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INTRODUCCiÓN 

La industria del petróleo es y ha sido fuente de trabajo considerable de investigación desde 
el comienzo del siglo pasado. Los procesos de refinación de petróleo han experimentado 
una expansión tremenda y cambios desde 1940. 

El principal adelanto fue la introducción del proceso de desintegración catalítica, que desde 
su inicio ha tenido gran importancia en los esquemas de refinación, particularmente en el 
aprovechamiento integral del petróleo crudo, pues a partir de fracciones residuales puede 
generar gasolina de alto octano, gas L.P., gas seco y aceite cíclico. 

Debido a que el proceso de desintegración catalítica de lecho fluidizado es considerado por 
muchas refinerías como la base de su rentabilidad, éstas dependen básicamente de su 
operación exitosa para determinar si son competitivas. 

Como consecuencia de las restricciones ecológicas, la orientación del proceso ha cambiado 
hacia la producción de olefinas, materias primas esenciales para la producción de gasolinas 
de mayor calidad que incluyan compuestos oxigenados como sustitutos de antidetonantes a 
base de plomo. Así también, se han incluido tecnologías que permiten eliminar las 
emisiones de catalizador, monóxido de carbono, óxidos de azufre y nitrógeno; así como los 
diseños que permiten el procesamiento de residuos atmosféricqs y de vacío que contribuyen 
a aprovechar en mayor grado los fondos del barril. 

Por la importancia del proceso, se formuló un modelo aproximado en régimen permanente 
para el sistema reactor regenerador (capitulo 3), se presentan primeramente una serie de 
generalidades como es la descripción del proceso de desintegración catalítica, las 
reacciones más representativas y la acción de los catalizadores en este proceso (capitulo 1), 
se presentan también algunos modelos cinéticos desarrollados y parte de sus parámetros 
característicos, junto con los métodos para la caracterización de la alimentación en la 
unidad FCC (capitulo 2). 

Como se mencionó el capitulo 3 muestra el desarrollo de los modelos para cada uno de los 
reactores que conforman la unidad FCC, junto con el algoritmo de solución para el régimen 
estacionario. 

Los resultados numéricos del modelo se presentan en el capitulo 4 por medio de una serie 
de gráficas donde muestran las variaciones de composición de las diferentes especies que 
conforman el esquema cinético de diez especies utilizado en este trabajo, así como el 
cambio de temperatura. 

VI 



CAPITULO 1 
GENERALIDADES 

1.1INTRODUCCION 

La industria del petróleo es y ha sido fuente de trabajo considerable de investigación desde 
el comienzo del siglo pasado. Los procesos de refinación de petróleo han experimentado 
una expansión tremenda y cambios desde 1940. 

El principal adelanto fue la introducción del proceso de desintegración catalítica, que desde 
su inicio ha tenido gran importancia en los esquemas de refinación, particularmente en el 
aprovechamiento integral del petróleo crudo, pues a partir de fracciones residuales puede 
generar gasolina de alto octano, gas licuado de petróleo, gas seco y aceite cíclico. 

Debido a que el proceso de desintegración catalítica de lecho fluidizado es considerado por 
muchas refinerías como la base de su rentabilidad, éstas dependen básicamente de su 
operación exitosa para determinar si son competitivas. 

Como consecuencia de las restricciones ecológicas, la orientación del proceso ha cambiado 
hacia la producción de olefinas, materias primas esenciales para la producción de gasolinas 
de mayor calidad que incluyan compuestos oxigenados(Metilterbutileter, 
Teramilometileter) como sustitutos de antidetonantes a partir de plomo. Así también, se han 
inclUIdo tecnologías que permiten eliminar las emisiones de catalizador, monóxido de 
carbono, óxidos de azufre y nitrógeno; así como los diseños que pem1iten el procesamiento 
de residuos atmosféricos y de vacío que contribuyen a aprovechar en mayor grado los 
fondos del barril. 

Esto ha obligado al desarrollo de estudios que permitan el mejoramiento del proceso a nivel 
mundial. De tal forma, se han generado incentivos económicos enfocados hacia el 
desarrollo de modelos matemáticos que involucren la simulación, optimización y el control 
del proceso, debido a la gran importancia del incremento en el rendimiento de gasolina y 
otros productos de interés. 
Es por eso en este trabajo se retoma la importancia en cuanto a la formulación de un 
esquema de simulación para la planta de FCC en régimen estacionario 

Haciendo referencia de la literatura, se encuentran diversos trabajos presentando el sistema 
reactor-regenerador desde diferentes puntos de vista, en algunos casos no se representa de 

. manera adecuada el comportamiento observado industrialmente. Existe un enorme grado de 
incertidumbre sobre la cinética de las reacciones de desintegración y la desactivación 
catalítica debido a la deposición de coque en el reactor y el proceso de quemado de coque 
en el regenerador. Los mecanismos exactos de reacción aún no están completamente 
cntendidos . 
Esto debido a la naturaleza multicomponente de la alimentación y la gran cantidad de 
reacciones que se presentan durante la desintegración del gasóleo, dificultando su 
identificación. Sin embargo, una útil herramienta para trazar las principales características 
de las reacciones es el uso de esquemas cinéticos conjuntados. Este concepto está basado en 
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el trabajo realizado por Wei y Kuo el cual muestra que es posible agrupar un numero de 
especies y describir el comportamiento total de la reacción del sistema. Muchos esquemas 
han sido sugeridos, cada uno con sus ventajas y limitaciones. La cinética de quemado de 
coque alrededor de los catalizadores de desintegración también ha sido sujeto de mucho 
trabajo de investigación. 

El primer proceso comercial de desintegración catalítica para la producción de gasolinas a 
partir de fracciones residuales, data del final de la cuarta década de siglo pasado. Este 
primer proceso conocido como proceso Houdry, en honor a su inventor, era un proceso con 
reacción en lecho fijo. El proceso era cíclico, con tiempos de 10 minutos para la reacción, 
10 minutos para cambio de reactor y válvulas, y de lOa 20 minutos para el quemado de 
carbón. El calor de combustión era transferido al sistema reaccionante mediante un 
dispositivo de transferencia de calor a base de sal fundida. 

El proceso Houdry evolucionó rápidamente y se transformó en el proceso en lecho 
móvil(TCC) con el cual se eliminaron algunos inconvenientes del proceso de lecho fijo , 
como los relacionados con el intercambio de calor y la flexibilidad de la operación. Las 
unidades desintegradoras eran verdaderas maravillas mecánicas que utilizaban complicados 
sistemas para la transferencia del catalizador del reactor al regenerador. 

En el año 1943, se estrenó en la refinería de Baton Rouge, Lousiana, la primera unidad de 
desintegración catalítica en lecho fluid izado en flujo ascendente(Modelo I) por parte de la 
compañía Standar Oil. Las ventajas del proceso en cama fluida fueron evidentes y 
rápidamente las diversas firmas de ingeniería aceleraron su evolución. 

En 1944 aparece la unidad en flujo descendente (Modelo Ir) de la Standar Oil Development 
con la cual se simplificaba la recuperación de catalizador y la distribución de las 
instalaciones. Para 1947 se introduce el modelo IlI, de presiones equilibradas, diseñado por 
la compañía Kellogg. En este diseño los reactores están localizados lado a lado y a la 
misma altura. Reduciendo el tamaño de la unidad y con las ventajas siguientes: facilidad de 
mantenimiento, menor costo inicial, operación a baja presión, con la consecuente 
producción de coque y menor pérdida de actividad catalítica. 

La unidad modelo IV de la compañía ESSO fue lanzada al mercado en 1951, sus ventajas 
principales son la reducción en el tamaño de la unidad sin sacrificar la capacidad y el 
empleo de líneas de transferencia de diseño especial que minimiza la erosión. 

Otras compañías continuaban estudiando y desarrollando sus propias concepciones. Así la 
UOP puso en operación, en 1947, la primera unidad con el reactor y el regenerador 
superpuestos con las ventajas resultantes como son la eliminación de líneas de trasiego, 
reactor más pequeño y menor costo de construcción. 

La compañía Kellogg, en 1951 , pone en marcha la primera unidad Orthoflow A que elimina 
las líneas externas para el cata lizador, utili zando tuberías rectas y válvulas tipo macho para 
la circulación de catalizador. La unidad Ortho!1ow C, separa la alimentación de la 
recirculación introduciéndolas en lineas diferentes. 
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Con la introducción en la década de los sesentas de los catalizadores zeoliticos cuya 
actividad es mucho mayor a la de los catalizadores de sílica-alumina amorfos, se planteó la 
necesidad de reducir el tiempo de contacto de catalizador y el aceite a fin de disminuir la 
sobredesintegración y hacer más eficiente la operación. La respuesta a esta necesidad 
fueron las unidades con reacción en el tubo elevador(Riser), con la cual la flexibilidad en el 
control de la reacción es mayor, pudiendo de esta manera aumentar su eficiencia y 
aprovechar esa importante característica. 

Flexicracking. Este es un proceso que es capaz de procesar difcrentes cargas, desde 
gasóleos ligeros hasta aceites desasfaltados. Utiliza ciclones de máxima eficiencia que 
permiten eliminar el asentador de lodos y por lo tanto el dañino efecto desactivador de la 
recirculación. Incorpora además equipo para efectuar una combustión controlada, para el 
control de contaminantes atmosféricos y para la máxima recuperación de energía. 

Ultracat. La característica más relevante de este diseño la constituye el regenerador, con el 
cual se pueden lograr contenidos de carbón en el catalizador regenerado aún menores que 
un 0.05% en peso. Incorpora además, un sistema multietapa de agotamiento de 
hidrocarburos en el catalizador, lo cual hace más eficiente la operación, pues se quema 
menor cantidad d hidrocarburos valiosos. 

Ultra Orthoflow. Este diseño permite aprovechar en forma más eficiente la superactividad 
de los catalizadores zeoliticos, lo cual se logra incorporando el sistema de regeneración del 
proceso Ultracat a las ventajas ofrecidas por el diseño Orthoflow, el cual se ha enriquecido 
con el uso de ciclones en el tubo elevador que permiten una mejor separación hidrocarburo
catalizador y mayor eficiencia en la recuperación de este último. 

HOC. Finalmente se tienen las nuevas unidades HOC, diseñadas para la conversión de 
fracciones residuales pesadas, con lo cual se incrementa aun más la producción de 
destilados ligeros y medios, y se reduce la producción de combustóleos, obteniéndose, 
además, grandes cantidades de vapor para uso interno de la refinería. 

En la actualidad la mayoría de las unidades FCC efectúan la reacción de desintegración en 
el tubo elevador. 

Los nuevos diseños enfrentan la necesidad de resolver problemas ecológicos y económicos. 
Los problemas ecológicos están enfocados al control de las emisiones a la atmósfera, 
mediante el uso de equipos de recuperación de catalizador de mayor eficiencia y de 
catalizadores más densos, así como de mayor resistencia mecánica, reduciendo al mismo 
tiempo la cantidad de lo nocivos óxidos de nitrógeno, azufre y carbono producidos durante 
la combustión. 
Para ello se ha pensado en sistemas de hidrotratamiento de la carga para reducir el SOl, el 
uso de unidades con regeneración completa para convertir el CO en CO2 totalmente, y el 
uso de oxígeno para enriquecer el aire de combustión reduciendo también las emisiones de 
NOx. 

Otro factor importante que influye en los nuevos desarrol los es la necesaria reducción del 
plomo en las gasolinas, lo cual implica mayor requerimiento dc octano de las gasolinas de 
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FCC, lo que se logra optimizando la desintegración en el elevador, y con el uso de zeolitas 
estereoselectivas que mejoran el número de octano. 
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1.2 DESCRIPCiÓN DEL PROCESO DE DESINTEGRACiÓN CATALlTICA 

El proceso de la planta FCC es muy complejo. Para proveer un mejor entendimiento de la 
operación de esta, su descripción la dividiremos en 6 secciones como se muestra a 
continuación: 

Precalentamiento de la alimentación 
Riser 
Regenerador 
Fraccionador principal 
Planta de gas 
Sección de tratamiento 

1.2.1 PRECALENTAMIENTO DE LA ALIMENTACION 
La refinería produce gasoleo y alimentaciones suplementarias las cuales generalmente son 
combinadas y enviadas a un deposito de almacenamiento, donde se proveerá el flujo de 
alimentación a la planta de FCC con las bombas de carga. Este deposito también puede 
servir como un dispositivo para separar agua o vapor que pudiera estar inherente en las 
alimentaciones. 

ACEtTE 
CRUDO 

OAS COMIIUSTIBU 

IV.'.'. D' I '---____ ISOMERIZACION'\--------~ 

1------1--:::-4====l----=====--------~, GAS COMIBUSTIIIU 

GASOLINA 

--------.. GAS COMBUSTIBLE 
Ql.UOO 

GASÓL.I!O 

,c''''feA''''.o 
--'=~====-------

Figura 1.4 
Desde el deposito, la alimentación es normalmente calentada a una tempcratura de 270 -
357 oc. Los fondos recirculados del fraccionador principal son usualmente las fuentes de 
calor para precalentar la alimentación. Este precalentamiento provee una herramienta para 
facilitar la variación de la proporción de catali zador - gasoleo. 
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Las alimentaciones a la unidad de desintegración catalítica de lecho fluidizado están 
principalmente en el rango de gasoleo vacío pesado. Los rangos típicos de ebullición están 
entre 640°F Y 980°F. Este gasoleo es limitado en su punto final por el máximo tolerable 
de metales, además los nuevos catalizadores de zeolitas han demostrado mayor tolerancias 
a los metales que los anteriores catalizadores de sílica-alumina. 

1.2.2 RISER 
El corazón del proceso consiste de un riser y un regenerador interconectados para permitir 
la transferencia del catalizador gastado del riser al regenerador y del catalizador regenerado 
de vuelta al reactor. El aceite es craqueado en la sección del riser por exposición de este a 
altas temperaturas y en contacto con el catalizador. El calor para el craqueo del aceite es 
suministrado por la exotérmicidad de la reacción generada durante la regeneración del 
catalizador. Esta es transferida por sí misma de la corriente del catalizador regenerado. Las 
corrientes de aceite (alimentación y recirculación) son introducidas hacia esta corriente de 
catalizador caliente dirigidas al riser. Mucho de la desintegración ocurre en la fase 
dispersada de catalizador a lo largo de la línea de transferencia o riser. 
El riser es esencialmente un tubo vertical, con dimensiones típicas de 2 a 6 pies en el 
diámetro y de 75 a 120 pies de longitud. 
El contacto final con el lecho de catalizador en el riser completa el mecanismo de 
desintegración. El aceite craqueado vaporizado del reactor es convenientemente separado 
de las partículas de catalizador por ciclones y dirigidos a la sección de recuperación de la 
unidad. 
Aquí este es fraccionado según los requerimientos del producto. El cata lizador gastado es 
áirigido del riser al regenerador después de la separación del aceite. 
El flujo de catalizador gastado es controlado por el uso de una válvula que se desliza atrás y 
adelante. 

Figura 1.5 Riser - Regenerador 
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1.2.3 REGENERADOR 
El regeneradQr tiene dQS funciones principales: restablecer la actividad del catalizador y 
suministrar el calor de craqueQ para la alimentación. 
El catalizador gastado entra al regenerador con una composición en peSQ entre 0.8 y 2.5 % 
de coque, dependiendo de la calidad de las alimentaciones. Los componentes de coque son 
el carbono, hidrógeno y cantidades traza de nitrógeno y azufre. 
Las reacciones típicas de combustión en el regenerador se presentan a continuaeión(Reza 
Sadeghbeigi, 1995): 

C + \1202 
2CO + O2 
C +02 
H2 +1/2 O2 
S +xO 
N+xO 

----.. CO 

----.~ 2C02 
----.. CO2 
----.. H20 
---- •• SO, 
-----j.~ NO, 

BIU / lb de C, H2S o S 
3968 

10100 
14100 
52125 

3983 

Aire es introducido hacia el regenerador y ellechQ fluido del catalizador. El aire reacciQna 
con el carbón revestido sobre el catalizadQr para formar CO / CO2. 
Existen dQS regiQnes en el regenerador: la fase densa y la fase diluida. 

El calQr y el catalizador libre de carbón completan el ciclo para retornar al riser. El gas de 
producto saliente del regenerador es rico en CO. Esta corriente es a menudo dirigida a un 
generador de vapor diseñado especialmente donde el CO es convertidQ a CO2 y el calor 
exotérnlico de la reacción es usado para la generación de vapQr. 

Existen dos métodos de regeneración practicados por las plantas de FCC: 
La combustión parcial y combustión completa. 
Estos métodos de regeneración son diferenciados el uno del otro por la temperatura de 
operación y la eficiencia de carbonQ removido de las partículas de catalizador. 
En el modo de combustión parcial, algo del carbono sobre el catalizador gastado nQ esta 
completamente quemado a mQnóxido de carbonQ. 
Muchas rcfinerías operan regeneradores en quemado parcial así no exceden la temperatura 
pemlitida dcntro de los mismos. Además, cambiar a un modo de quemado parcial puede 
pennitir procesar alimentaciones más pesadas y permanecer dentro de los limites de 
temperatura del regenerador. 
En el modo de combustión parcial, la temperatura en el regenerador es controlada por la 
rcgulación en el flujo de aire para combustión. 

En el modo de combustión completa de regeneración utiliza exceso de oxígeno para 
completar la combustión de CO y reducir el contenidQ de carbono en el catalizador 
regenerado mcnor que 0.1 % en peso . 
La cOl1lbu ~ tión completa puedc lograrse ya sea térmicamente Q por la adición de un 
promotor de combustión. La conversión témlica de CO a C02 puede ocurrir en un diseño 
apropiadQ del regenerador; sin embargo. por sus características ideales no puede algunas 
veces alcanza rse, por lo que la mayoría de los desin tegradores usa un catalizador prQmotor 
de combustión de CO para fomentarla en la fase densa. El promotor contiene bajos niveles 
de pbti nQ y/o paladio. La combustión co mpleta tiene tanto ventajas como desventajas: 
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Ventajas 
Mayor selectividad del catalizador a causa de menor contcnido de carbono en el 
catalizador regenerado. 
Menor contenido de CO en el gas ventilado. 
Mayor calor liberado en el regenerador el cual será bcnéfico cuando se procesen 
alimentaciones hidrotratadas que no produzcan suficiente coque para el balance de 
calor. 

Desventajas 
Menor proporción catalizador / gasóleo a causa de mayor temperatura en el 
regenerador. 
Mayor requerimiento para aire para la combustión. 
Impacto más duro sobre la actividad del catalizador debido a la desactivación 
térmica. 

1.2.4 FRACCIONADOR PRINCIPAL 
La función principal del fraccionador es condensar y scparar los productos de la 
reacción. La separación es realizada por condensación y revapori zación de los 
hidrocarburos presentes. 

La operación de la columna principal es similar a una torre de crudo pero con dos 
diferencias. Primero, las vapores efluentes deben ser enfriados antes de comenzar el 
fraccionamiento. Segundo, grandes cantidades de gases irán hacia arriba con la gasolina 
inestabilizada para la separación posterior. 
El principal propósito de la sección de fondo es proporcionar una zona de transferencia 
de calor. 

El calor recuperado de los fondos de la columna principal es usado para precalentar la 
alimentación fresca, generar vapor, sirve como medio de calentamiento para la planta 
de gas, o alguna combinación de estas corrientes. El producto más pesado de la 
columna principal se llama aceite decantado. 

A parte del aceite decantado, la columna principal es a menudo discñada para tener tres 
posibles cortes: aceite cíclico pesado, aceite cíclico ligero y nafta pesada. 
El aceite cíclico ligero es retirado de la columna principal y dirigido a un lado del 
agotador. Después de esto es bombeado a un almacenaje o un hidrotratador de diesel 
para remover azufre. 

El aceite cícl ico pesado, nafta pesada y otras corricntes de reflujo son usadas para 
remover el ca lor del fraccionador y suministrar calor para el gas insaturado de la 
sección de recuperación. 
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La gasolina sin cstabilizar y los gases li geros pasan a través de la columna principal y 
salen como vapor. El vapor es enfriado y parcialmente condensado en los 
condensadores del fraccionador. 

ACEITE CICLlCO LIGERO 

PROOUCTO fACU 

PRODUCTO 

ACEITE 
DECAHTADO 

Figura 1.6 Fraccionador principal 

1.2.5 PLANTA DE GAS 
El papel de la planta de gas es separar la gaso lina inestabilizada y gases ligeros hacia gas, 
compuestos con C3 y C4 y gasolina. 
La corrientes parcialmente condensada de los condensadores del fraec ionador principal 
contienen vapores, hidrocarburos líquidos yagua. 
Estos fluyen a un receptor que opera a bajas presiones. En el tanque acumulador, el 
hidrocarburo vapor, hidrocarburo líquido y el agua son separados. 
Los hidrocarburos vapor fluyen a un compresor de gas húmedo. 
Un comprcsor centrífugo dc dos ctapas extcrno es empleado para subir la presión de la 
corriente gaseosa. Los vapores dc la primera etapa de descarga del compresor son 
parcial mentc condensados y separados hacia un tanque intermedio . El hidrocarburo liquido 
es bombeado ya sea por un scparador de alta presión o directamente al agotador. 
El vapor del tanque intermed io fluye a un segunda etapa de compresión. De la descarga de 
la segunda ctapa, el vapor comprimido es a men udo mczc lado con gascs y corrientes de 
gases licuados de pctrólco de otras unidades de la refinería. 

El \apor y el liquido del separador de alta rresión fluyen al absorbedor primario y al 
agotador, respec ti va mente. 



GAS re PROOOCTO 

DE LA COl.UllNA 
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Figura 1.7 Planta de Gas 
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1.2.6 SECCION DE TRATAMIENTO 
Los productos de la planta de gas, contienen varios niveles de compuestos sulfúricos que 
requieren tratamiento. Otras impurezas tales como el carbonilo y azufre elemental pueden 
estar presentes. Las refinerías usan una familia de soluciones amina y cáusticas para 
remover estas impurezas. Los solventes am ina conocidos como a1canoaminas remueven 
tanto H2S y CO2. El ácido sulfhídrico es venenoso y tóxico. 

Variables del proceso 

Existen un gran número de variables en la operación y diseño de una planta de FCC la cual 
puede ser usada para adecuarse distintos tipos de alimentaciones y objetivos de operación. 

1.2.7 Variables de operación 
Las variables de operación pueden ser agrupadas en variables dependientes e 
independientes. Muchas variables, tales como la temperatura del regenerador y la 
circulación del catalizador, son consideradas variables dependientes porque los operadores 
no tienen control directo sobre ellas. Las variables independientes son aquellas donde los 
operadores si tienen manejo sobre estas, por ejemplo la temperatura de salida del riser o la 
velocidad de recirculación. 

Dos variables dependientes de operación útiles en una discusión de otras variables son la 
conversión y la relación catalizador / accite. La conversión es una medida del grado en la 
cual la alimentación es craqueada hacia productos más ligeros y coque durante el proceso 
en la FCC. En general, tanto la conversión de la alimentación se incrementa, los 
rendimientos de gas licuado de petróleo, gas seco, y coque también, mientras los 
rendimientos del aceite cíclico ligero y los fondos del fraccionador decrecen, el rendimiento 
de gasolina se incremcnta, decrece, o permanece constante dependiendo la situación. 

A continuación, se presentan algunos efectos observados en unidades comerciales al variar 
otras variables de operación. 

A) Temperatura del riser 
El aumento de la tcmperatura del riser presenta los siguientes efectos: 

a) Aumenta la conversión. 
b) Aumenta ligeramente el rendimiento de gasolina. 
c) Aumenta el rendimiento de gases ( Cl y C) e inclusive, el de gas seco . 
d) Aumenta la relación catalizador / aceite y la temperatura del regenerador. 

Una mayor temperatura en el riser implica mayor carga térmica. la cual es suministrada por 
una mayor cantidad de calor manifestada a través del aumento de la tasa de circulación del 
catalizador y en la tempcratura dcl regenerador. 
B) Flujo de alimentación 
El aumento o disminución, en el flujo de alimentación. provocan variaciones en el 
requerimiento térmico, lo cual se refleja en la tasa de ci rculación de catalizador y en la 
temperatura del regcnerador. El nivel de conversión tenderá a disminuir al aumentar la 
carga, disminuyendo los rendimientos de gasolina y gases ( e y C4). 



Capítulo 1 Generalidades 13 

C) Flujo de recirculación 
Antes del empleo de los catalizadores zeoliticos, la relación de recirculación se mantenía en 
niveles altos, con el fin de compensar la baja actividad y pobre selectividad de los 
catalizadores amorfos, reduciéndose con cllo la capacidad efectiva dc desintegración. En la 
actualidad, el objetivo principal de recircular es el de recuperar el catalizador arrastrado 
hasta el fraccionador. 
La conversión puede o no incrementarse con la recirculación, ello depende de la 
composición química del corte que sé recircula; de este modo si sé recirculan lodos no 
deberá esperarse ningún incremento en la conversión o rendimiento de gasolina o gas LP, 
por el contrario se incrementará el rendimiento de gas seco y fondos pues la composición 
química de este corte es basada en hidrocarburos policíclicos de tipo nafténico y aromáticos 
con grupos alquilo de cadena corta ( C I a C3 ). 

Recircular accite cíclico pesado es posible aumentar el rendimiento de gasolina, aceite 
cíclico ligero y gases pues su composición química así lo permite. 

D) Temperatura de precalentamiento de la carga 
El efecto de esta variable es fundamental sobre el equilibrio térmico. Un aumento de esta 
variable implica mcnor requerimiento térmico. Un aumento de esta variable implica menor 
requerimiento térmico, con lo cual la circulación de catalizador disminuye, la eficiencia del 
agotador aumenta, con el consecuente incremento del rendimiento de productos líquidos. 
La conversión disminuye li gcramente y la temperatura del regenerador aumenta. 

En algunos casos, la metalurgia del regenerador limita la temperatura de precalcntamiento 
de la carga, pero con el empleo de aceros inoxidables, la temperatura del regenerador puede 
ser incrementada hasta 750 oC, con lo cual se pueden manejar temperaturas de 
precalentamiento hasta de 380 oc, 

E) Tasa de reposición de catalizador fresco 

Las pérdidas de catalizador y la desactivación del mismo hacen necesario añadir catalizador 
fresco al sistema. La tasa y modo de reposición afectan la actividad del catalizador de 
cquilibrio y con cllo la convcrsión total y rendimiento de productos. 

Reponer catalizador fresco en fomla masiva y rápida pude aumentar bruscamente la 
actividad del sistema lo que resultará en mayor generación de gas seco y coque e incluso 
puede desbalanccar el equilibrio ténnico de la unidad y provocar el paro de la mi sma. Por 
el contrario reposiciones menores a la rcqucrida por la velocidad de desactivación pueden 
ocasionar problemas de baja actividad , baja conversión total y menor rendimiento de 
productos e incluso puede provocar problemas de circulación por cl cambio en la 
granulometría del catalizador de equilibrio. 

La definición de la política dc reposic ión de catalizador fresco debc considerar 
cuidadosamente la "clocidad de desactivación observada, el nive l de pérdidas de 
catalizador de equilibrio, así como e l nivel de actividad actual y el requerido en e l sistema. 
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F) Punto final de gasolina 
El punto de corte de gasolina / aceite cíclico ligero puede ser cambiado significativamente 
para modificar el rendimiento de producto entre la gasolina y el aceite cíclico ligero 
mientras ambos productos cstén dentro de las especificaciones aceptables. Cambiar el punto 
de corte puede alterar el contenido de octano en la gasolina y contenido de azufre. 
A un punto de corte más bajo rcsulta cn un mas bajo contcnido de azufre y generalmente 
mayor octano, pero claro el rendimiento de gasolina es reducido. 
1.2.8 Costos del proceso 
En esta sección se prcsenta los costos típicos para la planta de FCC. Estos costos son 
incluidos solamente para propósitos de orientación; aplicaciones especificas necesitan 
evaluarse individualmente. 

Inversión. El capital de inversión para las varias secciones de una nueva planta FCC con 
capacidad de 60,0000 BPSD operando con 5% en peso de coque es mostrada en la tabla. En 
general, los costos para otras capacidades varían de acuerdo a la relación de las capacidades 
aumentadas en un orden de 0.6. 

Tabla I 1 Costos de inversión 
Costo estimado, millon es (dólares) 

Sección del riser 22 .7 
Sección del regenerador 50.0 
Columna principal 27.8 
Sección planta de gas 35.8 

136.3 

Servicios. Para darse una idea por los costos de operación para una planta típica de FCC, 
los servicios y uso de catalizador se presentan la siguiente tabla. El balance de servicios 
asume un soplador de aire manejado con energía eléctrica con un compresor de gas. Para 
plantas extensas, una turbina de recuperación es a menudo utilizada para recuperar energía 
disponible del flujo de gas presurizado. Esta tiene un obvio impacto en el balance de los 
servicios de la planta. 

T bl 12 S a a erVIClOS y uso d I d e cata Iza or 
Servicios 
Electricidad, kWh I bbl FF -8.8 
Vapor, lb I bbl FF 
Alta presión (600 lb l in2) 34.4 
Media presión (150 lb Iin2) -45.1 
Baja presión (50 lb l in2) 8.0 
Agua tratada Iblbbl FF -73.5 
Agua de enfriamientogal l bbl FF -270 
Catalizador Ib/bbl FF -0.16 

Nota: bbl FF = barriles por alimcntación frcsca . Los val ores negati vos son consumo, los 
positivos son producción. 
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1 .3 Catalizadores de desintegración catalitica 
Desarrollo de catalizadores 

Considerando la importancia estratégica del proceso de desintegración catalítica en lecho 
fluidizado (FCC) en los esquemas de refinación en general y en la producción de gasolinas 
de alto octano y gas L.P , junto con los cambios experimentados en estos, han inducido al 
desarrollo de catalizadores especializados, por eso en esta sección abordamos su 
importancia dentro de la FCC. 
Un catalizador es una sustancia que acelera( o algunas veces desacelera) la velocidad de 
reacción al equilibrio químico. El cloruro de aluminio fue el primer catalizador descubierto 
por Freidel Craft que pudo catalíticamente desintegrar aceites pesados a hidrocarburos 
ligeros. Los catalizadores comerciales de craqueo caen hacia una de las tres siguientes 
categorías, alumino silicatos naturales tratada ácida, silica-alumina sintética amorfa y 
catalizadores cristalinos sintéticos silica-alumina llamados zeolitas . Cada uno de estos 
catalizadores fue usado durante cierta etapa y es presentada cronológicamente. 
La arcilla natural fue el primer catalizador usado durante principios de 1940. Las arcillas de 
ácido lechado del tipo montomorilonita fueron ampliamente empleadas por la industria. 
Estos catalizadores sufrieron también de baja actividad y selectividad. 
La explicación de la actividad catalítica de las arcillas fue dada más tarde cuando se dedujo 
que la alúmina, tetrahédricamente coordinada en la matriz sílica-alúmina de la arcilla 
lixiviada con el ácido, era la responsable de tal efecto. 
En pocos años, la silica-alumina sintética rápidamente dominaba la industria de 
desintegración catalítica. Esta fue a través de distintas etapas de desarrollo comenzó con 
baja actividad conteniendo 10-13 % de alumina, después más actividad y mayor 
estabilidad. 
En 1957, Charles Plank y Ed Rosinsky hacen el descubrimiento del extraordinario efecto 
catalítico de las zeolitas en la desintegración de fracciones del petróleo, el cual es 
considerado uno de lo más importantes para la industria petrolera. 
Las zeolitas específicamente faujasitas X y Y demostraron una gran actividad catalítica por 
lo que rápidamente fueron incorporadas a los catalizadores comerciales, registrándose su 
primera aplicación en 1962 y siendo, desde entonces, la piedra angular de los catalizadores 
para desintegración de las fracciones superiores del petróleo. 
Los catalizadores basados en zeolitas faujasitas han evolucionado paul atinamente, 
orientando su desarrollo hacia los requerimientos y necesidades de la industria. 

(-7 NA\of'I'4IoIU.C.' 
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Figura 1.8 
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El uso de catalizadores de zeolitas ticne diferentes ventajas como(D.E.W. Vaughan, 1988): 
Mayor actividad que los catalizadores convencionales permite tiempos de 
residencias cortos y mejora las velocidades de salida. 
Incremento significativo en la conversión por transferencia sin sobredesintegración. 
Estos resultados de alta selectividad a gasolina comparados a coque y gases secos. 
Otros cambios en las propiedades del catalizador tales como, estabilidad térmica e 
hidrotérmica, resistencia a la rcducción, resistencia al envenenamiento por metales y 
nitrógeno, y manufactura relativamente a mas bajo costo. 

Diferentes tipos de catalizadores zeoliticos son clasificados de acuerdo a su composición: 
catalizadores que contienen zeolita Y en una matriz catalíticamente inerte, catalizadores 
que contienen zeolita Y en una matriz catalíticamente activa, y catalizadores que contienen 
tierras raras en zeolita Y, y un aditivo que aumenta el octano como es la zeolita ZSM-5. 

Los cambios abruptos en las propiedades de los catalizadores y su comportamiento pueden 
ser observados. Esto se debe al uso de aditivos los cuales aumentan grandemente la 
flexibilidad de la unidad de desintegración catalítica. Estos evitan la tarea molesta de tener 
que cambiar un inventario completo de catalizador para acceder con un cambio de 
temperatura en los objetivos de opcración de la unidad. Ellos pueden ser fácilmente 
tomados dentro y fuera del uso y sus efectos son rápidamente moderados. También son 
económicos a causa de que no requieren de operación extcrna para purificar la carga de 
alimentación de algunos metales envenenados(Farag, 1993). 

El desarrollo de patentes de zeolitas puede ser dividido generalmente en diferentes tipos: 
1) Nuevas estructuras teniendo una novedosa topología y composición química 

definida. 
2) Estructuras conocidas con composición química expandida. 
3) Métodos novedosos de síntesis o zeolitas especificas conocidas. 
4) Métodos de activación o materiales regenerados, pasivados y desactivados en uso. 

Figura 1. 9 
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1.3.1 Componentes de un catalizador de desintegración catalítica 

Los catalizadores de desintegración de gasóleos para lechos fluidizados están integrados 
básicamente de un componente activo y la matriz. 
El componente activo está constituido por un silicoaluminato cristalino denominado zeolita 
faujasita Y, rcpresentando cl 10-30% peso del catalizador. Este componente es un mineral 
cristalino, identificado por Cronstedt en 1756, consistente en una red cristalina de forma 
tridimensional de alumniosilicatos ordenados de forma combinada homogénea, tanto en 
aluminatos (AI04) y silicatos (Si04), los cuales en fomla tetraédrica son unidos por sus 
vértices con los oxígenos correspondientes. 

Figura 1.10 

Estos compuestos cristalinos (zcolitas) son obtenidos por la desintegración de geles de 
silicoaluminatos amorfos mediante iones hidroxilo, produciendo especies de 
silicoaluminatos solubles, los cuales conforman el centro de nuc1eación del cristal y 
postcriormente, por efecto de condiciones de síntesis (tiempo y temperatura), continúan su 
crecimiento formando en primera instancia la unidad de sodalita o bloque de construcción 
del cristal de la zeolita hasta completar la estructura de ésta. 

Sin embargo, esta teoría de crecimiento no es la única, algunos invcstigadores sost ienen 
que la etapa de nuclcaci ón sc puede desarrollar en fase sólida, medi an te un ordenamicnto 
de las rcdes de silicoa lumi natos vía condensación, para continuar posteriormente con la 
ctapa de crecimiento nonnal hasta obtener la estructura final de la z.:olita. 

Durante el ordenamiento de silicatos y aluminatos en la red cristalina se generan sitios 
Jcidos los cuales, por efecto de síntesis, se encuentran neutrali zados con iones de sodio, 
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como se observa en la figura anterior, sitios ácidos que es necesario activar nuevamente, 
eliminando los iones de sodio mediante intercambios iónicos, obteniendo como resultado 
una zeolita con superficies ácidas del tipo Lcwis y Bronsted. 

Los sitios ácidos juegan el papel más importante en la fomlación del ión carbonio, 
indispcnsable para iniciar el mecanismo de desintegración de hidrocarburos. 

Las propiedades finales de una zeolita faujasita Y es función del tipo y número de sitios 
ácidos formados , así como de la estabilidad térmica e hidrotérmica presente. Considerando 
que ésta es función directa de la relación Si02 / AI 20 3 que contenga y del grado de 
intercambio de tierras raras , es importante efectuar una selección de la zeolita requerida en 
el catalizador, acorde a los requerimientos de la unidad y a los requerimientos de 
producción. Los aspectos más importantes a considerar en esta selección se enumeran a 
continuación: 

l . Tamaño de poro de la zeolita, el cual debe ser de un tamaño adecuado para permitir 
a los reactivos el paso a los centros ácidos localizados en la caja de la zeolita. 

2. Acidez, que puede clasificarse de tres maneras: 

Población de sitios ácidos 
Distribución de sitios ácidos 
Fuerza ácida total 

3. Estabilidad térmica e hidrotérmica, suficiente para soportar las condiciones de 
reacción y regeneración. 

4. Resistencia a los venenos (Ni, V, Na, N2, S2, etc.) 
5. Economía, bajo costo y disponibilidad 

Otro componente básico del catalizador lo representa la matriz (70-90 % peso del 
catalizador), y está conformada por silicoaluminatos amorfos, los cuales tienen una 
concentración menor de sitios ácidos comparativamente con la zeolita Y. Entre las 
funciones de este componente se encuentran las siguientes: 

Soportar de una manera distribuida el material activo (zeolita) 
Impartir el tamaño adecuado de partícula para la fluidi zación 
Minimizar la atrición y pérdida de zeolita 
Servir como mcdio de transferenc ia de calor 
Absorber contaminantes (V, Ni , Cu, Fe) 
Catalizar la desintegración en baja escala 

De la mi sma manera que para la zco!ita es necesario conocer las características de la matriz, 
con la fin alidad de ajustar ésta a las cond iciones más adcc u3das a los requerimi entos de la 
unidad ; entre estas características se encuentran las siguientes: 

Los sitios acti vos de la matriz presentan menor ac tiv idad desint egradora 
A mayor contenido de alúmina, se incrementa la ac ti \ ,dad de la matriz 
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A mayores áreas superficiales, se tiene una mejor dispersión del componente 
activo, aunado a una mayor resistencia a la desactivación por metales. 

Es importante mencionar que existe un tercer componente para los catalizadores de alta 
estabilidad, este componente 10 integran las tieITas raras, las cuales se encuentran en una 
baja concentración (máximo 2.5% peso) en el catalizador y cuya función es proporcionar 
una mayor estabilidad térmica e hidrotérmica. 

1.3.2 Análisis del catalizador en equilibrio 
1.3.2.1 Propiedades físicas 
Las propiedades fisicas del catalizador son: el área superficial , la densidad aparente, 
vol umen de poro y la distribución de tamaño de partícula. 

Área superficial. Es la suma de las áreas de la zeolita y la superficie de la matriz. En 
condiciones hidrotérmicas en el desintegrador catalítico destruye la estructura de la zeolita 
y así reduce el área superficial de ésta. El tratamiento hidrotémlico tiene menor efecto 
sobre el área superficial de la matriz, pero el área superficial de ésta es afectada por el 
colapso de poros pequeños a poros más grandes. 

Densidad aparente. La densidad aparente puede ser usada para medir problemas de flujo del 
catalizador. Una elevada densidad puede restringir la fluidización y una muy baja densidad 
puede resultar en una perdida excesiva de catalizador. Nonllalmente, la densidad de 
equilibrio del ca"talizador es más alta que la densidad de catalizador fresco debido a los 
cambios térmicos e hidroténnicos en la estructura del poro que aCUITe en la unidad. 

Volumen de poro. Es una indicación de la cantidad de vacíos en las partículas de 
catalizador y puede ser un indicio en la detección del tipo de desactivación en el 
catalizador. La desactivación hidrotérmica tiene efecto muy pequeI10s sobre el volumen de 
poro, mientras en la desactivación térmica decrece el volumen de poro. 

Diámetro de poro. El diámetro promedio de poro de un catalizador puede ser calculado del 
rcporte de aná lisis del catalizador en equilibrio de acuerdo a la siguiente expresión: 

Diámetro de poro = (volumen de poro) (4)(10,000) / área superficial 

Distribución de tamaI10 de partícula. Es un importante indicador de las características de 
nuidización del catali zador. el comportamiento de ciclones y la resistencia a la atric ión del 
cata li zador. Una caída en el contenido de finos indica la perdida de la eficiencia en el 
ciclón. 
Un incremento en el contenido de finos del catali zador en equilibrio indica incremento a la 
atrición del catali zador. 
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1.3.2.2 Propiedades químicas 
Los elementos clave que caracterizan la composlclOn qUlmlca del catalizador son la 
alúmina, sodio, metales y carbono sobre el catalizador regenerado. 

Alúmina. El contenido de alumina del catalizador en equilibrio es el porcentaje en peso de 
la alúmina ( activa o inactiva) en el catalizador. El contenido de alumina es directamente 
relacionado con el contenido en el catalizador fresco. Por lo regular la medición de este 
parámetro sirve para detemlinar el porcentaje de nuevo catalizador para la unidad. 

Sodio. El contenido de sodio es la suma de sodio agregado con la alimentación y el sodio 
sobre el catalizador fresco. El sodio desactiva los sitios ácidos del catalizador y causa la 
ruptura en la estructura de la zeolita. Este también puede reducir el octanaje de la gasolina. 

Metales. Estos causan las reacciones de deshidrogenación, las cuales incrementan el 
hidrógeno y reducen el rendimiento de gasolina. La cantidad de metales sobre el 
catalizador en cquilibrio es determinada por sus niveles en la alimentación y la velocidad de 
adición del catalizador. El contenido de estos puede ser determinado por un balance. 
Los metales considerados son por lo rcgular los siguientes: níquel, cobre, fierro, vanadio, 
titanio, calcio y potasio. 

Carbono. El análisis de carbono es realizado para conocer la eficiencia del regenerador y 
estimar el posible comportamiento en la reacción. 

1.3.2.3 Factores que influyen en la actividad y estabilidad de los 
catalizadores zeoliticos de desintegración 

Entre los factores más importantes que afectan la selectividad y estabilidad se encuentran: 

1. Tipo de Faujasita Y, contenido en el catalizador 
2. Porosidad del catalizador 
3. Resistcncia a la atrición del catalizador 

El primero de ellos está relacionado con el tipo y número de intercambios tanto 
amoniacales como de tierras raras efectuadas al catalizador, el cual es función directa de la 
actividad del mismo, ya que la concentración y fuerza de los sitios activos se modifican 
durante estas etapas . 

Los catalizadores comerciales pueden contener zeolitas ácidas, zeol itas intercambiadas con 
tierras raras o zeolitas dealuminizadas y tratadas térmicamente, denominadas ultraestables o 
superestables, obteni éndose como rcsu ltado un efecto directo tanto en actividad como en 
estab ilidad al 8pli car cada una de ellas. 

Tipo de zcol ita Y Actividad Estabilidad 
Acida HY Regular Baja 
Tierras raras REY Buena Buena 
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Sú er Ultraestable SUSY 

Los efectos observados desde el punto de vista actividad se confimlan con cstudios 
desarrollados comparativamente de catalizadores, con y sin intercambio de tierras raras, 
donde se observan mayores rendimientos de gas LP y gasolina con cl catalizador 
intercambiado amoniacalmente y con tierras raras. 

La porosidad del catalizador es un factor que define el grado de aprovechamiento de los 
sitios activos y ésta puede variar según la técnica de preparación dcl catali zador, el 
contenido de zeolita y el tipo de matriz empleada. 

La resistcncia a la atrición se relaciona principalmente con la resistencia de la partícula y 
tiene un efecto directo sobre la actividad de la siguiente manera: 

Catalizadores con baja resistencia a la atrición, presentan pérdida de 
propiedades físicas durante su aplicación, provocando problemas de 
fluidización, transferencia de calor, reposición de catali zador y pérdida de 
actividad. 
La resistencia a la atrición de un catalizador es impartida durante la 
preparación, mediante la selección del aglutinante, concentración de 
aluminio en la matriz, método de integración de la zeolita y tratamiento 
térmico final del catalizador. 

Algunos criterios importantes para la selección de catalizadores están li stados en la tabla 
siguiente: 

T bl 1 3 C . '. d r d FCC a a ntenos para a se eccton e ca ta t za ores para 
Criterio Intervalo de valores Valores típicos 
Propiedades físicas y fisicoquímicas 
Resistencia al desgaste mecánico No disponible No disponible 
Estabilidad térmica e hidrotérmica No disponible No disponible 
Di stribución de tamaño de poro 5-20 6-10 
Di stribución de tamaño de partícula lO-ISO 50-100 
Area superficial (mL/g) 100-600 100-400 
Densidad de masa (1', /cmJ

) 0.3-0 .9 0.3-0.5 
Volumen de poro (cm" /g) 0.1-0.9 0.3-0 .5 
Propiedades catalíticas 
Actividad (Conversión %volumen) 68-80 73-80 
Selectividad para la fracción C5-C I O(%vol) 58-69 60-65 
Producción de coque (%peso) 2-5 2-3 
Producción de !las (%volumen) 10-30 10-1 2 
Nú mcro dc in vcsti gación de octano (RON) 85-95 90-93 
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Los aditivos para la desintegración catalítica se agregan en cantidades no mayores al 5% de 
sólidos, pero tienen un efecto significativo cn el mejoramiento y distribución de productos. 
Generalmente, se utilizan cuatro tipos de aditivos como: 

Elevadores del número de octano, tales como la zeo1ita lSM-5 o similares 
Pasivadores de metales 
Agentes reductores de Sox 
Catalizadores para la oxidación de CO 

1.4 Química del proceso de desintegración catalítica 

Las reacciones químicas que ocurren en el proceso de desintegración catalítica involucran 
la ruptura de los enlaces carbono-carbono de moléculas de hidrocarburos de cadena larga, 
con la consecuente formación de moléculas de cadena más corta. Estas reacciones son 
catalizadas por ácidos y se llevan a cabo a través del mecanismo de formación y 
transformación de iones carbonio principalmente. Debido a su endotermicidad, 
termodinámicamente son favorecidas por altas temperaturas. Además las reacciones de 
craqueo son acompañadas por la formación de coque sobre el catalizador. 
La materia de fomlación de coque catalítico por desintegración de catalizadores es un 
tópico complejo con respecto a la naturaleza química y el mecanismo de formación. 
Estudios teóricos han sido hechos, y concluyeron que la formación de coque en el 
catalizador es una s ituación inevitable en la desintegración catalítica de hidrocarburos. 
Probablemente la mayoría de la formación de coque es debido a reacciones de 
condensación de aromáticos polinucleares en la superficie del catalizador. Como la 
fonnación de coque se incremcnta o disminuye en cuanto a la proporción de H\C, debido a 
la transferencia de otros productos, y el coque se convierte involatil y bloquea los poros y 
los sitios activos del catalizador(Wojciechowski and Corma, 1986). 

Las reacciones catalíticas pueden ser clasificadas en dos grandes categorías: 
l . Ruptura de las moléculas de gasóleo. 
2. Rearreglo secundario y sobre ruptura de productos. 

Cuando se pone en contacto el gas con un catalizador sólido, ocurre la formación de los 
átomos de carbono cargados positivamcnte llamados carbocationes, los cuales en un futuro 
pueden subdividirse en iones carbenios y carbonios. La carga de los iones carbonios no es 
estable y los sitios ácidos del catalizador probablemente no son lo bastante fuertes para 
formar una gran cantidad de estos iones. La estabilidad de los iones carbenios depende de 
la naturaleza de los grupos alquílicos adjuntos a la carga positiva. 

Un ion carbonio es una molécula de hidrocarburo que presenta una carga positiva como 
rcsultado de la abstracc ión de un par electrónico de un atomo de carbón. 

I I 
-C -H • -C-H 

I I 
carbonio 

Estos iones pueden formarse de difercntes formas. pero ': 11 el proceso dc desintegración de 
gasó leos, se forma principa lmentc a partir de hidrocarburos illsa¡ urados. 



H 

I 
H2C = CH- CH3 + HX ---. H3C_C+_CH3 + X 
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Los iones carbonio pueden rearreglarse en formas más cstables que conducen a 
isomerizaciones. 
La transformación de mayor importancia de los iones carbonio es la ruptura de los enlaces 
carbono - carbono, la cual ocurre de acuerdo a la regla de escisión beta, que conduce a la 
fonl1ación de una olefina y otro ion carbonio más pequeño. 
R_CH~H_CH~H~Hz-R' • R_CH~H=CH2 + CH2-CH2-R' 

+ + 

La continuación de este proceso conduce a la formación de propileno y butileno. 
La abstracción de hidruro es otra de las reacciones de mayor importancia de los iones 
carbonio. 

La deshidrogenación de naftenos conduce a la formación de aromáticos precursores de 
coque e hidrógeno. 

Las reacciones de deshidrogenación con el siguiente esquema: 

+ 

Son catalizadas por los metales pesados como níquel, cobre y vanadio, principalmente. 
La velocidad a que ocurren las diferentes reacciones depende del tipo de molécula 
involucrada y del catalizador empleado. 
La tendencia a la desintegración para los diferentes tipos de hidrocarburos es, en orden 
decreciente: 

Olefinas =:> Isoparafinas=:> Naftenos=:> n-Parafinas=:> Aromáticos 

La desintegración térmica ocurre con la generación de radicales libres de acuerdo al 
esquema siguiente: 
El paso de iniciación de desintegración térmica de una parafina es la ruptura homo!ítica de 
un enlace carbono - carbono: 

H H H H 

I I I I 
-----I.~ R1-C· + C- R2 

I I 
H H 

Los radicales formados pueden cscindirse para dar etileno y un radical primario que tiene 
dos átolllos de ca rbono Illénos. La regla empírica beta establece que la ruptura del enlace 

C_C ocurrirá en e l enlace carbono-carbono localizado en posición beta respecto al átomo 
de carbono que tenga el el ec trón desapareado: 
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El nuevo radical libre primario puede continuar escindiéndose para dar etileno y radicales 
más pequeños hasta que finalmente se forma un radical metilo, que ha su vez puede 
interaccionar con otro radicalmctilo para formar etano o bien transformarse en metano. 
La repetición de estas reacciones conduce a la formación de grandes cantidades de etileno y 
pequeñas cantidades de metano, ctano y alfa olefinas. 

Los sitios ácidos Bronsted y Lewis sobre cl catalizador son responsables de la generación 
de los iones carbenio. El sitio Bronsted dona un protón a una molécula olefinica y el sitio 
de Lewis remueve los electrones de una molécula parafinica. 
La estabilidad relativa de iones carbenios es como sigue: 

Terciario > Secundario > Primario> Etil > Metil 

Uno de los beneficios de la desintegración catalítica es que los iones primarios y 
secundarios tienden a rearreglarse a un ion terciario. 
Una vez formado el paso inicial, los iones carbenio pueden formar un número diferente de 
reacciones. La naturaleza y la resi stencia de los sitios ácidos del catalizador influirán 
si gn i ficati va mente. 
Las tres reacciones dominantes de los ioncs carbenio son: 

La desintegración de un enlace carbono - carbono 
!somerización 
Transferencia de hidrógeno 

Reacciones de desintegración. La desintegración, o escisión beta, es una característica clave 
de desintegración iónica. La escisión beta es la descomposic ión del enlace carbono -
carbono entre dos enlaces alejando del átomo de carbono con carga positiva. Existe una 
preferencia por la escisión beta por que la energía requerida para romper este enlace es 
menor que la necesitada para romper los enlaces adyacentes de carbono - carbono. 
Además, la cadena larga de hidrocarburos son más reactivas que los hidrocarburos de 
cadena corta; por tanto, la velocidad de las reacciones de desintegración decrece con el 
decremento en la longitud de la cadena al punto que no es posible fom1ar iones carbenio 
estables. 
Los productos iniciales de la escisión beta son una olefina y un nuevo ion carbenio. Este 
continuara una nueva serie de reacciones en cadena. Los iones pequeños tales como un con 
4 carbonos o 5 carbonos pueden entonccs reaccionar con otra molécula mayor y transferir 
la carga positiva, y entonces la molécula mayor podni de sintcgr3rse. La desintegración no 
elimina la carga positiva; esta se mantiene ahí hasta que dos iones vayan hacia otro. 
Los iones más pequeños son mas estables y no craquearan . 

R - C+H - CH2 - CH 2 - CH 2 - CH3 

---.~ CH3 - CH = CH2 + C H, - CH, - CH:R 

La vclocidad de dc sintegración es favorecida por altas tcmperaturas: la des integración no 
esta en equilibrio limitado. 
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Reacciones de IsomerizaclOn. Estas ocurren mas frecuentcmentc en la desintegración 
catalítica que en desintegración térmica. La desintegración térmica es un mccanismo de 
radical libre. El rompimiento de un enlace tanto en los mecanismos t':mlicos y catalíticos es 
vía la escisión beta; sin embargo, en la desintegración catalítica, un número de 
carbocationes tiende a rearreglarse para formar iones terciarios. Los iones terciarios son 
más estables que los iones primarios y secundarios; ellos cambian alrededor y craquean 
para producir moléculas ramificadas. Los radicales libres no lo hacen; estos producen 
compuestos normales. 
CH) -CH2 - C+H - CH2 - CH2R ----. CH2 - C+ - CH - CH2R 

I I 
H CH) 

Algunas de las ventajas de la isomerización son las siguientes: 
Mayor octano 
Mayor valor químico y alimentaciones oxigenadas 
Menor punto de sombra para el combustible diesel 

Reacciones de transferencia de hidrógeno. La transferencia de hidrógeno o más 
correctamente transferencia hídrida, es una reacc ión bimolecul ar en la cual un reactante es 
una olefina. 

4 CnH2n 
olefinas 

3CnH2n+2 + CnH2n-6 

parafinas + aromáticos 

Los compuestos nafténicos son también donadores de hidrógcno y pueden rcaccionar con 
olefinas para producir parafinas y aromáticos. 

3 CnH2n + CrnH2rn ---+ 3CnH2n+2 + CrnH2rn.6 

olefinas + nafteno ---+ parafinas + aromático 

Las reacciones de transferencia de hidrógeno usualmente incremcntan el rendimiento de 
gasolina y su estabilidad. Cuando hay transferencia de hidrógeno. existen más pocas 
ole finas. Las olefinas son las especies reactivas en la gasolina para las reacciones 
secundarias; por tanto las reacciones de transferencia de hidrógcno reduccn indircctamente 
la sobresdcsintegración de la gasolina. 

Las reacciones más importantes para el anterior grupo se prescntan a continuación: 

l. Rompimiento de parafinas para dar olcfinas y parafinas m~ s pcqueiias. 
CnH2n•2 • CmH2rn + CpH2p+2 n = m + p 
Parafina Olefina parafina 

2. Rom pimiento de olefinas que producen olcfinas más pequciias. 
CnH2n • Cm H2rn + CpH2p n = m+p 
Ole fina Ole fina olefina 

3. Dcsalqutlación de alquilaromáticos . 
ARCnH2n- 1 • ARH + CnH2n 
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Alquilaromatico Aromático olefina 

4. Rompimicnto del grupo alquilo de una molécula alquilaromatica. 
ARCnH2n+ t • ARC.llH2m.t + CpH2p+2 n = m+p 
Alquilaromatico Aromático con parafina 

Cadena latcral de olcfina 
5. Rompimiento de cicloparafinas que produce olefinas. 
CnH2n • CmH2m + CpH2p n = m+p 
Ciclo parafina Olefina olefina 

Simultáneamente ocurren reacciones secundarias como: 

6. Transferencia de hidrógeno. 
Nafteno + Olefina • Aromático + Parafina 
Precursor de coque aromático + ole fina -----.. coque + parafina 

7. Isomerización. 
OIefina • Iso-olefina 

8. Transferencia del grupo alquilo. 
C6H4(CH3)2 + C6H6 • C6HS(CH3) + C6H5(CH3) 

9. Condensación. 
CH=CH2 

o 
10. Desproporción de olefinas de bajo peso molecular. 
2H2C=CHCH 2CH3 • H1C=CHCH3 T H1C=CHCH2CH2CH3 

En general , las reacciones de desintegración (ruptura de enlaces carbono-carbono) no 
están limitadas por el equilibrio químico bajo las condi ciones de reacción a nivel 
industrial ; en el equilibrio los hidrocarburos serían completamente degradados a grafito 
e hidrógeno . En contraste las reacciones laterales como la isomerización, dealquilación 
de aromáticos y rearreglo de grupos alquílicos sólo pueden llevarse hasta cierto grado 
bajo las condiciones industriales. Las reaccion es de alquilación, hidrogenación de 
nromáticos y polimeri zac ión de olefinas (exce pto la polimeri zación del cti1eno) no 
ocurren el grado apreciable. Las rcacciones de desintegración son endotérrnicas; las 
isomerizaciones tienen calores de reacc ión IllU \' pequeños y las reacciones de 
transferencia de hidrógeno son exotérmicas. En el proceso de desintegración las 
rcacciones end otérmicas siempre predominan dependi endo la magnitud del calor dc 
rcacc ión del tipo de carga. el tipo de c~il a l i l.ado r y las condiciones de reacción, 
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paralelamente a las reacciones catalíticas también se llevan a cabo reacciones de tipo 
térmico que ocurren a través del mecanismo de radicales libres que tienen la 
característica de fragmentar las cadenas de hidrocarburos hacia la parte externa de la 
molécula con lo que preferentemente se generan hidrocarburos ligeros constituycntes 
del gas seco (el, e/s). 
Existen otras reacciones asociadas que juegan un rol importante. Dos reacciones 
prominentes son la deshidrogenación y la coquización. Baja condiciones ideales por 
ejemplo una alimentación "limpia" y un catalizador sin metales, la desintegración 
catalítica no produce ninguna cantidad apreciable de hidrógeno molecular. 
Por tanto, las reacciones de deshidrogenación solo proccderán si el catalizador esta 
contaminado con metales tales como el níquel y el vanadio. 
La desintegración catalítica de moléculas de gasoleo produce un residuo llamado coque. 
La química de forn1ación de coque es compleja y todavía no muy bien entendida. 
Similar a las reacciones de transferencia de hidrógeno, el coque catalítico es una 
reacción producto bimolecular y procede vía los iones carbenio o rad icales libre. 

1.5 DESACTIVACION CATALlTICA 

La perdida de actividad experimentada por los catalizadores usados en las reacciones de 
desintegración es primordialmente debido a los siguientes mecanismos: 
1) Transformaciones de estado sólido 
2) Envenenamiento 
3) eoquización 

La primera clasificación de mecanismos de desactivación catalítica incluyen estos 
que son relacionados a los cambios fisicos y estructurales que sufren por el catalizador. 
Por ejemplo, cambios en la distribución de tamaño de poro, sinterizado del catalizador a 
causa de altas temperaturas, impurezas, etc. 

Por otro lado, la desactivación del catalizador por envenenamiento es el resultado 
de un proceso irreversible causado por impurezas introducidas con la alimentación. Por 
ejemplo los efectos de contaminantes no metálicos( S. N, O) y especialmente 
contaminantes metá li cos (como Níquel y Vanadio) sobre la disminución de actividad de 
catalizadores de desintegración y tópicos relacionados han sido sujetos de numerosos 
estudios(Farag, 1993). 

Finalmente, la desactivación catalítica por coquización causado por la perdida de 
actividad catalítica por deposición de coque alrededor de los sitios activos del 
catali zador. Usualmente, la mayoría del coque depositado sobre la superficie del 
catalizador es un producto de la reacción misma. Muchas moléculas de hidrocarburos 
pesados pueden ser introducidas con la alimentación y penmnecer adsorbidas en la 
superficie catalítica. 
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1.5.1 FUNCION DE DECAIMIENTO DE LA ACTIVIDAD CATALlTICA 
Uno de los problemas más importantes en la desintegración catalítica es la rápida 
desactivación del catalizador. La fuerte adsorción de coque sobre los sitios activos del 
catalizador conlleva a una rcducción de la actividad catalítica y esto es evidencia por 
una caída en la conversión total. 
Para representar el efecto de la deposición por coque en el decaimiento de la actividad 
catalítica, dos aprovechamicntos han sido usados. Uno de ellos está basado en 
mediciones de la masa de coque en el catalizador(Froment & Bischoff) y el segundo 
aprovechamiento se basa en el tiempo en la corriente(Wojciechowski). 
Froment y Bischoffbasaron sus análisis en mecanismos simples de reacción en un sitio 
ácido sencillo como el paso de control. Por tanto, la función de desactivación fue 
definida como la fracción de sitios activos remanentes en la superficie del catalizador. 
Además, ellos asumieron que la función de desactivación pudiera ser relacionada al 
coque en el catalizador en la forma de 2 rclaciones empíricas. La primera de ellas puede 
ser escrita como: 

mientras que la segunda: 
~ = exp(-a * Ce) 

I 
~= ----

l +a * Ce) 

1.6 CINÉTICA DE COMBUSTiÓN DE RESIDUOS CARBONOSOS 
La combustión de coque representa un factor muy importante en el éxito de la operación de 
la unidad FCC. Este provee el calor necesario para las reacciones de desintegración, y el 
avance de la combustión de coque que controla la actividad del catalizador regenerado. 
Investigaciones sobre los mecanismos y cinéticas de quemado de residuos carbonosos en 
los catalizadores de desintegración han estado evolucionando por los últimos 50 años. Los 
cambios en el tipo, propiedades y estabilidad térmica del catalizador inspiraron a trabajos 
más extensos en este campo. 
Un estudio fundamental fue conducido por Weisz y Goodwin(1966). Este trabajo fue 
básicamente caracterizado con catalizadores amorfos, a bajas temperaturas, y contenido de 
coque relativamente alto. La conclusión soportaba el concepto de un proceso controlado 
por difusión. Ellos mismos reportaron además que, para un soporte de catalizador dado la 
velocidad de quemado es grandemente independiente de la fuente y estructura del coque, 
las cinéticas de quemado de coque sobre diferentes óxidos metálicos muestran confonnidad 
con eso del grafito puro, y en la presencia de óxidos metálicos resulta en velocidades 
mucho más altas que velocidades sin catalizar a cualquier temperatura. 
La introducción de catalizadores zeoli ticos provee una actividad mas alta y estabilidad 
ténnica, y conduce a baja formación de coque. La alta estabilidad térmica permite 
temperaturas de regeneración altas, y por consiguiente bajo porcentaje de coque en el 
catalizador regenerado. Por tanto, esto es esencial para desarrollar los datos cinéticos que 
representen la combustión de coque en una catalizador de desintegración zeolítico. 
i\1uchos investigado res propusieron Ji fe rentes esquemas cinéticos y Jatos de 
velocidad(Morley y de Lasa, 1988; Prater, 1983). 



CAPlTUL02 
CARACTERIZACIÓN DE LA ALIMENTACIÓN, ESQUEMAS DE REACCIÓN 
Y MODELOS CINETICOS 

2.1 Caracterización de la alimentación en la unidad FCC. 
El petróleo es una mezcla compleja de hidrocarburos conteniendo miles de distintas 
especies moleculares. Describir el comportamiento de mezc las de petróleo es 
importante para el diseño y operación de refinerías de proceso comercial. 
Estas procesan diferentes tipos de crudos y debido a que la calidad de estos fluctúa, 
puede ocurrir lo mismo con las propiedades de carga. El gasóleo de vacio constituye 
uno de los productos intermediarios provenientes de la destilación de vacio del crudo. 
Esta fracción es una de las más pesadas, con un rango de temperatura de ebullición 
entre 232° C y 427° C, sin embargo, la severidad del proceso de desintegración, hace 
posible la utilización de esta carga pesada como alimentación al reactor para la 
producción de gasolinas y otros productos. 
Para caracterizar apropiadamente una alimentación, debe detem1Ínarse sus propiedades 
físicas y químicas. Porque técnicas analíticas sofisticadas, como la de espectrometría de 
masa, no son practicas en la determinación de la composición química de una 
alimentación de FCC, las propiedades físicas son a menudo usadas para proveer 
mediciones cualitativas de la composición de la alimentación. El laboratorio de la 
refinería está usualmente equipado para realizar pruebas de propiedades físicas sobre 
una rutina básica. Los mas ampliamente usados son: 

Gravedad especifica 
Curvas de destilación 
Índice de refracción 
Numero e índice de bromo 
Viscosidad 
Pruebas Conradson, métodos de Ramsbotton y Heptano insoluble 
Correlaciones empíricas 

2.1.1 GRAVEDAD °API 
La gravedad °API mide la ligereza o pesadez de un hidrocarburo liquido. La gravedad 
espec ifica líquida es otro término comúnmente usado en la conversión de volumen a peso. 
La gravedad especifica relaciona a la gravedad °API por la ecuación: 

SG(60°F) = 141.5 
131.5+° API 

2.1.2 CURVAS DE DESTILACiÓN 
Los datos de las curvas de destilación también proveen de infonnación acerca de la calidad 
y composición de la alimentación. Cada corriente de alimentación tiene diferentes de 
puntos de ebullición y composiciones. 
La prueba de destilación fraccional involucra la medición de la t.:mperarura de vapor 
destilado en el punto de ebullición inicial (IBP por sus siglas .:n ingles). como los 
porcentajes de fracción de volumen de 5, 10, 20, 30, 40, 50, 60, 70. 80, 90 \' 95 que son 
registradas, yen el punto final. Tres métodos son actualmente usados en la m.:dición de los 
puntos de ebu llición: D-86, D-1160 Y D-2887 todos ellos de la ASTM(Am.:rican Society 
for Testing Materials). 
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2.1.3 VISCOSIDAD 
La practica normal es medir la viscosidad a dos diferentes temperaturas: típicamente 100°F 
y 210°F. Sin embargo, para muchas alimentaciones, la muestra es demasiado espesa para 
fluir a 100°F. La viscosidad Saybolt (ASTM 0-88) es el método más popular de medición 
de una alimentación de FCC. Sus unidades son el centistoke. 

Esta es una descripción de las propiedades que se toman en cuenta en una refinería para 
caracterizar las cargas de alimentación durante la operación. Sin embargo, para realizar 
estudios de investigación, es necesario que se considere alguna otra descripción en términos 
moleculares, que nos permitan proponer una estrategia de análisis del proceso de FCC. 
Debido a la gran cantidad de especies presentes en las fracciones del petróleo, es necesario 
definir los constituyentes moleculares más importantes que se encuentran en la fracción de 
alimentación del reactor de desintegración, ya que a pesar de los estudios realizados, no ha 
sido posible conocer el mecanismo de reacción real que se lleva a cabo en el reactor durante 
la desintegración del gasóleo. Estos miles de compuestos presentes en el gasóleo de vacío, 
pueden organizarse en grupos moleculares denominados lumps. 

Una propuesta de agrupamiento muy utilizada en la desintegración catalítica es la que toma 
como base 4 familias químicas, las cuales son: parafinas, olefinas, nafténicos y aromáticos. 
Esta descripción es muy importante, pues constituye la base de las reacciones elementales 
en la desintegración cuando se obtienen crudos ligeros de gasóleo, los cuales forman entre 
el 50 y 65% en peso de la alimentación total de parafinas. 
A nivel industrial, existen varios métodos para predecir la fracción de PONA. Una vez que 
la configuración molecular es conocida, el modelo cinético puede ser desarrollado para 
predecir los rendimientos de los productos. 

2.1.4 CORRELACIONES EMPíRICAS 
No existen correlaciones estándares. Algunas compañías tienen sus propias correlaciones 
que son consideradas patentes, pero esto no significa que estas hagan un mejor trabajo en 
predicción de rendimientos. 
Algunos de estos métodos son: método de Watson-Smith es usado para el calculo de los 
puntos de ebullición promedio, el método de Riazi que sirve para calcular el peso molecular 
promedio de la alimentación, el método de Huang utilizado para el índice de refractivo a 
20'C, método de densidad para estimar el porcentaje en peso de carbono e hidrógeno en las 
moléculas que componen las fracciones pesadas de petróleo, el método n-d-M permite el 
calculo del porcentaje de carbonos que forman el anillo de una molécula aromática 
imaginaria en la fracción ligera. 
Las fom1ulas se presentan en un apartado especia l para el entendimiento de los métodos 
mencionados. 
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2.2 ESQUEMAS DE REACCION y MODELOS CINETICOS 
Para este trabajo, todas las reacciones de desintegración toman lugar en el riser. Esta 
suposición es razonable ya que los catalizadores zeoliticos, los promotores de reacción 
y los aditivos multifuncionales aceleran altamente las velocidades de reacción. Además, 
la formación de coque decrece marcadamente la actividad del catalizador hacia la salida 
del riser. 
La teoría de aglomerado de especies químicas ha sido ampliamente estudiada ya que 
simplifica el análisis de sistemas complicados de reacción. Uno de los primeros trabajos 
fue el Wei y Kuo(1969). Su teoría se desarrolla para sistemas exactamente 
aglomerables. 
Los requisitos para que un grupo de especies químicas pueda ser considerado como un 
único pseudocompuesto (lump), clasifican el proceso de aglomerado como: 
-Aglomerado propio. Es aquel en la que cada lump posee un significado fisico . Cada 
entidad química involucrada es asignada únicamente a algún grupo aglomerado. 
-Aglomerado semi propio e impropio. Son aquellos en los que una misma especie puede 
ser asignada a dos o mas clases diferentes, a fin de modelar cierto comportamiento 
cinético observado. Se considera como semipropio cuando el sistema sigue reacciones 
monomoleculares e impropio cuando no es el caso. 

Hace algunos años apareció el análisis de agrupar propuesto por Coxson y Froment el 
cual consiste en la selección del numero de pseudocompuestos y la distribución de 
especies entre los pseudocompuestos en un gran sistema. La respuesta invariante es 
utilizada como criterio para la evaluación de esquemas aglomerables particulares, 
mientras que las estrategias de agrupamiento son guiadas por un anális is estadístico de 
los datos de respuesta del sistema. Una vez que el esquema aglomerable esta definido, 
la nueva matriz de velocidad es construida de los datos de respuesta. 

La notación de una mezcla continua ha recibido considerable atención como un método 
para modelación de reacciones de mezclas complejas(Astarita & Ocone, 1988). 
En las mezclas continuas la identidad química es reemplazada por algunas propiedades 
índice continuas, tales como el punto de ebullición, para describir la distribución de la 
concentración y conversión con respecto al índice. 

Weekman y colaboradores en 1960-s(Weekman, 1968; Weekman y Nace. 1970), 
estudi aron las cinéticas de desintegración catalítica con el objetivo de desarro llar un 
mejor procedimiento de caracterización para los catalizadores zeolit icos . 
Modelo de tres lumps 
El lump A representaba la carga entera anterior al rango dc: ebullición de gasolina. el 
lump 8 correspondió al rango de productos de gasolina y el lump e represento el coque 
y los productos C 1-C4 • 

Gasolina k2 

Gasoleo 
Figura 2.1 

Gases + coque 

~ 
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Debido a que las constantes de velocidad decrecen rápidamente por el coque 
depositado, fue necesario incorporar la velocidad de decaimiento del catalizador. Un 
aprovechamiento fue propuesto por Voorhies( 1945) para relacionar el declive en la 
actividad catalítica como una función del tiempo en la corriente. Weekman asumió que 
las cinéticas de desintegración catalítica fueron de segundo orden con respecto a las 
concentraciones de alimentación. 

Dentro de los esquemas cinéticos de cuatro lumps, son varios los autores que han 
desarrollado estudios; como Chen et al.( 1989) los cuales se basaron en el modelo de 
Weekman, separan al coque de los gases ligeros para predecir su rendimiento de fonna 
independiente. 

Modelo de cuatro lumps 

Figura 2.2 
Este modelo pudiera ser representativo, no obstante, la tendencia se manifiesta hacia un 
número mayor de lumps. 
Ancheyta propuso un modelo de cinco lumps que involucra siete constantes cinéticas y 
una para la desactivación del catalizador, prediciendo los rendimientos de un reactor de 
microactividad. Maya Yescas y López lsunza también propusieron un modelo cinético 
de cinco lumps para la simulación dinámica y en estado estacionario de un reactor de 
FCC. Los grupos de compuestos considerados son gasoleo de vacío, gasoleo ligero, 
gasolina, gases volátiles y coque. En el modelo se considera una cinética de segundo 
orden para el gasa leo de rimer orden ara el resto de los agrupamientos. 

-'1 coque I ~ 
A~ ~ 

~-. ~ / t 

¡gura 

Hasta aquí se han presentado modelos basados en el punto de ebullición como criterio 
para definir los grupos de compuestos. sin embargo, existe otra orientación para la 
definición de los lumps. Nos referim os a los modelos que pretenden una descripción 
mas detallada de la carga de alimentación de gasoleo, y de los productos más 
importantes de la desintegración . 
Modelo de 10 lumps 
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El esquema de reacción que se tomó en cuenta para el presente trabajo corresponde al 
que publicaron Jacob, Gross, Vollz y Weekman Jr (1976). A continuación la 
descripción del esquema. 
Jacob et al. (1976) propusieron una red consistente de 10 lump. Este modelo esta 
basado en la estructura molecular y esta restringido a lumps que pudieran ser medidos. 
Los lumps están interconectados por constantes de velocidad que describen la red de 
reacción completa. La alimentación es agrupada en parafinas, naftenos, anillos 
aromáticos y grupos aromáticos tanto en las fracciones de pesados como de ligeros de la 
carga de alimentación. Los productos son divididos en dos lump, uno es el rango de 
gasolina y ·el otro es el coque y los gases de C)-C4 . 

En este modelo, las constantes de velocidad de reacción son consideradas 
independientes de la composición de la alimentación. Las ventajas de este modelo son 
que la conversión puede ser estimada y la velocidad de producción de algunos 
productos particulares puede ser calculada. Introduce el efecto de envenenamiento por 
la cantidad de nitrógeno presente, la adsorción de anillos aromáticos y el decaimiento 
de la actividad del catalizador. 

Modelo de lO lumps 

Figura 2.4 

Donde 
PI = Fracción en peso de los co mponentes paraflnicos co ntenidos en un intervalo de 
ebullición entre 430-650°F. 
NI = Fracc ión en peso de los componentes paraflnicos contenidos en un intervalo de 
ebullición entre 430-650°F. 
Ca l = Fracción en peso de los componentes con anillos aromáticos contenidos en un 
intervalo de ebulli ción entre 430-650°F. 
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Al = Fracción en peso de los componentes con grupos sustituyentes aromáticos 
contenidos en un intervalo de ebullición entre 430-650°F . . 
Ph = Fracción en peso de los componentes parafinicos que presentan puntos de 
ebullición mayores a 650°F. 
Nh = Fracción en peso de los componentes nafténicos que presentan puntos de 
ebullición mayores a 650°F. 
Cah = Fracción en peso de los componentes con anillos aromáticos que presentan 
puntos de ebullición mayores a 650°F. 
Ah = Fracción en peso de los componentes con grupos sustituyentes aromáticos que 
presentan puntos de ebullición mayores a 650°F. 
G = Fracción en peso de la gasolina (componentes contenidos en el intervalo de la 
gasolina con un punto de ebullición aproximadamente de 430°F. 
C = Fracción en peso de coque(componentes en el intervalo de C1-C4 mas el coque). 

El modelo agrupa a los componentes de la gasolina, como son los hidrocarburos desde 
C5 hasta los que alcanzan una temperatura de ebullición de 430°F, en G, el grupo C 
contiene al H2, H2S, los componentes ligeros CI-C4 y el coque, se tienen dos 
conjuntos de lumps que representan a las fracciones ligera y pesada del gasoleo, LFO, 
que son aquellos componentes contenidos en el intervalo de ebullición entre 430 y 
650°F (PI, NI, Cal, Al) y HFO, que presentan puntos de ebullición mayores a 650°F (Ph, 
Nh, Cah, Ah) respectivamente. 
Se puede ver que una molécula parafinica en el HFO fomlara una molécula parafinica 
en el LFO(Ph-PI) y en G (PH-G) Y también en C (Ph-C). Las moléculas parafinicas en 
el LFO solamente formaran moléculas en G(PI-G) y en C (PI-C). Del mismo modo, una 
molécula nafténica en el HFO formara una molécula nafténica en el LFO, en F y C. 
Para este esquema se dice que no hay interacción entre los grupos parafinicos, 
nafténicos y aromáticos, sin embargo, las cadenas laterales de los anillos nafténicos 
atacan a los anillos aromáticos para reaccionar, el cual se puede considerar en el paso 
Ph-Cal. Los anillos aromáticos en el HFO (Cah) y LFO(Cal) no forman gasolina, pero 
su producto se manifiesta en el lump del coque (C). Los componentes con anillos 
aromáticos sencillos en el LFO no pueden formar gasolina, sin embargo, un anillo 
aromático al reaccionar con un grupo sustituyentes si lo podrá hacer y puede formar 
también componentes del grupo C. En este caso, el anillo aromático asociado puede 
caer en el grupo de la fracción de la gasolina (debido a que posee un bajo valor en su 
punto de ebullición). En el modelo cinético, este efecto esta incluido en los coefic ientes 
cinéticos del grupo de sustituyentes. El coeficiente cinético para Cal-G tiene un valor de 
cero, por lo que los anillos aromáticos por si mismos no pueden fonnar gasolina, pero la 
pueden formar si un grupo sustituyentes asociado es removido. El modelo no hace 
distinción entre las moléculas de parafina, nafteno o aromáticos en la fracción de 
gasolina, por lo que todas las especies se describen en un lump. 

La matriz de coeficientes cinéticos en la páglOa siguiente corresponde a una triangular 
infer ior, sus va lores están en la tabla 2.1 y los va lores de las energías de acti vac ión para el 
esquema de reacción están en la tabla 2.2. 
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Tabla 2.1 Valores de coeficientes cinéticos para [K a 1000 °F 
Coeficientes para la formación de gasolina lump G 1/s 
Kphg 0.611 
Knhg 0.939 
Kahg 0.685 
Kplg 0.282 
Knlg 0.752 
Kalg 0.196 
Coeficientes para la formación de coque (lump C) 
Kohc 0.099 
Knhc 0.149 
Kahc 0.198 
Kcahc 0.149 
Kolc 0.099 
Knlc 0.099 
Kalc 0.050 
Kcalc 0.010 
Reacción de cracking oara gasolina 
Kgc 0.048 
Reacción de formación oara LFO 
Kphpl 0.196 
Knhnl 0.196 
Kahal 0.196 
Kahcal 0.489 
Kcahcal 0.049 

Tabla 2.2 Valores de energías de activación y calor de reacción para el esquema de diez 
especies 

Ea (BTUllbmol) óHR BTU/lb 
Formación de gasolina a partir de Ph, Nh, PI , NI 9900 65,40 
Formación de coque a partir de Ph, Nh, Ah, Cah 31500 225 
Formación de gasolina a partir de Ah, Al 26100 65,40 
Formac ión de coque a partir de PI , NI, Al , Cal 31500 200 
Formación de coque a partir de gasolina 18000 160 
Formación de LFO a partir de Ph, Nh, Ah, Cah 26 100 25 
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Estos modelos basados en familias de moléculas han sido utilizados en los últimos años. 
Existe un método más exitoso propuesto por Froment (1993) llamado evento simple. 
Este permite una descripción mecanicista de la desintegración catalítica. Esta basado en 
los mecanismos conocidos de las varias reacciones que involucran iones carbenio. 
Toma en cuenta diferentes reglas, el numero de constantes desconocidas no es muy 

grande (cerca de ' 50), Y un método de determinación de ellas, usa algunas reacciones 
claves de hidrocarburos puros. No obstante la aplicación del método evento simple esta 
lejos de alcanzar debido a la complejidad analítica y las limitaciones computacionales. 
Además el ensuciamiento por coque no es considerado. 

En 1994, Pitault et al. se basaron en el mismo criterio y desarrollaron una descripción 
molecular de la composición de la alimentación con cuatro familias básicas: parafinas, 
olefinas, nafténicos y aromáticos. El esquema de reacción presentaba en promedio de 15 
a 20 reacciones basadas en el evento simple ya descrito y con un orden de reacción de 
uno para todas las reacciones involucradas. 

En trabajos recientes (Jinsen, 1999), se utiliza un modelo cinético de 13 lumps en 
función de la composición de la estructura de grupos de familias. Otro estudio de 
una cinética más compleja como el realizado por SlIgunglln(l998), en el cual se 
propone un modelo con cinco etapas de reacción y los productos de desintegración 
del gasoleo se agrupan como: gasa leo pesado y ligero, gasolina, butanos y butenos, 
propanos y propilenos, gases secos y coque. 

Como se puede percatar la tendencia es ha utilizar un número mayor de lumps, esto 
conlleva a mejores herramientas de computo y análisis de la carga, por lo que la elección 
del esquema de Jacob (1976) por ser un esquema aun no tan complicado sirve para los 
propósitos de este trabajo. 



CAPITULO 3 
MODELO RISER - REGENERADOR 
Al comienzo de este capitulo una breve descripción de los principios del desarrollo de un 
modelo matemático para un sistema reactivo catalítico es presentado. Seguida de una 
discusión detallada sobre características generales de la unidad de FCC bajo estudio y sus 
príñcipales componentes. En la parte final del capitulo, se muestran las ecuaciones del 
modelo del riser-regenerador. 

3.1 Teoría y Antecedentes 

Desarrollar un modelo matemático para una unidad industrial requiere un gran 
entendimiento y conocimiento de los procesos fisicos y químicos que ocurren dentro de la 
unidad. Tales procesos incluyen velocidades de masa y transferencia de calor, reacciones 
cinéticas y termodinámica. Una descripción apropiada del flujo del fluido dentro de la 
unidad también es requerida. 

Idealmente, para el desarrollo del modelo, todos los procesos mencionados son 
determinados separadamente y luego combinados hacia un todo. Sin embargo, en 
situaciones reales esto es muy dificil. Por tanto, la mayoría de los modelos no son basados 
totalmente sobre detalles de la formulación matemática e incorporan formulas empíricas 
simplificadas. La presencia de estas formulas generalmente limita a los modelos. 
Cualquier modelo incluye un cierto número de simplificaciones, que deben elegirse para no 
afectar la confiabilidad y la naturaleza predictiva del modelo. 
El factor clave el cual controla el numero de simplificaciones impuestas sobre el modelo es 
gobernado por la precisión del mismo. 

Un procedimiento general para la construcción de un modelo puede ser bosquejado de la 
siguiente manera, la primera fase en el modelado matemático es identificar la configuración 
de la unidad, su ambiente y los modos de interacción entre sus componentes . El paso 
siguiente es la identificación de las variables estado relevantes las cuales describen la 
unidad, y los procesos que toman lugar dentro de sus fronteras. Esto es seguido por la 
determinación de los principios básicos, la velocidad de los procesos en términos de las 
variables estado y la identificación de las variables de entrada actuantes en el sistema. 
La segunda fase es la formulación de las ecuaciones basadas en los balances de masa y 
energía. La introducción de las simplificaciones necesarias es muy importante. Lo siguiente 
es el desarrollo de un algoritmo para la solución de las ecuaciones. La parte final es la 
validación de los resultados de la simulación en contraste con datos experimentales para 
asegurar la fiabilidad del modelo. Esta fase pudiera resultar en imponer más 
simplificaciones o quitar algunas de ellas. Los pasos mencionados son interactivos y el 
resultado de cada paso debe conducir a la reevaluación de los resultados de todos los pasos 
previos. 

3.2 Desarrollo de los modelos 
El diagrama esquemático del modelo simplificado riser - regenerador es mostrado en la 
figura 3.1. En realidad el riser es compuesto de dos partes: 

- El riscr, es considerado como un reactor de lecho transportado donde todas las 
rcacciones dc desintegración toman lugar. 
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El lecho fluidizado superior, donde los productos y los componentes pesados son 
separados del catalizador usando una corriente de vapor. 
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Para simplicidad, el modelo riser - regenerador desprecia el lecho tluidizado superior y 
se asume que el catalizador saliente del riser entra al regenerador directamente sin 
retraso. 
El regenerador es dividido en dos regiones: densa y diluida. La región densa es además 
dividida en dos fases (Kunii y Levespeil , 1991): una fase emulsión y una fase burbuja. 
El efecto de la región diluida no está incluido en el modelo. 

r Productos l I Gases de combustión 

I Catalizador I ir I gastado 

I Región diluida I 
I R. DENSA I 
t t 
f. ~ 

e f. 

m b 

u u 

l ~ r 

s b 

i u 

o j 

n a 
L--

I Catalizador 1 ~ .. t 

l 
l regenerado I 

gasoleo l 
Airf' I 

REGENERADOR 

Figura 3.1 Diagrama de simulación para el modelo del flse r - regenerador 
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3.2.1 El modelo para el riser 
El gasoleo fresco es traído hacia el contacto con el catalizador regenerado en la entrada del 
riser, la cual produce la vaporización instantánea del gasoleo. El cambio del volumen 
asociado con el proceso de vaporización incrementa rápidamente la velocidad, mientras el 
descenso en la densidad de la mezcla circundante ocurre. 
El riser es dividido en tres zonas principales; la entrada, la zona intermedia y la zona final. 
La entrada es considerada la parte más compleja del riser. Esto es atribuido a la presencia 
de la alta turbulencia, la alta temperatura y las concentraciones de gradiente, y la 
heterogeneidad del flujo. 
Un estudio detalla la modelación de dos fases en forma tridimensional de los patrones de 
flujo y transferencia de calor en reactores riser de FCC realizado por Theologes y Markatos 
(1993). Ellos concluyeron que el comportamiento total del riser puede ser predicho usando 
un simple modelo unidimensional de balances de masa, energía y especies químicas. 
Además, la presencia de la alta eficiencia en los sistemas de inyección en la alimentación 
en las unidades modernas justifica la suposición del flujo tapón en el riser. 
Para el planteamiento completo se tiene aun las siguientes simplificaciones: 

No hay deslizamiento de los fluidos en la pared del reactor 
Se tiene operación adiabática 
No hay resistencia a la difusión de las especies en cualquiera de las dos fases 
presentes 
Se tiene la misma temperatura en las dos fases en cualquier punto en un corte 
transversal a lo largo de la dirección axial 
Las capacidades caloríficas isobáricas son constantes 
Se utiliza el modelo cinético de diez especies de Gross (1976) 

Figura 3.2 Forma del elemento 

I 
H 

F 

t:.Z 

A 
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Basado en lo anterior, las ecuaciones del modelo del riser son: 

Balances de masa para las especies 
1. Coque (Carbón formado y depositado en la superficie del catalizador) 

ac ()0.2 fCC() 
A,I'J.&p. al = FfC - Ff(C + t1C) + A,I'J.&p. ~ kccoe -liT I~O 
rearreglando la ecuación anterior 

ac =_~ t1C +(~)0.2 k e-~C;(}L) 
al A,&P. I'J. 5 ceO 100 

tomando el limite cuando t1Z ~ O, 

I d 
. . ac z 

para e esta o estacIOnarIO - = O Y z = -at H, 

dC = r (r /5)°·2 k -fec I RT * (/J' 11 00) 
dz r cco

e 
't' 

Con la condición de frontera a la entrada del reactor dada por la concentración de coque en 
el catalizador regenerado. 

z = O, C = Crgc 

11. Consideradas en el gasoleo 

tomando el limite cuando t1Z ~ O, 

ay, Ff ay, l - & ~ K - E, I RT 
- = - --- +<pp -----¿a. y e at A,&p. az e &( 1 + k,YCa, ) '=1 ,k k kO 



Capítulo 3 Modelo Riser - Regenerador 

para el estado estacionario 0'; = O Y z = ~ 
al H , 

Con la condición de frontera a la entrada del reactor dada por la composición de las 
especies presentes en el gasoleo, es decir: 

K = PI (1), NI(2), Ah(3), Cah(4), Ph(5), Nh(6), AI(7) , Cal(S), G(9). 
z = O, Yi = Yio 

La expresión de decaimiento del catalizador debido al coque depositado en su superficie 
esta dado por Voorhies (J 945), Weekman (1979): 

a = 0.0067s· 1 
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La función de tendencia de formación de coque por parte de la alimentación esta dada por 
Jacob (1976) 

'1' = 0.63IYPho+0.297YNho +0.773YAhO +2.225YcahO +0.63IYPlo +O.IIYNlo +1.475YAIO 
+0.0727YCalo 

Las características del lecho son: 

F¡ 

&= --p .:!...-
F¡ F,ge 
- + -
p" Pe 

La conversión en el reactor es: 

El balance de energía: 

aT 
A,ÓZ&p,CP jo a; = F.-gecPe (T - (T + óT)) + F¡ cp" (T - (T + óT)) 
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rearreglando la ecuación anterior 

aT (Frgccpc + F¡cp j¡.) !:iT 

at A,f:p"cp fo óZ 

tomando el limite cuando t1Z -t O, 

l d 
.. aT Z 

para e esta o estaclOnano - -- = O Y z = .. --

dT 

dz 

at H, 

debido a que la temperatura a la entrada del reactor depende del calor que contiene el 
catalizador regenerado, la condición de frontera esta dado por: 

z = O, T = FrgccPcTrgn + F¡cp flT¡eed - t':1Hevp FJ 

F,gccPC + F¡cp fo 

3.2.2 El modelo para el regenerador 
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El reactor regenerador es el corazón de cualquier unidad FCC. Este juega un rol muy 
importante en el proceso de desintegración catalítica. El regenerador provee el calor 
requerido para las reacciones endotérrnicas de desintegración, y reactiva al catalizador por 
combustión, con aire, del coque depositado sobre la superficie del catalizador. Además, 
existen varias configuraciones de los reactores de desintegración en unidades comerciales 
de FCC, las unidades del regenerador son esencialmente las mismas. La diferencia entre 
ellas es el sistema de distribución de aire. 

3.2.2.1 Hidrodinámica del reactor regenerador 
El regenerador consiste en dos regiones principales. La primera región es el lecho denso del 
regenerador, en el cual, se lleva a cabo la totalidad del volumen de la combustión de coque. 
La segunda región es la región diluida, posterior al lecho denso. 

La región diluida o llamada en ingles freeboard es definida como la sección del contenedor 
entre la superficie alta del lecho denso y la entrada a los ciclones internos en la parte alta 
del regenerador. En esta sección, los gases de combustión son separados del catalizador 
entrante. Como los gases suben a través de la región, el monóxido de carbono es convertido 
a dióxido de carbono por la reacción de postcombustión. El calor generado de esta reacción 
incrementa la temperatura de los gases salientes y el catalizador entrante. La cantidad de 
catalizador entrante esta en función de la velocidad del gas. Sin embargo, la velocidad de 
los sólidos es usualmente muy pequeña comparada con la cantidad total del catalizador 
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retenido en el regenerador. La mayor parte del coque en el catalizador ha sido quemada en 
el lecho denso. Además, la presencia de aire en exceso en el lecho del regenerador favorece 
la reacción completa de combustión. Así, se asume que el coque es directamente convertido 
a dióxido de carbono en vez de monóxido de carbono. Basado en las razones expuestas el 
efecto de la región diluida o freeboard en el balance total de energía del regenerador es 
despreciable. 

El lecho denso del regenerador es un lecho f1uidizado burbujeante. Esta suposición es 
verificada por inspección del diagrama de régimen para flujo gas a través de lechos de 
partículas sólidas dado por Grace (1986). En este diagrama se muestra que la operación del 
lecho del regenerador esta cerca y a lo largo de la frontera superior de la zona de lecho 
f1uidizado burbujeante. Este permite usar la teoría del lecho burbujeante de f1uidización en 
el desarrollo del modelo (Kunii y Levenspiel, 1991). Este método es la formulación fisica 
simple más aceptada del flujo complejo en el regenerador. Acorde a esta teoría, el lecho 
denso en el regenerador es dividido en dos fases. La primera fase es la fase emulsión, la 
cual se parece al lecho en la incipiente f1uidización . La segunda fase es la fase burbuja. 

Las burbujas juegan un rol complejo en el regenerador. Las burbujas son responsables para 
la remoción de los productos de la reacción de combustión y suministrar más oxigeno a la 
fase emulsión a través de la transferencia de masa. Otro rol importante de las burbujas es 
producir un buen mezclado del catalizador sólido en la fase emulsión. Sin embargo, las 
burbujas son también responsables por algunas perdidas de calor del sistema debido a la 
transferencia de calor entre las fases burbuja y emulsión. 

Además se hacen las siguientes suposiciones para facilitar la modelación del regenerador: 
Las partículas del catalizador en el lecho denso están perfectamente mezcladas 
debido al recicle del ciclón como también a su propia circulación dentro del lecho. 
Los gases tanta en la fase emulsión como burbuja están en flujo tapón 
y el gas en el regenerador consiste de oxigeno, monóxido de carbono, dióxido de 
carbono, vapor de agua y nitrógeno. 
La presión es constante. 

Las propiedades hidráulicas como la altura del lecho, las fracciones volumétricas de la 
fase y velocidades representan los elementos principales de la modelación para el 
regenerador porque estas están muy ligadas a los balances de masa y energía en el 
lecho. Pero la descripción detallada de estas es bastante complicada debido a la 
complejidad inherente del fenómeno de f1uidización . En este trabajo se utilizó una 
correlación empírica entre la fracción volumétrica y la velocidad promedio de gas 
superficial desarrollada por regresión no lineal de datos experimentales usada por In-Su 
Han, Chang-Bock Chung (2001). 

La fracción volumétrica de la fase burbuja es predicha por la siguiente expresión 
propuesta para burbujas rápidas y partículas tipo Geldart A (correspondientes a la 
mayoría de los catalizadores de una FCC) (Davidson & Harrison, 1963; Kunii & 
Levenspiel , 1991): 
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Donde la velocidad mínima de tluidización Umf y la velocidad de ascenso de burbuja Ub 

puede ser estimado por expresiones empíricas en la literatura (Kunii & Levenspiel, 1991). 

3.2.2.2 Cinética del quemado de coque en el regenerador 
El coque típico consiste de varios componentes químicos incluyendo hidrocarburos, 
componentes sulfúricos y nitrogenados. Ya que los hidrocarburos son dominantes, pero, 
para el presente el coque es asumido que tenga una formula CHq y el quemado de acuerdo a 
los esquemas de reacción siguientes (Weisz & Goodwin, 1963, 1966a; Weisz, 1 966b; Hano 
et al, 1975): 

CHq + (0.5 + 0.25q)02 ----. CO + 0.5qH20 
R¡i = k*IRGCckiC02i , 
CHq + (1 + 0.25q)02 ----. CO2 + 0.5qH20 
R2i = k*2RGCckiC02i , i = e, 
Donde las constantes de reacción pueden ser representadas por 

k* - klRG Y 
IRG -1+0' 

k* = klRGO' 
2RG 1+0' 

Además de la reacción de quemado de coque, ahí toma lugar la reacción de oxidación del 
monóxido de carbono. Esta puede tomar la forma de oxidación homogénea sobre las fases 
gas con ·la cinética propuesta por Howard, Williams, y Fine (1973) 

2CO + O2 ----. 2C02 R3i = k3RGCCOiCg;;C~:Oi i = b, e 

O la oxidación heterogénea en la presencia del catalizador el cual contiene pequeñas 
cantidades de promotores de oxidación como vanadio, níquel o cobre. Krishna y Parkin 
(1985), Y Ali Y Rohani (1997) reporto la siguiente cinética de oxidación heterogénea: 

catalizador .. 

Las ecuaciones para el modelo del regenerador son las siguientes: 
Balances de masa 
Para la fase emulsión: 
Inicialmente el término Rie no contiene el término Le 

Ac~Z&. ac" = C,QCie - CeQ(Cie + ~CJ+ K ,A,óz(Cib - CJ+ A,ózR", & . 
después de un reacomodo 

aCie =-u ~Cie + K, (e -C )+R al f' tlz é
e 

lb le It' 
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tomando el limite cuando I1Z --; O, queda la ecuación 

aC;e =-u aC;e + K¡ (c. -c.)+ . 
al 'az Ce ,b " Roe 

donde 

RH,Oe = Pcccq (0 .5r
1e

+0.5r
2e

) 

. CeMck 

RN, =0 

con las condiciones iniciales 

C;~O.,) = C;~ 

y condiciones de frontera 

Cu.O) = /,0 PgRG 

le le M~G 

Para la fase burbuja: 

para estado estacionario 

A,,6.zcb a~;e = QC;b - Q(C;h + I1C;b)+ A,6.zc, (1- cb)K ¡ (C;, - Cih )+ A,6.zcb Rib 

después de un reacomodo 
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tomando el limite cuando ~Z ~ O, queda la ecuación 

a C lb =_ub aClb + &e(\-&b) K (C -C )+R 

al & b az & b I " ,h Ih 

dClb = &e (\ - &b) K (C _ C ) + &b R . para el estado estacionario 
dz u b J le lb U b lb 

donde 

RO¡b = -O.5rlb 

R COb = -rlb 

RCO¡b = rlb 

RH¡Ob = O 

R N¡b = O 
con las condiciones iniciales 

y condiciones de frontera 

C(,·O) = f.o PgRG 

lb lb M~G 

En las anteriores ecuaciones, las velocidades de reacción están dadas por las siguientes 
expresiones: 

k C CO.5CO.5 
r 3e = 3RG COe O~e H 20e 

k C CO.5CO.5 
r lb = lRG COb O,b H,Ob 

r4e = k4RGCCOeC~,~ 

donde la dependencia de temperatura de las constantes de ve locidad es asumida del tipo 
Arrhenius: 

-E,R(. 

k ,RG = k lORGe RTj i = 1,3,4 j = e, b 
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Balance de coque 

AÓZce a~:k = QsCck - Qs (Cek + 6Cek)- AÓZce(r¡, + r1, ) 

después de un reacomodo 

aCel = _ Us 6Cck -(~ +r ) 
al Ce ÓZ l e 1e 

tomando el limite cuando 6Z ~ 0, queda la ecuación 

acck = _ u s acck _ (~ + r ) 
al ce az le 1. 

dCek =_ ce (~ +r ) 
d

ie 2. 
Z U s 

C.l: 
para el estado estacionario 

C!Z") = C;k 

C.F: 

Balances de Energía 

AbCbÓZPgRGCPg aTb = QPgRGCPg (Tb - (Tb + 6Tb)) + AbÓZ(I- ¿Ja,h(T. - Tb) 
al 

+ Abcbózr3bD.Hr} 

después de un reacomodo 

aTb Ub 6Tb a,h(T. -Tb)(l-cb) r3bD.Hr} 
- =---+ +---
al cb óz cbPgRGCPg PgRGCPg 

tomando el limite cuando !lZ ~ 0, queda la ecuación 

aTh ubaTb a,h(Te -Tb)(I-cb) r3b D.Hr} 
- =---+ +---
al cb iJz (CbPgRGCPg) PgRGCPg 

dTb a"h(T. - Tb)(l -Cb ) cbr3hD.H,J - = -. . ... - .- - + - - - _.-
dz (UbPgRGCPg) UbPgRGCPg 

C. / : 

Th(O,z) = Th(z) 

C.F : 

para estado estacionario 
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(PCCcCPc + PgRG (ch + C, )CPgRG )~~ = -(u,PccPc + UgRGPgRGCPgRG) q~ + a"h(Tb - T...)cb 

+ ~cc (rl ,!!.Hrl + r1,!!.Hr2 ) + (Gb +c, )r3e!!.H rJ + Pcccr4e!!.H'4 
ck 

edo.eSlacio¡wrio: 

(Cb +c, )r3,!!.Hr3 + Pcccr4,!!.Hr4 

C.J: 

T, (O,z) = T, (z) 

C.F: 

T, (I,O) = T,iser _ ,op 

Ya que las ecuaciones presentadas anterionnente incluyen fracciones volumétricas y 
velocidades de las fases en el lecho denso, estas se correlacionan con otras variables de 
proceso. Primero, se explicita el requerimiento que las fracciones volumétricas del 
catalizador, fase emulsión y fase burbuja suman la unidad en cualquier posición: 
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Esto es evidente de la suposición del perfecto mezclado para el catalizador que tiene una 
fracción volumétrica constante. Una correlación empírica entre la fracción volumétrica y la 
velocidad de gas superficial fue utilizada: 

Ec = 0.3418* exp(-0.975 * U'gRG) +0.1592 
Ho 

U'gRG= I/HD IugRG(z)dz 
o 

La fracción volumétrica de la fase burbuja es predicha por la siguiente expresión propuesta 
para las partículas del tipo A Geldart (Davidson & Harrison, 1963; Kunii & Levenspiel, 
1991) : 

u -u rg "'{ c
b 

= . 
ub - umj 

donde la velocidad mínima de fluidización y la velocidad de ascenso de burbuja están dadas 
por: 
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db denota el diámetro de la burbuja y es correlacionado por la posición axial en el lecho 
(Kunii & Levenspiel, 1991): 

db = dbm - (dbm - dbo)exp(-0.3z / DRG) 
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donde el diámetro de burbuja inicial dbo en el inicio del lecho y el diámetro máximo de 
burbuja dbm en la parte final del lecho, están dados por un di stribuidor de platos perforados 
como sigue(Kunii & Levenspiel, 1991): 

dbO = 0.003 76*(URGO -umr)2; 
dbm = 0.59*(URG(Hdl - umr)04DRG 0 8 

Finalmente la velocidad gas emulsión intersticial puede ser fácilmente calculada del 
balance de masa en el lecho: 

Junto con las anteriores se presenta las características restantes para el lecho: estas se 
calcularon sobre la base de la velocidad de flujo de aire molar hacia el regenerador. 
Densidad molar del gas, de la ley de gas ideal (lb mol /ft\ 

Pg = Prgn / RTrgn 
La velocidad linear superficial (ftls): 

UgRG = F .ir / pgArgn 

La fracción de vacío en la fase densa de King (1989): 
Eden = (0.305ugRG + 1) / (0.305ugRG +2) 

La densidad del catalizador en la fase densa (lb / ft\ 
pden = Pe(l- Eden) 

Aunque no se considera la fase diluida se calcula la densidad de esta fase para el calculo de 
la altura del lecho denso(McFarlane et al, 1993): 

Pdil = Max(O, 0.582ugRG- 0.878) (lb / ft ' ) 

Fracción en la fase diluida: 
Edil = Pdil / Pe 

Altura del lecho denso (ft): . ¡ W.-gn - PdU A,gnZn,. } 
Zbed = mln Z CI'C' . 

o A,ogn (Púen - Pdd ) 
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3.3 Algoritmo de solución para el estado estacionario 
En la figura 3.3 se muestra el esquema de simulación para el sistema riser - regenerador, el 
algoritmo aplicado es el siguiente: 

SI 
Ri~p.r 

Regenerador 

Figura 3.3 

1. Se seleccionó la corriente S3 k como la corriente de corte [Westerberg (1979)] para el 
método de sustitución sucesiva, para la cuál se propusieron un conjunto de valores 
Asociados a la composición y temperatura. 
2. Se resolvió el módulo riser que representa al reactor (riser) para las corrientes SI 
(alimentación de gasóleo al proceso global) y la recirculación (corriente de corte) S3k 

para generar la composición y temperatura de S2 y S4(corriente de productos del reactor) , 
se aplico la discretización a las ecuaciones diferenciales con el método de colocación 
ortogonal del modelo del riser con sus respectivas condiciones de frontera, para obtener un 
conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales y para su solución se aplicó el método de 
Broyden con la fonna general: 

~Xk = _ Hk Fk para Xk+ 1 = Xk + ~Xk 
Donde Hk es el hessiano del conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales. 

~Xk es el vector solución de la aproximación lineal del sistema de ecuaciones 
algebraicas no lineales. 

Xk es el vector de variables del modelo del riser para el punto k del proceso 
iterativo. 

Xk
+

1 es el vector de variables del modelo del riser para el punto k + I del proceso 
iterativo. 

Fk es el vector de funciones del sistema de ecuaciones algebraicas no lineales del 
modelo del riser evaluadas en el punto Xk ~ 

En el anexo se presenta en mayor detalle la discretización de las ecuaciones. el desglose de 
la notación vectorial y archivos en fom1ato m-file para el modelo del riser. 
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Además para eliminar la rigidez del sistema se propuso un cambio de variable para la 
temperatura con la forma adimensional dada por: 

T 
t = --

T [eed 
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3. A partir del flujo de alimentación de aire (S5) y la corriente S2 se resuelve el módulo del 
regenerador donde se encuentran las ecuaciones diferenciales para la regeneración del 
catalizador, este conjunto de ecuaciones al igual que el riser, fue discretizado con el método 
de colocación ortogonal y se procedió a resolverlo igualmente con el método de Broyden. 
También se propuso el cambio de variable para la temperatura en su forma adimensional 
con respecto a la temperatura de alimentación del gasoleo. 
El cual genera las corrientes S6 y S3k

+
1 
. 

4. Como criterio de convergencia para la corriente de corte, se busca ~ue la norma del 
cociente entre la diferencia de los valores de la corriente S3k

+
1 con S3 y S3k

+
1 

satisfaga una tolerancia 1* 10-4 que en forma compacta se escribe como: 

11 ( S3ik
+

1 
- S3ik 

) / S3ik
+

1 
11 ~ 10.4 

El conjunto de valores utilizados para el modelo de simulación son los siguientes 
[Froment (1990), Arbel( 1995), Krishna(l985),Chang-Bock Chung(200 1)) 

Argn = 590 ft2 
Aris = 6.4 ft2 
Hevap = 150 BTU /Ib 
Cpfl= 0.82 BTU/lb °F 
Priser = 44.7 psia . 
Cpc= 1.15 KJlKg K 
Mwc = 12 Ib/lbmol 
Mwair = 28 .97 Ib/lbmol 
Fair = Ftf * 0.545/ Mwair 
Kbe= 1.5 s-I 

Ftf = 131 Ib/s 
Hris=120 ft 
Tfeed= 670°F 
Cpfv= 0.81 BTU/lb °F 
C/O =6.5 
Ecc = 1987 BTU/lbmol R 
Kh = 12.8 
Lrgn = 18 m 
hb= 0.84 KJ/s rn2K 
phi = 0.86 

Taire = 300 oC 
Prgn = 45.38 psia 
Wrgn= 274000 lb 
rhop= 81.4685 
Frgc = Ftf * C/O 
KccO = 0.64176 
zcyc = 49 ft 
Drgn = 8.13 m 
av= 617e-5 m-I 
dp = 0.007 cm 

Tabla 3.1 Parametros cinéticos para las reacciones de oxidación y quemado de coque 
F actor de frecuencia Energía de activaci ón 

Reacción de quemado de 1.4 X 108 m2/Kg mol s l 25000Kl/Kgmol 
coque 
Oxidación de CO no 3.5 X 109m3/Kg mol s 165000 KJ /Kgmol 
catalítica 
Ox idac ión de CO catalítica 247 .75 m4.5 /Kg mol 0.5 Kgs 70480 KJ/Kgmol 

Proporción molar C02/CO sigma = 0.000953 exp(5585/T) 
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Calores de formación 

t.HjCk = -4800.22 + 16.1T KJ /Kgmol 

t.HtÜ2 = -10364.88+ 34.60T+0.00055T2 KJ/Kgmol 

t.H¡CO = -118975.04+27.61T+0.0025IT2 KJ/Kgmol 

t.H¡C02 = -406909.11 +43.26T +0.00575T2 KJlKgmol 
t.HrH20 = -25111 .38 + 34.39T +0 .000315T2 KJlKgmol 

Capacidades caloríficas KJlKgK 
Cp02= 1.081+0.000034T 
CpCO= 0.986+0.00018T 
CpC02= 0.983+0.00026T 
CpH20= 1.91 +0.000035T 
CpN2= 0.971 +0.000 15T 

Concentraciones iniciales ~ara el regenerador 
C02e = 0.0005 Kgmol /m 
CcOe = 0.0003 Kgmol/m3 

CC02e = 0.004 Kgmol /m3 

CH20e = 0.003 Kgmol /m3 

CN2c = 0.02 Kgmol/m3 

C02b = 0.0005 Kgrnol/m3 

CCOb = 0.0003 Kgrnol/m3 

CC02b = 0.004 Kgrnol/m3 

CH20 b = 0.003 Kgrnol/m3 

CN2b = 0.02 Kgmol/rn3 
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CAPITULO 4 
RESULTADOS 

4.1 Perfiles de composición para el riser 
La solución del modelo diferencial del reactor de desintegración catalítica se muestra a 
continuación en forma gráfica, de la figura 4.1 a la 4.4 se pueden ver las fracciones de los 
componentes pesados: parafinicos, nafténicos, sustituyentes aromáticos y aromáticos, 
respectivamente; este conjunto~ llamado HFO (Heavy Fuel Oil) se encuentra resumido en la 
figura 4.5, con la diferencia que esta ultima tiene en la abscisa la distancia dimensional y 
en las anteriores es adimensional, referida a la longitud del reactor. Debe hacerse notar que 
son más reactivos los compuestos aromáticos, ya que en un inicio tiene la mayor fracción y 
al final presenta la fracción más baja, le sigue un comportamiento semejante el conjunto de 
compuestos nafténicos y en le caso de los aromáticos con anillos sustituyen tes son 
prácticamente constantes a lo largo del proceso de reacción. 

Figura 4.1 Ph \'s distancia adimensional 

Figura 4.2 Nh \'s distancia adimensional 
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Figura 4.3 Ah vs distancia adimensional 

Figura 4.4 CAh vs distancia adimensional 



I 

Capítulo 4 Resultados 56 

Figura 4.5 Fracción de H 1'0 vs disto adimensional 

En las figuras 4.6 a 4.9 se muestra el resultado de la variación de las fracciones de 
los compuestos ligeros parafinicos, nafténicos, aromáticos con sustituyentes y aromáticos, 
respectivamente; al conjunto de estos componentes se les llama LFO (Light Fuel Oil) y 
está representado en la figura 4.10; se puede ver que hay un incremento suave de la 
fracción de los aromáticos debido a la desintegración de los aromáticos pesados, así que 
este es la fuente principal de la producción de coque indeseable, debido a que obstruye 
los sitios activos del catalizador. Los componentes parafinicos y nafténicos muestran una 
respuesta decreciente en su fracción a lo largo del reactor, lo cual es razonable ya que 
producen tanto gasolina como coque. 

Figura 4.6 PI "S disto .dimensional 
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Figura 4.7 NI vs dist. adimensional 

Figura 4.8 Al vs disto adimensional 
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Figura 4.10 LFO "S dist. adimensional 



Capítulo 4 Resultados 

A continuación se muestran las gráficas de las fracciones de gasolina y coque a lo 
largo del reactor figuras 4.11 y 4.12, respectivamente. 

Figura 4.11 Gasolina vs disto adimensional 

Figura 4.12 coque vs disto adimensional 

ESTA TESIS NO SAU 
DE lA BIBl.IOTECA 
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La fracción de gasolina a la sal ida del reactor es de 0.5085, de la cual el 50% se 
obtiepe tan solo en el 20% de avance en el reactor, el catalizador favorece la conversión 
hacia gasolina, pero como se vio en la figura anterior, se da una la rápida generación del 
coque en esta zona debido a la alta reactividad de los compuestos nafténicos y 
aromáticos con grupos sustituyentes, ambos pesados. 

Figura 4.13 HFO,LFO,G \'s altura riser 

En la figura 4.13 se muestran las fracciones de los conjuntos de componentes 
pesados (HFO), ligeros (LFO) y de la gasolina, como ya se mencionó anteriormente, la 
fracción de los ligeros se mantiene aproximadamente constante, aun a pesar de que 
contribuyen a la producción de gasolina, debido a que estos se producen de la 
desintegración de los pesados . 
Los pesados presentan a la salida del reactor una caída del 70% y los ligeros tan solo 
un 2% de incremento, ambos con respecto a su alimentación. 
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4.2 Perfiles de temperatura para el reactor y regenerador 

La figura 4.14 se muestra el perfil de temperatura en la dirección axial del reactor, con una 
caída en la temperatura entre la entrada y salida, ya que la reacción es endotérmica. 

Figura 4.14 Temperatura adimensional vs disto adimensional 

A continuación el contenido del coque en el regenerador; las temperaturas de emulsión y 
burbuja figuras 4.15,4.16 y 4.17 respectivamente. 
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CONCLUSIONES 

La aplicación del esquema de simulación basado en el enfoque modular secuencial permitió 
resolver para régimen estacionario el sistema riser - regenerador, para el cuál la parte más 
crítica corresponde a la descripción de la cinética del esquema de reacción, pues la 
confiabilidad sobre la rapidez de aparición o transformación de los conjuntos de especies 
seleccionadas son representativas de las fracciones del gasóleo. 

Al comparar la solución del modelo diferencial con lo reportado por Gross (1981), se 
encontró que los resultados son ligeramente menores para los valores de temperatura 
obtenidos, sin embargo los perfiles de composición son bastantes buenos al compararse con 
los reportados por Froment (1990). Las desviaciones más grandes se registraron para la 
producción del coque, esto es debido a la función utilizada del trabajo de Jacob (1976) y es 
particular de un tipo de gasóleo, así para corregir la desviación, se debe caracterizar 
completamente la alimentación. 

En el primer tercio del avance del riser se lleva a cabo aproximadamente e135% de la 
conversión total, refleja la alta reactividad de las fracciones pesadas para la formación de 
componentes ligeros y la gasolina, componente de interés, pero también se forma en esta 
parte la mayor cantidad de coque, componente indeseable, pues inhibe los sitios activos del 
catalizador. 

Las fracciones de los componentes ligeros, correspondientes al conjunto LFO, permanecen 
aproximadamente constantes a lo largo del reactor debido a que se forman de la 
desintegración de las especies pesadas. 

Se presento un modelo de parámetro distribuido para el regenerador usando la teoria de las 
dos fases y las correlaciones donde se describe su hidrodinámica. 
Esta fue la aportación más importante, pues en la mayoria del modelado del regenerador 
este se le considera como un reactor de tanque agitado. 

En anteriores trabajos algunas propiedades de fluidización solo las reportaban con valores 
típicos para simulaciones, en este trabajo se calcularon para saber su influencia dentro del 
regenerador. 
Las propiedades calculadas estuvieron acorde con valores típicos de operación en el 
regenerador. 

Para los perfiles de temperatura en el regenerador, la temperatura de emulsión y la 
temperatura de burbuja alcanzan el equilibrio a la entrada del mismo. 
Los resultados se compararon con Froment (1990) donde se presentan pequeñas variaciones 
debido a las condiciones de operación y algunas simplificaciones en cuanto al modelado. 
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ANEXOS 

A continuación sc muestra la discretización para una de las ecuaciones en el modelo del 
riser a modo de ejemplo y part~ dcl código en MA TLAB. 

E 

k = e RT; 

j = 2 .. .. N + 2 para los puntos interiores y la salida 

XK = [YIi 1 i = I .. N + 2 

XK+I = [Yli 1 i = 1 .. N + 2 

t.xK 
= (Yobs - YiO ) / (N + 1) i = I .. . N + 2 

function imain_flag = PFR_ ID_modeUO_SSO; 
% PFR_ ID_modeUO_SS.m 
func_name = 'PFR_ l D_mode l_ 10_SS'; 
imain_flag = O; 
% Flag que controla si la función se ej ecuta correctamente 
i_error = 2; 
%Parametros del modelo ri ser 
[ProbDim,Reactor,lnl et,Datos, Rxn,Statelnit, inag) = net lOa; 
Grid.nurnyts= 4; %numero de puntos totales incluyendo los puntos internos 
Grid.z = linspace(0 ,0,Grid .num_pts+2)'; 
[Grid .z,i flag_ func 1 = set_grid _ 1 Dn(Grid.numyts,Reactor.l en); 
% Discretización para las concentraciones 
State.conc = zeros(Grid.nllm_pts+ I.ProbDim.nllm_species); 
for ispecies = 1 :ProbDim.num_species 
State.conc( :, ispecies) = Statelnit.conc(ispec ies); 
end 
o¡"Discretizac ión para la temperatura 
State.Temp = linspace( .. 
Stateln it.Temp,State lni t. T elllp,G rid . numyts+ 1)': 
State_init = State ; 
[x_init. iflagJunc 1 = stack _state2 n(State_init. ProbDim.nlll1l_species.G ri d.numyts+ 1); 
imask_int = linspace( I.I ,Grid .nllmyts+ I)'; 
%va lores observables para obtener la aprox imación linea l de 



% ecuaciones algebraicas no lineales 
Outlet.eone=[O.0503 ;0.0331 ;0. 1328;0. 1141 ;0.0922;0.0296;0.0414;0.0796;0.3913 ;0.003]; 
Outlet.Temp=0.4699; 
Statef.eonc = zeros(Grid.numyts+ 1 ,ProbDim.num_species); 
for ispeeies = 1 :ProbDim.num_species 
Statef.eonc(: ,ispeeies) = Outlet.eone(ispecies); 
end 
Statef.Temp = linspace( ... 
Outlet.Temp,Outlet.Temp,Grid.num_pts+ 1)'; 
State _out = Statef; 
[x _ out,i nag_ fune] = staek _ stnte2n(State _o ut, ProbDim.num _ species,Grid.llumyts+ 1); 
k=repmat( 1 :Grid .num yts+ 1,1 ,Prob Dim.num _ speeies+ 1)'; 
% i\X K 

x _guess=x _init+(x_ out-x _init)/(Grid.num yts+ 1). *k;% 

num_fields = ProbDim.num_speeies + 1; 

[,'ps ilon ,inag_fune] = ea1c_epsi lon2( Grid.numyts+ 1 ,imask_int,num_lie1ds): 
il(inagJune <= O) 
inag_eonverge = -1; 
if(i_ error > 1) 
save dump_error.mat; 
end 
message = [func_name, ':', 
'error (' ,int2str( inag_func),')', ... 
'retumed from cale_epsilon']; 
error(message); 
end 
%Definieion de para metros en una estructura en MATLAB 
Param.ProbDim = ProbDim; 
Param .Reactor = Reactor; 
Param.Datos = Datos; 
Param.Rxn = Rxn; 
Param.Grid = Grid; 
Param.lnlet = Inlet; 
Param.epsilon=epsilon; 
%Ful1ciones auxili ares la primera es para la parte de : 

r,¡pp,( (11 - / ]CC-k phP' +k,'hg +k "hC ))YIi 
E: + hY4 / 

% [b_int ,i nag} = modell O _func _ca1c_b_int(x_init,Param); 

y la L A ¡/Y" 
% [.-\ _BC,bJ3C, itl ag} = implement_BCs(x_in it ,Para m);%b_BC, 

%La función model 3 (F') utiliza las funciones anteriores y forma el modelo3 el cual se resuel ve con el 
<:omando t'solve . 

[\. 1\ ,d.".\ "nag,olltpllt}=fs01\'e( @.Il111deI3.x _glless,".".Pa ra m) ; 

l111am _fl ag = 1: 
rt! lUm : 
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