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R E S U M E N

La d e s i n t e g r a c i ó n  c a t a l í t i c a  es uno de los p r o c e s o s  importantes 

d e  la r e f i n a c i ó n  que ha t e n i d o  u n  s o b r e s a l i e n t e  p r o g r e s o  en los 

úl t i m o s  años.

Las p l a n t a s  de desinte g r a c i ó n  catalítica, son u n i d a d e s  

desti n a d a s  a la p r o d u c c i ó n  de gasolina de a lto o c t a n o  y gas licuado 

a pr e s i ó n  LPG, a p a r t i r  de gasóleos pesados de v a c i o  d e  m e n o r  valor.

Las g a s o l i n a s  obten i d a s  d e  estas u n i d a d e s  se e m p l e a n  para 

p r e p a r a r  m e z c l a s  d e  c onsumo nacional, como: La g a s o l i n a  N O V A  de 82 

o ctanos y  la g a s o l i n a  EXTRA, de 91 octanos.

L os m o d e l o s  m a t e m á t i c o s  y el diseño del s i s t e m a  re a c t o r  - 

r e g e n e r a d o r  h a n  ve n i d o  da n d o  u n  cambio c o n s t a n t e  al d i s e ñ o  del 

pr o c e s o  de d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica.

E ste d o c u m e n t o  p r e s e n t a  información de los d i f e r e n t e s  di s e ñ o s  

e xist e n t e s  par a  est e  pr o c e s o  y  los criterios s e g u i d o s  p a r a  p r o p o n e r  

a lte r n a t i v a s  t e c n o l ó g i c a s  en m a t e r i a  de d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica.

T a m b i é n  se e s t a b l e c e  la v a r i e d a d  de c a t a l i z a d o r e s  en uso, asi 

c om o el d e s a r r o l l o  que han te n i d o  paralel a m e n t e  con la e v o l u c i ó n  del 

pr o c e s o  de d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica.
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INTRODUCCION

D ía a d í a  se i ncrementa la de m a n d a  de h i d r o c a r b u r o s  ligeros como 

son: g a s e s  combustibles, gasolinas, k e r o s i n a s  y  n a f t a s  ligeras. Lo 

anterior, p o r  las exige n c i a s  de g a s o linas de m a y o r  n ú m e r o  de octano, 

en la indus t r i a  automotriz, (ver gr áficas  1, 2A y  2 B ) .

La m a t e r i a  p r i m a  con que cuenta n u estro p a í s  es el crudo I s t m o  y 

el crudo Maya, e n c o n t r á n d o s e  en m a y o r  p r o p o r c i ó n  e s t e  último, p ero 

d e b i d o  a sus c a r a c t e r í s t i c a s  no p u e d e  c o m p e t i r  a ni v e l  mundial, 

d e b i d o  a su alt a  d e n s i d a d  y alto c o n t enido de az u f r e  (ver tabla 1 y

2 ) .

Una d e  las p r i n c i p a l e s  car acterísticas del p e t r ó l e o  n a c ional es 

el alto c o n t e n i d o  de compuestos para f í n i c o s  de alt o  p e s o  m o l e c u l a r  y 

de a s f á l t e n o s  sin restar importancia a la g r a n  c a n t i d a d  de 

co m p u e s t o s  d e  azufre y  me t a l e s  p e s a d o s  tales como: vanadio, níquel, 

plomo, etc.. De b i d o  a los c ompuestos m e n c i o n a d o s  anteriormente, el 

cru d o  m a y a  a d q u i e r e  el nombre de crudo p e s a d o  (ver tab l a  3A Y 3 B ) .

El incr e m e n t o  constante de la d e m a n d a  d e  g a s o l i n a s  (2) 

p r o v o c a r o n  q u e  se llevarán a cabo estudios inno v a d o r e s  par a  p r o c e s a r  

el cru d o  p e s a d o  y obtener un m a y o r  r e n d i m i e n t o  h a c í a  p r o d u c t o s  

ligeros, p r i n c i p a l m e n t e  gasolinas.
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CARACTERISTICAS DISTINTAS ENTRE CRUDOS PESADOS 

Y CRUDOS LIGEROS 

T a b la  1

CRUDOS PESADOS C R U D O S  LIGEROS

C A R A C T E R I S T I C A  ^  B A C H A Q U E R O  IST M O  g g » ,

G R A V E D A D  API 22.4 16.8 31.3 34.5

A Z U F R E  % PESO 3.3 2.4 1.5 1.7

N I T R O G E N O  % PESO 0.28-0.37 0.3 0.2 0.09

V I S C O S I D A D  CS A  50 °C 42.0 150.0 4.8 4.0

S % P E S O  N A F T A  Cg/375 °F 0.20 0.06 0.047 0.03

S % P E S O  G O L  375/530 °F 1.12 0.56 0.30 0.2

S % P E S O  G O P  5 3 0/6 50 °F 2.08 1.27 1.0 0.8

S % P E S O  V G O  650/1050 °F 8.0 2.4 2.0 2.3

S % P E S O  RES. ATN.650° F+ 4.2 3.0 2.4 2.7

S % P E S O  RES. VAC.1050° F+ 5.2 3.7 3.3 3.2

V A N A D I O  P P M  1050 °F + 709 888 140 66

A S F A L T E N O S  % PESO 12.8 8.0 2.5 2.8

A S F A L T E N O  EN RES. A T M 19.9 10.9 4.5 5.2

A S F A L T E N O  EN RES. VAC. 35.0 22.0 11.4 12.7

C  C O N R A D S O N  EN RES. ATM. 

% PESO 18.4 13.8 9.2 6.7

C  C O N R A D S O N  EN RES. VAC. 

% PESO 32.0 17.0 16.5 15.4

V I S C O S I D A D  CS A  210 °F 

RES. ATM. 490.0 240.0 22.7 16.0

V I S C O S I D A D  CS A  210 °F 

RES. VAC. 1,100,000 215,000 296.0 600. 0

R e f . :  BOLETIN INFORMATIVO IMP, No 58 JUL-AGO. 1985
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PROPIEDADES DE ACEITES CRUDOS

Tabla 2

A C E I T E  C R U D O  
P R O P I E D A D E S

SUPER
LIGERO LIGERO M E D I O P E S A D O

EXTRA
P ESADO

D E N SIDAD R E L A T I V A  A 0.699 - 0.768 - 0.837 - 0.930 -

60/60 °F 0.768 0.837 0.930 1.00 > 1.00

G R A V E D A D  API 70.57 52.37 37-20 20-10 < 10

V I S C O S I D A D  A  100 °F CS < 1 1-2 2-100 > 100

A S F A L T E N O S  % PESO < 0.1 0.1-1 1-8 > 8

C A R B O N  C O N R A D S O N  % PESO < 0.1 0.1-3 3-13 > 13

M E T A L E S  N i  + V  , P P M  

AZ U F R E  % PESO < 0.1

< 10 

0.1-1.5

10-90 

1.5-4.0

> 300

> 4.0

N I T R O G E N O  PPM

P R E S I O N  D E  V A P O R  REID,

L b / P u l g 2 > 8 4.8 > 4

ACI D O  SULFHIDRICO, PPM 5 < 5 <5 < 5

R E C U P E R A D O  H A S T A  350 °C, 

% VOL. 100-95 95-70 70-55 < 25

Ref.: BO L E T I N  I N F O R M A T I V O  IMP, No 58 JUL-AGO. 1985
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CARACTERISTICAS DE CRUDOS MEXICANOS

Tabla 3A

P R U E B A S I S T M O M A Y A

1.- D E N S I D A D  R E L A T I V A  20/4 C

2.- G R A V E D A D  API
3 . -  V I S C O S I D A D  S AYBOLT 

UNIVERSAL, SEG.

15.6 °C ( 60 °F )

21.1 °C ( 70 °F )

25.0 °C ( 77 °F )

TEMP. DE ESC U R R I M I E N T O  °C

P. V A P O R  REID, L b / P u l g 2

FA C T O R  DE CARACT E R I Z A C I O N

C O N T E N I D O  NaCl L b/1000 Bis

A Z U F R E  TOTAL, % PESO

PA R A F I N A  T O T A L

C RAMSBOTTOM, % PESO

A G U A  Y SEDIMENTO, % VOL.

A G U A  POR D E S T I L A C I O N  %VOL.

ACIDEZ, Mo. KOH/g.

CENIZAS, % PESO

CONTE N I D O  DE H 2S, PPM

I N S O L U B L E S , % PESO EN n C 3

4.

5.

6 .

7.

8 . 

9.

1 0 .

1 1 .

1 2 .

13.

14.

15.

16.

17.

18.

nC_

ACEITE, % PESO 

RESINAS, % PESO

0.857

33.00

60

53

50

-27

3.50 

11.90

4.00

1.50

13.10 

3.20 

0 . 2 0

HUELLAS 

0.13 

0.006 

96

2.58

0.70

73.10 

5.40

0.912

2 2 . 1 0

1288

896

709

-30

5.10

11.70

3.00

2.80

4.40

10.30 

0 . 2 0

H U ELLAS

0 . 2 0

0 . 1 1

288

17.10

10.90

63.30

7.40

Ref.: TES I S  PROFESIONAL, B ELTRAN CABAÑAS, J . L . , I P N  1982
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CARACTERISTICAS DE CRUDOS MEXICANOS

T a b la  3B

P R U E B A S  I S T M O  M A Y A

19.- P O D E R  CALORIFICO, CAL/GR.

N E T O  10,264 10,071

B R U T O  10,862 10,657

20.- C O N T E N I D O  DE METALES, PPM

F I E R R O  1.600 4.400

C O B R E  0.100 0.300

N I Q U E L  3.000 52.000

V A N A D I O  19.600 286.000

21.- N I T R O G E N O  TOTAL, PPM 2,227 3,778

22.- D E S T I L A C I O N  HEMPEL, °C

T I E  32 34

5 % 78 88

10 % 108 128

20 % 156 200

30 % 205 281

40 % 252 317

50 % 302 355

60 % 340

70 % 353

T F E  355

RECUPERADO, % VOL. 71.6 5 0 . 0

Ref.: T E S I S  PROFESIONAL, B ELTRAN CABAÑAS, J.L., IPN 1982
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C o n s e c u e n c i a  de estos estudios di e r o n  o r i g e n  a los p r o c e s o s  

I MP E X  y  D E K E X  des a r r o l l a d o s  por el Instituto M e x i c a n o  del P e t r ó l e o  

p a r a  p r o c e s a r  crudos pesados, siendo estos p r o c e s o s  de e x t r a c c i ó n  

l í q u i d o  — líquido, y  dando cono resul t a d o  r e s i d u o s  c o n  p r o b l e m a s  de 

p r o c e s a m i e n t o  y  d e  almacenamiento. Con la a p l i c a c i ó n  de los p r o c e s o s  

m e n c i o n a d o s  anteriormente, se alivió p a r c i a l m e n t e  el problema, p ero 

sur g e  n u e v a m e n t e  y  esta en espera de una s o l u c i ó n  t é c n i c a  inmediata.

C omo a l t e r n a t i v a s  de solución al p r o b l e m a  se e n c u e n t r a n  los 

p r o c e s o s  de de s i n t e g r a c i ó n  c a talítica com o  son: thermofor,

h oudriflow, m o d e l o  IV, u.o.p., texaco, orthoflow, (ver c a p í t u l o  II) 

de los c u a l e s  el m o d e l o  IV de la ess o  r e s e a r c h  y  el p r o c e s o  

o r t h o f l o w  d e  la kellog, existen en los c e n t r o s  d e  r e f i n a c i ó n  de 

n u e s t r o  p a í s  (ver tabla 1.1).

L a s  p l a n t a s  d e  desinte g r a c i ó n  c a t a l í t i c a  que o p e r a n  en n u e s t r o  

p aís t i e n e n  u n a  capacidad p r o medio m á x i m a  d e  40,000 b.p.d. de 

p r o c e s a m i e n t o  y  fueron diseñadas para p r o d u c i r  a p r o x i m a d a m e n t e  

25,000 b.p.d. de gasolinas, empleando como m a t e r i a  p r i m a  una mez c l a  

de g a s ó l e o s  ligeros y pesados vírge n e s  (24.9°API), p r o v e n i e n t e s  de 

la p l a n t a  de d e s t i l a c i ó n  a vacío.
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I. GENERALIDADES

En los ú l t i m o s  años de la dé c a d a  de los 30's, la alta c o m p r e s i ó n  

de  los m o t o r e s  de g a s olina e x i g í a n  c o m b u s t i b l e s  con m e j o r e s  

p r o p i e d a d e s  antidetonantes, m a y o r  o c t anaje y m a y o r  s u s c e p t i b i l i d a d  

al plomo. Se h a b í a  d e t erminado que la d e s i n t e g r a c i ó n  e n  p r e s e n c i a  de 

u n  c a t a l i z a d o r  p r o ducía una gasolina de may o r  octa naj e q u e  la 

d e s i n t e g r a c i ó n  té r m i c a  de la mis m a  carga. Los r e q u e r i m i e n t o s  d e  las 

f uerzas ar m a d a s  en los años de guerra, que n e c e s i t a b a n  c o m b u s t i b l e s  

d e  m a y o r  octanaje, en especial p a r a  los aviones, e s t i m u l a r o n  las 

i n v e s t i g a c i o n e s  para el di s e ñ o  y c o n s t r u c c i ó n  de p r o c e s o s  

catalíticos. El primer proceso c a t a l í t i c o  fue el Huodry (4) , con 

lechos c a t a l í t i c o s  fijos, y  este m é t o d o  do m i n ó  en la industria por 

v a r i o s  años. Los dos tipos de u n i dades de cr a q u e o  c a t a l í t i c o  q u e  se

u sa h o y  en día son las de lecho móvil y  lecho fluido. E n  la

actualidad, el p r o c e s o  c a talítico r e p r e s e n t a  el 85% de la c a p a c i d a d  

total de desintegración.

los c a t a l i z a d o r e s  utilizados en ambos p r o c e s o s  son q u í m i c a m e n t e  

s imil a r e s  y  d i f i e r e n  sólo en su c o n f i g u r a c i ó n  física. La u n i d a d  de 

lecho m ó v i l  ut i l i z a  esferas de c a t a l i z a d o r  o c i l i n d r o s  de un

d i á m e t r o  a p r o x i m a d o  de 1/8 a 1/4 de p u l g a d a  y  el c a t a l i z a d o r  de

lecho f l u i d i z a d o  ti e n e  u n  tamaño med i o  de p a r t í c u l a  de a l r e d e d o r  de 

50 micrones.
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EX p r o c e s o  d e  de s i n t e g r a c i ó n  cat al í t i c a  p r o d u c e  carbón (coke) 

qu e  p e r m a n e c e  sobre las p a r t í c u l a s  del c a t a l i z a d o r  r e b a j a n d o  su 

a c t i v i d a d  (1). Para m a n tener la activ i d a d  del c a t a l i z a d o r  a u n  nivel 

útil, es n e c e s a r i o  regenerar el c a t a l i z a d o r  e l i m i n a n d o  por 

c o m b u s t i ó n  é s t e  cok e  (4). Como r e s u l t a d o  el c a t a l i z a d o r  se t r a s l a d a  

c o n t i n u a m e n t e  del r eactor al rege n e r a d o r  y  d e  n u e v o  a l  reactor. La 

r e a c c i ó n  d e  d e s i n t e g r a c i ó n  es endo t é r m i c a  y  la de r e g e n e r a c i ó n  es 

u n a  r e a c c i ó n  exotérmica. Las u n i dades d e  lecho f l u i d i z a d o  se d i s e ñ a n  

p a r a  u t i l i z a r  el cal o r  de la r e g e n eración par a  s u m i n i s t r a r  el cal o r  

n e c e s a r i o  p a r a  r e a l i z a r  la reacción.

En México, P E M E X  cuenta con 6 p l a n t a s  de d e s i n t e g r a c i ó n  

c a t a l í t i c a  flui d i z a d a  distribuidas en d i f e r e n t e s  E s t a d o s  del país, 

c o m o  lo m u e s t r a  la tabla I.l.

tabla 1 . 1

PLANTAS CATALITICAS FCC

L O C A L I Z A C I O N TIP O CAPACIDAD 

I N S T A L A D A  (B/D)

C a d e r e y t a , N .L . 

M a d e r o , T a m . 

Mi n atitlán, Ver. 

Salamanca, Gto. 

Sa l i n a  Cruz, Oax. 

Tula, Hgo.

Orthoflow

Modelo IV ESSO

Ortho f l o w

Ortho f l o w

Orthoflow

Orthoflow

40.000

24.000

40.000

40.000

40.000

40.000
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1.1 Desintegración Catalítica en Lecho Fluidizado

La d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica e n  lecho f l u i d i z a d o  (FCC) emplea 

un c a t a l i z a d o r  e n  forma de p a rtículas m u y  finas que se comportan 

como u n  f l u i d o  cuando son aireadas con vapor. El catalizador 

f l u i d i z a d o  es c i r c u l a d o  co n t i n u a m e n t e  entr e la zona de r e a c c i ó n  y  la 

zona de r egeneración. Esta actividad r e p r e s e n t a  t r a n s f e r e n c i a  de 

c a l o r  del r e g e n e r a d o r  al r e actor Dos tipos  b á s i c o s  d e  unidades 

F CC se u s a n  h o y  e n  día y son: Tipo " p r esión b a l a n c e a d a  ", donde el 

r e a c t o r  y  el r e g e nerador están separados y  los r e c i p i e n t e s  están 

a d y a c e n t e s  uno del otr o  (fig. 1.1); y el t i p o  Orthoflow, donde el 

r e a c t o r  e s t á  m o n t a d o  en la par t e  s u p e ri or  del r e g e n e r a d o r  (fig. 

1 .2 ) .

U n a  d e  las más importantes dife r e n c i a s  en el p r o c e s o  de las 

u n i d a d e s  F C C  se r e f i e r e  a la localización y  c o n t r o l  de la reacción 

de de s i n t e g r a c i ó n .  Desde 1965, más unidades f u e r o n  d i s e ñ a d a s  con una 

c a m a  de c a t a l i z a d o r  fluidizado en fase densa en el r e c i p i e n t e  del 

reactor. La e x t e n s i ó n  de la desinte g r a c i ó n  fue c o n t r o l a d a  por 

v a r i a c i ó n  e n  el tie m p o  y la t e m peratura e n  la c a m a  d e l  reactor. 

A u n q u e  fue r e c o n o c i d o  que la desinte g r a c i ó n  o c u r r e  e n  el " ris e r  " y  

n o  en la a l i m e n t a c i ó n  al reactor, po r q u e  la a c t i v i d a d  del 

c a t a l i z a d o r  y la t e m peratura son altas en esa p a r t e  de la unidad. 

Esto no s i g n i f i c a  que la reacción pue d a  ser c o n t r o l a n d a  m o d i f i c a n d o  

las c o n d i c i o n e s  del raiser. Después que ej c a t a l i z a d o r  z e o l ítico de
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m a y o r  a c t i v i d a d  fue adoptado por las refinerias, la c a n t i d a d  de 

de s i n t e g r a c i ó n  que se lleva a cabo en el ri s e r  ( ó linea de 

tra n s f e r e n c i a  ) incrementó a niveles mayores, r e q u i r i e n d o  cambios 

o p e r a c i o n a l e s  en las unidades existentes. Cóm o  r e s u l t a d o  d e  lo 

anter i o r  te n e m o s  q u e  las unidades más r e c i e n t e m e n t e  construidas 

fuerón d i s e ñ a d a s  p ara operar con u n  nivel m í n i m o  de c a t a l i z a d o r  en 

la cama de l r e a c t o r  y m a n teniendo el c o ntrol  de la r e a c c i ó n  por 

v a r i a c i ó n  d e l  ran g o  de c i r culación del catali zad or . M u c h a s  de las 

u n i d a d e s  usadas fueron modificadas para c o n t r o l a r  y  m a x i m i z a r  la 

de s i n t e g r a c i ó n  en el riser. Estas u n i dades t a m b i é n  operan con 

d i f e r e n t e s  c o m b i n a c i o n e s  de alimentación e n  el r i s e r  y cam a  d e n s a  en 

los reactores, i n cluyendo la a l i m entación en el r a i s e r  seguido por 

la cama densa, alim e n t a c i ó n  en el raiser en p a r a l e l o  con la cama 

densa, y  líneas p a r a lelas en la a l i m e ntación al r a i s e r  ( una para 

a l i m e n t a c i ó n  fresca y  otra para recircu l a c i ó n  ) (1).

La a l i m e n t a c i ó n  fresca y la c o r r i e n t e  r e c i r c u l a d a  son 

p r e c a l e n t a d a s  p o r  intercambiadores de calor o en u n  h o r n o  y e n t r a n  a 

la un i d a d  p o r  la bas e  del raiser de ali m e n t a c i ó n  d o n d e  son mezclados 

con el c a t a l i z a d o r  regenerado. El calor del c a t a l i z a d o r  v a p o r i z a  la 

a l i m e n t a c i ó n  y se lleva a cabo la r e a cción deseada. La me z c l a  de 

cata l i z a d o r  y  va p o r e s  de hidrocarburos a s c i e n d e n  a t r a v é s  del raiser 

d e n t r o  del reactor. La reacción de de s i n t e g r a c i ó n  e m p i e z a  cuando se 

c o n t a c t a n  la a l i m e n t a c i ó n  con el c a t alizador c a l i e n t e  e n  el ra i s e r  y 

continua h a s t a  que los vapores del aceite s on s e p a r a d o s  del 

cata l i z a d o r  en el reactor. Los vapor es de h i d r o c a r b u r o s  son enviados 

a la f r a c c i onadora p a r a  obtener por separado los p r o d u c t o s  líquidos 

y gaseosos.
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El c a t a l i z a d o r  usa d o  en el reactor es ll a m a d o  c a t ali za dor  

r e g e n e r a d o  y  c o n t i e n e  h i d r o c arburos absorbi dos en la superficie. 

E s t o s  h i d r o c a r b u r o s  s o n  remov i d o s  por arrastre d e  v a p o r  antes de que 

el c a t a l i z a d o r  entre al regenerador. En el cual, el c o q u e  es q u emado 

del c a t a l i z a d o r  con aire. La temperatura en el r e g e n e r a d o r  y la 

c o r r e s p o n d i e n t e  c o m b u s t i ó n  del coque es cont r o l a d a  p o r  el flujo de 

a i r e  da n d o  u n a  r e l a c i ó n  d e seada de CC>2 /CO en la r e gen er aci ón . La 

t e m p e r a t u r a  del cata l i z a d o r  en la regenerac ión  es d e  1100 a 1250°F y 

e st e  c a l o r  es t r a n s f e r i d o  del catalizador a el ac e i t e  de 

a l i m e n t a c i ó n  en el riser. El catalizador r e g e n e r a d o  c o n t i e n e  0.2 a

0.4 % p e s o  de coque residual(l).

Los g a s e s  de combu s t i ó n  resid u a l e s  de la r e g e n e r a c i ó n  c o n t i e n e n  

una g r a n  c a n t i d a d  de m o n ó x i d o  de carbono el c ual es q u e m a d o  y

t r a n s f o r m a d o  en b i ó x i d o  de c arbono en una  c a lde ra  de CO e m p l e a n d o  el 

CO c omo fuente de energía para obtener vapor de a lta presión.

1.2 Desinte g r a c i ó n  Catalítica en Le c h o  M ó v i l

Las u n i d a d e s  de desinte g r a c i ó n  catalítica de lecho móv i l  ó 

c o m u n m e n t e  llamadas unidades TCC emplean un m o v i m i e n t o  c o n t i n u o  de 

ca m a  sólida, el cúal g ravita sin paradas en una m a s a  compacta. Uno 

de los re q u e r i m i e n t o s  par a  la operación de una u n i d a d  d e  cam a  m ó v i l  

es la ne ce s i d a d  de m a n t e n e r  un perfil h o r i z o n t a l  u n i f o r m e  de 

v e l o c i d a d  de c a t alizador hacía el react or  y  h a c í a  el h o r n o  del

r e g e n e r a d o r  (1).
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El c a t a l i z a d o r  fluye al reactor  des d e  el d e p ó s i t o  de 

c o m p e n s a c i ó n  situado encima del mismo. A l r e d e d o r  del 8 0  al 95  % del 

c a t a l i z a d o r  ent r a  por la cabeza del reactor y  se d e s c a r g a  en forma

de cal d a  libre, se dispe r s a  en forma de una co r t i n a  a n u l a r  que rod e a

la t o b e r a  de a l i m e ntación de la m e z c l a  de fases del h id ro carburo, de 

m a n e r a  que el hid r o c a r b u r o  pulv e r i z a d o  se m e z c l a  con las p a r t í c u l a s  

de  catalizador. El catalizador remanente, del 5 al 20 % del 

circulante, entra a través d e  una corona d e  tubos p e r i f é r i c o s  y 

m a n t i e n e  la cabeza del lecho catal í t i c o  al nivel requerido, para dar 

el e s p a c i o  veloc i d a d  necesario, par a  lograr el r e n d i m i e n t o  deseado.

( v e r  fig. 1.3 y 1.4 )(1).

El cata l i z a d o r  y los h i d r o c arburos d e s c i e n d e n  p o r  el r e a c t o r  

h a c i a  la zona de agotamiento y  en ella se sa c a n  los p r o d u c t o s  y el 

c a t a l i z a d o r  a g otado media n t e  un flujo ascen d e n t e  d e  vapor par a  

e l i m i n a r  los h idrocarburos atrapados en los huecos e x istentes  e n t r e  

las p a r t í c u l a s  sobre el catalizador. El vap o r  de a g o t a m i e n t o  

ab a n d o n a  el reactor junto con los hidrocarburos.

El r e g enerador en la unidad TCC era o r i g i n a l m e n t e  un h o r n o  

T h e r m o f o r  d e s a r rollado por la Soc o n y - V a c u u m  Oil C o m p a n y  p ara la 

r e g e n e r a c i ó n  d e  arcillas utilizadas en el t r a t a m i e n t o  de a c e i t e s  

lubr i c a n t e s  (2) . En este horno el coque se e l i m i n a b a  p o r  c o m b u s t i ó n  

del flujo d e s cendente de c a t alizador en va r i a s  etapas, con 

s e r p e n t i n e s  refrigerantes entre etapas para m a n t e n e r  la t e m p e r a t u r a
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del c a t a l i z a d o r  suf icientemente baja (por d e b a j o  de los 690 °C) para 

p r e v e n i r  la pé r d i d a  de actividad. En u n i d a d e s  de d i s e ñ o  reciente la 

e l i m i n a c i ó n  del coque por c ombustión se r e a l i z a  e n  una sola etapa 

si n  el u s o  de ser p e n t i n e s  intermedios par a  e l i m i n a r  el calor. La 

tab l a  1.2 m u e s t r a  una c o m p ara ción de las u n i d a d e s  FCC, T C C  y HCC.

En el hor n o  se inyecta aire para q u e m a r  el coque del 

catalizador. En las u n i d a d e s  de TCC el aire p u e d e  fluir en corriente 

p a r a l e l a  co n el cata l i z a d o r  o puede i n t r o ducirse h a c i a  la mi t a d  del 

h o r n o  c o n  f l u j o  en c o n t r a c o r r i e n t e  en la zona s u p e r i o r  y con flujo 

en p a r a l e l o  e n  la p a r t e  inferior. Un s i stema  d e  s e p a r a c i ó n  en la 

b a s e  del h o r n o  se p a r a  el catalizador de los gas e s  de c o m b u s t i ó n  y  el 

c a t a l i z a d o r  cae en u n a  vasija de elevación. En e ste punto el 

c a t a l i z a d o r  es arr a s t r a d o  por una corriente d e  a i r e  q u e  lo eleva 

h a c i a  u n  t a n q u e  d e  rebosamiento donde la d i l a t a d a  área del 

r e c i p i e n t e  y la u t i l i z a c i ó n  de un panel de s e p a r a c i ó n  dan lugar a la 

calda del c a t a l i z a d o r  a una pila.
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C O M P A R A C I O N  DE UNIDADES DE D E S I N T E G R A C I O N  C A T A L I T I C A  

FLUIDA, T H E R M O F O R  Y HOUDRY 

Tabla I .2

E s p a c i o - v e l o c i d a d  en Reactor 

C / A

R e c i r c u l a d o  / Car g a  fresca 

R E Q U E R I M I E N T O  DE CATA L I Z A D O R  

lb/bbl a l i m e n t a c i ó n  

To n . C a t a l i z . / b b l  alim.total 

Temp. d e l  Reactor, °F 

Pr e s i ó n  del Reactor, psig 

Pr e s i ó n  del Regene, psig

a = l b / h r / l b  

b = v / h r / v  

c =  wt 

d  = vol.

F.C.C T.C.C. H.C.C

1 . 1 - 1 3 . 4a 

5 - 16 °

1 - 3 b

2 - 7 d

1.5 - 4 b 

3 - 7 d

0 - 0.5 0 - 0.5 0 - 0.5

0.15-0.25 0.06-0.1 3 0.06-0.13

0.9 -1.50 0.4 - 0.6 0.4 - 0.6

885 - 950 840 - 950 875 - 950

8 - 3 0 9 - 1 0

15 -30
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I.3 Reacciones de Desintegración

Los p r o d u c t o s  formados en la d e s i n t e g r a c i ó n  c a t a l í t i c a  son el 

r e s u l t a d o  t a n t o  de r e acc iones primarias como s e c u n d a r i a s  (1) . Se 

d e s i g n a n  c o m o  r e a c c i o n e s  primarias a q u ellas q u e  implican el 

r o m p i m i e n t o  inicial del enlace carbono - c a r b o n o  y la inmediata 

n e u t r a l i z a c i ó n  del ión carbonio (3) , las r e a c c i o n e s  p r i m a r i a s  se 

p u e d e n  r e p r e s e n t a r  com o  siguen:

T homas (1) s u girió el mecan i s m o  según el cual los iones carbonio 

se forman i n i c i a l m e n t e  debido a una p e q u e ñ a  c a n t i d a d  de 

d e s i n t e g r a c i ó n  té r m i c a  de n-parafinas para forma r d e f i n a s .  Estas
f .

o lefinas a d i c i o n a n  u n  protón del c a t alizador p a r a  f o r m a r  grandes 

iones c a r b o n i o  que se descomponen de a c uerdo con la r e g l a  beta (el 

r o m p i m i e n t o  d e l  enl a c e  carbono-carbono tiene lugar e n  el ca r b o n o  en 

p o s i c i ó n  b eta con los iones carbonio y  las o l e f i n a s ) , p a r a  formar 

iones c a r b o n i o  p e q u e ñ o s  y  olefinas. Los iones c a r b o n i o  pequeños 

p r o p a g a n  la r e a c c i ó n  en cadena t r a n s f iriendo un ión h i d r ó g e n o  de la 

n-par a f i n a  p a r a  fo r m a r  una pequeña molécula de p a r a f i n a  y  un nuevo 

ión c a r bonio gr a n d e  (3,4).

P a r a f i n a s ■> P a r a f i n a  + Ol e f i n a

A l q u i l  na f t e n o  

A l q u i l  a r o m á t i c o

■> N a f t e n o  +  Ol e f i n a

■> A r o m á t i c o  + Olefina
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1.3.1 Desintegración de Parafinas

La d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica de p a r a finas se c a r a c t e r i z a  por: 

P r o d u c c i ó n  alt a  d e  h i drocarb ur os C 3 y  C 4 en los gas e s  desintegrados, 

y a  q u e  d e  a c u e r d o  al tamaño de la estr u c t u r a  d e  las parafinas, se 

d e f i n e  la v e l o c i d a d  de reacc i ó n  y la p r o d u c c i ó n  de los h i d r o c a r b u r o s  

q u e  se obtengan, además de defin i r s e  estr u c t u r a s  de i s o m e r i z a c i ó n  en 

f o r m a  r a m i f i c a d a  y formación de h i d r o c a r b u r o s  aromáticos, 

r e s u l t a n t e s  d e  r eacciones s e c u ndarias i m plicando olefinas(l).

La v e l o c i d a d  de des i n t e g r a c i ó n  t a mbién est a  i n f l u e n c i a d a  p o r  la 

e s t r u c t u r a  de la molécula; la que c o n tiene áto mo s de carbonos 

t e r c i a r i o s  q u e  son las que se d e s i n t e g r a n  m á s  fácilmente, mient r a s  

q u e  las q u e  c o n t i e n e n  carbonos c u a t e rnarios son las más resistentes. 

L os c o m p u e s t o s  que tienen ambos tipos de átomos t i e n d e n  a 

n e u t r a l i z a r s e  entre si, sobre una bas e  uno a uno. Por ejemplo: el

2,2,4 t r i m e t i l p e n t a n o  (un terciario y un cuaternario), se desin t e g r a  

sól o  l i g eram ent e más de prisa que el n-octano, m i e n t r a s  que el 

2 ,2,4 , 6 , 6  p e n t a m e t i l h e p t a n o  (uno ter ci a r i o  y dos c u a t e r n a r i o s ) ,se 

d e s i n t e g r a  a una v e l o c i d a d  inferior a lo que h a c e  el n - d o d e c a n o  (1).

R o m p i m i e n t o  de paraf i n a s  para dar o l e finas y p a r a f i n a s  m á s  

pequeñas.

C n H 2 n + 2 ■> C m H 2 m  +  C p H 2 p  +  2

p a r a f i n a ol e f i n a  p a r a f i n a

n = m + p
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1.3.2 Desintegración de Olefinas

Las v e l o c i d a d e s  d e  desinte g r a c i ó n  c a talítica de los h i d r o c a r b u r o s  

o l e f í n i c o s  son m u c h o  más altas que las c o r r e s p o n d i e n t e s  d e  las 

parafinas. Las r eacciones prin c i p a l e s  son (4):

1.- R o m p i m i e n t o  de los enlaces carbono-carbono.

2.- Isomerización.

3.- Polimerización.

4.- Saturación, a r o m a t ización y formación de carbono.

La i s o m e r i z a c i ó n  de las olefinas por s aturación y a r o m a t i z a c i ó n  

son r e s p o n s a b l e s  del alto número de octano y de la s u s c e p t i b i l i d a d  

al p l o m o  de las gasolinas d e s i n t e g r a d a s  catalíticamente. La 

v e l o c i d a d  m a y o r  d e  las reacciones de t r a n s f erencia de h i d r ó g e n o  en 

las o l e f i n a s  d e  cadena ramificada, da lugar a que las r e l a c i o n e s  iso 

a p a r a f i n a s  normales sean mayores que la r e l ación de e q u i l i b r i o  de 

las o l e f i n a s  originales. Además, los naftenos actúan com o  d a d o r e s  de 

h i d r ó g e n o  e n  las reacciones de tra n s f e r e n c i a  con o l e f i n a s  para dar 

lugar a isoparafinas y aromáticos.

R o m p i m i e n t o  d e  olefinas para p r o d u c i r  otr a s  m á s  pequeñas.

C n H 2n > CltiH^m + C p H 2p

olefina olefina olefina

n = m + p
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s i m u l t á n e a m e n t e  o curren rea cc i o n e s  secu n d a r i a s  como: 

T r a n s f e r e n c i a  de hidrógeno.

n a f t e n o  + o l efina -----------------------> a r o m á t i c o  + p a r afina

p r e c u r s o r  de coque -------------------------> coque + p a r a f i n a

I s o m e r i z a c i ó n .

olefina -------------------------> iso-olefina.

1.3.3 Desinte g r a c i ó n  de H i d r o c a r b u r o s  N a f t é n i c o s

La r e a c c i ó n  de desinte g r a c i ó n  de mayor i m p o r t a n c i a  de los 

na f t e n o s  en presencia de al ú m i n a - s i l i c i o  es la d e s h i d r o g e n a c i ó n  a 

aromáticos. Existe t ambién un romp i m i e n t o  del e n l a c e  c a r b o n o - c a r b o n o  

en ambos, anillo y  cadenas laterales ligadas, p e r o  a t e m p e r a t u r a s  

p o r  d e b a j o  de los 1000°F la r e a cción d e  d e s h i d r o g e n a c i ó n  es 

co n s i d e r a b l e m e n t e  mayor. La d e s h i d r o g e n a c i ó n  es m u y  e x t e n s a  para los 

na f t e n o s  C g y mayores, dando lugar a una g a s o l i n a  de a l t o  octano. 

Los p r o d u c t o s  líquidos no cíclicos y los ga s e s  d e s i n t e g r a d o s  

r e s u l t a n t e s  de la des i n t e g r a c i ó n  de los h i d r o c a r b u r o s  nafténicos, 

e s t á n  más saturados que los resultantes de la d e s i n t e g r a c i ó n  de 

p a r a f i n a s (1).
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C n H 2n  ------------------------> C m H 2m  + C p H 2 p

c i c l o p a r a f i n a s  olefinas o l e f i n a s

n =  m  + p

si m u l t a n e á m e n t e  ocurren reacciones s e c undarias como: 

T r a n s f e r e n c i a  de hidrógeno.

na f t e n o  + olefina ---------------------> a r o m á t i c o  + paraf i n a

pr e c u r s o r  de coque ---------------------- > coq u e  + p a r afina

Rompimiento de cicloparafinas que produce olefinas.

1.3.4 Desinte g r a c i ó n  de H i drocarburos Aromáticos.

Los h i d r o c a r b u r o s  aromáticos son grupos a lquilo c o n t e n i e n d o  

m e n o s  de tres átomos de carbono que no son m u y  r e a c t i v o s . La 

r e a c c i ó n  p r e d o m i n a n t e  de los aromáticos con c a d e n a s  alqui l i c a s  

largas, es la clara rotura de las cadenas laterales, sin la rotura 

del anillo. El enlace carbono-carbono roto es el a d y a c e n t e  al anillo 

y los c o mpuestos de benceno conteniendo grupos a l q u i l o  se pue d e n  

d e s i n t e g r a r  con la recuperación casi c u a n t itativa del b e n c e n o  (1,4).
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Desalquilación de alquil aromáticos.

A r C n H 2 n + 1 ---------------------> ArH + C n H 2n

a l q u i l  a r o m á t i c o s  aromá t i c o s  o l e finas

R o m p i m i e n t o  del gru p o  alquilo de una m o l é c u l a  alquilaromatica.

ArCnH2n + 1  > ArCmH2m -l  + CpH2p + 2

al q u i l  a r o m á t i c o  a r o m á t i c o  c o n  p a r a f i n a
cadena lateral 
d e  o l e finas

n  =  m + p

s i m u l t a n e á m e n t e  o c urren reacciones secu n d a r i a s  como: 

T r a n s f e r e n c i a  del grupo alquilo.

W  CH3 >2 + C6H6  *  W  CH3 > + C6H5 ( CH3 >

C ondensació n.

C H = C H  + R  CH-CHR_  > A r . A r  - R. + 2HI Z 1  ¿  |  ¿

Ar R1
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R e s u m i e n d o  las r e a c c i o n e s  químicas que oc u r r e n  en el p r oceso de 

d e s i n t e g r a c i ó n  catal í t i c a  involucran la ru p t u r a  de los enlaces 

c a r b o n o - c a r b o n o  de m o l é c u l a s  de h i d r o c arburos d e  c a d e n a  larga, con 

la c o n s e c u e n t e  f o r m ación de m o l é c u l a s  de ca d e n a  m á s  corta. Estás 

r e a c c i o n e s  son c a t a l i z a d a s  por  ácidos y  se llevan a c a b o  a tr a v é s  

del m e c a n i s m o  d e  forma c i ó n  y transfo r m a c i ó n  de iones carbonio 

p rincipalmente. D e b i d o  a su endotermicidad, t e r m o d i n á m i c a m e n t e  son 

f avo r e c i d a s  p o r  al tas temperaturas.

En general, las r eacciones de  d e s i n t e g r a c i ó n  ( ruptura de 

en l a c e s  c a r b o n o - c a r b o n o  ) n o  est á n  limitadas p o r  el equi l i b r i o  

q u í m i c o  b ajo las c o n diciones de reacción a nivel industrial. Las 

r e a c c i o n e s  s e c u ndarias por el contrario, se l levan a c a b o  en forma 

m o d e r a d a  (1).

1.4 M e c a n i s m o s  de R e a cción

La d e s i n t e g r a c i ó n  c atalítica involucra b á s i c a m e n t e  la 

forma c i ó n  de iones carbonio. U n  ión carbonio es u n a  m o l é c u l a  de 

h i d r o c a r b u r o  que p r e s e n t a  una carga positiva com o  r e s u l t a d o  d e  la 

a b s t r a c c i ó n  de un par e l e c trónico de un átomo de c a r b ó n  (1).

i i
- C - H  --------------- > - C

i i

i ó n  c a r b o n i o
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Estos  iones pu e d e n  formarse de d iferentes formas, p ero en el 

p r o c e s o  de d e s i n t e g r a c i ó n  de gasóleos, se forma p r i n c i p a l m e n t e  a 

p a r t i r  de h i d r o c a r b u r o s  insaturados.

H

H 2Cn = C H  - C H 3 + H X  — ------- > H 3C - C - C H 3 + X

Los iones c a r bonio p u e d e n  arreg l a r s e  a formas más e s t ables que 

c o n d u c e n  a isomerizaciones.

1) •

CH,
H +

CH, - C =  CH 
3 I

c h 3
C H 2 - C H 3

H +

i J
-> CH. - C - CH 

J +
c h 2 - c h 3

2)

CH,

CH 
I 3
C - CH - CH,
1 + 2 
H

CH
3 <-

<rH 3
CH, - CH - C - CH, - CH, 

3 , 1  2 3
H

3) . c o n t i n u a  r e a c c i ó n  reversible.

<rH 3

C H 3 - C H 2 " l  ~ C H 2 - C H 3

?H 3
C H 3 - CH = C - C H 2 CH,
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La t r a n s f o r m a c i ó n  de ma y o r  importancia de los ion e s  c a r bonio es 

la r u p t u r a  d e  los enlaces c arbono - carbono, la cuál ocurre de

a c u e r d o  a la regla d e  r o m pimiento beta, que c o n d u c e  a la formación

d e  una o l e f i n a  y otro ión carbonio m á s  pequeño.

R  - C H 2 - CH - C H 2 - C H 2 - C H 2 - R' ---------- > R  - C H 2 - C H  = C H 2 +

C H 2 - C H 2 - R'

La c o n t i n u a c i ó n  de este pr o c e s o  conduce a la forma c i ó n  de

p r o p i l e n o  y  butileno.

La d e s h i d r o g e n a c i ó n  de naftenos conduce a la f o r m a c i ó n  de

a r o m á t i c o s  p r e c u r s o r e s  de coque e hidrógeno.

Las r e a c c i o n e s  d e  d e s h i d r o g e n a c i ó n  con el s i g u i e n t e  esquema:

R  - C H 2 - C H 2+ + MH+ ----------- > R - C H = C H 2 +

son c a t a l i z a d a s  p o r  los m e t a l e s  p e sados como níquel, c o b r e  y  vanadio 

p r i n c i p a l m e n t e  (1).

La v e l o c i d a d  a que ocurren las d i ferentes r e a c c i o n e s  depende 

del tip o  d e  m o l é c u l a  involucrada y del c a t a l i z a d o r  empleado.
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La t e n d e n c i a  a la d e s i n t e g r a c i ó n  para los d i f e r e n t e s  tipos de 

h i d r o c a r b u r o s  es en o r d e n  decr e c i e n t e  : d e f i n a s  > i s o-par afi na s > 

n a f t e n o s  > n - p a r a f i n a s  y  aromáticos.

En la t a b l a  1.3 se c o m par an las v e l o c i d a d e s  de reacción 

r e l a t i v a s  p a r a  d i f e r e n t e s  tip o s  de h i d r o c a r b u r o s  empleando 

c a t a l i z a d o r e s  am o r f o s  y  zeolíticos.

V E L O C I D A D E S  DE R E A C C I O N  R E L A T I V A  P A R A  D I F E R E N T E S  

HIDROCARBUROS 

Tabla 1.3

H I D R O C A R B U R O S

C A T A L I Z A D O R E S

Amorf os zeolíticos

C o n s t a n t e  d e  v e l o c i d a d

n - H e x a d e c a n o

1,3,5 T r i e t i l - b e n c e n o

60

140

1000

2370

2,3,6 T r i m e t i l - n a f t a l e n o 190 2 420

F ena n t r e n o 205 953

A n a l e n o 210 5 13

35



1 . 5  C a t a l i z a d o r e s  d e  D e s i n t e g r a c i ó n

Los c a t a l i z a d o r e s  de d e s i n t e g r a c i ó n  catal í t i c o  p u e d e n  dividirse 

en tres clases:

1. A l u m i n o s i l i c a t o s  n a t u rales t r a t a d o s  con ácido.

2. C o m b i n a c i o n e s  de a l ú m i n a - s i l i c i o  sinté t i c a s  amorfas.

3. C a t a l i z a d o r e s  de a l ú m i n a - s i l i c i o  s i n t é t i c o s  cristalinos 

llamados zeolitas o t amices m o l e c u l a r e s  (1).

La m a y o r í a  de los c a t a l i zadores u t i l i z a d o s  e n  las unidades 

c o m e r c i a l e s  h o y  en día son cat a l i z a d o r e s  de la c l a s e  [3] o m ezclas 

de las c l a s e s  [2] y  [3](1). Las ventajas de los cat a l i z a d o r e s  de 

zeolitas sobre los c a t a l i zadores naturales y  los amorfos 

s i n t é t i c o s  son:

1.- A c t i v i d a d  más alta.

2.- R e n d i m i e n t o s  en gasolinas ma y o r e s  p ara u n a  c o n v e r s i ó n  dada.

3.- P r o d u c c i ó n  de gasolinas cont e n i e n d o  u n  m a y o r  p o r c e n t a j e  de 

h i d r o c a r b u r o s  p a r a fínicos y aromáticos.

4.- P r o d u c c i ó n  men o r  de coque (y por c o n s i g u i e n t e  u n  mayor 

rendimiento, normalmente, p a r a  un niv e l  de conv e r s i ó n  

d a d o ) .

5.- P r o d u c c i ó n  de isobutano incrementada.

6.- P o s i b i l i d a d  de consegu ir  c o n v e r s i o n e s  m á s  altas por pas o  

s in desinte g r a c i ó n  excesivo.
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p e r m i t e  qu e el p r o c e s o  tenga lugar con tiempos de r e s i d e n c i a  cortos, 

y p o r  ell o  se ha adoptado en muchas ins t a l a c i o n e s  para las

o p e r a c i o n e s  de des i n t e g r a c i ó n  en la línea a sc en d e n t e  (1) . Así los 

e f e c t o s  a d v e r s o s  del depósito de c a r b ó n  sobre el c a t a l i z a d o r  y  la 

s e l e c t i v i d a d  se m i n i miza n debido a la alta c a n t i d a d  de ca r b ó n  

formado, y  p o r  lo tanto, la adición de c a t a lizador f re s c o  se r e aliza 

en forma separada por una línea asce n d e n t e  d i r e c t a m e n t e  hacia el

regenerador.

Los c o m p u e s t o s  de hidró g e n o  básico, el hierro, el níquel, el 

va n a d i o  y  el cobre en el aceite actúan c omo v e n e n o  sobre el

c a t a l i z a d o r  de d e s integración (1). El nitrógeno r e a c c i o n a  con los 

c e n t r o s  ác i d o s  sobre el catalizador rebajando  su activadad.

Los m e t a l e s  se depositan y se acumul an  sobre el c a t a l i z a d o r  y 

d a n  lugar a u n a  reducción en el rend i m i e n t o  al aumen t a r  la formación 

de coque y  c o n s e c u entemente por combustión por uni d a d  de aire, al 

c a t a l i z a r  la c ombusti ón  del coque a C 0 2 más que  a CO. A l  e x p r e s a r s e  

las c o n c e n t r a c i o n e s  metálicas en el c a t alizador en ppm, la ecuación 

que sirve par a  cuantificar los m e t a l e s  es:

Cu + Fe + 4V + 1 4 N Í .

Si la suma es mayor de 3000 el cata l i z a d o r  está n o c i v a m e n t e  

contaminado.

L a  a c t i v i d a d  d e l  c a t a l i z a d o r  d e  d e s i n t e g r a c i ó n  z e o l í t i c o
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C.L. Tilomas (1), da una r e l a c i ó n  de la c o m p o s i c i ó n  química, las 

c a r a c t e r í s t i c a s  físicas y  los sumini s t r a d o r e s  d e  c a t a l i z a d o r e s  de 

desint e g r a c i ó n .

1.6 V A R I A B L E S  DE PROCESO

Las v a r i a b l e s  d e  opera c i ó n  de las u n i dad es  de F C C  se clas i f i c a n  

e n  in d e p e n d i e n t e s  y dependientes. Las i n d ependientes son las q u e  se 

c o n t r o l a n  d i r e c t a m e n t e  o g e n e r a l m e n t e  media n t e  un r e g u l a d o r  medidor. 

Las v a r i a b l e s  d e p e n dientes son aquellas que c a m b i a n  a c o n s e c u e n c i a  

d e  u n  ca mb io de una v a r i a b l e  i n d e p e n d i e n t e (1).

Las v a r i a b l e s  i n d ependientes son:

I . T e m p e r a t u r a  d e  r e a c c i ó n .

II. R e l a c i ó n  de r e c i r c u l a c i ó n  o r e l a c i ó n  d e  ca r g a  c o m b i n a d a  

( C F R ) .

III. T e m p e r a t u r a  de p r e c a l e n t a m i e n t o  de la carga.

IV. A c t i v i d a d  del catalizador.

V. R e l a c i ó n  de car g a  fresca.

Las v a r i a b l e s  d e p e n dientes son:

I. R e l a c i ó n  catalizador/aceite.

II. T e m p e r a t u r e  del regenerador.

III. A i r e  de regeneración.

IV. Conversión.
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P a r a  u n  m e j o r  e n t e n d imiento del proceso, se d e f i n e n  los 

p a r á m e t r o s  e m p l eado s de la forma siguiente:

A c t i v i d a d  d e  un Catalizador: Se defin e c o m o  la rapidez de 

r e a c c i ó n  o b s e r v a d a  baj o  c o n dicione s d e t e r m i n a d a s  ( p r e s i ó n  y 

t e m p e r a t u r a  ), r e f eri da a algún pará m e t r o  c a r a c t e r í s t i c o  del 

c a t a l i z a d o r  ( masa, área, sitio activo, etc. ) . Se t r a t a  de una 

m e d i d a  e m p í r i c a  q u e  p e r m i t e  comparar dos c a t a l i z a d o r e s  

s i m i l a r e s . (6).

R e l a c i ó n  catalizador/aceite: C/0 =  Ib c a t a l i z a d o r / I b  de

a limentación.

V O L U M E N  A L I M E N T A D O  - V O L U M E N  E X I S T E N T E
C o n v e r s i ó n  = 100 (------------------------------------------------------ )

V OLUMEN A L I M E N T A D O

% gasolina
Ef i c i e n c i a  = 100 (------------------------ )

% c o nversión

V O L U M E N  D E  R E C I R C U L A C I O N  
R e l a c i ó n  de  rec i r c u l a c i ó n  = -------------------------------------------

V O L U M E N  DE A L I M E N T A C I O N  FR E S C A

Selectividad: La r e l ación de la p r o d u c c i ó n  de p r o d u c t o s

d e s e a b l e s  entre la p r o d u c c i ó n  de productos i n d e s e a b l e s ( co q u e  y 

gas) .

Es p a c i o  Velocidad: Puede ser d e f inido r e f e r i d o  al vo l u m e n

(LHSV) o al p e s o  (WHSV) . En el r e actor con lecho fluidizado, el 

L H S V  tiene una m e d ición mínima, de b i d o  a que se d i f i c u l t a  e s t a b l e c e r
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el v o l u m e n  del lecho. Por otra parte, el pes o  del c a t a l i z a d o r  e n  el 

r e a c t o r  p u e d e  ser fácil m e n t e  dete r m i n a d o  o c a l c u l a d o  a p a r t i r  del

tie m p o  de re sid e n c i a  y de la r e l a c i ó n  c a t alizador a c e i t e  ( C / 0 ) (1).

es p a c i o  v e l o c i d a d  líquido hora en v o l u m e n  a l i m e n t a d o
L H S V  = -----------------------------------------------------------------------

(volumen de catalizador) (hora)

es p a c i o  v e l o c i d a d  p e s o  hora en Ib. a l i m e n t a d a s
W H S V  = -------------------------------------------------------------------

(Ib. de catalizador) (hora)

Si el t i e m p o  de residencia del c a t alizador esta en horas, entonces 

W H S V  =  1 / (t) (C/ 0 ) .

C ad a  una d e  ellas ejerce u n  efecto sobre la n a t u r a l e z a  y  la

d i s t r i b u c i ó n  de los p r o d u c t o s  de la d e s i n tegración. Las

e s p e c i f i c a c i o n e s  de los produ c t o s  comerciales d e t e r m i n a n  la c a l i d a d  

de los diver s o s  f r accionamientos y  modifican, en ú l t i m a  instancia, 

los r e n d i m i e n t o s  en gases, hid r o c a r b u r o s  licuados, g a s o l i n a s  y 

gasóleos.

Para estu diar  la influencia de las v a r i a b l e s  se a c o s t u m b r a  a 

h a b l a r  de intensidad de de s i n t e g r a c i ó n  y de conversión. Con una 

a l i m e n t a c i ó n  determinada, la intensidad es m á s  f u e r t e  cu a n t o  más 

se v e r a s  son las condiciones de operación, es decir, c u a n t o  m a y o r  es 

la conversión. Para un conjunto de c o n d i c i o n e s  de o p e r a c i ó n

idénticas, la a l i m e ntación es tanto más r e f r actaria c u a n t o  men o r  es 

la conversión. Dada la i nterdependencia de las v a r i a b l e s  de

o p e r a c i ó n  es habitual realizar un ex a m e n  de la i n f l u e n c i a  de cad a
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u n a  de e l l a s  sob r e  los r e n d i m i e n t o s  y  las c a l i d a d e s  de los 

p r odu ct os,  sie n d o  constante la conversión.

1.6 . 1  CO NV E R S I O N

La conversión, en el cas o  de u n  h i d r o c a r b u r o  puro, se mid e  en 

f u n c i ó n  de su t r a n s f o r m a c i ó n  a lo largo del t i e m p o  y, en el caso de 

u n a  f r a c c i ó n  compleja, como un d e s t i l a d o  del petróleo, en función de 

la c a n t i d a d  de g a s olina y  gas producido, siendo " Y " el tanto por 

c i e n t o  v o l u m é t r i c o  de los p r o d uctos con pun t o  d e  e b u l l i c i ó n  superior 

al p u n t o  final de la gasolina, la c o n v e r s i ó n  C se d e f i n e  p o r  :

C  = 100 - Y

La m e d i d a  no responde a la realidad, d e b i d o  a que, también 

t i e n e n  lugar ot ras t r a n s f o r m a c i o n e s  físicas y q u í m i c a s  con 

r e s u l t a d o s  d i s t intos de la formación d e  gas y  gasolina. N o  obstante, 

se tra t a  de u n  p a r á m e t r o  que da buenos resultados, sobre t o d o  si se 

t i e n e  la p r e c a u c i ó n  de corr e g i r l o  se g ú n  la c a n t i d a d  d e  gasolina 

c o n t e n i d a  en la a l i m e n t a c i ó n (1). Se define así la c o nversión 

c o r r e g i d a  :

100 Y
C  = 1 0 0 -----------
corg. 100  -  z

e n  d o n d e  Z =  % de g a s olina e n  la alimentación.
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1 . 6 . 2  A L I M E N T A C I O N

La a l i m e n t a c i ó n  para plantas FCC, p r o v i e n e  de diferentes 

pl a n t a s  de proceso, siendo la principal la p l a n t a  de d e s t i l a c i ó n  a 

vacío. Esta planta pr o d u c e  dos tipos de gasóleo, el g a s ó l e o  ligero 

(GOL) y  el gasóleo pesado (GOP), los cuales, u n a  vez m e z c l a d o s  y 

h o m o g e n e i z a d o s  se man d a n  a la pla nta FCC.

T a m b i é n  se p u e d e n  u t i lizar como a l i m entac ión  : C r u d o  reducido, 

una f r a cción de g a s ó l e o  pe s a d o  p rocedente de u n a  u n i d a d  de 

d e s i n t e g r a c i ó n  térmica, un g a sól eo de una u n i d a d  de desasfaltado, 

ad e m á s  de los destilados directos a t m o s f é r i c o s  p r o c e s a d o s  por 

u n i d a d e s  de e xtracción líquido-líquido.

Estas unidades pro p o r c i o n a n  a l i mentaciones c o n  c a r a c t e r í s t i c a s  

d i f e r e n t e s  en c o m posició n y  rendimiento, por  lo que, a n t e s  de ser 

envia d a s  c omo cargas de a l i m entación a la u n i d a d  FCC, se h o m o g e n i z a n  

p a r a  ob t e n e r  una ali m e n t a c i ó n  con una c a r a c t e r i z a c i ó n  específica 

p ara este tip o  de unidades.

La c a l i d a d  de  una a l i m e ntación se define por  la c a p a c i d a d  de 

p r o d u c i r  u n a  m a y o r  c a n t i d a d  de gasolina y u n  p o r c e n t a j e  m í n i m o  de 

coque. Los hidroca r b u r o s  que se apegan a e sta d e f i n i c i ó n  son los 

h i d r o c a r b u r o s  nafténicos, pero, sin ligaduras c o n  c o mpuestos 

aromáticos, por q u e  estos a su vez dan coque. L o s  h i d r o c a r b u r o s  

p a r a f í n i c o s  de bajo peso moléc u l a r  producen u n a  c a n t i d a d  m í n i m a  de 

g a s o l i n a  y  u n  p orc entaje may o r  de coque.
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Las p a r a f i n a s  v a r i a n  en su rendimiento, d e p e n d i e n d o  de su gra d o  

de isomerización. Una p a r afina con alto p e s o  molecular, al 

d e s i n t e g r a r s e  p r o d u c e  un p o rcentaje con s i d e r a b l e  de isomeros, los 

cuales b e n e f i c i a n  la produ c c i ó n  de gasolina. E n  general, cu a n d o  

dismi n u y e  la c o n c e n t r a c i ó n  de parafinas en la f r a c c i ó n  saturada, la 

p r o d u c c i ó n  de g a s o l i n a  es mayor.

La a l i m e n t a c i ó n  es, tanto más refractaría, c u a n t o  men o r  es su 

p eso molecular, o b ien , cua n t o  más bajo es s u  p u n t o  de ebullición 

medio. Y c u a n t o  m á s  elevada es la c o n c e n t r a c i ó n  en núcleos 

aromáticos, m á s  refractaria es la ali m e n t a c i ó n  y p o r  lo tan t o  

p roduce m á s  coque.

Las frac c i o n e s  ligeras presentes e n  la a l i m e n t a c i ó n  afectan el 

núm e r o  de octano, por el contrario una c o n c e n t r a c i ó n  elevada de 

hi d r o c a r b u r o s  nafté n i c o s  en la fracción saturada, f a v o r e c e  el número 

de octano. Ahora, el número de octano de la g a s o l i n a  se v e  afectado 

cuando a u m e n t a  el punto de ebullición.

Una s o l u c i ó n  apropiada para eliminar c o m p u e s t o s  metál i c o s  

indes ea ble s d e  la alimentación es media n t e  u n  t r a t a m i e n t o  con 

hidrógeno, además de que produce una h i d r o g e n a c i ó n  p a r c i a l  de los 

compu e s t o s  a r o m á t i c o s  en nafténicos, c o n d u c i e n d o  al au m e n t o  de la 

p r o d u c c i ó n  de ga solina y a la reducción de coq u e  (fig. I.5A y 

I . 5 B ) (8).
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R E N D I M I E N T O  E N  C O Q U E '  %  P E S O .

F I G .  I . 5 A  P R O D U C C I O N  D E  C O Q U E

C O N V E R S I O N :  %  P E S O ,  ( 2 2 0  C + ) .

— —  SIN T R A T A M I E N T O  +  6 0  m 3  H 2 / m 3  5 0 K g / c m 2

-■*- 9 0 m 3  H 2 / m 3  1 0 0 K g / c m 2

D E S T I L A D O  H I D R O G E N A D O  C R U D O  W E S T - T E X A S



F I G .  I . 5 B  P R O D U C C I O N  D E  G A S O L I N A

G A S O L I N A  ( C 5 - 2 2 0  C)' % P E S O

C O N V E R S I O N :  %  F R A C C I O N  P E S O ,  ( 2 2 0  C )

—  SIN T R A T A M I E N T O  ~ 1~  6 0  m 3  H 2 / m 3  5 0 K g / c m 2

9 0 m 3  H 2 / m 3 . 1 0 0 K g / c m 2

D E S T I L A D O  H I D R O G E N A D O  C R U D O  W E S T - T E X A S



1.6.3 CATALIZADOR, TI E M P O  DE CONTACTO, E SPACIO V ELOCIDAD, RELACION 

C A T A L I Z A D O R  / ACEITE.

La for m a  y d i m e n s i ó n  de las p a rtículas de catalizador, su 

estado, t i p o  d e  lecho (móvil o f l u i d i z a d o ) , t i e n e n  p o c a  influencia 

s ob r e  la catálisis. L o  que es importante es el n ú m e r o  de centros 

a c ti vos  ofrec i d o s  por su superficie, es decir, su actividad. Esta 

ú l t i m a  est á  d i r e c t a m e n t e  ligada a la c onversión y, e n  c i e r t o s  casos, 

es la c o n v e r s i ó n  m i s m a  qui e n  sirve de me d i d a  a la a c t i v i d a d  del 

catalizador. U n  c a t a l i z a d o r  fresco es e x t r e m a d a m e n t e  activo, pero la 

f o r m a c i ó n  de c o q u e  ob t u r a  los centros activos y su a c t i v i d a d  decrece 

m u y  rápi d a m e n t e .  A l  c a b o  de treinta minutos de t r a b a j o  en contacto 

con una car g a  cualquiera, la actividad del c a t a l i z a d o r  p u e d e  quedar 

r e d ucida a la m i l é s i m a  parte de su a c t i v i d a d  inicial (9). La 

a c t i v i d a d  m e d i a  d u r a n t e  la fase de d e s i n t e g r a c i ó n  d e l  ciclo del 

c a t a l i z a d o r  es, f u n c i ó n  de la d u r ación de d i c h a  fase. Por otra 

parte, la a c t i v i d a d  del catalizador regenerado, es f u n c i ó n  d e  la 

c a n t i d a d  d e  c a r b ó n  que t o d a v í a  contiene, o sea, d e  la c a l i d a d  d e  la 

r e g e n e r a c i ó n .

Hay q u e  t e n e r  en cuenta que la activ i d a d  de u n  catalizador 

r e g e n e r a d o  es s i e m p r e  inferior a la de un c a t a l i z a d o r  fresco.

Por lo tanto, la intensidad de d e s i n t e g r a c i ó n  es e l evada no 

s o l a mente p o r  la canti d a d  de catalizador, s ino t a m b i é n  cuand o la 

a c t i vidad med i a  es elevada.

46



Lo a n t e r i o r  v i e n e  representado p o r  dos pará m e t r o s :  el espacio 

v e l o c i d a d  W H S V  y  la relación c a t a l i z a d o r  a c e i t e  (C /0) . La

e x p r e s i ó n  W H S V  representa el caudal p o n d e r a l  h o r a r i o  de la 

aliment a c i ó n ,  r e f e r i d o  al peso de catalizador, en la zona de 

r e a c c i ó n  de l reactor. El espacio veloc i d a d  e x p r e s a d o  a partir de 

los volúmenes, se simboliza generalmente p o r  LHSV. E n  u n a  unidad con 

lecho móvil, o fluidificados, C/0, es el c au d a l  ponderal de 

catalizador, r e f e r i d o  al caudal d e f inido p ara la alimentación.

Si P es la p r e s i ó n  del reactor, expre s a d a  en atmósferas, la 

c o n v e r s i ó n  p u e d e  rel a c i o n a r s e  con W H S V  por la proporción:

C KP

100 - C WHSV

que es v á l i d a  p a r a  el caso en que los h i d r o c a r b u r o s  atra v i e s e n  el 

lecho c a t a l í t i c o  sin que h aya turbulencia ni r e t r o c e s o s  de vapores, 

c om o  sucede co n el lecho fijo. Para el caso de lec h o  fluidificado, 

la c o n v e r s i ó n  se sitúa entre el valor d e f i n i d o  m á s  ar r i b a  y el que 

ex p r e s a  la s i g u i e n t e  relación, aunque está m á s  p r ó x i m o  a este 

ú l t i m o (5):

C KP

1 0 0 ( i - —  )2_ « « SV
100

47



El v a l o r  K, así definido, p u e d e  llamarse c o n s t a n t e  de v e l o c i d a d  de

reacción.

Los p a r á m e t r o s  C/0 y  W H S V  ti e n e n  e f e c t o s  i n v e r s o s  so b r e  la 

d e s i n t e g r a c i ó n ( 10)(figuras I.6A, I.6B, I.7A y I.7B). Se puede d e c i r  

que, p a r a  u n  caudal de ali m e n t a c i ó n  determinado, el a u mento d e  la 

c i r c u l a c i ó n  de catalizador, o de la mas a  de c a t a l i z a d o r  en la zona 

d e  reacción, aumenta la conversión.

1.6.4 PR E S I O N

En general, la presión es, apenas, s u p e r i o r  a la atmosférica. 

C o m o  d e m u e s t r a n  las fórmulas precedentes, la c o n v e r s i ó n  v i e n e  

f a v o r e c i d a  po r u n  aumento de presión, per o  el c a r á c t e r  o l e f l n i c o  de 

los p r o d u c t o s  ligeros, fracción ligera de la gasolina, d i s m i n u y e  y

el n ú m e r o  de octano de la g a s olina d e s c i e n d e  ligeramente; la

p r o d u c c i ó n  de coque aumenta(5) ( FIG. I.8A y I .8B ).

Cuando se inyecta vapor de agua (o u n  g a s  inerte) en el

reactor, la conve r s i ó n  dismi n u y e  (FIG.1.9). Por o tra parte, el v a p o r  

de agua dismi n u y e  la actividad del c a t a l i z a d o r  de un m o d o

permanente.
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F I G .  I . 6 A  E F E C T O  D E  L A  V A R I A B L E  
C A T . / A C E I T E  A  4 5 0  C  Y  7 0 0 g / c m 3 .  

C A T A L .  S I N T .  S i - A I

% V O L U M E N

R E L A C I O N  C A T A L I Z A D O R / A C E I T E

G A S O L I N A  ^  C O N V E R S I O N

G A S O L E O  E A S T - T E X A S



F I G .  I . 6 B  E F E C T O  D E  L A  R E L A C I O N  
C A T . / A C E I T E  A  4 5 0  C  Y  7 0 0 g / c m 3 .  

C A T .  S I N T .  S i - A I

%  P E S O

R E L A C I O N  C A T A L I Z A D O R / A C E I T E  

—  P R O D U C C I O N  D E  C O Q U E

G A S O L E O  E A S T - T E X A S



F I G .  1 .7A  E F E C T O  D E  W H S V  
A  4 5 0  C  Y  7 0 0 g / c m 3 .  C A T .  S I N T .  S i - A I

%  V O L U M E N

E S P A C I O  V E L O C I D A D  

G A S O L I N A  C O N V E R S I O N

W H S V  = C A U D A L  P O N D E R A L  P O R  H O R A  D E  
A L I M E N T A C I O N  R E F E R I D O  A L  P E S O  D E L  
C A T A L I Z A D O R .



F I G .  I . 7 B  E F E C T O  D E  W H S V  
A  4 5 0  C  Y  7 0 0 g / c m 3 .  C A T .  S I N T .  S i - A I

% P E S O

E S P A C I O  V E L O C I D A D

P R O D U C C I O N  D E  C O Q U E

W H S V  - C A U D A L  P O N D E R A L  P O R  H O R A  D E  
A L I M E N T A C I O N  R E F E R I D O  A L  P E S O  D E L  
C A T A L I Z A D O R .



F I G .  I . 8 A  E F E C T O  D E  L A  P R E S I O N

G A S O I L  E a s t  T e x a s

%  V O L U M E N

P R E S I O N  K g / c m 2  A B S ,

—  G A S O L I N A



F I G .  I . 8 B  E F E C T O  D E  L A  P R E S I O N  
G A S O I L  E a s t  T e x a s  a  4 4 0  C

N  O. R E S E A R C H  C L E A R

P R E S I O N  K g / c m 2  A B S ,

N U M E R O  D E  O C T A N O



F I G .  1.9 E F E C T O  D E  L O S  D I L U Y E N T E S  
S O B R E  L A  C O N V E R S I O N

% C O N V E R S I O N

P R E S I O N  P A R C I A L  A  L A  E N T R A D A  ( A T M , )

— ^  V A P O R  D E  A G U A  — 1—  G A S O L I N A  H I D R O G E N O

- a -  P R O P A N  O  V A C I O



1 . 6 . 5  T E M P E R A T U R A

Del ord en  de 425 a 540 °C, la temperatura a c elera la velocidad 

de las r e a c c i o n e s  y  la c o n s t a n t e  K, varia con la t e m p e r a t u r a  según 

una ley a n á l o g a  a la ley de Arrhénius. No obstante, su i n f l u e n c i a  es 

m e n o s  ma r c a d a  q u e  en la d e s integración térmica. L a  e nergía de 

a c t i v a c i ó n  es del o r d e n  de 10 a 15 000 c a l / m o l  y la v e l o c i d a d  de 

re a c c i ó n  sólo se du p l i c a  cada 80 °C, frente a 15 °C en la 

d e s i n t e g r a c i ó n  térmica(5).

Un a u mento de t e m p e r a t u r a  favorece, la c o n v e r s i ó n  (FIG.I.10A y 

I.10.B). La c a n t i d a d  de gases, así como su c a r á c t e r  oleflnico, 

aumenta. T a m b i é n  a u menta ligeramente, el número d e  o c t a n o  de la 

gasolina.

1.6.6 B ALANCE TE R M I C O

Sucede que, p o r  una parte, la des i n t e g r a c i ó n  es e n d o t é r m i c o  y 

p r o d u c e  coque, cuya c o m b u s t i ó n  es exotérmica y, por o t r a  parte, la 

t e m p e r a t u r a  t o l erada par a  la r e g e neración del  c a t a l i z a d o r  supera a 

la de de s i n t e g r a c i ó n  en aproximadamente 100°C.

Es pues, normal pe n s a r  en u t i lizar el c a l o r  de c o m b u s t i ó n  para 

sumi n i s t r a r  el calor de la r e g e n eración en la alimentación. Esta 

var í a  desde 170 K c a l / K g  de productos, para una c o n v e r s i ó n  del 20%, 

ha s t a  20 Kc a l / K g  p ara 80% (5) (FIG.I.11).
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F I G .  I . 1 0 A  E F E C T O  D E  L A  T E M P E R A T U R A  
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El i m p o r t a n t e  descenso del cal o r  de d e s i n t e g r a c i ó n  con la 

c o n v e r s i ó n  es un exponente del p r e d o m i n i o  de las reac c i o n e s  muy 

e n d o t é r m i c a s  de desalqu i l a c i ó n  a b ajo nivel de conversión, mientras 

q u e  a e l e v a d a s  con v e r s i o n e s  son m u y  i m p ort an tes  las t r a n s f o r m a c i o n e s  

e x o t é r m i c a s  en c o q u e  y poliaromáticos.

El c o q u e  q u e m a d o  en el reg e n e r a d o r  c o n t i e n e  u n a  parte 

c o n s i d e r a b l e  d e  h i d r ó g e n o  (hasta un 15% en p e s o ) ; de h e c h o  se trata 

de u n  h i d r o c a r b u r o  fue rtemente deshidrógenado. Como q u i e r a  que los 

ca l o r e s  de c o m b u s t i ó n  del carbono (en d i ó x i d o  de c a r b o n o  8000 

Kcal/Kg, en m o n ó x i d o  de carbono 2450 Kcal/Kg) y  del h i d r ó g e n o  (28500 

Kcal/Kg) son m a r c a d a m e n t e  diferentes, la c o m b u s t i ó n  d e  1 Kg. de 

c o q u e  p r o p o r c i o n a  tan t o  más calor cuanto m a y o r  es su c o n c e n t r a c i ó n  

e n  hi drógeno: 7 a 15% en peso para las u n i d a d e s  fluidas, 2.5 a 8%

p a r a  las u n i d a d e s  con lecho móvil. Por otra parte, el c arbono se 

t r a n s f o r m a  en d i ó x i d o  de carbono y m o n ó x i d o  d e  carbono, según en 

p r o p o r c i o n e s  q u e  v a r í a n  con la t e m peratura y  el e x c e s o  d e  a i r e ( 5 ) .

Los c a l o r e s  de c o mbustión de coque, con d i v e r s o s  c o n t e n i d o s  de 

hidr ó g e n o ,  v a r í a n  según se indica con el c o c i e n t e  C 0 2 /C0 (9) (ver

t a b l a  1.3).

El c o c i e n t e  CC>2 /CO es del orden de 1 a 2 par a  las unidades 

fluidas. El coq u e  no se quema e n t eramente en el r eg en era do r, sobre 

t o d o  cu a n d o  su co n c e n t r a c i ó n  en el c a t a l i z a d o r  u s a d o  es baja. Es muy 

impor t a n t e  m a n t e n e r  un porcentaje de c a rbono sob r e  el cata l i z a d o r  

r e g e n e r a d o  i n f erior a 1.0 siendo f r e cuentemente d e  0.5%, en peso. La
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C A L O R  D E  REGENERACION: Kc a l / K g  DE COQUE Q U E M A D O  E N  FUNCION 

DEL PORCENTAJE DE H I D R O G E N O

Tabla 1.3

R e l a c i ó n  M o l e c u l a r  Calor de C o m b u s t i ó n  (Kcal/Kg)

C 0 2 /C0 Para D i v ersos P o r c e n t a j e s  De Hidrógeno

4.3 8.0 1

0 4,000

1 6,925 6,920 7,8 5

2 7,790 7,700 8,6 0

4 8,500

10 9,080
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c a n t i d a d  de aire n e c e s a r i a  para la c o m b u s t i ó n  v a r i a  con, la 

t e m p e r a t u r a  del regenerador, el exceso de aire de los hum o s  y la 

c o n c e n t r a c i ó n  en h i d r ó g e n o  del coque. Una e s t i m a c i ó n  p r o m e d i o  seria, 

de 11 a 14 K g  de aire por Kg de coque a q u e m a r (5).

Las v e n t a j a s  que p r e s e n t a n  los p r o cesos con lechos m ó v i l  se 

c o m p e n s a n  p o r  la influencia d irecta de la r e g e n e r a c i ó n  del 

ca t a l i z a d o r  sobre la desintegración. Las t e m p e r a t u r a s  del r e a c t o r  y 

del rege n e r a d o r  están r e l a c ionadas entre si p o r  el b a l a n c e  t é r m i c o  

de la unidad; de m odo  que, cualquier e x c e d e n t e d e  d e  calor, 

p r o c e d e n t e  de la c ombustión del coque, se tr a d u c e  i n m e d i a t a m e n t e  por 

un a u m e n t o  de t e m peratura del reactor o por una d i s m i n u c i ó n  de la 

c i r c u l a c i ó n  del cata l i z a d o r  y por lo t an t o  de la r e l a c i ó n  

catalizador/aceite.

1.6.7 R E C I R C ULACION

La cantidad producida es función de la a m p l i t u d  d e l  corte, es 

decir, de la especif i c a c i ó n  del pu n t o  final del g a s ó l e o  ligero y  de 

la t e m p e r a t u r a  admitida en la zona de expans ión  de la tor r e  pri ma r i a  

de fraccionamiento. La tendencia a prod u c i r s e  co q u e  en la 

r e c i r c u l a c i ó n  aumenta, con la temperatura en la zona de expansión.
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La c a n t i d a d  de recircu l a c i ó n  varía con las cond i c i o n e s  

o p e r a torias: c u a n t o  m a y o r  es la desintegración, m e n o r  c a n t i d a d  de 

g a s ó l e o  p e s a d o  h a y  q u e  recircular. Sin embargo, es i m p o r t a n t e  operar 

c o n  una r e l a c i ó n  de recircu l a c i ó n  ventajosa, es decir, c o n  una 

c o n v e r s i ó n  p o r  p a s o  pequeña, del orden d e  50%, d e b i d o  a que, 

d i s m i n u y e n  las r e a c c i o n e s  secundarias p r o d u c t o r a s  d e  compuestos 

p e s a d o s  y  d e  coque, m i e n t r a s  que la p r o d u c c i ó n  final d e  gasolina  

a u m e n t a .

Cada p r o c e s o  t i e n e  sus características propias, t a n t o  des d e  el 

p u n t o  de v i s t a  del m o d o  de circulación de cataliza do r, c o m o  de las 

c o n d i c i o n e s  de operación. El tipo capaz de una m a y o r  f l e x i b i l i d a d  es 

e l  prefer ido. A  est e  respecto, es notable la f l e x i b i l i d a d  del 

p r o c e s o  f l u i d i z a d o ( 5 ) .
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A V A N C E S  T E C N O L O G I C O S
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I I .1 P R O C E S O S  E S S O

Las i n v e s t i g a c i o n e s  de la Esso R e s e a r c h  a n d  E n g i neering 

Company, c o m e n z a r o n  antes de la segunda g u e r r a  mundial, 

d e s a r r o l l a n d o  u n  p r o c e s o  fluido. El aire de r e g e n e r a c i ó n  t r ansporta 

los v a p o r e s  de los h i d r o c a r b u r o s  y el c a t a l i z a d o r  en for m a  de polvo 

f i n a m e n t e  dividido. En la pr i m e r a  un i d a d  industrial, l l a m a d a  modelo 

I, o U p f l o w  (5) , el c a t alizador atraviesa d e  a b a j o  a arriba el 

r e a c t o r  y el regenerador. Después, unos ciclones lo s e p a r a n  de los 

g a s e s  qu e lo a r r a s t r a n  y se almacena en t o l v a s  p a r a  su posterior 

empleo.

C o n t i n u a n d o  sus investigaciones sobre la d i n á m i c a  de los 

s ó l i d o s  f l u idificados, el E.R.E.C. pus o  a punto, a f i n a l e s  de la 

se g u n d a  g u e r r a  mundial, el mo d e l o  II, llamado de "do w n  flow" (5,11) 

(fig. I I . 1). La v e l o c i d a d  de los gases t r a n s p o r t a d o r e s  e n  el reactor 

y  en el r e g e n e r a d o r  está lo s u f i c ientemente r e d u c i d a  e n  dicho 

modelo, c o m o  par a  que intervenga una s e p a r a c i ó n  e n  dos fases: una 

llamada fase densa en la que los gases h i e r v e n  e n  u n  lecho de 

c a t a l i z a d o r  de d e n s i d a d  a p are ntemente e levada y  o t r a  f a s e  diluida 

que a r r a s t r a  una p e q u e ñ a  c a n tidad de catalizador. A m b a s  se hallan 

separ a d a s  por una verda d e r a  interfase c o m p a r a b l e  a la de u n  líquido 

en ebullición. La fase densa está s u f i c i e n t e m e n t e  f l u i d i f i c a d a  como 

p a r a  d i s c u r r i r  como u n  líquido en los conductos d e  c i r c u l a c i ó n  entre 

r e a c t o r  y regenerador.
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El caudal d e  c i r c ulación del c a t a lizad or está c o n s i d e r a b l e m e n t e  

a u m e n t a d o  y re s u l t a  posible eliminar c o m p l e t a m e n t e  los serpentines 

de r e f r i g e r a c i ó n  del regenerador y  e s t a b l e c e r  u n  v e r d a d e r o  balance 

t érmico ent r e  r e a c t o r  y  regenerador.

En el m o d e l o  III ( 11)(fig.II.2) r e actor y  r e g e n e r a d o r  están al 

mi s m o  nivel, lo que reduce c o n s i d e r a b l e m e n t e  el c o s t o  de las 

superestructuras, q u e d a n d o  eliminado el uso de pr e c i p i t a d o r e s  

e l e c t r o s t á t i c o s  del tipo Cottrell gracias a la m a r c h a  m e j o r a d a  de 

los ciclones.

En el m o d e l o  I V  (5)(fig. II.3), la a l i m e n t a c i ó n  cambia calor 

con el s i s t e m a  d e  re f l u j o  de la torre fraccionadora. T a m b i é n  cambia 

cal o r  con la c o r r i e n t e  de fondos. D espués la a l i m e n t a c i ó n  es 

m e z c l a d a  c o n  u n  g a s ó l e o  pesado de r e c i r c u l a c i ó n  y es a l i m e n t a d o  en 

el reactor. El cata l i z a d o r  regenerado llega d e s d e  el r e g e n e r a d o r  y 

es c o m b i n a d o  con la alimentación. El calor lo p r o p o r c i o n a  el 

ca t a l i z a d o r  p r o v o c á n d o s e  una me jor r e a cción de d e s i n tegración, la 

cual se lleva a cabo en la cama f l uidizada del reactor, y los 

va p o r e s  p r o d u c i d o s  se mue ven hacia los ciclo n e s  p a r a  r e mover  las 

pa r t í c u l a s  finas de catalizador que son a r r a s t r a d a s  p o r  el vapor.

El gas de c o m b u s t i ó n  de el regenerador es m a n d a d o  c o n t i n u a m e n t e  

a la atmósfera, se dispone de ciclones par a  r e c u p e r a r  todo el 

c a t a l i z a d o r  y  p a r a  r e ducir toda c o ntaminación en el m e d i o  ambiente.
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F I G . I I . 2  U N I D A D  E S S O  M O D E L O  III



R E G E N E R A D O R REACTOR TORRE AGOTADOR A C U M U L A D O R
FRACCIONADORA

F I G . I I . 3  U N I D A D  E S S O  M O D E L O  I V



1 1 , 2  P R O C E S O  H E A V Y  O I L  C R A C K E R  (H. O. C.)

La M.Ví. K e l l o g g  Co m p a n y  y Ph illips P e t r o l e u m  d e s a r r o l l a r o n  una 

u n i d a d  s i m i l a r  a la O r t h o f l o w  para ayudar a m e j o r a r  el rendimiento 

en residuos.

El c a t a l i z a d o r  se m u e v e  desde el r e g e n e r a d o r  a t r a v é s  de una 

vá l v u l a  t a p ó n  (11) (fig. II.4 ). Esta v á l v u l a  c o n t r o l a  la corriente 

y as e g u r a  la t e m p e r a t u r a  del reactor en el ni v e l  deseado. El punto 

de inyec c i ó n  de v a p o r  está localizada arriba p o r  d o n d e  entra la 

a l i m e n t a c i ó n  al sistema. Este arreglo es u s a d o  p a r a  acelerar y 

d i s p e r s a r  el c a t a l i z a d o r  y, así, bajar la p r o p o r c i ó n  de formación de 

coke e n  el p u n t o  d o n d e  entra la alimentación a la línea. El nivel de 

el c a t a l i z a d o r  en el re a c t o r  es mantenida a u n a  a l t u r a  necesaria 

par a  m a n t e n e r  el e s p a c i o  velocidad deseado. Los va p o r e s  de 

h i d r o c a r b u r o s  d e j a n  la zona de reacción y son e n v i a d o s  a la torre 

fraccionadora, y  el c a t ali zador a rrastrado es s e p a r a d o  en los 

ciclones.
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I I . 3 P R O C E S O  O R T H O F L O W

E ste proceso, puesto a pun t o  en 1951 p o r  la S o c i e d a d  M.W. 

Kellogg, p e r m i t e  la c i r c u l a c i ó n  del catalizador, p o r  tubos 

r ectilineos, entre el r eactor y el rege n e r a d o r  (5) (fig. I I . 5 ), 

eliminando, así, los codos, que pu e d e n  p r o v o c a r  t r a n s t o r n o s  como 

c o n s e c u e n c i a  de la er o s i ó n  que a v e c e s  padecen.

La ali m e n t a c i ó n  fresca y  la re c i r c u l a c i ó n  p r o c e d e n t e  d e  la 

u n i d a d  de fraccionamiento en t r a n  en la base del r e a c t o r  por una 

serie de orificios de distribución. El catalizador, r e g e n e r a d o  y  

caliente, des c e n d i e n t e  por tubos verticales, entra e n  c o n t a c t o  con 

los v a p o r e s  d e  aceite, siendo a r rastrado a la zona de r e a c c i ó n  en 

c a n t i d a d  s u ficiente para m a n t e n e r s e  en ella, a una temp e r a t u r a  

correcta. El nivel de cata l i z a d o r  en el r eactor se m a n t i e n e  a la 

a l t u r a  n e c e s a r i a  para obtener el espacio v e l o c i d a d  deseado. Los 

v a p o r e s  de h i drocarburos que a b a n donan la zona de r e a c c i ó n  se 

se p a r a n  en los ciclones del catalizador arras t r a d o  p a r a  ir de s p u é s  a 

la torre de fraccionamiento.

La zona de stripping del cata l i z a d o r  usa d o  e stá s i t u a d a  e n  el 

c e n t r o  de l reactor. Una vez sometido a stripping, el c a t a l i z a d o r  es 

e l e v a d o  has t a  el regenerador por el aire de r egeneración. El r e s t o  

del aire asegura, en el regenerador, la c o m b u s t i ó n  q u e  permite 

o b t e n e r  el niv el deseado de c arbono sobre el c a t a l i z a d o r  regenerado. 

La s e p a r a c i ó n  c a t alizador-humos está asegu rad a p o r  ciclon es  

internos.
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La combinación, en una sola estructura, del r e a c t o r  y  del 

regenerador, así como los tubos rect i l í n e o s  d e  c i r c u l a c i ó n  del 

catalizador, hac e n  d e  est e  m o d e l o  recie n t e  uno de los m á s  simples 

des d e  el p u n t o  de v i s t a  de la concepción.

Un  nú m e r o  de m o d e l o s  para el diseño O r t h o f l o w  h a n  s ido hechos. 

Estos son mo d e l o s  A  y C, en el cual el r e g e n e r a d o r  est a  localizado 

baj o  el reactor, y el m o d e l o  B, en el cual el r e g e n e r a d o r  esta 

local i z a d o  sobre el reactor. Sin embargo, e n  t o d o s  los casos la 

s e c c i ó n  de s t r i p p i n g  del cata l i z a d o r  esta local i z a d o  e n  med i o  de el 

r e a c t o r  y el regenerador.

Las c o n d i c i o n e s  de opera c i ó n  de este p r o c e s o  ; e n  el r e actor 

t i e n e  una t e m p e r a t u r a  entre 880 a 950 °F c o n  la p r e s i ó n  en el 

re a c t o r  entre 8 y  20 psig. El ra n g o  de t e m p e r a t u r a  e n  el r e g e n e r a d o r  

es de 1050 a 1200 °F en tanto que el rango de p r e s i ó n  es de 15 a 30 

psig.

Unas válvulas re g u l a n  en el interior la c i r c u l a c i ó n  del 

catalizador. Los r e n d i mientos típicos de una u n i d a d  O r t h o f l o w  v i e n e n  

dad o s  en la tabla II.i.
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R E N D I M I E N T O  T I P I C O  D E  L A  U N I D A D  O R T H O F L O W

Tabla I I . 1

A l i m e n t a c i ó n  (densidad) 0.890

R e c i r c u l a c i ó n  (% volumen) 50.0

C o n v e r s i ó n  (% volumen) 70.0

G as (% peso) 7.8

C 3 (% peso) 6.9

G a s o l i n a  y  Butano (% volumen) 58.0

G a s o l e o  Lig ero (% volumen) 23.5

G A S O L I N A  D E S B U T ANIZADA

D e n s i d a d  0.750

T e n s i ó n  Vapor R eid (g/cm3 ) 500

P u n t o  50 % (°C) 100

P u n t o  Final (°C) 215

N.O. R e s earch sin plomo 93

N.O. R e s e a r c h  + 0.8 PbE t 4 (cm3 /l) 99
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X I . 4 P R O C E S O  U. O. P.

En e s t e  p r o c e s o  (Fig. I I . 6 ) re a c t o r  y r e g e n e r a d o r  están unidos 

e n  el m i s m o  recinto. La alimentación, se une a la c o r r i e n t e  c a l iente 

d e l  c a t a l i z a d o r  regenerado. A  la salida del reactor, los v a p o r e s  

a t r a v i e s a n  u n  ciclón que separa el c a t a l i z a d o r  a r r a s t r a d o  y, 

después, se d i r i g e n  a la torre de f r a c c ionamiento (5).

El c a t a l i z a d o r  usado d e s c i e n d e  del reactor, a t r a v e z a n d o  el 

a g o t a d o r  con vap o r  de agua y, después, entra en el r e g e n e r a d o r  en 

d o n d e  se q u e m a  el coke depositado. El o x ígeno para la c o m b u s t i ó n  lo 

p r o p o r c i o n a  el aire c omprimido p r ocedente de un s i s t e m a  impulsor. 

Los h u m o s  atrav i e s a n  ciclones en donde que d a  r e t e n i d a  la mayor parte 

d e l  c a t a l i z a d o r  que aquellos arrastran. La e x p a n s i ó n  t i e n e  lugar en 

u n a  cá m a r a  de humos que sirve, igualmente, de a m o r t i g u a d o r  para el 

sonido. El cata l i z a d o r  r egenerado vuelve hac i a  el r e a c t o r  al 

e n c u e n t r o  de la carga que va a someterse a desintegración.

El c a l o r  inicial, p reciso par a  llevar la u n i d a d  a la 

t e m p e r a t u r a  d e  trabajo, lo s umi nistra u n  h o r n o  d e  p r e c a l e n t a m i e n t o  

de la alimentación, o bien, la c o mbustión del c o m b u s t i b l e  en el 

r egenerador.
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c o n s e c u e n c i a  del incremento en la veloc i d a d  de c o m b u s t i ó n  del coke, 

p e r m i t e  r e d u c i r  la cantidad de c a t a l i z a d o r  del r e g e n e r a d o r  y  con

el l a  las d i m e n s i o n e s  d e  éste. Las p é r didas d e  c a t a l i z a d o r  v a r i a n

3 3
d e s d e  0.7 K g / m  a 1.15 K g / m  d e  a l i m e n t a c i ó n  fresca, p ara

c o n v e r s i o n e s  de 53 y  70%, respectivamente. Un 90% del calor

d e s p r e n d i d o  p o r  la combu s t i ó n  del coke se u t i l i z a  p a r a  m a n t e n e r  la

t e m p e r a t u r a  del r eactor y fabricar va p o r  de agua. Las c o n d i c i o n e s  de

o p e r a c i ó n  en este pr o c e s o  son; en el r e g e n e r a d o r  tiene una

t e m p e r a t u r a  d e  1100 °F y  una p r e s i ó n  de 18 psig. Y en el r e a ct or

t i e n e  u n a  t e m p e r a t u r a  de 900 °F y la p r es ió n es de 12 psig. Los

r e n d i m i e n t o s  tí p i c o s  para una un i d a d  tipo U. 0. P. se m u e s t r a n  e n  la

tab l a  I I . 2 .

E l  r e g e n e r a d o r  U. O. P. f u n c i o n a  a  p r e s i ó n ,  l o  q u e  c o m o
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REACTOR - REGENERADOR FILTRO TORRE AGOTADOR ACUMULADOR
FRACCIONADORA

F I G .  11.6 U N I D A D  U O P



R E N D I M I E N T O  T I P I C O  D E  U N A  U N I D A D  U . O . P .

Tabla I I . 2

A l i m e n t a c i ó n  0.890

simple p a s o  r e c i r c u l a c i ó n

R E N D I M I E N T O S  60 75

G a s o l i n a  D e s b u t a n i z a d a (% vol.) 45.2 53.5

G a s o l e o  L i g e r o  (% vol.) 28 21

G a s o l e o  P e s a d o  (% vol) 12 4

B u t i l e n o s  (% vol.) 5.9 8

B u t a n o s  (% vol.) 6.4 8

P r o p i l e n o  (% vol) 5.0 6.4

P r o p a n o  (% vol) 2.9 3.7

G a s e s  (% vol) 2.2 2.8

G a s o l i n a  700 de T.V.R.

N.O. M o t o r  sin plomo 81.5 81.5

N.O. M o t o r  + 0.8 c m 3 /l PbEt. 86.5 86.5
4

N.O. R e s e a r c h  sin plomo 93.5 93.5

N.O. R e s e a r c h  + 0.8 c m 3 /l P b E t 4 98.5 98.5
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I I . 5 P R O C E S O  T E X A C O

La corp o r a c i ó n  Te x a c o  tiene un proces o c uya a l i m e n t a c i ó n  cubre 

un r a n g o  am pl io de fondos, incluyendo a l i m e n t a c i ó n  v i r g e n  y  gasoleos 

de desintegración, d e s t i l a d o s  intermedios, d e s t i l a d o s  de vacio, y 

a c e i t e  d e s p a r a f i n a d o  (11). Las características e s p e c i a l e s  del di s e ñ o  

de éste p r o c e s o  c o m p r e n d e  las siguientes:

A) Un efici e n t e  a g o tador usado en el c a t a l i z a d o r  gastado.

B) B uen control del gra d o  de reacción.

C) U s o  de cata l i z a d o r  apropiado y  eficiente.

D) R e a c c i ó n  de com bu s t i ó n  completa d u rante la r egeneración.

E) A l i m e n t a c i ó n  al ris e r  de d e s int egr aci ón  c o n  m í n i m a  recircula 

ción.

F) El cata l i z a d o r  ga s t a d o  se mueve por g r a v e d a d  a la u n i d a d  de 

regeneración.

G) A l t a  e fic iencia del r eactor y ciclones en el regenerador.

La carga fresca es m e z c l a d a  con gasoleo de r e c i r c u l a c i ó n  (fig.

I I . 7 ). E n t on ces es m e z c l a d o  con el cata l i z a d o r  q u e  fué regenerado. 

M o v i é n d o s e  a través de el riser para separarse en una zona del 

reactor. Las caract e r í s t i c a s  de desinte g r a c i ó n  s o n  c u m p l i d a s  e n  el 

r i s e r  d i s e ñ a d o  especialmente. Este permite u n a  s e p a r a c i ó n  especial 

par a  d e s c ar ga r la a l i m e n t a c i ó n  y  el c a t alizador d e n t r o  de el 

reactor. Los vapores se m u e v e n  a través d e  c i c l o n e s  p a r a  e x t r a e r  el 

catalizador. El vapor sigue a la torre fraccionadora, en tanto que 

el cata l i z a d o r  separado baja a la fase densa d e  la c a m a  fluidizada.
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La d e s i n t e g r a c i ó n  severa es ajustada a través de u n  control 

a p r o p i a d o  de el riser y  la cama del reactor(ll).

El cata l i z a d o r  agotado desci e n d e  en c o n t r a c o r r i e n t e  us a n d o  

ad e n t r o  una corriente de vapor. El vapor e limina los h i d r o c a r b u r o s  

u n i d o s  al catalizador, que desci e n d e  al regenerador. El carbón del 

c a t a l i z a d o r  es quemado, y el catalizador r e g e n e r a d o  r e g r e s a  a la 

alimentación, asi el ciclo es r e p e t i d o  continuamente. Los gases de 

c o m b u s t i ó n  dej a n  el r e g enerador m o viéndo se a tr a v é s  de ciclones 

s e p a r a d o r e s  para remover las partí c u l a s  de c a t a l i z a d o r  a r r astradas 

c on los gas e s  de combustión. Los gases de comb u s t i ó n  l i mpios  sal e n  a 

t r a v é s  de la chimenea, y cualq u i e r  c o ntam in aci ón  del m e d i o  ambiente 

es reducida. La capacidad de carga fresca para esas unidades se 

e n c u e n t r a  en un rango de 11000 a 75000 B/D.

II.6 P R O C E S O  GULF

L a  compañia Gulf d esarrollo un proceso que t i e n e  u n a  línea 

v e r t i c a l  de alimentación localizada en el riser . La car g a  tiene una 

e f i c i e n t e  c o nv ersión por la inyección especial de a l i m e n t a c i ó n  en 

di f e r e n t e s  puntos en el riser (11) (fig. I I . 8 ). De este modo se

o b t i e n e  el r e n dim iento deseado de gasolinas con calidad. D e p e n d i e n d o  

de el ti p o  de alimentación el rango de c onversión es de 78 a 84 %, 

con u n  ran g o  d e  92.5 a 98.3 No. de Octanos R e s earch (RON).
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C A P I T U L O  I I I

C A T A L I Z A D O R E S
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I I I . 1 C A T A L I Z A D O R E S  F . C . C .

Segú n O s t w a l d  (1902), se llama c a t alizador a "toda sustancia 

que altera la r a pidez de r e a c c i ó n  quí mica sin a p a r e c e r  en los 

produ c t o s  finales". Esta defin i c i ó n  e xcluye el c a s o  de las

reac c i o n e s  au tocatalíticas, don d e  uno de los p r o d u c t o s  actúa a su 

vez como c a t a l i z a d o r  (por ejemplo, el ácido p r o d u c i d o  e n  la 

h i d r ó l i s i s  de un é s t e r ) . Nos encontramos ante la m i s m a  limit a c i ó n  si 

p r o p o n e m o s  la s i g u i e n t e  defin i c i ó n  de n a t u r a l e z a  m á s  formal: 

" c a t a lizador es una sustancia que aparece en la e c u a c i ó n  de rapidez 

p e r o  no en la esc ri t u r a  de la estequiometría de la reacción".

Para incluir el caso de las reacciones a u t o c a t a l í t i c a s  es 

n e c e s a r i o  p r o p o n e r  una defi n i c i ó n  un p oco m á s  g e neralizada; 

a c t u a l m e n t e  se reú n e n  en el término c a t á l i s i s  a todos los

p r o c e d i m i e n t o s  (luminosos,térmicos) que a c e leran u o r i e n t a n  una 

r e a c c i ó n  q u í m i c a  sin modif i c a r  la estequiometría.

Sin embargo, es necesaria también la d e f i n i c i ó n  de cata l i z a d o r  

q u e  excluya la alter a c i ó n  de la rapidez de r e a c c i ó n  p r o d u c i d a  p o r  

los inhibidores, ya que el t é rmino catálisis n e g a t i v a  n o  t i e n e  

sentido. La defi n i c i ó n  dada por O stwald al m e n c i o n a r  "sus t a n c i a s  q u e  

altera" la rapidez de reacción podría incluir el c a s o  de la 

inhibición.

En lo que sigue, un catalizador será simp l e m e n t e  una s us ta n c i a

que a celera u orienta una reacción química.
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El d e s a r r o l l o  de los catalizadores de d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica 

ha t e n i d o  una evolución p a r alela al d e s a r r o l l o  del proceso 

c a t a l í t i c o  de desintegración. Remon t a n d o  el n a c i m i e n t o  d e l  primer 

c a t a l i z a d o r  h a c i a  1936, cuando Eugene H o u n d r y  c o n j u n t a m e n t e  con la 

Sun Oil y  V a c u u n  0il(12), inventaron u n  p r o c e s o  que usaba una 

a r c i l l a  a c t i v a d a  (material acid i f i c a d o  de s í l i c a-alúmina) en el 

lecho  de d e s i n t e g r a c i ó n  fijo(15); obs e r v á n d o s e  n o t a b l e s  v e n tajas en 

r e n d i m i e n t o  y c a l i d a d  de productos ent r e  la d e s i n t e g r a c i ó n  

c a t a l í t i c a  y el p r o c e s o  de d e s int eg rac ió n t é r m i c a ( 1 2 ) . También 

d e s c u b r i e r o n  el d e p ó s i t o  de carbón que se f o r m a b a  en la arcilla 

d u r a n t e  la r e a c c i ó n  el cual pue d e  q u e m a r s e  p a r a  r e g e n e r a r  el 

c ata l i z a d o r ;  e sto es, para r e s taurarle la a c t i v i d a d ( 1 5 ) .

En los años de la de s i n t e g r a c i ó n  catal í t i c a  las unidades 

o p e r a b a n  en lecho fijo, emp le a n d o  p r e d o m i n a n t e m e n t e  c a t a l i zadores 

g r a n u l a d o s  o extr u d a d o s  a base de arcillas n a t u r a l e s  activadas. Y 

fué a p r i n c i p i o  de la década de los 4 0 ' s cu a n d o  se d e s a r r o l l o  el 

p r o c e s o  de lecho fluid i z a d o  a p a reciendo en 1946 una línea de 

c at a l i z a d o r e s  a base de silicoaluminatos amorfos s i n t é t i c o s  en forma 

de m i c r o  esferas, las cua les conte n i a n  10 - 13 % de alúmina(12). En 

1950 se integro al pr o c e s o  una nueva serie d e n o m i n a d a  de alta 

a c t i v i d a d  y e s t a b i l i d a d  con u n  alto contenido de a l ú m i n a  (25 % en 

p e s o ) , la que además impartía propiedades de f l u i d i z a c i ó n  más 

a d e c u a d a  a los cat a l i z a d o r e s  empleados ha s t a  ese tiempo( 12 ).
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F u n d a m e n t a l m e n t e  los av a n c e s  a pa r t i r  de a q u e l l a s  fechas (de 

1943 en adelante) se cana l i z a r o n  al la d e s i n t e g r a c i ó n  c a talítica

fluidizada, debido a la gran v entaja que repre s e n t a  al m a n e j a r  el 

c a t a l i z a d o r  como un f l u i d o (15).

Sin embargo, los cambios más r e levantes s u r g i e r o n  d u r a n t e  la 

d é c a d a  de los 6 0 ' s al i ntroducir el uso de silico a l u m i n a t o s  

c r i s t a l i n o s  (faujasita tipo Y). Los cuales d e m o s t r a r ó n  ma y o r  

actividad, selectividad y e s t abilidad a las gasolinas, 

c o m p a r a t i v a m e n t e  con los cat a l i z a d o r e s  a m o r f o s ( 1 5 ) .

Al t r a n s c u r r i r  el tiempo, las e xigencias e n  r e n d i m i e n t o  y

c a l i d a d  de productos, aunado a la o p t i m ización del p r o c e s o  de

d e s i n t e g r a c i ó n  catalítica, m o t i v o  a m e j o r a r  las p r o p i e d a d e s  de estos

insumos, introduciendo al p r o c e s o  los p r i m e r o s  c a t a l i z a d o r e s

in t e r c a m b i a d o s  con tierras raras, los cuales p r e s e n t a n  una mayor 

e s t a b i l i d a d  térmica e h i d r o t é r m i c a ( 1 2 ) .

En la actualidad, la c a l i d a d  de las g a s o l i n a s  ra d i c a  

f u n d a m e n t a l m e n t e  en la calidad de los c a t a l i z a d o r e s  que s e  u t i l i c e n  

en el proceso, debido a que estos tienen la f u n c i ó n  d e  dar 

s e l e c t i v i d a d  para la obtención de los produ c t o s  d e s e a d o s (15). P o r  lo 

q u e  los nu e v o s  estudios tanto en zeolitas como catalizadores, s e  han 

en c a m i n a d o  a la obtención de ma y o r e s  ren d i m i e n t o s  d e  g a s o l i n a s  con 

el e v a d o  nú m e r o  de octanos, m a y o r  pod e r  de d e s i n t e g r a c i ó n  para
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em p l e a r  c a r g a s  m á s  p e s a d a s  y una alta e s t a b i l i d a d  t a n t o  térmica como 

h i d r o t é r m i c a . O b j e t i v o s  que h a n  sido cubie r t o s  c on  dos nu e v a s  series 

de z e o l i t a s (15).

P r i m e r a m e n t e  las d e n ominadas de u l t r a e s t abilidad, si e n d o  estas, 

f a u j a s i t a  t i p o  Y d e  aluminizadas m e d i a n t e  t r a t a m i e n t o s  ácidos y  

térmicos, a u m e n t a n d o  de esta manera, la e s t a b i l i d a d  d e l  cristal de 

z e oli ta  al alimentar la relación s í l i c e / a l ú m i n a (12).

La s e g u n d a  serie integrada fué, la d e  las zeolitas 

e ster e o s e l e c t i v a s ,  las cuales p o r  sus p r o p i e d a d e s  e s t r u c t u r a l e s  

p r o m u e v e n  r e a c c i o n e s  de i s ome rización en el cor t e  de la gasolina. 

E ste t ipo d e  zeolitas se h a n  integrado al p r o c e s o  F C C  de dos 

m a n e r a s (12):

1.- C o m o  c o m p o n e n t e  del catalizador.

2.- C o m o  d o s i f i c a d o r  a la zona de r e a c c i ó n  c o m o  u n  p r o ducto 

a d i c i o n a l  denominado, activo de octano.

G r a c i a s  a los g randes e x p e r imentos que se h a n  h e c h o  sobre el 

c o m p o r t a m i e n t o  de este tipo de catalizadores, en la a c t u a l i d a d  se 

c u e n t a  co n u n a  g ran varie d a d  d e  éstos, de los c ua l e s  se tiene la 

o p c i ó n  d e  e l e g i r  el que más c o n v e n g a  t é c n i c a  y e c o n ó m i c a m e n t e  d e  

a c u e r d o  a las n e c e s i d a d e s  de p r o d u c c i ó n  q ue  r e q u i e r e  el país.
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R e s u m i e n d o  los tip o s  d e  cataliz a d o r e s  c o m e r c i a b l e s  utili z a d o s  

h a s t a  n u e s t r o s  dias, se pu e d e n  d i v i d i r  e n  t res partes:

1.- A l u m i n o s i l i c i a t o s  natur a l e s  t r a t a d o s  c o n  ácido.

2.- C o m b i n a c i o n e s  de al ú m i n a - s i l i c i o  s i n t é t i c o s  amorfos.

3.- C a t a l i z a d o r e s  de alúmina - s i l i c i o  s i n t é t i c o s  cris t a l i n o s  

l l a m a d o s  zeolitas o tamices m o l e c u l a r e s (13) .

L a  m a y o r í a  de los c atalizadores u t i l i z a d o s  e n  las unidades 

c o m e r c i a l e s  h o y  e n  día, son c a t a l i z a d o r e s  d e  la c l a s e  [3] y  mezcla 

d e  las c l a s e s  [2] y  [3]. Las v e n t a j a s  d e  los c a t a l i z a d o r e s  de 

ze o l i t a s  s o b r e  los catalizadores n a t u r a l e s  y  s i n t é t i c o s  a m o r f o s  son:

1.- A c t i v i d a d  más alta.

2.- R e n d i m i e n t o s  mayores en g a s o l i n a s  p a r a  u n a  c o n v e r s i ó n  dada.

3.- P r o d u c c i ó n  d e  gasolinas c o n t e n i e n d o  u n  m a y o r  p o r c e n t a j e  de 

h i d r o c a r b u r o s  p a r a fínicos  y  aromáticos.

4 . -  P r o d u c c i ó n  m e n o r  de coque (y por c o n s i g u i e n t e  u n  may o r  

r e n d i m i e n t o  p a r a  u n  nivel de c o n v e r s i ó n  d a d o ) .

5.- P r o d u c c i ó n  d e  isobutano incrementada.

6.- P o s i b i l i d a d  de conse g u i r  conv e r s i o n e s  m á s  a l t a s  p o r  pas o  

s i n  d e s i n t e g r a c i ó n  e x c e s i v a (1).

La a lta a c t i v i d a d  del cata l i z a d o r  d e  d e s i n t e g r a c i ó n  zeolítica 

p e r m i t e  que el p r o c e s o  tenga lugar c o n  t i e m p o s  d e  r e s i d e n c i a  cortos 

y  p o r  e l l o  se h a  adoptado en m u c h a s  i n s t a l a c i o n e s  p a r a  las 

o p e r a c i o n e s  d e  de s i n t e g r a c i ó n  ep línea a s c e n d e n t e (14). A s í  los
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e f e c t o s  a d v e r s o s  de la deposición de carbón sobre el c a t a l i z a d o r  y 

la s e l e c t i v i d a d  se minim i z a n  de b i d o  a la c a n t i d a d  d e s p r e c i a b l e  de 

r e t r o m e z c l a  del c a t a l i z a d o r  en la linea ascendente. A d e m á s  se pueden 

u t i l i z a r  líneas asce n d e n t e s  separadas para la d e s i n t e g r a c i ó n  de la 

c o r r i e n t e  r e c i c l a d a  y de la a l i m e ntación nueva de m a n e r a  que cada 

u n a  d e  ellas p u e d a  d e s i n t e g r a r s e  en condiciones óp t i m a s  propias.

I I I . 1.1 T I P O S  PRIN C I P A L E S  DE CATALIZ A D O R E S  F C C  EN LECHO 

FLUIDIZADO.

1.- Magnasiv.

2.- IMP-FCC-05.

3.- Sigma-400P.

4.- Sigma-600P.

5.- GXD-40.

6.- Super-Octacat.

7.- D X B-770 (12) .
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I I I . 1.2 E S P E C I F I C A C I O N  D E  C A T A L I Z A D O R E S  F . C . C .

C A R A C T E R I S T I C A S  PEMEX ENGELHARD
D E L  C A T A L I Z A D O R  ESPEC. CORP O R A T I O N  G R A C E - D A V I S O N  M I TSUBISHI

M A G N A-370 GXO-4 0 SIGMA-400

A S T M - D 3 9 0 7 8 0

M I C R O A C T I V I D A D

% VOL. 77 80.0 71 - 78 77

A R E A  S U P E R F I C I A L

M 2 /Hr * 210.0 (210.0) 170

V O L U M E N  DE PORO

cia3 /gr * 0.36 (0.29) 0.25

D E N S I D A D  A P A R E N­

TE  g r / c m 3 0.7 - 1.0 0.93 (0.71) 0.70

C O M P O S I C I O N

% P ESO MAX. 

% A L U M I N I O

A 1 2°3
* 52.9 (32.5) 40

% Na 1.0 1.0 1.0 1.0

% Fe 0.2 - 0.5 0.2 - 0.5 0.5 0.2 - 0

PPM, VA N A D I O 100 100 100 100

PPM, NI Q U E L 100 100 100 100

PPM, COBRE 30 30 30 30

PPM, A N T I M O N I O 10 10 10 10

* FUE R A  DE ESPECIFICACION 

N D  NO D I S P O N O B L E  

() DATO T I P I C O  SEGUN PROOVEDOR
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D E L  C A T A L I Z A D O R  ESPEC. CORP O R A T I O N  G R A C E - D A V I S O N  MITSUBISHI
M A G N A - 3 7 0  GX O - 4 0  SIGMA-400

C A R A C T E R I S T I C A S  P E M E X  E N G E L H A R D

T A M A Ñ O  DE P A R T I­

CU L A  % PESO

0 - 2 0  M I C R O N E S  1 - 4  1 - 4  1 - 4

0 - 4 0  " 1 2 - 1 5  1 2 - 1 5  9 - 20 (*)

0 - 6 0  " 56 -69 58 - 68 55 - 75 (*)

> 60 " 42 MAX. N D  N D

I NDICE MAX. DE

C O N T A M I N A C I O N  * 2500 4500

INDICE DE AT R I C -

C IO N  * 0.5 (12)

% Z EO LI TA * 14 N D

R E P O S I C I O N  DE

C A T A L I Z A D O R  L b/B 0.18 MAX. 0.2 - 0.5 0.18

* F U E R A  D E  ESPECIF I C A C I O N  

N D  N O  DISPO N O B L E  

() DA T O  T I P I C O  SEGUN  P R O O V E D O R

1 - 4  

12 - 15 

58 - 60 

42 MAX.

10,000

(9)
30 MAX. 

0. 18

9 2



I I I . 1.3 R E N D I M I E N T O S  P R O P O R C I O N A D O S  P O R  P R O V E E D O R

PEM E X  ENGELHARD
C O N C E P T O  ESPEC. C O R P O R A T I O N  G R A C E - D A V I S O N  M I T S U B I S H I

MA G N A - 3 7 0  GXO-40 SIGMA-400

IN D I C E  DE O C T A N O  90.0 MIN. 90.1 90.5 90.0

C 3 - C 3 % VOL. * 7.31 10.2 10.49

C 4 - C 4 % V 0 L - * 12.99 15.3 15.76

L P G  T O T A L  %VOL. 20 MIN. 20.3 25.8 26.66

G A S O L I N A  % VOL.

C 5 221 °C T F E  60 MIN. 61.2 63.1 60.43

A C L  % VOL. * 19.6 18.0 19.88

R E S I D U O  C A T .% VOL * 4.4 6.0 5.12

C O Q U E  % P ESO * 5.4 5.8 6.06

CONVER. T O T A L

L I Q U I D  % V O L  * 105.5 112.6 111.6

CONVER. A  430°F (*) 73.2 76.0 76.0 75.0

(*) F U E R A  DE ESPECIFICACION
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CATALITICA EN LECHO FLUIDIZADO.

1.- Componente activo: zeolita tipo faujasita Y.

El objetivo principal del componente activo es proporcionar los 

sitios ácidos en donde se realiza las reacciones de desintegración.

El componente activo esta constituido por un silico-aluminato 

cristalino denominado zeolita faujasita Y, representando el 10-30% 

en peso del catalizador. Este componente es un mineral cristalino 

identificado por Cronstedt en 1756, consistente en una red 

cristalina de forma tridimensional de alumino-silicatos ordenados en 

forma combinada homogénea, tanto de aluminatos (A104) y silicatos 

(Si04) , los cuales en forma tetrahédrica son unidos por unos 

vértices con los oxígenos correspondientes(12).

Estos compuestos cristalinos (zeolitas) son obtenidos mediante 

la desintegración de geles de silicoaluminatos amorfos mediante 

iones hidroxilo, produciendo especies de silicoaluminatos solubles, 

los cuales conforman el centro de nucleación del cristal y 

posteriormente 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 complementar su estructura(12).

III. 2 COMPONENTES PRINCIPALES DE UN CATALIZADOR DE DESINTEGRACION
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Los sitios ácidos de la zeolita juegan el papel más importante 

en la formación del ión carbonio, indispensable para iniciar el 

mecánismo de desintegración de hidrocarburos.

Criterios de selección de la zeolita (12):

A) Tamaño de poro de la zeolita.- Este debe ser de un tamaño 

adecuado para admitir a los reactivos en los centros ácidos 

localizados en la caja de la zeolita.

B) Acidez.- Esta puede clasificarse de tres maneras:

B.1.- Gran número de sitios ácidos.

B.2.- Sitios ácidos altamente dispersos.

B.3.- Fuerza ácida total.

C) Estabilidad térmica e hidrotérmica.- Suficiente para 

soportar las condiciones de reacción y regeneración.

D) Resistencia a los venenos.- Como son: Ni, V, Na, N y S.

E) Economía.- Bajo costo y buena disponibilidad.
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2.- Matriz: Silicoaluminato amorfo (12).

La matriz es el segundo componente del catalizador 

representando un 70 a 90 % en peso, del catalizador. Y esta formado 

por silicoaluminatos amorfos, los cuales tienen una concentración 

menor de sitios ácidos comparativamente con la zeolita tipo 

faujasita Y.

Principales funciones de la matriz (12):

A) Composición química: Si0_-Al_0_.

B) Soporte del componente activo.

C) Imparte el tamaño adecuado de partícula para la 

fluidización.

D) Minimiza la atrición y perdida de zeolita.

E) Medio de trnsferencia de calor.

F) Adsorbe contaminantes (V, Ni, Cu, Fe).

G) Cataliza la desintegración.

H) Cataliza la oxidación del CO.

Características de la matriz (12):

A) Los sitios activos de la matriz tienen menor capacidad de 

desintegración.
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B) El mayor contenido de alúmina incrementa la actividad.

C) Mayor área superficial; mayor dispersión de la zeolita.

D) Mayor área superficial; mayor resistencia a la desactivación 

por metales.

3.- Tierras raras (12).

Las tierras raras es un tercer componente para los 

catalizadores de alta estabilidad, las cuales se encuentran en una 

baja concentración (máxima 2.5 % peso) en el catalizador, y cuya 

función es proporcionar una mayor estabilidad térmica e 

hidrotérmica.

Estas tierras raras se integran al catalizador mediante una 

etapa de intercambio iónico del radical RE+3 por las fuerzas polares 

negativas de la superficie de la zeolita, gue puede encontrarse 

saturada por iones sodio.

Comercialmente es empleada una mezcla de tierras raras entre 

las que figuran principalmente el Lantano, asi como Neodimio, 

Praseodinio y Cerio.

97



CATALIZADORES ZEOLITICOS DE DESINTEGRACION.

La mayoría de los catalizadores comerciales de FCC usan zeolita 

del tipo faujasita Y. Los factores son los siguientes:

A) Cuando son intercambiados con NH^.

B) Cuando son intercambiados con tierras raras (REO).

C) Cuando son ultraestables.

D) Cuando son superultraestables.

III.4 POROSIDAD DE LOS CATALIZADORES FCC (12).

Todos los catalizadores tienen porosidad, la cual se clasifica 

de la siguiente manera:

A) Macro: 600 - 10,000 A.

B) Meso: 100 - 600 A.

C) Micro: 100 A.

D) Zeolita: 7 - 8 A.

Pero varían en:

1.- El volumen de poro.

2.- La cantidad de cada tipo de porosidad.

3.- El arreglo de la porosidad.

III. 3 FACTORES QUE INFLUYEN EN LA ACTIVIDAD Y ESTABILIDAD DE LOS
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III.5 CARACTERIZACION FISICO-QUIMICA DE CATALIZADORES FCC (12).

1.- Físicos.

A) Tamaño de partícula.

A.1.— Indicativo de las propiedades de fluidización del 

catalizador.

A.2.- Indicativo del funcionamiento del ciclón.

A.3.- Monitorea la atrición del catalizador en el sistema.

A. 4.- Esta propiedad es determinada por rayos láser

empleando un equipo microtrac, el cual mide partículas 

en un intervalo de 2.8 a 176 micrones.

B) Area superficial.

B . 1. — Es una medida de la superficie de contacto del

catalizador proporcionada por la estructura porosa de 

la zeolita y la matriz.

B.2.- El área superficial de un catalizador es impartida 

por:

B.2.I.- Técnica de preparación del catalizador.

B.2.2.- Concentración de zeolita.

B.2.3.- Materias primas del catalizador.

B.3.- Esta propiedad puede ser modificada por:

B.3.I.- Efectos térmicos e hidrotérmicos durante las 

etapas de reaccción y regeneración.

B.3.2.- Contaminación con metales.

B.4.- Es determinada por intrusión de nitrógeno empleando un 

equipo digisorb y la metodología descrita en el 

ASTM-D-3663.
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C) Volumen de poro y distribución de volumen de poro.

C.I.- Es una medida de la dimensión de los poros que 

conforman la partícula del catalizador.

C.2.- Indica la capacidad de adsorción y desorción de 

reactivos, así como el tamaño de moléculas de fácil 

acceso al área interna.

C.3.- Es determinado por medio de intrusión de mercurio en 

un porosímetro mediante la técnica descrita en el 

método ASTM-D-3334.

D) Atrición.

D.I.- Indica la susceptibilidad de ruptura de las partículas 

en el reactor provocada por los choques con las 

paredes del reactor y de las partículas entre sí.

D.2.- Indicativo de las posibles pérdidas del catalizador.

2.- Químicos.

A) Contenido de zeolita.

A .1. — Indica el tipo y concentración del componente activo 

integrado en el catalizador.

A. 2.- Es una medida indirecta de la actividad del 

catalizador.

A.3.- Es determinada empleando dos técnicas:

A.3.1.- Determinación de área superficial con 

presiones elevadas.

A.3.2.- Determinada mediante difracción de rayos X 

previo análisis de zeolita patrón.
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B) Metales.

B.1.— Indica el grado de contaminantes o aditivos presentes 

en el catalizador.

B.2.- Los metales considerados en este análisis son: sodio, 

niquel, cobre, fierro, vanadio, titanio, calcio 

y potasio.

C) Carbón.

C .1.— Análisis determinado a los catalizadores de equilibrio 

para conocer la eficiencia del regenerador, y estimar 

el posible comportamiento en la reacción.

C.2.- Es determinado mediante un analizador Leco 334, el 

cual se basa en la detección por sensores de infrarojo 

del carbón pasado mediante combustión a C02 .

III.6 CONTAMINANTES MAS COMUNES EN EL CATALIZADOR (12).

Los contaminantes que contiene la carga, proceden del crudo o 

de las operaciones de tratamiento. Los metales por ejemplo, son 

contaminantes naturales del crudo. Pero el hierro puede proceder de 

torres y tuberías, a causa de corrosión y erosión, y los compuestos 

de sodio suelen provenir de la inyección de vapor o de las fugas del 

agua de repuesto en generadores de vapor.
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Los contaminantes de la carga influencian la operación de

desintegración catalítica tipo fluido porque contribuyen temporal o 

permanentemente, a la desactivación del catalizador, ya que les 

altera la selectividad, reduce la estabilidad o aparecen en los 

productos como contaminantes indeseables.

Los metales alcalinos como sodio, litio, potasio y en menor 

grado bario y calcio, promueven la desactivación de los 

catalizadores fluidizados. Estos metales, además contribuyen a la

inestabilidad estructural del catalizador porque se unen a él y

forman compuestos que se funden a menor temperatura.

El sodio es el metal alcalino más común, que daña al 

catalizador porque le neutraliza los puntos ácidos activos y reduce 

la estabilidad.

Afortunadamente, muy pocas veces va el sodio a dar a las

cargas, por los aditivos del agua de calderas o de vapor que se usa 

en la unidad FCC, o por contaminación con agua, ocurrida durante los 

tratamientos previos.

Los metales pesados tales como el hierro, vanadio, níquel y el 

cobre se encuentran en mínimas cantidades (trazas) en el petróleo
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crudo. El grueso de esos metales se quedan en los aceites

residuales, tales como los productos del fondo de las destiladoras 

al vacio, pero una porción va a dar al gasóleo por vaporización de 

los compuestos que contienen los metales. Dichos metales son 

catalizadores también que catalizan la deshidrogenación de los

hidrocarburos y la condensación de los aromáticos. Por eso ocasionan 

más producción de hidrógeno y de coque, y menos rendimientos de 

gasolina. Los metales de la carga de desintegración se depositan 

integramente en el catalizador. Muchos son los estudios que se han 

efectuado para determinar la actividad relativa de deshidrogenación 

de los metales y su actividad. Se consideran los más fuertes para la 

deshidrogenación de los metales al cobre y al níquel.

Los compuestos de Nitrógeno básico, Hierro, Níquel, Vanadio y 

Cobre en la alimentación actúan como veneno sobre los catalizadores 

de desintegración(13). El nitrógeno reacciona con los centros ácidos 

del catalizador disminuyendo su actividad. Los metales que se

acumulan en el catalizador son : sodio, níquel, cobre, fierro,

vanadio, calcio, potasio y titanio; los cuales dan lugar a una 

reducción en el rendimiento al aumentar la formación de coque y 

disminuir la cantidad de coque eliminado por combustión por unidad 

de aire(l). Los metales en el catalizador son determinados mediante 

la técnica de absorción atómica.

103



El efecto que provocan los metales en el funcionamiento del 

catalizador son (6):

1.- Desactivación.

2.- Selectividad.

2.1.- Menos gasolina.

2.2.- Genera más gas y coque.

3.- Promueve la combustión del CO en el regenerador.

I.- Efecto del Níquel en el catalizador.

1.1.- Se deposita en la partículas del catalizador durante 

la reacción.

1 .2.- Se convierte en níquel metálico en el reactor.

1.2.1.- Actúa como catalizador de hidrogenación.

1 .2.2.- Produce coque.

1 .3 . - Se convierte en óxidos en el regenerador quedando

distribuido sobre la matriz.

1.4.- Leve efecto sobre la actividad.

II.- Efecto del Vanadio en el catalizador.

11.1.- Se deposita en las partículas del catalizador en el

reactor.

11.2.- Se convierte en vanadio metálico en el reactor

produciendo hidrógeno y coque.

11.3.- Existe migración del vanadio de la matriz a la

zeolita, la cual es destruida.

11.4.- Reduce la actividad.
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III.- Efecto del Sodio en el catalizador.

111.1.- Se deposita en las partículas del catalizador en el 

reactor.

111.2.- Neutraliza los sitios ácidos.

111.3.- Destruye la zeolita.

111.4.- Reduce la actividad y el octano.
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C A P I T U L O  IV

A L T E R N A T IV A S  TE C N O L O G IC A S
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IV.1.1 DESCRIPCION DEL PROCESO :

Los procesos FCC pueden ser divididos en tres secciones 

principales: El precalentamiento de la alimentación, la

reacción/regeneración y el fraccionamiento de hidrocarburos, según 

se muestra en la Fig. IV.1.

El gasóleo alimentado intercambia calor con vapores calientes 

del proceso, después pasa a un horno de precalentamiento en donde 

obtiene la temperatura requerida; antes de entrar al RISER (elevador 

de carga - reactor), la alimentación caliente es mezclada con 

vapores de hidrocarburos pesados recirculados de la torre 

fraccionadora y por medio de vapor de agua los hidrocarburos son 

atomizados en el riser y puestos en contacto con el catalizador 

caliente regenerado el cual proporciona el calor necesario para 

vaporizar los hidrocarburos permitiendo que la reacción tome lugar.

Los productos de la reacción y el catalizador se elevan en el 

riser y entran al sistema de separación con ciclones en donde el 

catalizador es separado de los hidrocarburos y es enviado a una 

limpieza con vapor de agua y posteriormente a una nueva 

regeneración. Los hidrocarburos libres de catalizador son enviados 

al sistema de fraccionamiento en donde son obtenidos como productos: 

gas, gasolina, aceite cíclico ligero, aceite cíclico pesado, aceite 

decantado y residuos(12).

IV. 1 PRIMERA ALTERNATIVA :
P R O C E S O  C A T A I M P
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FIG. IV.1 P R O C E S O  FC C
S E P A R A D O R  R E A C T O R  F R A C C I O N A D O R A  A C U M U L A D O R

R E G E N E R A D O R

H O R N O  D E C A N T A D O R



IV.1.2 MODELOS MATEMATICOS Y ASPECTOS DE INGENIERIA

El principal cambio en el desarrollo de tecnología en procesos 

FCC, consiste en obtener modelos matemáticos y criterios de 

ingeniería, esto describe propiamente el funcionamiento del sistema 

reactor/regenerador. El principal factor que define la producción, 

la conversión, el balance de calor de los procesos y la circulación 

del catalizador, toma lugar en estos equipos.

La descripción de las funciones tomadas del informe de la 

tecnología CATAIMP son descritas a continuación:

IV.1.3 RISER.

La mezcla atomizada de vapor-hidrocarburos entra al riser donde 

los dos fenómenos más importantes involucrados son la reacción y el 

transporte neumático del catalizador.

IV.1.4 CINETICA DE LA REACCION.

La desintegración catalítica de gasóleos produce una amplia 

variedad de compuestos químicos que van desde hidrógeno y metano 

hasta coque depositado en el catalizador. Más de 2000 reacciones 

químicas toman lugar en el proceso, lo cual indica un compromiso 

para crear un modelo entre complejo y preciso(12).

Los modelos considerando varias reacciones presentan dificultad 

en la estimación y solución de parámetros.
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Por lo contrario, si los modelos consideran reacciones juntas 

requieren de menos información experimental, y el número de 

parámetros decrece. Tres diferentes tipos de modelos cinéticos 

reportados en la literatura fueron considerados: e l  modelo de

Weekman-Nace ( W-N )(16), el modelo de Jacob (17) y e l  modelo de Yen 

(18).

En primer término, se selecciona el modelo de W-N, basado en 

una representación simplificada envolviendo tres grupos 

característicos de reactivos y productos.

A^ ------------ > Gasóleo

A 2 ------------ > Gasolina ( C5 - 210 °C )

A 3 ------------ > Butanos,gases ligeros y coque

El esquema de la reacción propuesta y el modelo cinético se 

muestran en la Fig. IV. 2. La descomposición del gasóleo es una 

reacción de segundo orden y la transformación de la gasolina es 

considerada una reacción de primer orden. Las constantes cinéticas 

k 1 , k2 y k 3 están ajustadas en función de la composición de la carga 

de alimentación y su caracterización ( por análisis P.O.N.A.).

La distribución del producto debe estar correlacionado en 

función de la conversión total y la composición de la alimentación. 

El modelo W-N estuvo acertadamente probado contra datos 

experimentales de la planta, siendo capaz de predecir el 

funcionamiento de la planta con un margen de exactitud bastante 

tolerable(12).
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FIG. IV.2 MODELO CINETICO PARA LA SIMULACION 

DE EL REACTOR 

( Modelo Weekman - Nace )

-> A.

-> A_

dA,

dt.
= - ( Kl + K3 ) Aj

dA,

d t .
K i A 2 f K 2A 2f

A 3 = 1 "  A1 -  A2

Donde:

A^ = wt fracción sin reaccionar de gasoleo 

A 2 = wt fracción de gasolina 

A 3 = wt fracción de Cj - C4 y coque 

to = tiempo de residencia del gasoleo 

f = factor de catalizador desgastado
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IV.1.5 TRANSFERENCIA NEUMATICA DE CATALIZADOR

Hidrocarburos y catalizador son mezclados y transportados a 

través de el riser donde la reacción toma lugar, la mezcla sigue una 

transferencia neumática la cual define el tiempo de residencia y 

consecuentemente la conversión y la producción(12).

El análisis neumático a través del riser involucra el cálculo 

de la caída de presión y la velocidad pero esto se simplifica si se 

asume que la velocidad del catalizador y la mezcla de hidrocarburos 

son la misma que la velocidad final del máximo tamaño de partícula 

del catalizador.

IV.1.6 SEPARADOR DE CATALIZADOR DE HIDROCARBUROS

La separación de catalizador de los hidrocarburos desintegrados 

es efectuada por arreglo paralelo de ciclones localizados 

exactamente a la salida del riser y dispuesto de tal manera que 

disminuya la atricción del catalizador y la erosión del equipo. El 

diseño de los ciclones incluye las entradas de vapor para evitar los 

puntos calientes. Las principales variables a ser calculadas son las 

siguientes:

A) Eficiencia.

B) Caída de presión.
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C) Longitud del vórtice natural.

D) Velocidad de separación.

E) % de atricción del catalizador.

F) Rango del flujo de vapor en la pierna sumergida.

Los hidrocarburos son obtenidos por los domos de los ciclones y 

el catalizador gastado es obtenido por el fondo de los mismos.

IV.1.7 AGOTADOR

El catalizador gastado obtenido de los ciclones contiene 

hidrógeno gaseosos rico en hidrocarburos, el cuál puede ser 

eliminado mediante el quemado de estos componentes teniendo las 

siguientes desventajas:

1.- El calor de combustión es tan alto como el de coque, 

resultando un sobrecalentamiento del regenerador.

2.- Se incrementa el consumo de aire.

3.- Componentes valiosos son perdidos en la combustión.

Por estas razones, los vapores de hidrocarburos son removidos 

del catalizador antes de entrar al paso de regeneración y esto se 

lleva a cabo agotando el catalizador gastado con vapor de agua. Un 

opcional flujo de vapor es obtenido tomando la eficiencia de el 

agotador alcanzando un valor razonable; que es en el rango de 1-3 

Kg. de vapor de agua/ tonelada de catalizador (19).
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El diseño del agotador asegura un flujo de catalizador en 

descenso a el regenerador y también permite bastante tiempo de 

residencia para un mejor agotado de los hidrocarburos.

IV.1.8 TUBO VERTICAL ( STAND PIPE )

El flujo de catalizador libre de hidrocarburos pasa al 

regenerador a través del tubo vertical de conexión entre la zona de 

agotamiento y la zona de regeneración, los objetivos del tubo 

vertical son: controlar el nivel de la cama de catalizador en la

zona de agotamiento y evitar el flujo de aire hacia la zona de

regeneración(12).

El nivel de la cama y el flujo de catalizador a el regenerador 

es controlado por medio de una válvula localizada en el tubo 

vertical. Basado en las experiencias de operación. El Instituto 

Mexicano del Petróleo a adoptado el uso de válvulas deslizantes para 

este servicio, los problemas de mantenimiento y mal funcionamiento 

son evitados.

El diseño de tubo vertical incluye además entradas de vapor de

agua para mantener un apropiado rango de flujo de catalizador y

evitar taponamientos. Las variables principales que definen las 

dimensiones del tubo vertical son el rango de flujo de catalizador y 

la diferencia de presión entre el regenerador y el reactor.
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El vapor requerido es determinado siguiendo algunos criterios 

aplicados a diseño de ciclones. Una aproximación simplificada para 

calcular el vapor necesario es inundar la fracción vacia con vapor.

IV.1.9 REGENERACION DEL CATALIZADOR

Durante el proceso de desintegración, los hidrocarburos pesados 

y el coque son depositados en la superficie del catalizador lo cual 

tiende a decrecer su actividad. Para recuperar la actividad del 

catalizador, las impurezas son eliminadas por medio de un proceso de 

combustión. El coque se presenta de tres diferentes fuentes:

1.- Coque catalítico, este es producido por la desintegración 

de los hidrocarburos.

2.- Coque residual, este está contenido en la carga de 

alimentación antes de ser procesada.

3.- El cogue en el catalizador circulando, el cual consiste de 

hidrocarburos pesados con un punto de ebullición similar a 

las fracciones cíclicas pesadas. La cantidad de estos 

componentes depende de la eficiencia del agotamiento.

Para una planta dada el coque total es aproximadamente 

constante.

115



El regenerador es una cama fluidizada con una fase densa en la 

cual toma lugar principalmente la combustión primaria de 

hidrocarburos dirigida para producir CO. El monóxido de carbono es 

formado de la reacción -de coque con aire. El aire además de 

proporcionar el oxígeno para la combustión, fluidiza el catalizador 

sólido(12) .

El aire es alimentado también en medio de la cama para 

controlar la producción de C°2' el cual mantiene una alta 

exotermicidad y la temperatura debe de estar por abajo del valor 

permitido por la resistencia térmica del catalizador.

IV.1.10 MODELO CINETICO DE LA COMBUSTION.

El modelo cinético propuesto por Setsuji Tone (20) ha sido 

adaptada para representar el comportamiento de la reacción de 

combustión. Considerando todas las reacciones posibles para producir 

CO, C02 y H20. La Fig. IV.3 muestra un esquema de las reacciones 

químicas propuestas y las expresiones de los rangos de la reacción. 

Los rangos de las reacciones CO y C02 pueden ser expresadas en 

términos del contenido de coque ( Nc ) y de la presión parcial del 

oxígeno ( Pq  )< como sigue:



contenido de hidrógeno ( Nh ) y la presión parcial del oxigeno como 

se muestra:

r 3 = K3 Nh P ^

Las constantes cinéticas , K2 y K3 son obtenidas de datos 

experimentales.

E l r a n g o  d e  H20 de  fo r m a c ió n  p u ede s e r  o b t e n i d o  en  fu n c ió n  d e l

Cuando la combustión es completada hasta CC>2 , puede ser 

considerado que la concentración de CO es despresiable y el modelo 

cinético puede ser simplificado a:

rr “ Kr Cr P02

donde:

Cr = Es la fracción de coque en el catalizador regenerado. 

Kr = Es el rango de la reacción especifica. 

rr = Es el rango del oxigeno que reacciona sobre la 

superficie del catalizador.

Pansing (12) sugiere que Kr es función principalmente del

diámetro de la partícula y del rango de flujo de aire en el

regenerador.

El análisis cinético final define el tiempo de residencia del 

catalizador en el regenerador el cuál nos proporciona el suficiente 

coque para la combustión y con esto la energía térmica requerida en

e l  p r o c e s o  de d e s in t e g r a c i ó n .
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F IG . I V . 3 MODELO CINETICO PARA LA SIMULACION 

DE EL REGENERADOR

->  CO 

K_

Coque ->  CO_

->  H2 °

dy ,CO

dw r l “ r 4

d YCO,

dw r 2 +  r 4

dy
« 2 °

dw

Donde:
dyi

  = Cambio de la concentración con respecto

a la nasa del catalizador.

F = Flujo de aire

r1 , r2 , r3 , r 4 : Rango de reacción
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IV.1.11 FLUIDIZACION DEL LECHO CATALITICO.

La regeneración depende fuertemente de una eficiente 

fluidización la cual proporciona una buena área de contacto entre el 

oxígeno y el coque. La fluidización es obtenida cuando un gas o 

vapor es aplicado a una partícula sólida y la fuerza aplicada es 

mayor que su peso. La mecánica de los fluidos de las partículas 

fluidizadas es compleja y no es bien conocida.

El regenerador presenta un régimen turbulento en su flujo y 

puede ser bien representado por el modelo de Kunni Levenspiel (12), 

el cual puede ser adaptado a esta tecnología, tomando del informe 

cinético y de los aspectos hidraúlicos los términos: fracción vacío, 

relación velocidad/ velocidad superficial del gas, etc.

IV.1.12 DISTRIBUIDOR DE AIRE.

Una buena fluidización depende grandemente de un apropiado 

diseño del distribuidor de aire.

Es obtenida una buena distribución de aire con una adecuada 

aplicación de los conceptos de ingeniería. La localización de los 

orificios tiene que ser bien diseñada para permitir un flujo 

uniforme y una baja caída de presión. Por otra parte, la velocidad 

de aire tiene que ser grande para permitir una buena penetración y 

la formación de burbujas de aire.

119



suma de las cua tr o  difere nt es  con tr ib uc io ne s q ue  se m u e s t r a n  en 

s e g u i d a :

1) Caída de presión debido a la fracción en la tubería.

2) Caída de presión en el interior de la tubería.

3) Caída de presión en las ramificaciones.

4) Calda de presión por momentum.

El diseño del distribuidor involucra el cálculo de las caldas 

de presión por friccción y por momentum para cada parte y la 

distribución del flujo de aire.

Un criterio aceptado considera una caida de presión total en el 

distribuidor de 10 - 15 % de la caída de presión en el lecho y un 

-  5 % de mal distribución del fluido ( tolerancia )

IV.1.13 TECNOLOGIA CATAIMP.

Los modelos matemáticos y el criterio general expuesto en este 

documento fué tomado del informe elaborado por el IMP, el cual 

propone un sistema nuevo reactor/regenerador(12), el cual se muestra 

en la Fig. I V . 4 .

Las características del proceso CATAIMP fueron obtenidas de 35 

años de experiencia en operación de plantas FCC por Petróleos 

Mexicanos (PEMEX) y a la experiencia del Instituto Mexicano del

La c a íd a  d e  p r e s i ó n  t o t a l  en  e l  d i s t r i b i u d o r  e s  o b t e n id a  d e  la
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FIG, IV,4 REACTOR/REGENERADOR 
PROCESO CATAIMP
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Petróleo en ingeniería básica e ingeniería de detalle de algunos de 

los procesos de refinación usados por la Industria Mexicana. 

Adicionalmente, los catalizadores zeolíticos están siendo 

desarrollados, formulados y continuamente procesados. El proceso 

cataimp tiene las siguientes ventajas generales:

A) Cortos tiempos de residencia.

B) Rápida separación catalizador-aceite inmediatamente después 

que la reacción de desintegración ha sido completa.

C) Diseño térmico del regenerador, el cual evita 

sobrecalentamientos y puntos calientes del catalizador.

D) Bajo contenido de carbón en el catalizador regenerado.

E) Uso de válvulas deslizantes para controlar el flujo de 

catalizador.

F) Sistema sobrepuesto del reactor/ regenerador.

La desintegración es efectuada en el riser en donde el aceite y 

el catalizador son contactados por medio de una transferencia 

neumática obteniendo cortos tiempos de residencia y una buena 

transferencia de calor.

La geometría del riser permite operar con tiempos de residencia 

cortos para obtener un mejor control de la reacción. De otra manera, 

la trayectoria del flujo no tiene cambios súbitos de dirección, lo 

cual disminuye la erosión del equipo y la atricción del catalizador.
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El tiempo de reaccción es controlado usando ciclones a la 

salida del riser, el cual separa al catalizador de los 

hidrocarburos, parando la reacción de desintegración.

Antes de que él catalizador entre al regenerador, es agotado 

con vapor para eliminar el aceite residual.

El regenerador tiene dos funciones principales:

A) Reactivar el catalizador por medio de la combustión de el 

carbón.

B) Suministrar la energía requerida por el calentamiento de la 

carga y el calor de la reacción de desintegración.

El regenerador CATAIMP fué diseñado para tener bajos niveles de 

exceso de aire y altos rangos de combustión para obtener un 

contenido bajo de carbón en el catalizador y una combustión total a 

C02 .

Tiene un distribuidor de aire especial diseñado con tres 

niveles de alimentación para evitar canales en la cama de 

catalizador.

La tabla IV. 1 muestra los conceptos propuestos del proceso 

CATAIMP y la tabla IV.2 las condiciones típicas de operación, la 

conversión y la producción son mostrados en la tabla IV.3.
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TABLA No. IV.1

Conceptos Utilizados

1.- Arreglo tipo encimado.

2.- La reacción se realiza en el riser.

3.- La separación Gas-Sólido a la salida del riser por 

medio de ciclones para tener un buen control del 

tiempo de residencia.

4.- Regeneración de un paso.

5.- Inyección de alimentación en diferentes puntos a 

través de el riser para obtener flexibilidad.
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CONDICIONES DE OPERACION DEL SISTEMA 

REACTOR / REGENERADOR

TABLA NO. IV.2

REACTOR

Temperatura (°F ) 890 - 1000

Presión ( Psig ) 1 0 - 3 0

REGENERADOR

Temperatura (°F) 1 2 5 0 - 1 3 5 0

Presión ( Psig ) 1 5 - 3 5

Contenido de carbón en

el catalizador ( % peso) 0.07
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TABLA No. IV.3

PROCESO CATAIMP

Conversión Total ( % Vol. ) 67 - 70

Rendimientos ( % Vol. )

Gasolina ( 90 RON ) 60

v s 14

v s 8

Aceite ciclico ligero 24

Aceite decantado 6

Coque 7

Gas DRY 3

H 2S 1
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IV.2 SEGUNDA ALTERNATIVA

Como se menciono anteriormente, la desintegración catalítica 

fluidizada es un medio altamente efectivo para procesar: crudos

reducidos, y gasóleos ligeros y pesados. Esta efectividad se basa en 

mantener el rango de selectividad-actividad de los catalizadores de 

desintegración.

Fundamentándose en el concepto anterior, la compañía Atlantic 

Richfield's(22) desarrollo un catalizador para un proceso de 

desmetalización del cual se extendió su aplicación para el proceso 

de desintegración catalítica con lecho fluidizado, con lo cual, se 

abrió una nueva alternativa en materia de procesos capaces de operar 

con cargas de alimentación con alto contenido de impurezas (metales 

y compuestos de azufre)(23).

El proceso se conoce como DEMET III y es un tratamiento físico 

y químico de bajo costo, el cual elimina compuestos metálicos de los 

catalizadores de desintegración(21).

Esta alternativa se torna tentadora si se considera que 

últimamente la desintegración catalítica de residuos se ha visto 

limitado por el alto costo que representa controlar los metales y 

los compuestos de azufre que contaminan el catalizador, afectando su 

actividad y desviando la producción a la formación de coque y gas, 

reflejándose en el rendimiento del volumen total de líquido.

P R O C E S O  D E M E T  III
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La forma apropiada para controlar el nivel de metales en el 

catalizador es adicionando catalizador fresco y desechando el 

catalizador contaminado. La adición de catalizador fresco, 

procesando cargas con alto contenido de metales y azufre, puede 

alcanzar niveles exorbitantes, afectando el costo por concepto de 

catalizador y, de esta forma, los procesos de desintegración 

catalítica en lecho fluidizado, se verán limitados a utilizar cargas 

de alimentación con bajo contenido de metales relativamente, lo 

dicho anteriormente no causa un efecto negativo y por el contrario 

ofrece una pauta para la solución del problema.
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IV.2.1 ANTECEDENTES DEL PROCESO DEMET

En los años de 1960 la compania Atlantic Richfield tuvó dos 

predecesores operando con dos diferentes procesos, provando 

comercialmente el catalizador de desmetalización. La compania 

Atlantic Refining, operando con 40 ton.por dia en la unidad MET X de 

la refinería de Filadelfía(22). El proceso empleaba una resina de 

intercambio ionico para eliminar metales del catalizador de FCC.

La compania Sinclair Refining, operando con 10 ton.por día en 

una unidad DEMET en la refinería de Illinois(24,25). Esta operación 

fue efectiva empleando el catalizador de desmetalización y ganando 

muy poco contenido de metales en el catalizador utilizado.

Ambas unidades fueron operadas para control de metales operando 

con gasóleo y un catalizador del tipo amorfo. El gasóleo conteniendo 

de 1-3 ppm de metales el cual aporta en este tiempo un incentivo 

económico para la reducción del nivel de metales en el catalizador. 

Este incentivo fue fuertemente reducido con el advenimiento de los 

catalizadores de desintegración del tipo zeolítico. Los 

catalizadores zeolíticos tienen una alta actividad y mucho mejor 

selectividad, proporcionando un amplio rango de tolerancia al 

envenenamiento con metales(21) .

Como resultado, ambos procesos fueron dados de baja. Ahora con 

el incremento de la presión para descubrir el camino económico para 

procesar crudo y residuos con alto contenido de azufre y metales, el 

interés en los procesos de desmetalización ha sido renovado.
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Extensivos estudios en plantas piloto muestran que el proceso DEMET 

es aplicable a catalizadores zeolíticos procesando cargas de 

alimentación con muy altos contenidos de metales(21).

Inicialmente, este trabajo innovador fue concentrado en un 

proceso conocido como DEMET II. Este improvisado proceso es de 

mejores características que los procesos originales DEMET y DEMET X, 

y fue elaborado para ser aplicado para altos niveles de metales y 

catalizadores zeolíticos. El alto nivel de metales requiere la 

adición de tratamiento de desperdicios para recuperar los metales y 

prevenir que estos escapen en el agua de deshecho(22,25).

En el transcurso de este trabajo, fue hecha una cuidadosa 

revisión de los procesos químicos y las rutas alternativas. Este 

trabajo sirvió para desarrollar el proceso DEMET III el cual emplea 

los pasos del proceso DEMET II pero difiere en la desmetalización 

química básica. El proceso preferido tiene las siguientes ventajas 

con respecto al DEMET 11(21,22):

- Procesos de baja severidad.

- Tratamiento simple de deshechos.

- Recirculación total del agua.

- Bajo costo.

El sistema de tratamiento del proceso DEMET III se muestra en 

la figura IV.4(21).
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F I G .  I V . 4  D I A G R A M A  D E  F L U J O  F C C  

U N I D A D  D E M E T  III



El proceso consiste de las siguientes secciones:

SECCION PROPOSITO

Pasos de pretatamiento Activa los metales para

eliminarlos

Tratamiento químico Reacción química para eliminar

los metales

Lavado Separación física de los

contaminantes del catalizador

Tratamiento de deshechos Recuperación de los metales de

los efluentes de lavado, con

recirculación del agua al

sistema.

En los procesos DEMET II y DEMET III, los pasos de

pretratamiento son similares. Hay , sin embargo, diferencias básicas 

en el tratamiento químico y en el lavado(21).

El tratamiento de deshechos del DEMET III, produce una mina 

suficientemente alta en contenido de metal para ser empleado en la 

recuperación de Vanadio(21).
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IV.2.2 DESCRIPCION DE CONCEPTOS DE FCC DEMET III PLUS.

La figura IV.5(21) muestra como FCC DEMET III Plus, puede ser 

aplicado a una desintegración de crudo reducido con alto contenido 

de metales dirigido a producir gasolina y productos con bajo 

contenido de azufre(23). El contenido de metal en el catalizador es 

controlado por el proceso DEMET III. Una corriente de catalizador es 

retirada continuamente del regenerador, y procesada en la unidad de 

desmetalización, y despúes es retornado a la unidad FCC. El

catalizador fresco adicionado es el necesario para reponer las 

pérdidas por atricción del catalizador(21).

El coque producido en el reactor es quemado en el regenerador 

para proveer al proceso de calor. Normalmente en la desintegración 

del crudo reducido hay más calor que el requerido en el balance de 

calor de la unidad FCC. El exceso de calor es eliminado por la

generación de vapor de alta presión en el serpentín de vapor 

localizado en el regenerador. Esta tecnólogia es establecida por 

Atlantic Richfield aplicada durante veinte años en unidades con

capacidades de 65,000 bpd. Parte del vapor abastece los 

requerimientos de energía para las unidaes de proceso en la 

refinería(22).

La desintegración en el riser puede ser empleada porque 

requiere de poco capital y posiblemente alguna ventaja de

producción. Pero esta ventaja de producción por desintegración en el 

riser no es alcanzada cuando opera con un catalizador con alto 

contenido de metales.
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El gas acumulado en el regenerador contiene bióxido de azufre, 

el cual requiere una gran área de almacenaje o una área para su 

tratamiento. La cantidad de bioxido de azufre acumulada esta en 

función del azufre presente en la carga de alimentación, del grado 

de conversión y del contenido de metales en el catalizador (23) . La 

desintegración de un crudo reducido conteniendo 1.6% peso de azufre, 

típicamente produce una acumulación de gas conteniendo 2000ppm de 

bióxido de azufre(27).

Los procesos de desintegración catalítica manifiestan una 

importante conversión del azufre(23), en un rango del 40-70% 

dependiendo de la severidad de la desintegración. El azufre se 

transforma en ácido sulfhídrico en el reactor o en bióxido de azufre 

en el flujo de gas combustible sorprendentemente, el crudo sintético 

desintegrado operando a baja conversión es fundido para ser más 

fácilmente desulfurado de una carga virgen con el mismo nivel de 

azufre. Operando a alta conversión produce compuestos aromáticos, 

los cuales son más difíciles de desulfurar, pero es bajo el volumen 

producido. Algunas veces, la inversión en hidrodesulfurización es 

modesta(23,26).

El gas producido, cuando se desintegra con catalizador 

contaminado con metal, comunmente tiene un alto contenido de 

hidrógeno lo que justifica unidades de hidrodesulfurización(HDS) 

para su purificación(26).
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RESUMIENDO:

La desintegración catalítica fluidizada combinada con un 

efectivo catalizador de desmetalización, proporciona un apropiado 

medio para transformar los fondos de una fraccionadora en productos 

útiles. El sistema puede ser orientado hacia la producción de 

gasolina, para combustóleo con bajo contenido de azufre ó para 

cargas de alimentación a plantas petroquímicas. El petróleo crudo 

con alto contenido de metales puede ser procesado fuera de recargos 

económicos indebidos, lo cual extiende grandemente el rango de 

aceites crudos que pueden ser empleados por refinerías(28) .

El proceso DEMET III muestra que es un medio efectivo para 

controlar los metales en el catalizador zeolítico de desintegración 

en una unidad FCC. El costo de operación del proceso DEMET III es 

relativamente modesto y resulta más económico sí se recuperan los 

metales contenidos en el catalizador de desmetalización, resultando 

ser principalmente el Vanadio(25).
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Al término del presente trabajo y después de un estudio de las 

tecnologías de los procesos de desintegración catalítica en lecno 

fluidizado, se llego a las siguientes conclusiones.

I.- Como parte de un desarrollo tecnológico avanzado y de 

crecimiento constante, este trabajo proporciona alternativas 

adecuadas a las necesidades actuales, de productividad y ecológicas.

II.- Las tecnologías propuestas se basan en las características 

de los modelos cinéticos y a la selectividad-actividad de los 

catalizadores de desintegración, sin restar crédito a las 

modificaciones del diseño mecánico del equipo de proceso.

III.- La tecnología en materia de desechos industriales tales 

como tratamiento de aguas residuales, procesamiento de residuos 

sólidos (basura, desechos químicos, chatarra, etc.), aunada a la 

tecnología de transformación química de hidrocarburos, dan 

alternativas que resuelven problemas y arrojan resultados 

satisfactorios, como son: En la primera alternativa se reducen las 

pérdidas de catalizador por el arreglo en paralelo de los ciclones 

que se encuentran localizados a la salida del riser, y en el 

regenerador se minimizan las emanaciones de contaminantes al medio 

ambiente. La segunda alternativa nos presenta la ventaja de eliminar 

los metales, evitando con esto, envenenamiento y desactivación del 

catalizador, obteniendose un ingreso adicional por la recuperación 

de los metales de mayor valor comercial.
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La combinación de ambas tecnologías en los ámbitos ecológicos y 

productivos, está dirigida, a una productividad creciente, y por lo 

tanto, a una economía estable.

Como consecuencia de lo anterior se afirma que cambios 

tecnológicos en la unidades FCC se han dado en los catalizadores de 

desintegración , los cuales manifiestan un desarrollo constante 

desde su inicio hasta la actualidad. Concluyendo con la modificación 

y adaptación de estos catalizadores a la unidad de desintegración 

del tipo superpuesta.

También se dan modificaciones en el diseño mecánico del equipo 

de proceso, para obtener un control estable del proceso, y dar 

tiempo a las condiciones de operación de alcanzar su punto óptimo y 

sobre todo, para poder procesar una mayor carga de alimentación y 

por ende, un mayor volumen de producción.

IV.- Tomando en cuenta las características del tipo de petróleo

crudo con el que se cuenta en México, hace que el proceso FCC sea

importante dentro de una refinería, pués con él, es posible tener un

máximo rendimiento de el crudo pesado, y con los diferentes

catalizadores que existen hoy en día, es posible dirigir las 

reacciones hacia la obtención de los productos deseados. En este 

caso, a la máxima producción de gasolinas, debido a la gran demanda 

de la industria automotriz. Justificando asi las investigaciones 

para dar paso a nuevas tecnologías.
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V.- Los resultados más satisfactorios en el procesamiento de 

residuos pesados se dan en las unidades FCC combinadas con unidades 

auxiliares para el procesamiento de estos residuos, como son 

unidades de desmetalización, unidades de tratamiento de agua de 

desmetalización y torres fraccionadoras, las que al no contener en 

su carga de alimentación compuestos metálicos y de azufre, operan 

satisfactoriamente aumentando su eficiencia y reflejándose así en 

los costos de operación.
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