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INTRODUCCION

Cuando se menciona al proceso de Desintegracién Catalitica se -
relaciona inmediatamente con la produccién de gasolina. Sin embar’
&0 no 8e logra ubicar exactamente su importancia en el oontexto de
de la industria petrolera.

La Desintegracién Catalitica se encuentra sotualmente integrada
en las refinerias del pafs, de la misma manera que 108 procesos -
normales de Destilacién en la separacién y obtencién de los produg
tos hidrocarburos,

La no wmuy abundante informacién técnica reapecto a la desinte--
gracién {Cracking) se debe tal vez a la naturaleza compleja del -
proceso mismo que involucra una reaccién cetalitica patentada que
los poseedores de la tecnologfa guardan celosamente.

Se pretende con el desarrollo del presente tema, partiendo de -
la informacién diseminada en torno a la desintegracién, exponer ~
los conccimientos fundamentales de manera que sirva como base 10--
grar una mayor comprensién del prooceso, contribuyendo a obtener el
maximo aprovechamiento en la operacién de las unidades instaladas,
y alentar posteriores investigaciones que promuevan el desarrollo
de tecnoclogia que el pals requiere pars el aprovechamiento de sus

recursos naturales como lo es el petréleo,



1. GENERALIDADES

El petréleo crudo, materia uprima para la obtencién de una
diversidad de sroductos, es una mezcla de ocompuestos orgénicos
fotmaqos por .&tomos de carbono e hidrégeno, y eventualmente por
azufre, nitrégeno y ox{geno. Estos compuestos reciben el nombre
genérico de "hidrocarburos" que se clasifican de acuerso & sus
propiedades quimicas en: Parafinas, Naftenos o Cicloparafinas,
Olefinas y Arométicos.

Los productos, hidrocarburos, se obtienen mediante 1la
refinacién del petréleo, y se utilizan comos

1. Energéticos. Combustibles esoec{ficos para el transporte,
el uso doméstico, la agricultura, la industria y la ge-
neracién de electricidad.

2. Productos especiales. Lubricantes, solventes, parafinas,
asfaoltos, grasas para vehfculos, conatruccién y uso ine-—
dustrial.

3, Materias primas para la industria petroquimica. Gas natu-
ral, etileno, gases licuados y aromdticoa.

1.1. Refinacién

La refinacién es la reunién de los procesos que hacen posible
la obtencién de los productos caracterfsticos del vetréleo (ta~—
bla 1), En realidad cnda ovroducto es una porcién o fraccién del
petréleo original, formado nor una mezcla de hidrocarburos que -
se encuentran comnrendidos dentro de un cierto rango de temnera-
turas de ebullicién. En las fracciones lieras, el nroducto es-
t4 formado por un 36lo hidrocarburo o una mercla de hidrocarbu——

ros similares.



TABLA 1

FRACCIOQIES DEL

PETROLEO

Nimero de Praccién

carbones

Limites de ebullicidn

%)

Productos

1-~-5 Gases

5 =10 . Naftas

10 - 12 Querosinas

+13.=--16 ~Gasbleo
ligero

17 - 25 Gesbleo
: pesado
I '25 - 37 Regiduo

Abajo de 40 (104°F)

40 — 180 (356°F)

180 -

230 -

305 -

230 (446°%)

305 (581°F)

405 (761.°7)

Gases ligeros
Metano
Etano
Btileno

Gases licuados
Propeno
Pronileno
Butanos
Butilenos

Destilados

ligeros
Gasolinas
Aromfticos

Benceno
Tolueno
Xilenos

Destilados

intermedios
Turbosina
Didfano

Dieazel

Combustéleo
Lubricantes
Asfaltos




Los métodos utilizados en la refinacién pueden dividirse en
procesos de Separacibén y Conversién., Los -rimeros, renlizan la
separacidén anrrovechando alguna diferenciz en las proviedades
f{sicas de los hidrocarburos, cominmente: temperatura de ebulli
cién y solubilidad., Los segundos, transforman los hidrocarburos
originales en otros distintos, anrovechando sus w»rooiedades qui-~
micas, geneinlmente, a través de reacciones quimicas catali
zadas.

La refinacién se inicin con el proceso de Desalado con el
objeto de eliminar el agua y las sales inorgfnicas conteni——
das en el oetréleo. El crudo "desalado" se sometc al proceso de
Destilacidén Atmosférica para obtener las distintas fracciones,
los productos son: gases licuatos, gasolina natural, turbosina,
querosina, diesel, gaséleo y residuo atmosférico, Todos estos —-
productos 3e denominan emargos en virtud de su contenido suston-
cial de comnuestos de azufre: Acido sulfhfdrico, tioles o mercap
tos, sulfuros y disulfuros.

£1 residuo atmosférico se wutiliza opara la preparacién de -
lubricantes y parafinas a través del proceso de Destilacién al
Vac{o. El gnableo se somete al mismo vroceso, pero con cl objeto
de eliminar las fracciones pesadus y su contenido de metales, pa
ra obtener gasfleo y residuo de vacfo.

Los procesos de Conversién incluyen los siguientes. Los pro——
ductos amargos, destilados, se envian al proceso de Hidrodesulfu
racién nara obtener: dcido sulfhfdrico y los productos, libres -
de los compuestos de azufre. En este proceso los hidrocarburos -
reaccionan con hidrégeno para transformarse catalfticamente en -

los hidrocirburos saturados corresnondientes y dcido sulfhidrico.



La gasolina natural se somete 21 proceso de Reformacién
Catalftica con el fin de aumentar el ndmero de octano, relacionga
do con la calidad de la gasolina. Esto se debe a las reacciones
que transforman las parafinas lineales y neftenos en parafinas -
rapificadas y aromdticos, resvectivamente, junto con la genera—
cién de hidrégeno.

El gasbleo de¢ vacfo se envia al proceso de Desintegracién
Catal{tica pura obtener los nroductos: gasolina catalitica con -
mayor nimero de octano que la gasolina natural, dcido sulfhfdri-
co, gas combustible, gases licuados, aceite cf{clico ligero y —
acelte decantado o clarificado.

Los gases licuados amargos se envian al proceso do Endulza-—-
miento para eliminar el dcido sulfhfdrico y mercaptos. Los gases
licuados se utilizan para la ohtencién de gasolina alquflica con
mayor nimero de octano que la gasolina natural, a través del pro
ceso de Alquilacién en 41 que los hidrocarburos menores se unen
para formar hidrocarburos ramificados, corresvondientes o la —
fraccidén gasolina,

El residuo de las Destilaciones forman el crudo reducido que
ge somete a la Desintegracién Térmica para obtener: gases, desti
lados, gasbdleo desintegrrdo y asfaltos.

En resumen, el objetivo de la refinacién es obtener la ma-
yor cantidad de gases licuados, destilados, especinimente gasoli
na, olefinas y arométicos, para utilizarse como combustibles o -

materia prima para la produccién de petroquimicos.



1.2, 'Deaintegraci6n

Los productos destilados se obtienen naturalmente mediante
los procesos de Nestilacién, y artificialmente a través de los
procesos de Desintegracién que permiten obtener més destilados
mediante la’ descomposicién de 1las fracciones pesadas del -
petréleo.

La Desinfegracién (Cracking) es el proceso vor el cu’l -
las moléculas grandes de hidrocarburos se rompen para formur mo-
léculas més nequeflas, mediante la aplicacidén de calor y/o catali
zador. De manera que la desintegracifn se presenta en dos versio
nes: Térmica y Catalfitica.

81 proceso de Desintegracién Catatftica, a vartir del uso de
los catalizadores zeolfticos en los afios 1960‘s, ha reemplazado
casi nor completo a la Desintegracién Térmica. Sin embargo, ésta
se utiliza actunlmente en dos procesos extremoss Coquizacién (Co
king) y Reduccién de Viscosidad (Visbreaking).

La Coquizacién es una desintegracién severa que se aplica a -~
las fracciones reducidas, aceites, asfaltenos, y resinas, para -
obtener: gases, destilados y coque. Por su parte, la Reduccién -
de Viscosidad es una desintegracién suave que se anlica a Lag —-
fracciones reducidas para disminuir su viscouidad, transformando
los aceites y resinas en gasfleos principalmente.

La desintegracién puede representarse mediante la reaccién de
descomposicién de un hidrocarburo.

cu3-(cv. =CH, w===) CH3-(CH2)9-CH

2147%H; 3
Gaséieo Gagolina Aceite

+ CH3—(CH2)2-CH=CH2 (1)



En realidad la desintegracién térmica de los hidrocarbures
ocontenidos en las fracciones residuales da por resultado la apa-
ricién de todo tino de hidrocarburos desde metano hastn cogue,
dependiendo de las. condicipnes de reaccién.

1.3. Desintegracién Catalitica.

Los procesos de Desintegracién Catalfitica incluyen dos etapas
de procesamiento: desintegracién y regeneracién. Esto udltimo
debido a gue el catalizador se desactiva temnoralmente, cubrien-
dose de un depésito de coque que se forma durante la desintegra-
¢ibén. Le regeneracién se efectua mediante la oxidacién parcial ¢
total del carbén contenido en el catalizador desactivado.

El desarrollec de los procesos de Desintegracién Catalitica
estd ligado a 1la clase de cotolizador, y =al tipo de lecho ~
utilizados en el proceso.

Los primeros procesos de lecho fijo, como el Houdry, utilizan
una serie de reactoros de lecho empacuado que actuan alternativa-
mente como reactor y regenerador, constituyendo una operacién in
termitente.

Los posteriores procesos de lecho mévil, como el Thermofor
Catalytic Cracking (TCC), mantienen en movimiento el catalizador
de silicosluminato per gravedad, formendo un lecho mévil al caer
a través del reactor y el regenerador., Para elevar las part{
culas a los domos de los recipientes se utilizan elevadores mecf

nicos o neuméticos, constituyendo una operacién continua,’
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1.4, Desintegracién Catalitica en Lecho Fluidizado

En los procesos de lecho fluidizado 1las partficulas de -
catalizador =se mantienen circulundo continuamente entre el -
reactor y el regenerador como sélides fluidizados.

Para eiplicm‘ el comportamiento de los s6lidos fluidizados es
necesario considerar los eventos que ocurren 8l introducir y
aunentar gradualmente une corriente de gas que fluye a través de
un lecho de particulas contenidas en un recipiente tubular.

Inicialmente el gas se filtra vor el lecho sin perturbar 1los
sélidos, de manera que la cafda de presién serd proporcional a
la velocidad superficial del gas. Al alcanzar una clerta veloci-
.dad, la cafda de presién se igunlaré al peso del lecho por uni--
dad de seccién transversal més la friccién del lecho contra las
paredes del reciviente, y sucederd una u otra cosa: las partfcu-
las del lecho empezardn a& separarse y moverse, 6§ el lecho ente-
ro serd levantado por la corriente de gas, elevandose como un --—
pistén (Slug flow). Posterioremente los crnales que se han for-
mado en el lecho crecerén hasta que las partfculas queden suspen
didas en la corriente de gas, vibrando ¥y circulando localmente,
constituyendo la fluidizacién incipiente.

El incremento en la velocidad del gas dard por resultado una
circulacién global del lecho con corrientes transitoria de gas -
ascendente, contenliendo algunas partfculas, y conglomerados de -
partfculas qu.e caen, con un comportamiento similar a un lfiquido
en ebuLlicién, y constituyendo la fluidizacién uniforme.

Finalmente, las partfculas son arrastradas por la corriente -
de gns, por encima del lecho fluidizado (Dense phase), hasta un

punto en que la concentracién de partfculas se igualard por -
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la exvansién del lecho entero, formando un lecho diluide (Dilute
phase) que se caracteriza por el desplazamiento total de las par
ticulas contenidas en el reciniente.

La fluidizacién estd relacionada estrechamente con la -
densidad del.lecho y la velocidad superficial del gas. La densi-
dad del lecho depende del tamafio y densidad de las partfculas, y
se incrementa con el aumento en el tamaefio y densidad de las par-
t{culas, y con la disminucién de 1o velocidad suverficial del —
gas. Por otra parte, el flujo pistén se vresente cumndo el le—-
cho es profundo o de difmetro pequeio, las velocidndes del gas -
son altes, o las part{culas son grandes y dennas,

Los catalizndores zeol{ticos son generalmente particulas mi-—
croesféricas de difmetro comor:ndido entre 20 y 100 micras, y -
densidnades del orden de 1.0 a 1.6 gz‘/cm3 (incluyendo poros). Las
velocidsdes superficiales de fluidizacién son del orden de 1l & -
2.5 pies/seg.

Las cualidades de los s6lidos fluidizados que brevemente he--
mos explicado se utilizan en las unidades de desintegrz;cién nara
mantener la circulacién del catalizador, y efectuar la desinte--
gracién y regeneracién simulténenmente en eL resctor y regeners-
dor, respectivmuente, utilizando lechos fluidizndos.

Lo clasificacién actual de los pnrocesos de desintegracién ca-
talitice (figura 1) corresvonde al tino de lecho en-que se afec-
tua la desintegracién, 6 , esvecificumente, al tipo de reactor:
a) Reactor de lecho fluido y b) Reactor elevador.

En México existen siete unidedes de Deaintegracifn Catalftica
Fluida, dos de desintegracién en el lecho (Bed Cracking) y cinco
de desintegracién en el elevador (Riser Cracking).

12



2. DESCRIPCION DEL PROCESO

El proceso de Desintegracidn, Ade shora en adelante refiriendo
se a la Catalitica en lecho fluidizado, tiene como propdsito ob-

tener productos destilados o partir de gasdleos.

2.1. Proceso de Desintegracién.

Las unidades de desintegracién en el pals tienen capacidades
de procesamiento comprendidas entre 25,000 y 40,000 barriles por
dia (BPD). La desintegracién se promueve con catalizadores zeoll
ticos a temperaturas comprendidas entre los 460 y 530°C, ¥ pre--
siones que oscilan entre 0.8 y 3.2 Kg/cmz. La regeneracién en to
das las unidades exisientes se realiza medionte la combustidén -
parcial del coque,

Los catalizadores suelen estar soportados en ¢aolin para au--
mentar su superficle de contacto y distribuir uniformemente la -
zeolita, asi como para aumentar su resistencia a la atricién y -
la sinterizacibn., Algunos catalizadores contienen promotores de
la combustién de mondxido de carbono y pasivadores de los meta--
les pesados,

Lae cargas al proceso son generalmente gasdleos virgen meZ--

cladoe con aceites pesados de la propia desintegracibn.

2.2, Descripeidn del Proceso.

El proceso (figura 2) en sus dos versionee consta de las sec-
cioness

1. Catalitica

2. Praccionamiento

13



3. Recuperacién de gases
4. Tratamiento de productos
5. Praccionamiento de licuados

2.2,1. Seceién Catalftica

Estd integrada por el reactor o cémara de separacién, -
elevador, sep'arudor, agotador, tubo bajante, regenerador, ciclo-
nes y soplador.

La operacién se inicia al contacto del catalizador caliente
con la carga combinada que se inyecta en el fondo del elevador.
La mezcla, catalizador e hidrocarburos, ascienden por 2l eleva-=-
dor para efectuar la desintegracién parcial o totalmente, en el
reactor de lecho fluido o en el reactor elevador, respectivamen-
te., En el primer caso, la mezcla en fase diluida se convierte en
fase densa al llegar al lecho del reactor nara comvletar shf 1a
desintegracién., En el segundo caso, la mezcla se separa al final
del elovador para detener la deaintegfacidn.

Las partfculas del lecho fluido del reactor fluyen hacia el
agotador Yy los hidrocarburos se desprenden del lecho hacia el -
domo delL reactor. EL separador, ai final del reactor elevador, -
divide el catalizador que cae al agotador y los hidrocarburog --—
que se elevan hacia el domo de la cémara de separacién,

En el domo del reactor o la cémara de separacién existen algu
nos ciclones para retener las partfculas arrastradas, devolvien-
dolas al agotador a través de sus piernas, Los hidrocarburos deg
cargndos por los ciclones se colectan en la cémara plena de don-
de se dirigen hacia la fraccionadora.

14



El catalizador, cubierto de cogue e impregnado de hidrocarbu
ros, ‘se somete a agotamiento con vapor de agua, en el lecho flui
do del agotador, para eliminer los hidrocarburos adsorbidos., El
catalizador con su. contenido de coque fluye hacia Ql regenerador
controlado por una vAlvule localizada al final del tubo bajante.

El catalizador llega al distribuidor, en la parte superior
del lecho de regeneracién, desde donde se asedimenta por ser més
denso (mayor contenido de carbén), y a medida que se regenera, -
asciende hasta derramarse hacia el fondo del regenerador. El elg
vador y el regenerador estdn conectados a través de una vdlvula
que controla el flujo de catalizador reactivado,

El soplador proporciona el aire necesario para la combustién
incompleta de coque, eliminandolo del catalizador hasta una -
concentracién de equilibrio., Al mismo tiemvo, o6l aire se utiliza
para mantener fluido el lecho del regenerador.

Los gases de combustién que se desorenden del lecho, ascien--
den hasta el domo del regenerador. En donde, los ciclones retor-
nen las particulas arrastradas, devolviendolas al lecho a través
- de sus piernas. Los gases que salen de los ciclones se reunen

sn una cémara para dirigirse a la caldera de monéxido de carbono.

2.2.2. Seccién de Fraccionamiento

Los hidrocarburos desintegrados, el vapor de agua y las part{
culas de catalizador llegan a la base de la torre fraccionadora
para efectuar la deatilacién fraccionada de los hidrocarburos, -

obteniendo los cortes:

15



a)

b)

c)

d)

e)

En el domo se obtiene una mezcla de gases, nafta y agua
amargos que se c¢olectan en el acumulador de la torre. Los
gases se envian al comnresor de gases, 1la nafta se utiliza
como recirculacién al domo de la torre y el resto de la nafta
se envia al absorbedor primario, y el agua ge drena.

En la parte intermedia superior se obtiene aceite ligero que
ae utilizﬁ como recirculacién a la torre, manteniendo el
balance térmico, despuds de utilizarse en el absorbedor
secundario. El resto del aceite se envia al agotador de acei-
te ligero para obtener como producto aceite cfelico ligero.
En la parte intermedia inferior se obtiene aceite pesado que
ge recircula a la torre al utilizarse como lfquido de apegado
(quench) para enfriar los hidrocarburos alimentados a la -
torrs, y retener las partfculas finas de catalizador, El exce
8o se recircula al proceso formando la carga combinada pare -
transformar el aceite pesado en ligero,

En 'la parte inferior, sobre el plato de apagado y el asenta--
dor, se obtiene el aceite decantado como producto.

En el asentador, localizado en el fondo de la torre, se
obtiene el residuo catalitico formado por las fracciones resi
duales de la destilacién y las particulas finas de cataliza--—
dor que se recirculan con la carga al procesoc.

2.2.3. Seccién de Recuperacién de Gases

El compresor awsenta la presién para condensar los gagses liw--

curdos contenidos en La corriente de gases, y mantenerlos en es-

tado liquido durante el resto de los tratamientos.

16



En el acumulador de alta presién se colectan los gases
ligeros y licuados emargos, Los gases ligeros se alimentan al
absorbedor primario para eliminar los gases licuados contenidos
en los gases ligeros, utilizando nafta amarga como liquido de
absorcién. Los gases que salen del primer absorbedor se ali
mentan al absorbedor secundario para eliminar los arrastres de
gases licuados y nafta en los gases ligeros., Los gases ligeros -
que salen del segundo absorbedor se envian a la seccién de trate
miento.

El agotador, en la parte inferior del absorbedor primario, re
cibe los gases licuados del acunulador de alta presién y la naf-
ta del primer absorbedor, vara eliminarles los gases ligeros con
tenidos en ambos productos, mediante la destilacién fraccionada.
Del agotador se obtiene la gasolina no estabilizada, nafte més -
gases licuados, que se envia a la seccién de fraccionamiento de
liquados.

2.2.,4, Seccién de Tratamiento de productos

La seccién estd -constituida por los tratamiento con sug
tancias alcalinas, para eliminar los compuestos de azufre conte-
nidos en los productos.

Loa gases ligeros -amargos ge separan en 4cido sulfhidrico y
gas combustible, mediante la absorcién de los gases lécidos, dci-
do sulfh{drico y diéxido de carbono, con solucién de amina en —-
una torre de contacto empacada.

En los gmses licuados se elimina el &cido sulfhidrico medien-
te el mismo tratamiento. Por otra parte, los mercaptos se elimi-
nan de los gases licuados, mediante un tratamiento cdustico.

17



En la gasolina catalitica, 1o0s mercaptos se eliminan --
convirtiendolos & disulfuros, mediante una reaccién catalitica -

en solucién céustica que requiere aire (oxfgeno).

2.2,5. Secdéién de Praccionamento de licuados

La torre debutanizadora estabiliza la gasolina, eliminando el
contenido de éaaes ticuados mediante destilacién fraccionada, y
obteniendo como productos gasolina catalitica y gasea licuados.
La gasolina catali{tica se envia a la geccién de tratamiento para
obteneria como nroducto. En tanto que, Los gases licuados, des—
ouéa del tratamiento, retornan a ésta seccién para procesarloes
en 1a torre deprovanizadora para traccionar los gases, Yy obtener
los productos propano-'propileno y butanos-butilenos.

18



3. QUINICA DEL . PROCESGO

3.1. Gaséleos

Los gasfleos utilizedos como carga a la desintegraocién son
mezclas de hidrocarbures de cadena abierta o cerrada con peso
molecular comprendido entre 180 y 350 , aproximadamente.
Los principales hidrocarburos (tabla 2) que contienen aons: para-
finas, naftenos y aromiticos. Asf como, compuestos de azufre, ni
trégeno y ox{geno, y los metales pesados contenidos en el petré-
leo original,

Las propiedades fisicas de los gasbleos como su temperatura =
de ebullicién y densidad, determinan algunos paramétros que se -
utilizan en la industria petroiera, para identificarlos comos =
gravedad °API, destilacién ASTM y factor de caracterigacién UOP.

Los gasfleos se clasifican, ya sea por la naturaleza qufimica
de los hidrocarburos que los componen en mayor proporcién, por -
sus temperaturas l{mites de ebullicién, o por el pretratamiento
que reciben como cargas al proceso (tabla 3). Estos tratamientos
estén relacionados con la eliminacién de los compusatos, que de
una u otra manera perjudican la desintegracién.

Los gasfleos virgen se obtienen directamente de los procesos
de Destilacién, y el resto de los gaséleos son dest{lados virgen
que han sido procesados para mejorar su calidad. Los gasbleos de
sintegrados provienen de l1os procesos de Desintegracifn, los de-
sulfurados han sido tratados en un proceso para eliminar los ~-
compuestos de azufre, y los desasfaltados han sido sometidoc a un

proceso de extraccién para remover los asfaltenos y resinas.
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TABLA 2 COMPOSICION GENERAL DE GASOLEQ

Ganéleo ligero GasSleo nesado
Temperatura de ebullicién
(1 atw.), % 230 300 400
Hidrocarburos % vol. % vol.
Arométicos trinucleares - 4
Arométicos dinucleares 8 8
Arométicos mononucleares 12 -—
Parafinas mononucleares - 10
Tricicloparafinas 2 13
Dicicloparafinas 19 .:22
Monocicloparafinas ' 27 ; o)
Parafinas ramificadas 10 T’
Parafinas normales 22 15
TABLA 3 CLASIPICACION DE CARGAS DE GASOLEQ
Compoaicién
Paraf{nicos
Nafténicos
AromAticos

Pemperaturas l{mites de ebullicién, %
Gasbleos 1igeros (243 - 360 Destilacién ASTM)
Gaséleos pesados (277 - 371 Destilacién ASTM)
Gasbleos de vacfo (371 - 565 Destilacién ASTH)
Pretratamiento
Gasbleos virgen
Gaséleos desintegrados
Gagdleos desulfurados
Gasbleos despafaltados
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J.2. Catalizadores

Las arcillas activadas, los silicoaluminatos y 1las zeolitas
vertenecen al grupe de catalizadores Acidos, utilizados en la de
sintegracién de hidrocarburos, Los catalizadores estdn constitui
dos quimicrmente por sflice (5102) y aldnina (A1203), ¥ se clasi
fican de acuerdo & su estructura sflida en amorfos y cristalines,

El silicio forma compuestos adlidos adoptando una configura—-
cibn tetraddrica (figura 3) para construir sus redes cristalinas.
Por su parte, el aluminio adonta las formas tetraddricas y octad
dricas para formar sus compuestos.

Los catalizadores pueden considerarse como sélidos derivados
del s{lice, en que algunos de Los dtomos de silicio han sido iso
morfamente reemplazados por &tomos de aluminio. La propiedad ==
dcida de los catalizadores se debe a &sta sustitucién de un Ato-
mo de silicio tetravalente por un Atomo de aluminio trivalente =
que genera un sitio aniénico. Para preservar le electronegativi-
dad, el aluminio tiende a adquirir un par de electrones, llenan-
do sus orbiteles "pi", actuando como un 4cido de Lewis. La carga
negativa se estabiliza por el efecto dispersante de los grupos -
silanoles (-0-Si-) adyacentes, incrementando el cardcter 4cido.

La polaridnd provocada por el anién y el catién, hidrolizan -
el agua, generando un grupo hidroxilo (-OH) unido al 4{tomo de -=-
aluminio y un sitio 4cido de BrBnsted (~H) en uno de loa 4tomos
do oxfgeno de los grupos silanoles adyacentes,

Los catalizadores Acidos tienen la estructuras
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H
S3-—0-—Fi~=0mm -—i-- 4 0--Si (2)

i i i

3.2.1, Catalizadores Cristalinos

Lag zeolitas cristalinas utilizadas como c¢ntalizador —-
pertenecen a la clase faujasita, entre las oue destacan las gzeo-
litas tipo X y Y.

La férmula empirica de las zeolitas ess

M, N0 AL0,. X 510,. Y HO (3)
M es el catién inorgénico mono o divalente, N es la valencia del
catién M, X es igual a dos omfs, y y es el agua asociada a la
red cristalina de la zeolita.

Los cristales zeoliticos estén formados por unidades tetraé--
dricas que se unen para formar anillos de cuatro, seis, ocho, do
ce y dieciocho unidades, Los anillos, a au vez, se combinan for-
mando cajas unitarias tridimensionales abiertaa, Las cajas gue -
se forman sons cubos, prismas hexagonales, octaedros truncados y
octaedros cubicos truncados. Lias vrincinales cajas unitarias que
forman la estructurna de las zeolitas X y Y son: sodalita -~
(octaedro truncado) y faujasita (octaedro cibico truncsdo II) -
(figura 3).

Las zeolitas X estAn formadas por cajas faujasitas, sodalitas
¥ prismas hexagonales, Mientras que las zeolitas Y, sélo por las
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dos primeras. Las cajas faujasitas se unen, en ambas zeolitas, -
mediante cajas sodalites a traves de cuatro anillos de seis uni-
dades, y las cajas scdalitas, a su vez, se unen a través de sus
caras hexagonales alternas, en un arreglo tipo diamante, formen-
do lag estructuras porosas cristalinas de las zeolitas X y Y.

DLas zeolitas X se caracterizan vor tener una relacidén sflice/
aldmina que varia entre 2 y 3, ya que sus anilloes de cuatro uni-
dades contienen dos Atomos de aluminio y dos de silicio en forma
alternada, ademds, en sus anilloes de seis unidades la relacién -~
silicio/aluminio es igual a uno.

Las zeolitas Y tienen una reincién a{lice/aldmina que varia -
entre 3 y 6, debido a que sus anillos de cuatro unidedes contie-
nen tres Atomos de silicio por uno de aluminio, y en sus anillos
de seis unidades la relacién silicio/sluminio puede variar con =
la condicifn de que no existan dtomos de aluminio adyacentes.

3.2.2. Sintesis de Zeolitas

Las zeolitas de ia ciase faujasita se obtienen por precipita~
cién empleando soluciones de metasilicato y aluminnto de sodio o
compuestos cuaternarios de amonio. Las zeolitas X y Y 8e obe
tienen mediante éatos reactivos y con mezcias ricas en silicio.

Las zeolitas tradicionales con une reiacidn de aillice/aldmina
de diez o menor, se ceracterizan por su wropiedad hidrof{lics, -
ya que durante su tormacidén tienden a hidratarse, debido a la ex
pannidn del sluminio tetrmédrico a octméarico. Ksta agua Llena
108 poros de 18 estructura cristalina, y se elimina por catenta-
miento a uns temperatura de entre 200 y 3u0° con preaién de ve-

cfo o gas de purga.
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Los poros, después de la eliminacién del aguas, quedan intac
tos y vacios, excepto por los cationes que intervinieron en su
fornacién. Los cationes pueden intercambiarse, siempre y cuando
lo pernite su tamafio y el didmetro de los poros. ElL catién que
normalmente ‘es sodio puede reemplazarse por calcio, magnesio y -
tierras raras. Bste procedimiento permite obtener las zeolitas -
célcicas (CaX y CaY), magnésicas (MeX ¥y MgY¥) y de Renio (REX y -
REY). Las zeolitas fcidas (HY) se obtienen por descomnosicién ——
térmica del ion cuaternario de amonio, en zeolitas sintetizadas

con compuestos cuaternarios de amonio.

3.2.3. Zeolitas de Desintegracién

Las propledades que determinan la calidad catalf{tica de las -
zeolitas son: actividad, selectividnd y estabilidad.

La actividad catalitica es 1n habilidad para convertir un ga-
séleo determinado en productos més ligeros bajo un conjunto dado
de condiciones de reaccién.

La facilidad para promover la desintegracién estd relacionada
con los sitios docidos en la sunerficie del catalizador. A su vesz,
los nitios 4cidos estén relacionados con.el contenido de aluminio
en el catalizador.

Los catalizadores amorfos muestran su méAxima actividad cuando
1la relacién silioio/aluminip se aproxima a uno, en todo el rango
de composicién de sflice a aldimina, Las zeolitas, en cambio, in
crementan su actividad conforme aumenta el contenido de alumi--~
nio, pero hazstn un cierto punto, en el rango de comnosicién de -
las geolitas (figura 4). La razén por la qué, desde el punto de
vista estructural , los catalizadores amorfos muestran una menor
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actividad, se debe a que en éstos, muchos de los Atomos de alu
minio se encuentran en lugares inaccesibles, y algunos de ellos,
accensibles, no forman estructuras tetraéddricas.

La selectividad definida como 1a hsbilidad del catatizador pa
ra optimizar la formacién de clertos productos, estd relacionada
en las zeolitas, con su estructura cristalina y la abertura de
sus poros. El tamafio efectivo de los poros estéd determinado por
la configuracién geométrica de la zeolita en particular, y el ta
maifo y localizacién de los cationes en el arreglo cristalino, La
caja sodalita tiene poros libres de 6.6 R ae didmetro, oor su -~
varte, la caja faujasita tiene poros libres de entre 11 y 12 R.
Estos vacios intercristalinos que se forman entre las cajas per-
miten la entrada de moléculas de determinado tamafo. Las zeoli--
tas sbdicas X y Y, permiten la entrada de moléculas tan grandes
como la tri-Butilamine. Esta caracteristica de las zeolitas lem
ha dado el sinénimo de "mallas moleculares", ya que permiten la
reaccién selectiva de moléculas de cierto tamado, incrementando
el rendimiento de los productos deseados.

La establlidad de las zeolitas estd relacionada con la hidro-
lisis del aluminio en la red cristalina, Las zeolitas con alto ~
contenido de aluminio tienen en su red cristaline une mayor pro-
porcién de enléces ~Al-OH- que aparccen al sustitulr un catién
por un protén, Estos enlaces més debiles que los eniaces norma--—
les ~Al-0-Si- provocan la destruccién de la estructura cristali-
na, Esto da vor resultado que las zeolites Y con menor contenido
de aluminio sedn més estables que las zeolitas X.

En los sfiidos gue se utilizan en los sistemas fluidizados, -
como las microesferas de cristales zeolfticos, un factor impor——
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tante de estabilidad, es la atricién que es la pérdida de tamado
de las particulas provocadas vor la abrasién y la erosién, Por -
ésta razén, en la oreparacién de los catalizadores se utilizan =
portadores fuertes y refractarios, aldmina, cuarzo, caolin y zeo
litas, para resistir el choque mecénico y térmico.

3.2.4. Desactivacién del Catalizador
La actividod de las zeolitas se.debe a la presencis de los si
tios activos en su superficie cristalina. Sin embargo, &stos si-
tios Acidos pueden ser obstruidos, neutralizados o destruidos, -
vrovocando la desactivacién del catalizador. Cualquier compuesto
o elemento que tenga algunos de éstos efectos es un inhibidor —-
del catalizador. La desactivacién de los sitios Acidos se produ-
ce bdsicamente de tres formast
1. Deposicidén de coque en la superficie del catalizador, cubrien
do los sitios activos. El coque depositado consiste do com
pusstos aromfticos policf{clicos unidos por fragmentos parafi-
nicos y nafténicos. Estos compuestos son el producto final de
le desintegracidn de los hidrocarburos pesados, asfaltenos, -
adsorbidos en la superficlie activa. El coque cubre la superfi
cie y obstruye los poros del catalizador,

2, La sinterizacién o envejecimiento es la pérdida irreversible

de drea superficisl o sitios activos, por efecto de la tempe-
ratura y el agua (vapor). La sinterizacién se debe al enrique
cimiento, en silicio, de la red cristalina, provocada vor ia
hidrolisis del aluminio. Al generarse un protén por polariza-
cibn del agua, el Atomo de aluminio tiende a unirse al hidro-
xilo, formando (AlOH)2+, y abandonando la red cristalina para
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ocupar el sitioc del protén. El sitio vacio que deja la migra-
cién del aluminio, es ahora ocupado por el silicio, y la zeo-
lita recristaliza, en forma amorfa, enriquecida en silicio.
Esto hace desaparecer al sitio activo y la estructura crista-
ling de las particulas zeolfticas.

£n las zeolitas preparadas con tierras reras, la hidréli
8ip ocurre en el Atomo multivalente de la tierra rara, y no -
en el Atomo de aluminio. Esto da por resultade que las zeoli-
tas REX y REY tengan una mayor eatabilidad hidrotérmica,
La atricién del catalizndor, también contribuye a la pérdida
de dream suverficial al fluir a altas velocidades que favorece
los choques entre las oartfculas y las paredes de los recipi-
entes, y el desgaste de los snflidos catalfticos.
Los metales alcalinos (univalentes), también, sinterizan las
particulas cristalinas al ooluirse en las cajas sodalitas, Bs
tos metales que penetran en la armazén cristalina, forman -—-
compuestos sutécticos que funden & una menor temperatura que
lag zeolitas.
El envenenamiento lo producen los compuestos que neutralizan
la acidegz de loe sitios activos. Estos compuestos pueden ser
orgénicos, piridina y quinolina, e inorgénicos, metales alce~-
linos como sodio, litio y vnotasio.

3.3. Desintegracién de Hidrocarburos

La formacidn de los productos de desintegracién se explican -

mediante las reacciones quimicas que promueven los catslizadores
dcidos,

Las reacciones en que intervienen los hidrocarburos ocurren -
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via un mecanismo iénico que considera la formacién de iones —
carbonio, como intermediarios, en las reacciones de descomposi-—
cién de los hidrocarburos.
Los iones carbonio sufren algunas de las transformaciones si-
guientes:
1. Descomnoneyse en otro mAs pequefio y un hidrocarburo insatura—
do, tomando un par de electrones en posicidén beta con resnpec—
to al ion carboaio original. "Runtura beta™.

2. Isomerizarse, via migracién intramolecular de un hidrégeno o

gruno metilo con un par de electrones, vara formar un ion car
bonio més estable, "Migracidn de nidrégeno o gruno metilo".
3

Convertirse en el nidrocarburo insaturado corresnondiente, —-

reaccionando con otro ion carbonio por intercambio de hidrége
no. "Extraccién de hidruro".

4. Pormando el hidrocarburo insaturado correspondiente, mediante

la eliminacién de un orotén. "siiminacién proténica".

En todas las reacciones en aue intervienen los iones carbonio
hay un intercambio de un par de eiectrones con el fin de comple-
tar eiL octeto del Atomo de carbono deticiente, produciendo siem-
pre un ion carbonioc més estable., EL orden de estabilidnd cre—-
ciente de Loa iones cerbonios es: vrimario) secundario) tercia--
rio) alilico) bencilico. Dentro de cada clase de ion carbonio su
estabilidnd disminuye al aumentar ei tamano dei nidrocarburo.

3.3.1. Mecanismo de Reaccién
51 wecanismo de reaccién de Los hidroc=rburos invoiucra una
sucesidn de reacciones elementales que son diferentes para cade

clase particular de hidrocarburo.
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Batas reacciones elementales incluyen éddicién proténica, ex—-
traccién de hidruro, ruptura beta, migracién de hidrégeno o meti
lo, y elimin~cién proténicsa.

La figura 5 muestra la secuencin de reacciones elementales en
la desintegracién de hidrocarburos.

El catalizador 4cido proporciona el protén para iniciar la de
aintegracién de olefinas y aromdticos, formando los iones carbo-
nio respectivos (figura 5Aa).

Olefina

C=C~R + HZ =me=) C-8-R + 2 (4)

La adicién del protén sobre el doble enlace genera el ion car
bonio méds estable, derivado de la olefina.
Aronfitico

g’c:g_n + HZ ~em=) g:::i-R + 27 (5)
x¢

La adicién en los alquilaromdticos ge efectua sobre el anillo
formando el ion carbonio m4s estable.

La desintegracién de parafinas y naftenos se inicia con la ex
traceifén de un ion hidruro del hidrocarburo saturado, por parte
de un ion carbonio de 3 a 6 4tomos de carbono. (figura 5B).

Parafina '

R~C~R' + C-8=C -=uz) R-C-R' + C-C-C (6)

En las parafinas lineales se forman los iocnes carbonio mds eg
tables, localizados hacia el centro de la molécula del hidrocar-
buro. En las parafinas ramificadas se forman preferentemente los

ionea carbonio terciarios.
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Nafteno

g:::g-n + c-i—c -—) g:c:g-n + c-g-c

C

(7

En las cicloparafinas se forman preferentemente los iones car

bonio terciarios, localizados entre el enillo y la cadena late-—

ral.

Los iones carbonio formados en las reacciones antecedentes se

desintegran mediante la ruptura, y despufs, se isomerizan a tra-

vés de la migracién de hidrSgeno y metilo (figuras 5C y 5D).

Los iones carbonio derivados de los hidrocarburos de cadena -~

abiertn, producen durante la ruptura beta, olefinas de cuatro o

menos Atomos de carbono, e iones carbonio de entre tres y seis -

4dtomos de carbono.
Olefina y Parafina

€-C~C~C~-C~C
+

c-z-c-c-c—c
+
‘C=C~C=0-C~C-C
+

c-c-c-c-g-c-c

c-g-c-c-c-c-c
+
€-C—~C-C~C-C-0-C
+

C—C—C-C-C-Q-C-C

C;S—G-C—C-C-C—C
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C=C-C

cebeo

C=C-C

C=C-C-C

c:g-c
C=C-C
CuC-C-C

cab-c

£~C-C
+

¢~C-C

b4
C-C-C-C
H

c-C-C
b4

C-C-C-~-C

b4
C-C-C~C~C
+
C-C-C-C

C-C-C-~C~C

(8a)

(8n)
{8¢c)
(8d)

(8e)
(8£)
(8g)
(8n)



€-CC-C-C-C-Culul  =ac=) €=0-C 4 &=C=C=C-C-C (81)

C-C~C-C-C~C-E-C-C  ==m-) €=C-C-C + &-C-C-C-C (81)
c-i-c—c-c-c-c-cfc —) c=g_c +  $=gaCemCmC-C (8k)
C~C=CuC-C-C=C-E=C-C =muw) GC=C-C-C + GuCmC-C-C~C (81)

Los iones carbonio primarios, producidos por la ruptura beta,
se isomerizan mediante la migracién de hidrégeno y metilo para -

foraar isémeros estructurales.

tc-¢c -——-) c-8-c ¢9s)
tc-0-¢ ——) cB-CC —ven) c-g-c (9b)
t-c-C-C-C —) C-E=C-C-C wmm=) c-g-c-c (9¢)
t-c-¢-c-C-C¢ ——-) €-¢-3-C-C-C -mm-) c-i-c-c-c (9a)

Todos los iones corbonioc, menores de seis Atomos de carbono,
resultantes de la sucesién de reacciones no se desintegran, ya
que formarian iones carbonio metil y etll, menos estables, Sin -
embargo, no se descarta la formacién de productos como metano, -

etano y etileno.

Aromético

fC\i'R ——) g\\c:ﬁ + B (10)

Kol
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La desintegracién de los alquilaromiticos se realiza mediante
la expulsién del grupo alquilo unido al anillo aromAtico, esta--
ble a 1la desintegracién. La facilidad de remocién de la cadena -
1lateral depende de la estabilidad del ion carbonio que se forma.

Nafteno
+
c®ome —-) ©¢%cac + n (11)
Cgol ¢ g0

La deaintegracién de los naftenos se produce en la cadena la-
teral, sunque el anillo también puede desintegrarse., En general
los eiélohexanoa son menos suceptibles a la desintegraciém que
los derivados de 1la decalina,

La isomerizacién de los naftenos produce ciclopentanos & par-
tir de los ciclohexanos.

¢C¢ -y ¢%cec (12)
Cg€C c ¢

La secuencia de reacciones termina de manera diferente para -
los hidrocarburos. Bn las olefinas y aromdticos finaliga con la
elizinacién de un protén, reactivando el cata'lizador. y formando
una olefina derivada del ion carbonio fix;xal (figura 5B).

N Olefinas y arométicos
C-C-C 4+ 2Z  e——e--) CeC-C  + HZ (13)
c c
En las parafinas y naftenos los iones carbonio finales ex--
traen un ion hidruro del hidrocarburo saturaedo para former un -

nuevo ion carbonio, precursor de la sucesidén de reacoiones, con
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virtiendo el ion eerbonio final en la parafina correspondiente -
(figura 5B).
Parafinag

R-C-2 + c-i-c-c —) mbr" s c—g-c—c (14)

Naftenos
z’c‘ R+ c-c-i-c-c —_) S’Z:E-a + o-cf-o-c (15)
¢ N

3.3.2. Reacciones quimicas

Las reaceiones quimicas que de acuerdo al mecanismo de reag—-—
eién explican la formaeién de loe productos de desintegracién —-
son en resumens desintegracidn, isomerizaciones, transferencia -
de hidrégeno y condensacifn. Sin embargo, las reacciones secunda
rias se multiplican debido a la existencia de los distintos hi--
drocarburos contenidos en los gasbleos, y a las condiciones en -
que Be efectua la desintegracién.,

Las principales resacciones generales en que intervienen los -

hidrocarburcoe se enlistan & continuacién.

Desintegraciones
Olefinas

Olefina ----) Olefina + Olefina (16)

(mayor) (menores)

Las olefinas oe desintegran méds répidamente que las parafinas
cuando la olefina es de seis Atomos de carbono y mayores, produ-
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ciendo selectivainente olefinas de cuatro Atomos de carbono y me-

nores.

Paratinas

- Parafina a-—) Parafina + Olefina (17)

(mayor) (menores)

Las parafinas normales y ramsificadas se desintegran nara for-
mar varafinas de tres a seis Atomoa de carbono, y pocas olefinas
mayores de cuatro 4tomos de carbono.

Aromfticos

Alquilaromitico ) Aromdtico + Olefina (18)

Las parnfinas mononucleares se desintegran parcialuente de la
cadena alquflica producianﬁo una olefina y un aromdtico con una
cadena olefinica, Los arométicos mononucleares se desintegran --
produciendo un aromAtico y una olefina derivada de la cadona la-
teral, siempre y cuando la cadena lateral seca mayor de dos Ato--—

mos de carbono.

Naftenos

Nafteno --—--) Parafina + Cicloolefina (19)

Las mono,di y tricicloparafinas se desintegran mediante la ——
runtura de los enlaces laterales con una retencién parcial de —-
los anillos, nroduciendo una parafina y una olefina derivada del
anillo.
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Igomerizaciones

QOlefinag
Olefina  =---) Olefina (20)
(doble enlace (doble enlace
terminal) central)
n-Olefina ~---)  iso-Olefina (21)

Las isomerizaciones de las olefinas se efectuan pors mi--
gracién del doble enlace hacia el centro de la molécula, e iso-
merizacién estructural.

Parafinas
n~Parafina ~---) iso-Parafina (22)

La isomerizacién de perafinas produce isémeros estructurales,
¥ es melectiva para nroducir parafinas terciarias.

Naftenos

Ciclohexanos =--~--) Ciclopentanocs (23a)
Ciclohexenos =~-~=) Cicloventenos (23b)

La estabilidad relativa de los ciclohexanos y derivados oleff
nicos hacia la desintegracién, nermiten la isomerizacién de és—

tos a ciclopentancs saturados e insaturados.
Aromdticos

Xilenos + Benceno =-=---) Toluenos (24a)

Xilenos =---) Tolueno + Trimetilbenceno (24b)
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La isomerizacién de los alouilaromiticos ocurre mediante la —
transferencia del gruvo alouilo que se redistribuye entre Los -
arométicos.

Transferencia de hidrégeno
Nafteno + Olefina ----) Aromético + Parafina (25a)

Olefina + Hidrocarburo ----) Parafina + Hidrocarburo (25b)
olefi{nico diolef{nico

La saturacién de olefinas es el intercambio de hidrégenc en-
tre una olefina Y un nafteno u otro hidrocarburo insaturado de -
cadena abierta o cerrada, para oroducir una parafina y un aromé-
tico 6 un hidrocarburo dioleffnico.

Lus reacciones de ciciizacién y aromdtizacién son el resulta-
do airecto de la tranaferencia de hidrégeno entre los hidrocarbu
ros.

di-Olefina ----) Ciclooletina (20)

Las diolefinas forman olefinas ciclicas. uas olefinas cfcli--
cas y los naftenos se deshiarogenan saturando olefinas y forman-
do arométicos derivados de las olefinas éiclicas y los naftenos.

La deshidrogenacién, incluyendo la desnidrociciizacién, oprodu
cen hidrocarburos insaturados o aromiticos a partir de hidrocar-
ouros saturadoa con produccién de hidrégeno. La deshidrogenacién
catal{tica produce nidrégeno molecular que se distribuye entre =~
Los productos y que hace posible reacciones como hidrogenacién y
hidrodesintegracibn.

Ciclooletina o Natteno =----) Aromdtico (27)
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Condensacidn

Alquiiaromét leos AvomAticos
policiclicos
+ + (28a)
Hidroocarburos Hidrocarburos
insaturados saturados
Alquilaromiticos ----) Parafinas + Hidrégeno (28v)
policicliocas

Los aromdticos oon cadenas laterales saturadas o insaturadas
se oondensan entre si, o bien ae deshidrogenan, formando aromdti
cos polieciclicos y parafinas 4 parafinas policiclicas e hidrége-
no, respectivamente., Eates compuestos policiclicos en la fase -
mép avanzada de la transferencia de hidrégeno forman el coquae.

Algunas de las reacciones menores que se presentan durante la
desintegracién incluyen:

Hidrodesintegracién

Parafina + Hidr6geno ----) Parafina + Parafina (29)

Hidrogenacién
Olefina + Hidr6geno ----) Parafina (30)

Desintegraocién térmica
Parafina ---~) Olefina + Metano (31)

Deshidrogenacibébn térmica
Parafing -~---) Olefina + Hidrbgeno (32)
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Desul furacién
Mercapto o Tiol ----) Olefina + Acido sulfhidrico (33)
Desnitrificacién

Amina ----) Olefina + Amoniaco (34)

Estas Jltimas reacciones explican la presencia de productos —

como hidr6geno, metano, &cido sulfh{idrico y amoniaco.
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3.4, Cinética de la Desintegracién

De acuerdo con el modelo de Langmulr-Hinshelwood 8e puede -
v considerar que el proceso de desintegracién de los hidrocarburos
80 realiza a través de las etmpas de adsoroién de los reactivos,
la reaccién en la superficle y la deaorcién de los productos,
Estas eotapas se describen mediante las siguientes ecuaciones:

Adsorcibén de los reactivos -

P + = (-g%—) Ps (35)
Reaccibén en 1la superfiole

Fs (-E3)  Ge (36)
Desorcién de los productos :

G (-5 & o+ ()

P = Hidrocarburos reactivos

G = Hidrocarburos productos

8 = 3itlos activos cataliticos

La reaccién en la superficle es la etapa controlante en 1la
desintegracién de los hidrocarburos puroas con las etapas de ad-
soreién y desorcién ocurriendo en el equilibrio, Como la reao--
cién total en la superficie estd constituida por una secuencia -
de reacciones elementales que transcurren a diferentes velocida~
des, 1lm velocidad de reaccién total estd determinada por la reag
oibén elemental més lenta.

La velocidad de reacoibén total oon reaccién superficlal ocon-

trolante eat4 determinada por la ecuacién:

39



R = k3.Kf+(Cf - Cg/K)+Ca (38)

R = velocidad de reaccién a cualquier tiemno.

K = (k3 Kf/k4 Kg) = constante global de equilibrio.

Cf, Cg = concentracién de hidrocarburos reactivos y oroductos
en la fase gaseosa, resnectivamente,

Kf, Kg = constantes de adsorcidén de equilibrio de P y G, res-
nectivamente.

Cs = concentracién de sitios activos no ocunados

k3, k4 = constantes de velocidad de formacién y desaparicién

de G, respectivamente.
Considerando el balance de sitios activos, obtenemos:

Cgo = Cs + Cfg + Cga = Ca (1 + Kf Cf + Kg Cg) (39)

En ausencia de la desactivacién de los sitioms activos, la ve-
locidad de reaccién inicial se exovresa asf:

Ro = k3-Kf-(Cf ~ Cg/K):Cao (40)
1 + Kf-Cf + Kg'Cg

Para una reaccién irreversible con bajos valores de las cons-
tantes Kf y Kg, debido a la debil adsorcién de todos los hi--
drocarburos, la ecuacién {40) se transforman en una relacién de
ocinética de primer orden, observada invariablemente en 1la desin-
tegracién de los hidroecarburos.

Ro = k3-Kf-(Cf - Cg/K):Cso (41)

Si la velocidad de desorcién de los productos controla la -—-
resccién total, la exuvresién para la velocidad de resccibén ini--
cial serds

40



Ro = k5:K-(Cf - Ca/K)-Cso (42)
L + Kf£Cf + Kg'K:Cf

sf, nuevamente, los hidrocarburos son debilmente adsorbidos,

la ecuacién (42) se reduce a la exvresién:
’ Ro = k5+K-(Cf - Cg/K)« Cao "643)

Le cinética de primer orden es consistente con el mecanismo -
de desintegracién propuesto, ya que 1la velocidad de la reaccién
bimolecular de extraccién del ion hidrure, en los hidrocarburos
saturados, 6 bien 1la desorcién de los vroductos, en los hidro--
carburos inanturados, son las reacciones wés lentas en la desin-
tegracién de ambos hidrocarburos, y estén determinadas por la -~
primera potencia de la concentracién de los hidrocarburos en la
fase gaseosa.

3.4,1. Cinética de la Desactivacién

El dep6sito de coque, es 1a causa principal de la disminucién
de la actividad catalftica, ya que su adsorcién permanente en la
superficie del catalizador obstruye los sitios activos.

Considerando que la actividad se ve afectada por la adsorcién
de los hidrocarburos precursores de la formacién de coque, pode-
mos considerar las ocuaciones anterlores, Efectuando un nuevo ba
lance que ineluya los sitios activos inhibidos per &1 depésite -

de coque.

Cso = Cs + Cfs + Cga + Ces (44)

Ces = concentracién de sitios nctives inhibidos por el depdsi
to de coque.

41



Cso - Cecs = Cs+(1 + Kf-Cf + Kg-Cg) (45)

S{ la actividad del catalizador se define como la frrccién de
sitios activos inicieles no inactivados.

a =(Cso « Ccs)/Cso (46)

La velocidgd de desintegracién de los hidrocarburos en presen
cia de la formacidn de conue, de acuerdo a la ecuacién (41), se

express comosd
R = k3-K.(Cf - Cg/K)-Cso:a (47)

Para regolver la ecuacién (47) es necesario determinar como -
varia la actividad con respecto al tiempo.

Considerando una fuerte adsorcién irreversible de los hidro--
carburos precursores de le formacidén de coque.

c + s Xy ¢ (48)

C = hidrocarburos precursores de la formacién de coque.

La velocidad de desactivacién estd determinada por la acumula
¢ién de coque en lg superficie catalftica.

d(Cen)/dt = ke-Ce+Cs (49)
Cc = concentracién de hidrecarburos precursores de la forma--
cién de coque en la fase gaseosa

La velocidad de desactivacién del cataligzador en términos de

la actividad, derivada de la ecuacién (49), se expresa comos

dg/dt =-kc.Cc.a (50)
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Para un reactor diferencial, un reactor de tanque completamen
te agitado, o para una reaccién con rdpida adsorcién de los hi--
drocarburos precursores de la formacién de coque, COmO OcCurre —-—
durante la desintegracién de los hidrocarbures, la ecuacién (50)
puede integrarse directamente para obtener la exovresién activie-
dad-tiempos

a= exp (- &-t) (51)

& = ke.Cec = constante de velocidad de desactivacién cataliti-.
ca.
ko = conntante de velocidad de adsorcién de los precursores —
de 1la formacién de coque.

3.5, Desintegracién de Gasbleos

La velocidad de desintegracién de los gaséleos puede represen
tarse razonablemente considerando una cinética de segundo orden.
Esto se debe, probablemente & la ovresencia de los miltiples hi--
drocarburos que reaccionan dentro de una auplia variedad de velo
cidades de reaccidén individuales, De manera que al progresar la
desintegracién simultdnea de todos ellos provocan un retardo de
la velocided de reaccién total, y se obseurva una cinética de =~
pseudo-orden dos en la deeintegracidn de los gasSleos.

En resumen, la desintegracidn de los gasbleos se explica con—
piderando una cinética de segundo orden acompaiiada de una desac-
tivacién catalftica de primer orden. Esto se expresa satemdtica—

mente mediante la ecuaciéns (figura 6)

R= Ko-fz-exp (- &-t) (52)
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R = velocidad de desintegracién del gaséleo a cuaquier tiempo
(fraccidn peso/ hora neso catalizador)

Ko = constante de desintesracién del gasdleo a tiempo cero, -
incluye concentracién inicial de gasfleo y unidad peso -
de catalizador (fraccidn veso/ hora peso catalizador).

f = fraccién peso instantdnea del gaséleo.

& = constante de velocidad de decaimiento {1/hora)

t = tiemno de contacto del catalizador (bajo condiciones de -

exposicién al gasbleo) (hora).
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4. VARIABLES DE DISERO

Fl diseflo de los reactores de lecho fluidizado utilizados en
los procesos de desintegracién tienen una amplia base experimen-
tal que se ha obtenido del estudio de la quimica bdsica de 1la -
desintegracibén de loa hidrocarburos y gas6leos, utilizando cata-
lizadores dcidos,

Los datos exnerimentales asi obtenidos se han correlacionado
para describir el comportamiento de la reaccién catalitica a tra
vés de expresiones empiricas para efectuar con ellas predicclo~-
nes aplicables al diseflo de estoa reactores hetsroséneos.

Las variables fundamentales de disefio son las clases de reac-
tores, alimentaciones y catalizadores. Aqul sblo se expondrén -~
las bases de diseflo considerando el comportamliento ideal de los
reactores y algunas simplificaciones que facilitan el andlisis -
de las variables de diseflo para expllicar su efecto en la oconver-

8ién y la selectividad,

4.1 Procesos de transporte.

Los factores fisicos (transporte de materia y energia) son —
aiempre considerables en los reactores fluldizados. Loa procesos
de transporte en las fases gas-s6lido incluyen las etapas:

1. Transvorte de los reactivos desde el flujJo global hasta -

las proximidades de la superficie catalitica externa.

2. Transporte de loa reactivos desde las cercanias de la Bu~~

perficie externa hagta la surerficie interna del catalize-

dor poroso.
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3. Transporte de los productos desde el interior de los poros
hasta la superficie catalitica externa.

4. Transporte de los productos desde las cercanias del catali
zador hasta el fluido global,

Los balances de materia y energfa permiten incluir en el dise
fio de los reactores las resistencias por difusién y temyperatura
internas y externas en el lecho catalitico. Considerando un ele-
mento de volumen del lecho catalftico con régimen de flujo perma
nente y une reaccién gaseosa. Los balances se expresan asi:

Balance de materia

d_.(R.Dr.d¢) + R,d_.(-U:C + Da-dC) - Ro-R.dc = 0 (53)
d dR az az

Balance de energia

4 (R-Kr.a1) + R.d_ (-G'Cp.T + Ka.dT) - Ro.R.AH.dc = 0 (54)
dR dR az az

= concentracién de gasSleo

= distancia axial, longitud del lecho
= distancia radiasl, diémetro del lecho
Da = difusgividad axial efectiva
Dr = difusividad radial efectiva
U = velocidad lineal
Ro = velocidad de desintegracién
dec = densidad del catalizador en el lecho

c
T = temperatura
Z
R

Ka = conductividad térmica axial efectiva
Kr = conductividad térmica radial efectiva
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G = masa velocidad

AH = calor de reaccién

4.2, Diseflo de Reactores

En los reactores de lecho fluldigado, debido al movimiento -
oomplejo de las particulas en el flujo de gas, el mezclado de
las fases durante la fluidizacién se encuentra comprendido entre
los modelos de mezclado de los reactores ideales continuos.

Los reactores fluidizados no isotérmicos cuyo mezclado puede
desoribirse mediante un régimen de flujo tapén modificado por -
dispersién axial, se diseflan aplimcando los mismos métodos -
aplicables a los reactores de lecho fijo.

En los sistemas fluidizadoa, utilizados en la desintegracién,
puede considerarse que no existe resistencia a la difusién exter
na, ya que el movimiento de las partfculas en el lecho fluido fo
mentan la difusién. De la misma manera, la resistencia a la di-
fusién interna es insignificante, ya que el pequeflo tamafio de -
las particulas cataliticas reducen la longitud de los poros a un
tamafio tal que el factor de efectividad me aproxima a uno,

La distribucién de las temperaturas en el lecho fluido es uni
forme como resultado de la rdpida mezcla de las partioulas y el
gas durante la fluidizacién, En general, em loa lechos fluidiza-
dos, el mezclado entre las particules es més completo que entre
las particulas y el gas de fluidizaclién que den como resultado -
las caracteriasticas que ge acaban de anotar para los lechos flui
dizaedoas,

Fl disefio dé los reactores de lecho fluidizado ideales se sim
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plifica al miximo sl se considera una operacién isotérmica, un
comportamiento de mezolado de flujo tapbén y una velocidad de --
desintegracién no ocontrolade por la difusién, La ecuacién (55) -

del balance de materia se reduce a la expresidn:

-, % - ao.r (55)
daz
Definiendo la freccién de gasbleo no desintegrado como:
£ = 0/Co ) (56)

C = concentracién de gasfleo a cualquier tiempo
Co = concentracién inicial de gaséleo
Utilizando la fraceién de gasbleo no desintegrado en la scug--
oién (55) se ohtiene:
- v, Yo aF

o == = do, R (57)
Vr 42

No = peso inicial de gasbdleo
Vr = volumen del lecho catalitico

Recurriendo a las ecuaciones (52) y (57) e introducisndo los -
términos: fracoién de longitud del lecho catalitico, X = Z/Z0; ¥
el tiempo de aontacto reducido, @ = t/tc. Se obtiene la expre-—-
si6n adimensional:

S. gg = - Ko. exp (- &.0) . axX (58)

Sa-J0 o oupaoi:o velocidad

Vr .41

Zo = longitud total del lecho catalitico

to = tiempo de residencia del catalizador o contacto del ga--
ableo

Fo = velocidad de alimentacién del gasdleo

dl = densidad del gasbleo

48



La ecuacifén anterior expresa el comportamiento de la desinte-
gracién del gas6leo para un elemento de volumen del lecho catali
tico a un tierpo dado, Para resolver estd ocuacién es necesario
definir la desactivacién catalitica en funcién del tiempo de re-
sidencia del catalizador y pera ello es necesario conocer el mo-
delo de mezclado que explique el comportamiento del lecho fluidi

zado,

4.3. Reactores

Las variables que determinan la velocided total de desintegrn
oién en los reactores de lecho fluidizado son: distribucién de -
1la concentracién de los reactivos en el lecho, distribucidén de -
los tiempos de residencia de las particulas y el régimen de flu-
jo de les fases gas y sb6lido.

Como estas variables son caracteristicas de cada clase de =~
reactor, éstos tienen una cierta influencia sobre la conversién
¥y la selectividad de la desintegracién que a continuacién se ang

1izan,

4.3.,1, Reactor de lecho Fluido

En un lecho fluido puede considerarse que existe un régimen -
de flujo tapbén para la fase fluide y un mezclado completo de la
fase catalitice. Con esto es posible definir una constante de ve
locidad de desintegracién promedio conaiderando la distribucién
de los tiempos de residencia de las particulas de acuerdo con el
modelo de dispersién axial.

La constante de velocidad promedio en términos de la distribu

ci6n de los tiempos de residencis se expresa asi:
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Eo = SKo eoxp (- © (L + & tc)) . ae (59)

B - i (60)

Sustituyendo la ecuscién (60) en la ecuacién (58) e inte—~—
grando entre los limitess entrada al reactor £=1 y X=0;
salida del reactor £=f y X-=1,

e _ Ko j
s fg e )X (61)

1 Ko:(1 - ¢ &-t
Fomls R (62)
S8{ la conversién del gnsbleo se define comos E=1 - £, La -

exprenién para la conversién en el reactor de lecho fluido serés

Ko/ 8

E = 1+ &te + Ko/S . (63)

4.3.2, Reactor elevador

Considerando que en el elevador exiafe_ un régimen de flujo ta
pén para las fases gas y sblido., Bl tiempo de desactivacién, en
cualquier posicién del lecho, estA determinado por el producto -
& tec y X. Asf la desactivacién del catalizador puede exnresar—

se en terminos de X,

s %5 = - Ko [ axp (- & tec-X) . dx (64)

Integrando la ecuacién anterior entre los l{mites: entrada al
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reactory, £ = 1 y X = O; salida del reactor, £ = f y X = 1.
1., 4 Eoald - exp (-&.%0)) (65)
b4 S. &, to

Le conversién en el reactor olevador estd determinada por la

oxpresién:
" Ea (Ko/8). (1 - exp (~&.%ec))
(&.to) + (Ko/3).(2 - exp (-&.tc))

(66}

4.3.3. Conversién

Si se oomparan las ecuagiones que desoriben la conversién en
los reactores de lecho fluidizado (figura 7) mse observa 1o si~--
guiente:

a) Para valores simileres de la extensién del decaimlento de
1a actividad del catalizador (&.to) y la extensién de 1la -
desintegracién del gas6leo (Ko/S) en amboa reactores. Je -
obtiene siempre una mayor conversién en el reactor eleva--
dor,

b) Para valores altos de la exteonsién de la desactivacién y -
la extenslén de 1la demintegracitén, las diferencims entre -
las conversiones obtenidas en los reactores se miniminizan

pero sin llegar a lgualarse,

-~

¢) Para valores bajos de 1a extensibtn de la desactivecién y
1a extensién de la desintegracién la diferencia entre las

converalones obtenidas en los reactores se hace méxima.
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4.3.4. - Selectividad
La desintegracién del gaséleo puede representarse mediante el

eaquema de reacciones:

P G (67)

P = gasleo
G = gasolina

C = gases y cogue

Las velocidades de reaccién se definen considerando una cin§
tica de segundo orden para la desintegracién del gaséleo y de
primer orden para la desintegracién de gasolina.

Expresando las velocidades de reaccién en funcién de las frac

ciones peso de los componentes se obtienen las ecuacioness
Balance de material
1 = f 4« g + ¢ (68)

Velocidades de reaccién
4af 2
dt

dg
dt

= - Ko*£° exp (=&-%) (69)

It

Kl'fz exp (~%-t) - K,.g exp (=%+t) (70)

d 2
E% . Ky £° exp (~&-t) + Ky g exp (f&'t) (71)

f = fraccién peso de gaséleo
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& = frecoibén peso de gasolina.
¢ = fraceibén peso de gases y cogue

Ki = ki.dlo oconstante de velocidad de reaccién del componen-

te 1,
*dlo = densidad 1nioial del gasb6leo a las condiciones de reac--
‘ eibn,
Ko = Kl + K2 = oonatante de velocidad de desintegraocién del =
gasbleo
K1 = gonstante de velocidad de formacién de guaolina.v

9 = constante de velocidad de desintegraocién de gasolina.

K3 = constante de velocidad de formacibén de gases y coque a -
partir de gasfleo.

La selectividad para la gasolina, Sg, definida como la rela--
olén entre las velocidades de Yormacién de gasolina y desintegra

cibén de gusbleo se expresa asit

- (88/3%) | (k. e/k0.2). ar -
(a5/a0) (Ky.&/Ko.£%). af (K, /Ko) (72)

Rearreglando la ecuacién anterior a la forma lineal se obtie

nes
(8g/a£) - (K,.g/Ro.£%) = - (K, /Ko) (73)

la solucién de la eocuacién (73) esté determinada por la ecus

cibén diferencial:

g = exp (- S (- K2/Ko.f2). ar)
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L j(- K /Ko) exp ( S(KZ/Ko-fz)-df Yedf + @) (74)

La integracidén del factor integrante en 1la ecuacién (74)
entre los limites f =1 y f=f da por resultados

- (K,/Ko) ; (af/£%) = (K/Ko.f ) — (Ky/Ko) (75)
La ecuacién (74) queda ahora reducida.a la exnresiéns
g = exp (-KZ/KO £)e( }’(-Ki/Ko) exp (Kz/Ko'f)odf + C) (76)

laciendo el cambio de variable para poder integrar la eciug-—-
cién (76).

U= (K /Ko-£) au = - (K/Ko) (77)
La ecuacién (76) queda ahora comos
g = exp (-KZ/Ko'f)-( j(KiK,/Koz)-(exp w/u?).eau + ¢ ) (78}

Utilizndido el método de integracién oor vartes y definiendo -
las variables x ¥y Y.

x =2 /U y= exp VU

dx = - dU/u2 ’ dy = exp U.aU

La ecuacién integral pura la fraccidn peso de la gasolina que

da ahora comot
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g = exp (- Ky/Ko.£), (K;.Kp/Fo?) .

[ Compu/m. a0y - (exp o ac) (19)

La integral 5 { exp U/U), aU} sme integra mediante la expan-
sién de 1la serie:

opr-l+U+U2/2| +U3/3| 4 eeenes + UYny (80)

Integrando la ecuacién (79) entre los limites: £ =1y £ = £,
Se obtiene la expresifn para la fraccién peso instanténea de la
gasolina,

: n
g = (K).Ky/Ko?) . (oxp (-Kp/Rout)) (L. ((vi- Ud)/1.4; - 102 +
1=1

+ (Ro/Ey) . (exp (K,/Ko)) - (Ko.£/K,}.(exp (K,/Ko.£))  (81)

donde Uo = Kz/Ko

La fraccidén peso total de la gasolina estd determinada por la
ecuacibn:
. A
4 =S g. ao (82)
[o}

En los reactores de lecho fluido y elevador g ¥ g son identi-
cas debldo al régimen de flujo permanente. 3in embargo, héy que
recordar que en la ecuacién (81) para calcular la fraccibén peso
de la gasolina obtenida en el reactor de lecho fluido, se susti-
fuye la constante de velooidad, Ko, por la constante de velooi-~

dad promedio, Ko,
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Comparando la melectividad en los reactores de lecho fluidiza

do (figura 8) se puede anotar lo siguiente:

a) El rendimiento de gmsolina en el reactor elevador estd de-
terminado principalmente por el nivel de conversién.

b) El rendimiento de gasolina en el lecho fluido, también, eg
td determinado por el nivel de conversién, sin embargo, se
ve profundamente afectado por los altos valores de la cong
tante de decaimiento del catalizador y el tilempo de contag

to del gaséleo.

El mAximo rendimiento de gasolina se obtiene cuando la ecua~-—
cién (70) se iguala a cero, es decir, cuando la variacién de la
fraceién peso de gasolina con reépecto al tiempo es cero. Esto
permite obtener una exprésién que relaciona la conversién con el

mAximo rendimiento de gasolina, &'.
g =Kl (1. g)? (83)
K2

Te la ecuacién (B83) se desprende que el méximo rendimiento
de gasolina es independiente de la selectividad inicial, es de--
oir, de la relacién entre las constantes de las velccidades de -
formacién de gasolina y desintegracién del gamsbleo, Kl/Ko, y 86~
lo depende de 1a relaclién entre las constantes de las velocida--

des de formaoién y desintegracién de la gasolina, Kl/Kz'
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Analizando las ecuaclones desarrolladas para describir la se-
lectividad se observa que el méximo rendimiento de gasolina es -
favorable para el reactor selevador, utilizando catalizadores de
altas consatantes de decaimiento y tiempos de reasidencia reduci--

dos, 8i sme ufiliza adecuadamente el efecto de la temperatura.

4.3.5, Temperatura

El efecto de la temperatura en las constantes cinéticas se -
descrive mediante la ecuacibén de Arrhenius. Las energies de actl
vacién de las reacciones estén determinadas bdsicamente por el -
catalizador, y el valor de las conatantes de velocidad de reac--
oién lo estdn por la conjuzacién catalizador-gasbdleo y la tempe-
ratura de reaccifn.

Woekman y Nace calcularon las energlas de activacién para la
desintegracién del gasbleo Mid Continent utilizando un cataliga-
dor zeolitico comerciml. Los valores obtenidos fueron de: 10,000
onl/g-mol para la desintegracién del gaséleo, 18,000 cal/g~mol -
para la desintegracién de la gasolina, y -1,700 cal/g-mol para -
la desactivacién del catalizador. La energia de activacién de la
desintegracién de la gasolina es casl el doble de la del gasbéleo
de manera que a altas temneraturas se favorece le conversién del
gamsbleo, y a menores temperaturas se propicia la mayor selectivi
dad de la sasolina. El efecto de la temperatura, con estos valo-
res de las energias de activaciébn y con los valores de las rela-
ciones de las constantes de reacciones Kl/Ko = .9y K2/Ko = .1,
en la converaién y la selectividad en el reactor elevador 3¢ ~--

muestra en la figura 9,
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4.3.6. Alimentacién de gasdleo

Los gaséleos utilizados como alimentacién tienen un efecto -
determinante en las constantes cinéticas de las reacciones y la
desactivacién del ‘catalizador,

La composicién quimica de los gasdéleos que aporte los distin-
tos hidrocarburos a reaccionar influyen en las constantes de ve-~
locidad del sistema de reacciones y la desactivacién del catali-
zador, V

El efecto de la composicién quimica de los gasbleos se resume
asis

a) Las constantes de velocidad de desintegracién del gasédleo,

gagoline y desactivacién del catalizador estdn en funcién
de la relacién de hidrocaiburos arométicos/nafténicos con
tenidos en el gasfleo.

De acuerdo con la informacién actual la expresién para la -

constante de velocidad de desintegracién del gaséleo es3
Ko = fo-{Ar/nr)®° (84)

Ar = peso de aromédticos en el gaséleo
Nf = peso de naftenos en el gaséleo
Los valores de las constantes Ao y Bo son de 25 y -0.42 respec
tivamente. '
La expresién para la constante de velocidad de formacién de -
gasolina es:
K o= A (Ar/Ng)BL (85)

Los valores de 1las constantes Al y B1 son 20 y ~

58



~0.46 respectivamente
Lasg relaciones para 1las constantes cindticas de desin-
tegracién se muestran en la figura 10,

4.3.7. Cinética de la formacién de coque

La formacidn de coque ocurre mediante une secuencia de
reacciones elementales que dependen de la reaccién principal, -
composicién del gaséleo, caracteristicas y tipo de catalizador y
condiciones de reaccidn, sin incluir los efectos del transvorte
de materia y energfa.

La informacién actual indica que la formacidn de coque en la
superficie catal{tica estd relacionada con 1las propiedades -
dcido-base de la conjugacién catalizador-hidrocarburos aromdti--
cos. En virtud de la pequefia energia de amctivacién calculada sge
sugiere que la velocidad total de formacién de coque estéd contro
lada por 1a difusién, aunque no se he logrado aclarar sf{ la cine
tica de la desactivacién del catalizador por formacién de coque
se debe a la supresién directa o indirecta de la suverficie cata
1itica, .

La ecuacién de Voorhies correlaciona satisfactoriamente los
resultados obtenidos en la desintegracién del gas6leo utilizando
catalizadores amorfos y cristalinos.

Co = Ac-tc" (86)
Co = porciento en peso de carbén depositado
tc = tiempo de residencia

Ac y n = constantes de correlacién. )
Las constantes de Voorhies dependen de la alimentagién, cata~"
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lizador y condiciones de operacién.

Existe una relacién no lineal entre las constantes de Voor--
hiea y la constante de desmctivaci6én como se muestra en la figu-
ra 1l.

4.3.8. Catalizadores

Lom catalizadores tienen un impacto daterminante en el disefio
de los reactores, y en la conversién y selectividad obtenidas.

La accién de un catalizador se explica normslmente mediante -
la reduceién de la energia de activacién como consecuencia de 1la
alteracidén de la trayectoria de la reacoién. De manera que el og
talizador sumenta el valor de la constants de velocidad de reac-
oi6n de mcuerdo a la relacién de Arrhenius,

K = A, exp (-Ea/RT) (87)
Conforme a la teoria de collsién A representa el nimerc de og

lisiones entre las moléoulas, en la reaccién no catalizada, 0 ~
interacciones entre éstas y los sitios activos con energia sufi-
clente para la transformacién. El valor de A es menor en la reag
0lén catalizada para compensar la diesminucién en la energia de -
activacién haciendo que la oonstante de velcoidad de reaccién -
sen superior a la correspondiente reaccién no catalitica.

La actividad catelitica estd relacionada con las constontes -
de velocidad de las reacclones y éstas a su vez dependen de la -
cantidad de sitios Acidos, su naturaleza 4cida e interaccién con

los hidrocarburos reactivos,
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En las zeolitas la actividad estéd determinada por el catién in
tercambiado y el grado de intercambio (tabla 4).

El comportamiento general consiste en que la constante de velo
oidad varia proporcionalmente con el grado de intercambio catio-
nico, perc hasta un cierto nivel critico (40% a 60%) en que el -
incremento es méds pronunclado. Esto se relaciona con el momento
en que los cationes recientemente intercambiados, después de la
activacién térmica, aparecen en los sitios accesibles de las oca-

Jas feaulasitas que forman la estructura porosa oristalina.

TABLA 4 EPECTO DEL IRTERCAMBIO CATIORICO EN LAS ZEOLITAS

Zeolita K/neg Ea
NaX 5.0 x 1074 47
0.5 CaX 9.0 x 10~3 40
0.75 CaX 1.3 x 1072 38
0aX 1.5 x 1072 38
0.75 CaY 4.4 x 2072 29
ca¥ 2.8 x 1072 31
NaNH,Y 1.5 x 1071 30
ReNH, ™Y 2,5 x 101 32

K ¢s la constante de velocidad y Ea es la energia de activaoién
para 1la desintegracifén catalitica de cumeno,

Una de las oaracteristicas de 1las geolitas es su -

caracter selectivo que se manifieata en lo que podria denominarse
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selectividad de reaccién. La superficie polar de las zeolitas in-
teracciona con los hidrocarburos polarizables concentrandolos en
el interior de los poros del catalizador, facilitando la promo=--
cién de la reaccién bimolecular de transferencia de hidrégeno que
distribuye el hidrégeno total entre los productos de desintegra--
cién de acuerdo a la reacciéns

Olefina + Nafteno =--~-) Aromdtico + Parafina (88)

ElL efecto cinético de 1a selectividad de la reaccién bimolecu-
lar es la disminucién de la constante de velocidad de desintegra-
cién de la gasolina en comparacién con la obtenida en los catali-
zadores amorfos.

As{ mismo la fuerza dcida de las zeolitas promueve la reaccién
de ipomerizacién del esqueleto, siemore que no existan limitacio-
nes estéricas., El efecto cinético de 1la isomerizacién es también
una disminucién en la velocidad de desintegracién de la gasolina,

Las reacciones de transferencia de hidrégeno propician la for-
macién de hidrocarburos aromdticos y parafinas ramificadas que -~
contenidas en la gasolina elevan su ndmero de octano (tabla 5),.

TABLA 5 COMPCSICION DE LA GASOLINA COMO FUNCION DEL CATALIZADOR

Catelizador ) Composicién %
Parafinas_Olefinas Naftenos Aromdticos
Silico-alémina 13 17 4 25
Zeolita 23 5 23 49
Diferencias +10 ~12 -18 +20
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En resumen los efectos del catalizador zeolitico en compara--
cién con el catalizador amorfo soni

a) Una mayor conversidén para la desintegracién del gaséleo.

b) Una mayor selectividad para la obtencién de la gasolina -
con incremento en su calidad.

c) Una menor selectividad para la formacién de coque al dismi
nuir la desintegracién de gasolina.
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5A. VARIABLES DE OPERACION

5.1, Variables de proceso

Lag variables del proceso de desintegracién se clasifican en
independientes y dependientes. Las primeras son: temperatura,
presién, espacio velocidad, recirculacién, precalentamiento de
la carga, catalizador y carga, Las segundas ae ajustan recu
rriendo a las variables independientes y sons relacién cata-
lizador/aceite y tiempo de residencia.

En la operacidén de las unidades cataliticas se utiliza -
frecuentemente el término severidad para referirse a la intensi-
dad de las variables provocada por el incremento de la temperatu
ra, la disminucién del espacio velocidad o la adicién de catali-
zador fresco o nuevo.

Relacién catalizador/aceite (89)
Severidad = Espacio velocidad

Las variables de proceso de las unidades que ordinariamente =
son temperatura, relacién catalizador/aceite, tiempo de residen-~
cia y esprclo velocidad o nivel del lecho se ajustan para obte--
ner una determinada converaién y distribucién de productos.

5.2. Productos

Para una unidad de desintegracién instalada las variables de
operacién son aquellos parémetros que deben ajustarse y mantener
se para obtener una cierta conversién, selectividad y rendimien-
to de productos sélo limitados por el disefio y las caracterfisti-
cas mecédnicas de la unidad.
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El objetivo en la operacién de las unidades es obtener los -
productos deseados como gasolina de alto nimero de octano, olefi
nas, destilados o gas licuado.

TABLA 6 _ DISTRIBUCION DE PRODUCTOS DE DESINTEGRACION

Productos Rendimientos
' % peso
Hidrégeno 0,06
Acido sulfhidrico 0.62
Metano 2.0
Etano Y 4
Btileno . 1.1
Coque 4.5
= £ volumen

Propano -. ) © 3.5 :
Propilenoc o . 8.5
iso-Butano B 5.
n-Butano 5
Butilenos 9.6
iso-Pentano . T2
n—-Pentano 1.0
Pentenos 5.8
Gasolina despentanizada 49.0
Aceite ciclico ligero 13.0
Aceite decantado o clarificado 4.5

Los productos de la desintegracién del gasfleo son: hidrégeno,
metano, etano y etileno mezclados como gas combustible, dcido
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sulfthidrico para la obtencién de azufre elemental, gas liouado

como combustible doméstico, olefinas como propileno y bdutilenocs

para la obtencidn de petroquimicos, aceite ciclico ligero para -

la preparacién de diesel o como diluente del combustéleo, aceite

decantado o clarificado para la preparacién de combustédleo o ne-

gro de humo, y gasolina catalitica como combustible automotriz.

TABLA 7 _NUMEROS DE OCTANO DE HIDROCARBUROS PUROS

Hidrocarburo Nimero de octano (Research)
n-Butano 113
n-Pentano 62
n-Hexano 19
n-Heptano 0
n-Octano -19
2-Metilhexano 41
2,2-Dimetilpentano 89
2,2,3=-Trimetilbutanoc 113
Metiloiclopentano 107
1,1-Dimetiloiclopentano g6
Ciclohexano 110
Metileiclohexano 104
Etilcioclohexano 43
Benceno 99
Tolueno 124
1,3=-Dimetilbenceno 145
Isopropilbenceno 132
1,3,5~-Trimetilbenceno 171
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La calidad de los productos estd determinade por sus propieda
des quimicas y fisicas como la comnosicién quimica, gravedad es-
pecifica, rango de temperaturas de destilacién, contenido de azu
fre, estc.

La calidad de la gasolina se relaciona mediante el nimero de
octano que depende del contenido de hidrocarburos parafinicos,
nafténicos y aromaticos (tabla 7). El mimero de octano de la ga~
solina se determina comparandola con una mezcla conocida de  ~-
2,2,4-Trimetilpentano (isococtano) y n-heptanc que ovroducen el —-
mismo efecto antidetonsnte en un motor de combustién interna en
61 que se puede variar la relacién de compresién.

En el diesel la calidad se determina mediante el indice de -
diesel que se relaciona con la calidad de quemado del combusti--
ble.

. [ ]
Indice de Diesel = Punto_de anili:g(.) P x Gravedad “APIL (90)

5.3, Catalizador y carga

Awioue el catalizador y la carga no son variables propias de
operdacidn las propiedades de éstos como la actividad del catali-
zador y el tipo de carga afectan 18 operacién de las unidades ¥y
al miamﬁ tiempo influyen en la calidad y rendimiento de produc-—-~
tos,

5¢.3.1. Actividad del catalizador

La actividad del catalizador es una medida de su fuerza desin
tegradora que se determina cominmente mediante la prueba de mi--
croactividnd definiendose como el porciento en volumen o peso de

gaséleo que se convierte a productos con una temperatura de desg
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tilacién TBP menor a 400°F utilizando une cantidad pequeiia de -~
catalizador y bajo un conjunto dado de condiciones de operacién.

El incremento en la actividad del catalizador permite una -
reduccién en la severidad, normalmente mediante la disminucién de
la temperatura de reaccién para una conversién determinada, La
disminucién de la temperatura favorece la selectividad y el ren—
dimiento de productos. '

La actividad del catalizador fresco o nuevo es inicialmente -
alta y disminuye répidamente al promover la desintegracién hasta
alcanzar un equilibrio con el catalizador que circula en la uni-
dad, El catalizador de equilibrio tiene un cierto contenido de -
carb&n que no es posible eliminar con la regeneracién.

El aumento en la actividad dsl catalizador de equilibrio a -
conversién y temperatura constantes provoca:

a) Aumento en el rendimiento de productos liquides, incluyendo
la gasolina.

b) Disminucién en el rendimiento de gases ligeros y licuados, y
coque,

5+3+2. Propiedades de la carga

Las propiedades del gasbleo que intluyen en la calidad y ren-
diniento de productos son: composicién quimica, gravedad especi-
fica, temperatura media de ebuilicién, punto de aniiina, nitrége
no, azufre y metales pesados.

Las cargas de gasfleo se identifican frecuentemente mediante
el factor de caracterizacién UOP.

_ (Temperatura media de ebullicién,°F)Y/ 3 (91)
Kyop= Gravedad especifica 60/60, ¥
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TABLA 8 PROPIEDADES TIPICAS DE LAS CARGAS DE GASOLEQO

Gravedad espeocifica 0.9
Destilacién, ¢
TIE 280
10% : 315
50% . 372
90% . 452
TPE . 532
Pactor de caracterizacién , 11.5
Punto de anilina, °C 60-70
Azufre total, ¥ peso 2
Factor metal, ppm 3.5-5
Carbbn residual, % peso 0.5
Ritrégeno, ppm 1000

Los gasbleos con un faotor de caracterizacifn de 11.4 o menos
se consideran como arométicos-nafténicos y aquellos oon un valor
de 11.9 como parafinicos., Estos produgen méis gases liocuados que
los nafténicos, y los aromdticos producen mds gases ligeros y oo
que. La conversién de los gasbleos a la misma temperatura se in-
orementa en el orden: aromiticos) nafténicos) parafinicos. Por -
otro lado, luos gasdleos nafténicos produéen el mayor rendimiento
de gasolina,

ILa temperatura media de ebullicién depende del peso molecular
promedio del gaséleo, y su aumento Junto con el valor apropiado
de la gravedad incrementan el valor del faotor de caraoteriza---
0i6én. En general los gasbleos con alta temperatura media de ebu-

11licién so desintegran a severidadss menores que las requeridas
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para los gasSleos de baje temperatura media de ebullicién.
El incremento en la temperatura media de ebullicién a tempera
tura constante de reaccién tiene los efectos:

a) Aumento en la conversién o disminucién en la temperatura de -
desintegracién para la misma conversién.

b) A conversién constante, aumento en el rendimiento de gasolina
Yy disminucién en el rendimiento de grses ligeros y licuados.

El punto de aniline estd relacionado con el contenido de hidro
carburos arométicos (refractarios) que a severidades altas forman
coque e hidrégeno y a bajas severidades se condensan saturando —-
olefinasg,

El residuo de carbén es una medida de la tendencia a la forma-
oién de coque, un valor de 0.25% en peso o menor indica una baja
tendencia a la produccién de coque. El incremento en el residuo
de carbén provoca un aumento en la temperatura de regeneracién,
Sin embargo s{ 1a carga tiene un alto factor de caracterizacién
la temneratura de regeneracién descenderd.

Los metales pesados contenidos en el gasbleo sc depositen en
el catalizador promoviendo las reacciones de deshidrogenacién de
los hidrocarburos saturados y la condensacién de los arométicos
que incrementan los rendimientos de cogue e hidrégeno.

El azufre y el nitrégeno orgénico son compuestos que reducen
drésticamente la actividad del catalizador., EL azufre en espe—-—
ciel incrementa el rendimiento de cogque probablemente actuando -

como activador de los metales pesados.
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5.4 Converaién

Las dos més importantes variables de operacién que determinan
e). rendimiento y la calidad de los productos con un catalizador
Y carga fijos son la conversién y la temperatura.

La oconversién es un indice de la extensién de 1a desintegra--
cién del ges6leo y se define como el porciento en volumen O en -
peso de la carga de gas6leo que se convierte en productos dife--
rentes del gasbleo, Sin embargo, la conversién suele corregirse
determinado el contenido de gasolina en el gmsbleo para obtener
la conversidn real.

El nivel de conversién en la operacibén de las unidades de de~
sintegraoién determina el rendimiento de los productos y su ocali
dad. El1 incremento en la conversién provocs un aumento en los -
rondimientos de gases ligeros, licuados, gasolina y coque., Sin -
embargo, pars una cierta conversidén el rendimiento de gasolina ~
llegard a un mdximo y los rendimientos mayores de gases y coque
posteriores merdn a expensas de los .productos liquidos,

En general, el incrsmento en la conversibén a temperatura oons
tante tiene los efectosi

a) Aumento en loa rendimientos de gases lizeros, butanos, gasoll
na y coque.

b) Disminucién en el contenido de olefinms en los productos,

o) Aumento en ol némero de octano de la gasolina

5.5. Temperatura

Ia temperatura es la varlable que determina los rendimientos
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de productos especialmente el de la gasolina. Bl incremento en -
_ la temperatura promueve el aumerito en la conversidn, la disminu-
cién en el rendimiento de gasolina y el aumento en el rendimien-
to de coque.
En.general el incremento en la temperatura a conversién cons-
tante tiene los efectos:

a) Aumento en el rendimiento de gases ligeros y butilenos.
b) Disminucién en el rendimiento de gasolina.
c) Aumento en el contenido de olefinas en los productos

d) Aumento en el nimero de octano de la gasolina.

5.6, Presién

La presifn tiene un efecto menor sobre la desintegracién com-
parada con la conversién y la temperztura, Sin embargo el incre-
mento en 1la presién favorece el rendimiento de coque y la forma-
cién de gasolina con bajo contenido de olefinas, Por otro lado —
la baja presidén parcial del gaséleo favorece la formacidn de ole
finas en los productos.

5.7. Espacio velocidad

El espacio velocidad me define como la relacién entre la can-
tidad de filujo de gaséleo alimentado en pesoc o volumen por unie—
dad de tiempe y la centidad de catalizador en peso o volumen con
tenido en el reactor.

EL espacio velocidad y la relacién catalizador/aceite son va-
riables intercambiables que determinan la formacién de coque con

la otras variables constantes. Para un cierto espacio velocidad
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se obtiene siempre un cierto rendimiento de coque con una deter—
minada distribucién de productos gases, gasolina y gaséleo cata-
1ftico.

5.8. Relacién catalizador/aceite

La relacién catalizador/aceite se define como la relacién en
reso entre lds cantidades de catalizador y carga de gaséleo.

En general el incremento en la relaciédn catalizador/aceite a

temperatura constante produce los efectost

a) Aumento en la conversién a tiempo de residencia constante, y
entre menor sea éste mayor serd la conversién.

b) Disminuciédn en el rendimiento de gasolina que se agudiza sf -
se conjuga con ticempos de residencia elevados.

5.9. Tiempo de residencia

El tiempo de residencia es el perfodo de tiempo en que la car
ga de gasfleo estd en contacto con el catalizador y se determina
mediante 1a expresidns

Cantidad de catalizador en el reactor
Velocidad de circulacién del catalizador

Tiempo de residencia =
(92)

En general el incremento en el tiempo de residencia a tempera
tura constante produce los efectos:

a) Disminucién en la conversién

b) Disminucién en el rendimiento de gasolina,
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5.10 Relacién de recirculacién

Le recirculacién de gasélzo catalftico involuera la redesintse
gracién de los productos lfguidos hasta una destruccién parcial
0 total para obtener una mayor conversién sin que la gasclina se
desintegra hasta gases y coque.

Para una cierta conversiédn y temperatura consetantes el aumen~
to en la rqlacién de recirculacién sumenta ¢l rendimiento de ga~
8olina, y dieminuye los rendimientos de gases ligercs, licuados,
gas6leo y coque. El rendimiento de gasolina por incremento en la
recirculacién llegard a un méximo, conversiones mayores requig--
ren una meyor recirculacidn para slcenzar ese méximo.

$.11., Precalentamiento de la carga

El precalentamiento de la carga de gasdleo involucra la elsva
cién de la temperatura de desintegracidn y su efecto es similar
al gue anotamos pars la temperatura.

.12, Regeneracién

La regeneracién tiene como funcidén quemar el coque que se ha
depositedo en el catalizador para restaurar su actividad y vol--
ver a utilizarlo para promover la desintegracién. Esta interrelp
eidn entre la desintegracidn y la regeneracién hacen necesario -
sefialar las variables de operacidén de la regeneracién.

5.12.1 Combuatibn

La regeneracién del catalizador consiste en efectuar la com—
busti.6n del coque, en el lecho fluido del regenerador, hasta --
'di.*6xido de carbono, mondéxido de carbono y agua.
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Considerando que el cogue es una mezcla de carbén e hidrégeno
las reacciones de combustidén que se efectuan son:

0 + 0y w=-=) €O, + 94,052 cal/g-mol (93)

C 450, --=2) €O + 26,416 cal/g-mol  (94)

ﬂ,‘,_f%o2 ----) H,0 + 68,317 cal/g-mol  (95)

La oombustién del hidrégenc en agua es simple y no presenta -
oompllioaoiones. Sin embargo, la gombustidén del carbén puede pro-
duoir monéxido o diéxido de ocarbono, de tal manera que el gas da
combustién contiene éstos gases que hacen posible una segunda -
reaccién de combustién del mondéxido de ocarbonos

co 4+ ioa ——-=) €O, + 67,636 cal/g-mol (96)

Si el mondéxido de carbono se expone al oxigeno ase quemard has
ta didéxido de carbono gensrando mis calor. Esta reaocién de post
combustién se efectus en el lecho del regenerador cuasndo existe
suficiente oxigeno, elevando rdpidamente la temperatura de rege-

neracién,

5.13. Variables de operacién de la regeneracién
Lag variables de operacién que intervienen en la regeneracibn
son: temperatura, presidén, nivel del lecho, tiempo de residencia

¥y aire de regeneracién,
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5.,13.1. Temperatura
La temperatura del lecho del regenersdor no estd su-
‘ jeta a control, sin embargo se ve afectada por 1as condiciones
de operacién de la desintegracién, las propiedades de la carga
¥ la reaccién de postcombustién.

La temperatura de regeneracién es la variable controladora -
en la unidad, ya que las alteraciones en las variables de opera
cién tienden & producir més coque, provocando un aumento en la
temperatura de regeneracién que obliga a una reduccién inmedia~-
ta en la relacién catalizador/aceite para disminuir el rendimi-
ento de carbén, restableciendo el balance entre la desintegra--
cién y la regeneracién.

Las altaraciones que provocan un aumento en la temperatura -

de regeneracifn sons

a) Un aumento en la temperatura media de ebullicién o en la gra
vadad especifica del gaséleo.

b) Un menor factor de caracterizacién o un mayor residuo de car
bén.

¢) Un aumento en la temperatura de la carga de gasbleo.

d) Un aumento en la temperatura de desintegracién.

e) Un aumento en la presién de desintegracién.

Las altas temperaturas en el regenerador favorecen la postcom--
tustién, sunque mejora la eficiencia de la regeneracién. La -~
temperatura méxima en el regenerador estd limitada por las ca--
racteristicas mecénicas de La unidad. Ademés, las altas tempera
turas favorecen la desactivacién del catalizador por sinteriza-
cién.
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5.13.2. Presién

La presién no se controla directamente en la unidad ,
sin embargo puede variar dentro de ciertos limites con las va-
riaciones en la presién diferencial entre el reactor y el rege-
nerador. '

Un aumento en la presidn.favoreee la regeneracién aungus ra-
ramente se utiliza para este propésito.

5.13.3. Nivel del lecho

El nivel del lecho del regenerador varia ligeramente con los
cambios en las condiciones de operacifn. Sin embargo, el nivel
cambia de acuerdo con las variaciones de loa flujos relativos -
de adicién y salidea de catalizador. El nivel del lecho estd es-
trechamente relacionado ocon el tiempo de residencia del catali-

zador en el regenerador.

5.13.4, Tiempo de residencia

El tiempo de residencia del catalizador depende del nivel -~
del lecho y la velocidad de circulacidén del catalizador. La reg
duccién del tiempo de residencia tiene un efecto adverso sobre
la regeneracién. .

Un alto nivel en el lecho aumenta el tiempo de residencia fa
voreciendo la regeneracién, aunque existe un lfmite debido al ~
arrastre de catalizador por los gases de combustién. Un bajo ni
vel favorece la postcombustién, elevando la temperatura del le-
cho y retrasando la regeneracién debido & 1a adicién continua ~

de catalizador que requiere la desintegracién.
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5.13.5 Alre de regeneracién

El aire de regeneracién es la variable mAs importante de 1la
regeneracién, ya que se recurre a ella frecuentemente para el -
control de la reaoiivaéibn del cataligador. La cantidad de aire
neceahrio estd determinada por el contenido de coque en el oata-
lizador, sl el aire no es suficiente, aumentard el contenido de
oarbén en 51 catalizador, disminuyendo su actividad, Una forma -
de corregir esto conmsiste en aumentar el tiempo de residencis -
del catalizador en el lecho.

Para confirmar los efectos de las variables de proceso en la
operacibén de las unidades de desintegracién catalitica a oconti
nuacién se anotan les caracteristicas de disefio, las condiciones
de operacidén, los rendimientos y calidad de los productos obteni
dos en tres distintas unidades instaladas en las refinerias del

pais (figura 12).
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6, OPERACION Y CONTROL DE LA UNIDAD

6.1, Principios de operacién

Los principios de operacién de las unidades de desintegracién
tienen como-objetivos: mantener y ejustar las variables de opera
oién para asegurar la calidad y rendimientos de los productos se
leccionados, 'obtener la operacién econbémica de la unidad, y evi-
tar daflos e las instalaciones, equipos y el personal.

A modo de ejemplo se expone la operacién y control de una uni
dad de desintegracién catalitica en el elevador {figura 13).

Las unidades de desintegracién constan de un reactor en donde
se realiza 1la conversién del gasbleo y un regenerador en donde -

8o elimina el coque que inactiva temporalmente ml catalizador,

6.2. Balance térmico

El reactor y el regenerador operan en balance térmico y de ma
teriales de manera que cuaslquier alteraciém en la temperatura -
del rezenerador afectard la operaoib'n de la unidad entera. El ba
lance significa que el intercambio de catalizador con su conteni
do de coque debe mer estable.

a) Entra o sale calor de la unidad con:
« El aire de regeneracién
« El precalentemiento de la carga
« Los gases de combuatién
. Loa hidrocarburos desintegrados

b) Se intercambia calor entre el reaotor y el regenerador cont
. El catallizador agotado
. E1 catalizador regenerado
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¢) Se genera calor en la unidad cons
. La combustién del cnque e hidrocarburos contenidos en el
catalizador desactivado.

d) Se consume calor en la unidad con:
-+ La adicién de calor para la desintegracién del gaséleo.

6.3. Pluidizacién

La unidad opera con catalizador fluidizado utilizando como me
dio de fluidizacién: vapores de hidrocarburos en el elevador, va
por de agua en el agotador y tubo bajante, y aire en el regenera
dor.

Los flujos de los vapores de hidrocarburoes, agua y aire pue--
den variar dentro de ciertos l{mites para mantener fluido el ca-
talizador. Sin embargo si el flujo del medio de fluidizacién es
muy bajo el catalizador deja de comportarse como un fluido y em-
pieza a fluir por gravedad. Por otro lado el flujo excesivo pro-
voce la expansidn de los lechos del agotador y el regenerador fa
voreciendo la pérdida de catalizador.

6.4, Circulacidn de catalizador

El catalizador fluidizado fluye de un recipiente mfds alto a -
otro mds bajo o de un recipiente a mayor presién a otro de menor
presién como lo hace un fluido normal. Sin embargo para estable-
cer la circulacién de catalizador en el elevador de desintegra--
cién se recurre a variar la densidad del catalizador fluidizado,
disminuyendola con los vapores de los hidrocarburos y agua. De -
esta manera es posible que el catalizador fluya en el elevador -
hacia la cdmara de geparacién que se encuentra a un nivel y pre-

sién mayores.
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Del agotador al regenerador el catalizador fluye por la diferen
cial entre las presiones totales entre el reactor y el regenera
dor. La presién desarrollada por la cémara de sepcracién, la al
tura del catulizador fluidizado en el agotador y tubo bajante -
permiten el flujo de catalizador contra la presién mayor en el
regenerador. E1l flujo de catalizador agotado se controla por el
nivel del agofador a través de la vdlvula de catalizador agota-
do. La presién diferencisl entre el reactor y el regenerador se
controla mediante una vdlvula que regula el flujo de gases de -
combustién a la salida del regenerador.

6.5. Reactor elevador

En el elevador se utiliza vapor de agua para la distribucién
uniforme del catalizador regenerado antes de llegar a 108 pun--
toe de inyeccidn del gasbleo.

El vapor de dispersién se alimenta al conjunto de toberas de
alimentacién para atomizar el gaséleo y maximizar el contacto -
con el catalizador regenerado. El vapor de dispersién se contrg
1la con el flujo de alimentacién de gaséleo.

El vaoor de elevacién de emergencia se utiliza en lugar de -
los vapores de hidrocarburos para asegurér la circulacidén del -
catalizador y garantigar una velocidad de ascencién adecuada -~
evitando la aglomeracién de las particulas antes de iniciar la
glimentacién de gasbleo o cuando existe una baja velocidad de -
alimentacién de gaséleo.

Cuando el gaséleo se pone en contacto con el catalizador ca-
liente se vanoriza reduciendo la densidad del catalizador flui-

dizado y lo obliga a elevarse.
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Conforme el catalizador asciende por el elevador transcurre
la desintegracién del gaséleu. Al final del elevador se encuen
tra el separador gue anarta 1os vapores de hidrocarburos y las
partfculas de catalizador para detener la desintegracién.

El reactor elevador permite obtener un tiempo de contacto
reducido con una alta velocidad de circulacién de catalizador,
como el catalizador se mueve ligeramente még despacio que los -
vapores de ‘hidrOcarburos, el tiempo de residencia del cataliza-

dor es ligeramente mayor que el de los vapores.

6.6, Desintegracién

Utilizando catalizador zeolftico la reduccién del tiempo de
residencia produce mds gasolina y menos gases y coque por uni--—
ded de gaséleo convertido, Posiblemente 1a gasolina producida -
sn loe primeros instantes se elimina de 1a zona de reaccién an-
tes que se desintegre a gases y coque. Por eata razén para al-—
canzar un& alta conversién debe mantenerse la mayor temperatura
del catalizador regenerado para obtener la méxima selectividad

de gasolina.

La temperatura de desintegracién en el elevador se controla
mediante la vdlvula de catalizador regenerado que regula la can
tidad de catalizador .caliente que entra al elevador y que trans
fiere calor al gaséleo para alcanzar la temperatura ‘de reaccién
adecuada.

Esta forma de variar la temperatura repercute también en 1la
velocidad de circulacién de catalizador, y por lo tanto, en la
relacién catalizador/aceite afectando doblemente & la convers--—
aién.
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La temperatura de desintegracién puede variarse recurriendo
al precalentamiento de la carga, sin embargo una alta temperatu
ra de alimentacién del gaséleo aumenta la severidad promoviendo
un mayor rendimiento de productos ligeros principalmente gases.

La mayor temperatura del catalizador regenerado permite
mantener la temperatura requerida para la desintegracién del ga
séleo aproveéhando la alta actividad del catalizador zeolitico. .

La temperatura de desintegracién a la salida del elevador -~
debe ser mayor cuando se desea el mdximo rendimiento de gasoli-
na que cuando se desea el méximo rendimiento de destilados in--

termedios.

6.7. Agotador

Bl agotador tiene como funcién eliminar los hidrocarburos -
que han quedado adsorbidos en el catalizador utilizando vapor -
de agua como medio de desorcién y arrastre.

La deficiencia en 1la desorcién provoce un aumento en la can-
‘tidad de combustible (hidrocarburos) que entran &l regenerador
Y que requieren una mayor cantidad de aire (oxigeno) para su =
combustién.

El nivel del lecho del agotador debe mantenerse suficiente—-—
mente alto para sellar la salida del separador y las piernas de

los ciclones separadores.

6.8. Regeneracién
Fara efectuar la combustién del coque es necesario combinar
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los tres elementos del fuego: combustible, oxigeno y temperatu-
ra de ignicibn. El combustible es el coque contenido en el cata
lizador, el oxigeno lo suministra el aire gue proporciona el sg
plador y la temperatura de ignicién proviene de una fuente ex—-
terna en el inicio de la regeneracién, pero una vez en Operfwe—-—
cién la temperaturs de ignicidén ee autosostiene por la combus——
tién continua del coque.

La combustién del coque se realiza a cualquier temperatura -
por arriba de los 40000, sin embarge una mayor temperatura de -
regeneracién mejora la eficiencia de la combustién. Por tal mo-
tivo la mayoria de los regeneradores en los que se efectua la -~
combustién incompleta del coque operan a temperaturas superio--
res a los 650°C.

Cuando se quema corbén puro o un hidrocarburo el producto de
la combustién es dibxido du carbono, pero cuande existe una can
tidad apreciable de carbén, como en el lecho fluido del regene-
rador, se efectda una reaccién secundaria de combustidn en la -
que el diéxido de carbono se combina con el carbén para former
monéxido de carbono., Como ¢l monéxido de cnrbono no estéd comple
tamente oxidado puede quemarse para nroducir diéxide de carbono.
Esta reaccién probablemete estd restringida al lecho fluido de-
bido a la produccién-continua de monéxido de carbono o a la pre
soncia de carbén. Sobre el lecho especialmente en 165 ciclones
gseparadores y en la linea de salida de los gases de combustién
no hay suficiente carbén para que se realice ésta reaccién.

La postcombustién puede y de hecho ocurre siempre que la tem

peratura de los gases de combustién 2lcanze la temperatura de -~
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ignicién de la mezcla monéxido de carbono—oxigeﬁo. Esta tempera
tura estd relacionada con la concentracién de oxigeno en los ga
sea de combustién, con concentraciones de 1.5 a 2.0 % en volu--
men la ignicién puede ocurrir a temperaturas bajas del orden de
los 600°C. 'S el contenido de oxigeno disminuye hasta 0.1 y =
0.2 % la temgeratura de ignicién se incrementa marcadamente.
Por esta razén una forma de evitar el incremento en la tempera~
tura de los gases de combustién, debido a la postcombustidn, es
disminuir al minimo el contenido de ox{geno en los gases de com
bustidn.

Se puede evitar el postquemado usando los rociadores de agua
para abatir la temperatura de los gases de combustibn, pero una
vez que la temperatura se ha elevado demasiamdo los rociadores -
son ineficaces y s6lo se puede evitar reduciendo el aire de re~
generacién que suministra el soplador.

Las altag temperaturas debidas a la postcombuastidn somete a
un calentamiento excesivo a las partes internas del regenerador
y expone al catalizader a un calentamionto brusco.

La temperatura del regenerador se ajusta normalmente varian-
do la temperatura de precalentamiento de-la carga y 8l mismo ~
tiempo las altaa temperaturas se contrarrestan con: agua a losg
rooiadores, disminuyendo la temperatura de desintegracién para
reducir la conversidén y la produccidn de coque, y disminuyendo
el aire de regeneracidn.
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6.9. Regenerador

La regeneracién se efectua en dos etapas, en la primera se -
adiciona el 80% del aire necesario para la combustién quemando
el grueso del coque contenido en el catalizador. La primera eta
pa opera a altas velocidades de flujo y una temperatura menor -
que las que se utilizan en las unidades tipicas de una etapa, y
con un contenido de carbén suficientemente alto para promover -
el rdpido quemado del coque sin exponer a las particulas de ca-
talizador a las altas temperaturas. En estas condiciones se im-
pide la postcombustién que ocurre en la regeneracién en una eta
pe en la que la postcombustién estd determinada por las varia--
clones en la cantidad de cogue auc entra al regenerador.

El carbén residual en el c~talizédor regenerado debe mante——
nerse en un bajo nivel para Tfavorecer la promocién de la desin-
tegracidén con el catalizador zeolitico. La ventaja obvia es un
catalizador de mayor actividad que contribuye & la obtencidn de
mejores rendimientos que los obtenidos en las unidades de desin

tegracién en el lecho.
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Te PROOCESOS ACTUALES

Existen en la actualidad varias versiones del prooceso de De--
sintegracién Catalitica Pluida con unidades de diferente diseflo
¥y caraoteriasticas mecédnicas particulares., A contlnuacién se expo
ne una resefla de estos procesos.

7.1 Proceso FCC "UOP"

Aplicacién: Para la conversién selectiva de gaséleo e hidro--
carburos de alta temperatura de ebullicién hasta una amplia va--
riedad de productos; gasolina de alto octano, destilados y com--
bustbleos, olefinas ligeras para alquilacién y polimerizacién, -
LPG o petroquimicos.

Desoripcién: El sistema UOP representa un diseflo avanzado con
reactor y regenerador laterales (figura 14) ya que oate arreglo
proporciona una operabilidad insuperable y un patrén de rendi---
mientos altamente selectivos,

Las caracteristicas de la secoidn de reaccién con un reducido
tiemvo de contacto en el elevador, equipado para obtener una ré-
pida separacién del vapor-catalizador, para hacer un uso efecti-
vo de los modernos catalizadores altamente activos. La eficlen--
cla en la separacién del catalizador da por resultado un menor -
arrastre de particulas hacla la fraccionadora que permite elimi-
nar la recirculacién de lodos al reactor.

La seccién de regeneracién utiliza una altae velocidad de que-
mado oon bajo inventario de coque y una configuracién del regeng
rador dnica que proporciona una baja carga de catalizador a los
ciclones, Este arreglo proporoiona ademds un gas de chimenea -
con baja cargza de catalizador (lo que facilita la operacién del
aistema de recuperaclién de energia) que se desea en una opera-~-
cién de combustién completa con emisibn reducida de CO que produ

87



ce un minimo rendimiento de coque con una amplia variedad de
cargas.

La fraccionadora principal, el sistema de concentracién de
gas y el sistema de alinentacién estdn cuidadosamente integrados
para proporcionar un uso efectivo de la energia. TLa unidad pue-
de equiparse fécilmente con un circuito externo de recuperacién
de potencia para aprovechar totalmente el potencial del gas
efluente, .

A través de los aflos el proceso UOP se ha caracterizado por
su alto grado de confiabilidad y eficiencia operativa, La unidad
ademAs posee flexibilidad para ajustarse a un amplio rango de --
condiciones operativas y alimentaciones.

Las unidudes han sido disefiadas y operadas con altas geverida
des para producir =zas licuado, a severidades moderadas donde el
producto principal es la gasoli=a y bajas severidades cuando se
desea un destilado. las unida 33 han procesudo ademAs gasbleos
diversos como: desasfaltados, desmetalizados y atin crudo atmosf§
rico reducido,

Instalaciones Comerciales: Alrededor de 190 unidades en operg
cidén, disefio o construccién procesando con éstas desde 2,000 has
ta 100,000 bpsd de alimentacién fresca.

Licenciador: UOP Process Division of UOP Inc.

7.2, Proceso RCC

Aplicecién: Para alcanzar altos rendimientos selectivos de =~
combustibles de transportacién y otros productos ligeros a tra--
.vés de la conversién directa de residuos aimosféricos del petréd-
leo en un sistema catalitico fluidizado.

Descripeibn: {firura 15) Los residuocs virgen de la destilg.--
¢ibn atmosférica se introducen en la zona de reaccibén del eleva-
dor dende se mezcla con el catalizador activo caliente. Después
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de controlar el tiempo de residencia a alta temperatura y baja -

_presién utilizando un separador que divide balisticemente el ca-
talizador del vapor compuesto por el elevador con orificios y un
ciclén simple. Las reacciones secundarias que se presenta comfn
mente cuando se procesan aceites pesados son asi efectivamente -
minimizadas. Los vapores de los productos de reaccién se envian
a la fraccionadora y al sistema de recuperacién de ligeros.

TABLA 9 RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS DEL PROCESO “R3JC"
Alimentacién Residuo con Residuo con

contenido intermedio contenido alto de
de carbbn y metales carb6n y metales

Propiedades

Gravedad CAPI 21.3 19.3
Ni+V ppm 44 65
Carbén Ramsbottom % peso 4.5 6.9
Nitrégeno % peso 0.14 0.19
Productos % vol.

Gag seco % peso 3.3 ) 4,1
Propano/Propileno 1.8/8.7 1.8/8.3
Butanos/Butilenoa 4.6/10.1 3.9/9.9
Gasolina c5-43o°F 57.8 55.6
Gaséleos Destilado/Pesado 15.0/8.4 15.0/10.9
Coque % peso 8.4 10.8

El catalizador agotado proveniento de la cdmara de separacién
entra a8l regenerador de dos etapas para eliminar mediante la -~
combustién los depbsitos carbonosoa y restaurar la actividad a -
condiciones relativamente moderndms para proteger a las particu-
las de la desactivacién hidrotérmica, E1 control de temperatu--—
ras en el rango seleccionadoc se logra manteniendo un rendimiento
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constante en la zona de reaccién, una baja relacién de CO/CO2 -
en ¢l gas de chimenea y usando un enfriador de catalizador exter
no integrado entre las etapas d¢ regeneracién. Ios beneficios -
que se obtienen son: reduccién en la potencia requerida para el
soplador de aire, el tamafio y nimero de clclones, didmetro de -
los recipientes y material de conatruccién, El CO del gas de -~
chimenes puede utilizarse para recuperar energia,

Los rendimientos tipicos de una unidad catalitica RCC se mueg
tran en la tabla 9.

Instalaciones Comerciales: Una unidad de 40,000 bpas en opera-
¢ién desde marzo de 1983 y una unidad de demostraclén de 200 bpd
en operacién desde 1978,

Licenciador: UOP Proceas Division of UOP Inc.

T.3 Proceso F3C "GULF"

Descripcibn: (figura 16) F1 proceso Gulf permite el procesa--
miento de un amplio rango de alimentaciones para obiener los pro
ductos elezldos con su flexibilidad excepcionsl. La tecnologia
de disefio y procoso pueden integrorse fdoilmente en unidades nue
vas o remcdeladas combinando cambios répildos desde una operacién
con alta conversion y méximo rendimiento de gasolina hasta una -
operacibn de méximo rendimiento de destilado, mantenlendo bajos
rendimientos de gas y coque, altos rendimientos de 03 y 04, alta
relacién iso/n-parafinas y gasolina de alto octano, Gasbleos vir
gen, desulfurados y mezclas de gasbleos virgen o hidrodesulfura-
dos han sido exitosamente procesados.

Los rendimientos obtenidos con diferenies cargas de gasbleos
se muestran en la table 10.

Instalaciones Comerciales: La capacidad total operativa es de
304,000 bpsd.
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TABLA 10 RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS DEL PROCESO “GULF"

Carga Mid Continent Kuwait Kuwalt
(gaséleo atmos. (gasbleo (375°F +
+  ATB) virgen) residuo HDS)
Propiedades
Gravedad CAPI 23.9 22.9 26.0
Azufre # peso 0.66 2.9 0.10
Residuo de carbén % peso 3.62 0.3 2.2
Destilacién ASTM °P
10 % 581 640 542
50 # 807 815 832
90 % 1014 975 -
% Volumen de crudo - 30 52,3
" Rendimientos % vol.
Conversién 76.8 - 18 83.8
Cg-430°F TBP 60,0 57.5 62.9
¢, total 4T 18.5 20.4
03 total 10.5 12.6 13.0
Gasbleo ligero 16.4° 16.5 14,2
Acelte decantado 6.8 5.5 2.0
Cy-C, % peso 137 4.5 3.1
Coque % peso 6.9 5.9 6.0
Calidad de productos
Gasolinas ligera pesada rango rango
total total
RON 93.8 88.4 92.5 94.0
RON 4+ 5 gr TEP 96.4 91.0 94.7 96.6

Licenciador: Gulf Research & Development Co.
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T.4. Proceso FCC "Ultra-Orthoflow"

Aplicacibn: Para convertir una amplia variedad de destilados
¥y las fracciones mAs pesadas del petrdleo hasta productos de me-
nor peso molecular. lLas condiciones Ge operacién y disefio pue--
den optimizarse para maximizar la produceién de gasolina de alto
octano, olefinas ligeras ya sea para alquilacién o polimeriza---
0cibn o destilados intermedics para la preparacién do dlesel o -
ocombustéleos,

Descripeién: (figura 17) El disefio incorpora un sistema exter
no de elevador vertical con sistema de inyeccién miltiple de ali
mentacién, codo de éngulo recto patentado y ciclones en el eleva
dor. También involucra tecnologia de regeneracién Ultracat con
diseflo avanzado de distribucién de aire, La combustibén completa
del CO se obtiene en el regenerador vara minimizar el rendimien-
to de coque y el contenido de coque en el catalizador, maximizan
do asi el rendimiento en la producciébn de liquidos y eliminando
1a necesidad de una caldera de CO para el control de la emisibn
de CO., La cAmara plena externa del gas de chimenea simplifica -
el disefio mecdnico, reduce Areas de alto eafuerzo local y permi-
te @l uso de partes sometidas a presién de acero al carbbn,

Las caracteristicas del dimefio Utra-Orthoflow son una excelen
te fluidizacibén y control de temperaturas debldo al flujo verti-
cal de los sélidos facilitado por las vdlvulae tapbén utilizadas.
Las caracteristicas superlores de fluidizacién permiten una répi
da recuperacién de la unidad después de un paro forzado.

La fraccionadora y la seccibn de recuperacién de vapores se -
optimizaron con respecto al aprovechamiento integro del calor -~
disponible para recalentar la carga y como medlo de calentamien-
to de las torres como corrientes de recirculacién, reduciendo el
combustible, el agua de enfriamiento y el consumo de vapor.
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La unidad puede equiparse con un tren de recuperacién de -
energia para aprovechar el potencirl de gas de chimenea.

El rendimiento de productos con gasbleo l1id East hidrotratado
con rango de ebullicién 650°F + se muestra en la tabla 11.

TABLA 11 RENDIMIENTOS TIPICOS DEL PROCESO ULTRA-ORTHOFLOW

Conversién # vol. 81.0
C5-400°F % vol. 64.1
Butano-Butileno # vol. 18.4
Propano-Propilenc % vol. 10.7
Aceite cieclico 1igero % vol. 14.0
Aceite decantado # vol. 5.0
Cy ¥ mée ligeros (incluyendo HZS) % peso 3.0
Valoracién de octanos de la gasolina
RCN claro 91
RON + 3 ec TEP 97
MON claro 81
MON + 3 ce TEP 86

Instalaciones Comerciales: Mds de 100 unidades desintegrado-- |
ras cataliticas han sido disefiadas, dirigidas y/o construidas -
por M.W, Kellogg Co. procesando cerca de 2 millones de barriles
de carga fresca por dia. Veinte de las unidades Ultra-Orthoflow
ge han disefado en los Ultimos diez afios 'y nueve de éstas emple-
an regeneracién Ultra-Cat. Kellogg ha remodelado 30 unidades en
los Gltimos diez aflos y Amoco ha remodelado 11 unidades para in-
oluir la roseneracién Ultra-Cat para procesar un total de 500,
000 bpad.

Licenciador: The M.W. Kellogg Company and Air Products-HRI,
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7.5. Proceso "Heavy 0il Cracking"

Aplicacién: Conversi6n de crudos residuales hasta hidrocarbu~
ros ligeros principalmente corbustibles para transportacién e in
clusive la genseracién de vapor.

Descripeién: (figura 18) El proceso HOC es una versién espe--
cial del procesoc Ultra-~Orthoflow en el cual los crudos reducidos
son desintegrados en un reactor elevador a condiciones 6ptimas.
La porcién del carbén Conradson en el residuo se deposita en el
catalizador y se quema en el regenerador. El exceso de calor -
producido se utiliza para generar vanor de alta presién a través
de un disefio especial de serpentines de vapor dentro del lecho -
del regenerador y/o mediante un enfriador de catalizador exter—-
no., La remocién del calor se efectua mediante tubos de horqui--
1la colocados en capas cerca de las paredes del regenerador. FEl
agua de alimentacién a calderas fluye a través de estos tubos pa
ra general el vapor. Esta instalacién ha sido probada durante -
veinte affos con una erosién despreciable.

S{ se quiere flexibilidad debido a los cambios en la calidad
de la carga o de los flujos de carga se puede utilizar la carca-
za externa y ol enfriador de tubos del catalizador. Los metales
(Niquel y Venadio) depositados en el catalizador afectan su acti
vidad y selectividad éste efecto adverso puede minimizarse utili
zando un catelizador especifico para desintegrar los residuos o
utilizando pasivadores de los metales en el catalizador. Cuando
los costos requeridos para el control del envenenamiento por me-
tal son muy altos y el manejo del mayor rendimiento de cogue --
empieza a ser excesivo es necesario el pretratamiento de la car-
ga.

Los rendimientos de un residuo atmosférico de Heavy Arabien -
con rango de ebullicién de 650°F + se muestra en la tabla 12,
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TABLA 12 RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS DEL PROCESO HOC

.Carga Mozcla de crudo reducido
Propiedades de la carga

Gravedad C©API 12.6

Azufre £ peso 4.34

Carbbn Conradson % peso 13.3

Metales (Niquel y Vanadio) ppm 120
Rendimientos
Proceso HDS HOC HDS + HOC
Carga % vol. 100 100 100
NH3 + H,8 # peso 4.5 0.1 4.6
€,=¢, % peso 1.3 16.2 14.0
Cg-400°F  ASTM  # vol. 6.1 59.1 55,3
400-650°F ASTM % vol. 14.3 16.6 28.1

Gagbleos pesados % vol, 83.2 8.4 7.0

Instelaclones Comerciales: Una unidad en operacién desde 1961,
otra mAa de 50,000 bpsd en operacién desde 1981 y una mhs de 40,
000 bpad arranced a medimdos de 1983,

Licenciador: The M.W. Kellogg Company and Air Products-HRI.

7.6, Proceso Flexicracking

Aplicacibén: El proceso Flexicracking se utiliza para la con--
versibn catalitica de una amplia variedad de gaséleos virgen, hi
drotratados, desintegrados, desaafaltados y alimentaciones conte
niendo residuos del petrbéleo para obvtener productos de bajo peso
molecular como olefinas, gasolina de alto octano, destilados in-
termedios y otros productos selecclonados.

Tescripeibn: (figura 19) La tecnologia Flexicracking cubre un
amplio margen de tecnologias requeridas para el proceso (estima-
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cién de rendimientos, caracterizacién de la carga, ete.), disefio
del reactor y regenerador, purticularidades mecdnicas y caracte-
risticas de seguridad, emisiones, sistema de control y recupera-
cién de energla del gas de chimenea.

La unidad Flexicracking puede diseflarse ya sea para el modo -
de operacién linea de transferencia pura o 1la operacién de eleva
dor con lecho fluido. Esta variabilidad permite ajustar la ope-
racién debido a los cambios en la calidad de la carga, actividad
catalitica o economia 6ptima. La configuracién linea de transfe
rencia se utiliza cuando se requiere un corto tiempo de reacciébn.

TABLA 13 RENDIMIENTOS DEL PROCESQ FLEXICRACKING
Alimentacién: Arabe ligero 650-1050°F VGO crudo HDS-VGO
Gravedad C©API 22,9 25,1
Objetivo de proceso méximo (a) Gasol. Dest, Gasol,

Rendimientos (% carga fresca)

Conversién 430°F - % vol. 79.3  63.6 84.8
Cy ¥ més ligeros® 7 peso 2.8 2.7 - 1.9
Propano-Propileno % vol. 10.2 5.3 11.3
Butanos~Butilenos % vol. 16.7 9.9 19.6
Gasolina catalftica**# vol. 64.2 41,3 69.5
Aceite de calentamiento % vol. 16.7  45.6 12.2
Residuo % vol. 4,0 5.0 3.0
Coque % peso 6.0 4.5 5.6

+ incluyendo st .

++ rendimiento de gasolina basado en el rango C -430°F en la ops
racién de médxima gasolina y en el rango 05—320°F en la opera-
cién de méximo destilado.
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Los ciclones del reactor se utilizan en ambas unidades para -
eliminar el msentedor de lodos en la fraccionadora y el efecto -
desactivante de 1lm recirculacién de los lodos de catalizador.

La regeneracifn incorpora el control de 1la combustién del CO
rara mantener los niveles de emisién regulados. La tecnologia -
Flexicracking también proporciona un control particular de la -
emipién de particulas con agotadores y precipitadores y recupera
cibn de potenéia para minimizar el consumo de enérgia.

Rendimientos: Flexicracking tiene la flexibilidad para mante-
ner los diferentes objetivos de proceso con una amplia variedad
de cargas. Ejemploa de rendimientos para mAxima produccién de -
gasolina y mAximo destilado se muesiran en la tabla 13 con gasé-
leos virgen y gasfleo de vacio hidrotratado.

Instalaciones Comerciales: Exxon ha disefiado 70 unidades cata
litices de desintegracidn con una capacidad total de 2.6 millo--
nes de bpsd.

Licenciador: Exxon Research and -Engineering Co.
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CONCLUSIONES

El proceso de Desintegracién Catalitica Fluida permite 1la
obtenclén de productos valiosos como gasolina, aceites y ole-
finas lireras a partir de las fracciones pesadas del petrlleo o
crudos pesados de menor valor comercial. Esto es importante ya
que actualmente lms refinerias del pais procesan mezclas de cru~
dos ligero y pesado correspondientes a los crudos Istmo y Maya.

Las unidades de desintegracién en el elevador tienen la venta
ja, sobre las unidades de desintegracién en el lecho fluido, de
su mayor flexibilidad para ajustarse a los diferentes objetivos
de proceso como la obtencibén de gasolina o aceite ciclico ligero
para cubrir la demanda de hidrocarburos combustibles.

La utilizaci6én actual de los catalizadores zeoliticos en el -
proceso de Desintegracién Catalitica' se debe a que poseen una
mayor actividad y selectividad que los catalizadores amorfos per
mitiendo elevar el rendimiento y calidad de los productos obteni
dos.

La introduccién de las zeolitas ha impulsado el desarrollo de
las unidades de reactor slavador y la revisién de las unidedes
de lecho fiuido para renovarlas y amplierlas. Esta renovacién -
se basa en 1la operacién a presiones mds altas y en la reduccién

del tiempo de reaccién eliminando el lecho fluido para efectuar
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1a reaccién en el elevedor aprovechando efilclentemente las ca--
racteristicas de éstos catalizadores.

Ia mayor compresién de la quimica del proceso y sus variables
operativas contribuyen a 6ptimizar la operacién de las unidades
‘elevando 105.rendimientos de los productoo deseados, ajustando -~
la operacién debido a los cambios en la calidad de la carga o -
evaluando el tipo de catalizador més apropiado.

Los catalizadores cristalinos forman una buena parte de la -
tecnologia del proceso de Desintegracién Catalitica y es un buen
terreno para fomentar la fabricacién de catalizadores nacionales
como se ha hecho ya en otros procesos utilizados en la refina---

cién del petréleoc.
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H ]
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