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Basándose en los procesos que operan en los E. U. el Propi- 

leno no se obtiene como un producto primario, sino que parte de - 

dos fuentes principales: 

1. Como co - producto en la obtención de Etileno. 

2. Como subproducto en las operaciones de manufactura de - 
gasol i na. 

En las operaciones de obtención de Etileno, el Propileno se

obtiene partiendo de] cracking de propano y componentes más pesa— 
dos, tales como la nafta. condensados, gasolina natural y gas o¡]. 

En las operaciones de manufa ctuar de gasolina, el Propileno parte- 

ade] cracking térmico y aíílítico de] petróleo, siendo en el cata- 

lítico donde se obtiene la mayor cantidad de Propileno. 

De estas instalaciones las corrientes de Propileno vienen - 

mezcladas principalmente como propano, y dependiendo de la aplica - 

cion destinada se sigue el proceso de purificación adecuado para - 
la concentración de propileno deseada. Existen diferentes gra

dos de concentración en las corrientes de Propano - propileno como - 
son: propileno grado refinería con 40- 60% de propileno; propileno - 

grado químico con 90- 95%; y propileno grado polfmero con 99 6 más7

En las unidades de manufactura de gasolina se obtiene propileno - 
grado refinería, en las de] etileno grado químico y polfmero. 

En el cracking de propano se produce generalmente una mez - 
cla de C s con una ligera concentración de componentes más pesa - 
dos que la que se encuentra normalmente en las corrientes grado - 
refinería, 

requiriéndose mayor enfriamiento de C 3 para producir --- 
propileno grado químico. Por otro lado, cuando se parte del - 

cracking de nafta se obtiene propileno grado químico. Sin em

bargo, se tiene una mayor cantidad de impurezas en corrientes de = 

propileno a partir de las operaciones de etileno que en las gasoli
na. 

la corriente grado Po1fmero se obtiene por medio de hidrog!j
nación catalítica de la corriente grado químico, para separar pro- 

padieno y dimetil acetileno. 

tra Posible fuente de propileno es la deshidrogenación catalftica
de propeno. Esta técnica se usa en gran escala para la - 
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la producción de butilenos y butadieso a partir de butano normal, 

La deshidrogenacfón de propano debe operarse a temperaturas

más altas que en las de pir6lisís de n - butano e Incluye problemas

técnicos y de operación los cuales no han sido completamente resuel
tos; teniéndose algunos problemas econdinicos que Influyen en la - 

producción comercial. 

u- Las mezclas de propano -propileno grado refinerla, se usan

en la manufactura de alcohol IsopropIlico, cumeno, noneno, dodece

no. El propileno de alta pureza se utiliza para derivados
tales como oxi- quImicos, acroleTna y polipropileno. 

Los diferentes procesos existentes son: 

1. C. F, BRAUN & CO, 

2. M. W. KELLOGG CO. 

3, LUMMUS CO. 

4. SELAS CORPORATION OF AMERICA. 

5. PETROCARBON DEVELOPMENTS LIMITED. 

6, STONE AND WEBSTER ENG. CCRP, 

7. LURGI RUHRGAS. LURGT CORPORATION. 

8. USC STONE AND WEBSTER ENG, CP, 

9. BADISHE ANILIN & SODA FABRIK. 

10. COASTAL SATATES PETROLEUM CO. FOSTER. 

11. UNIN OIL COMPANY OF AMERICA. 

12. RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LIGEROS. 

13. LINDE. 

14. PHILLIPS PETROLEUM COMPANY, 

Son procesos de pirólisis los cuales operan en presencia - 

de vapor para suprimir la formación de coque, En todos se usan

hornos de cracking excepto en los procesos de Lurgi, Gadishe, Phi

llips y Union o¡] C7, 9, 11 y 14) en los cuales se emplean lechos - 

fluidizados. El proceso Lurgi usa arena como conductor de calor

en el de Badishe se emplea el coque que se forma de la carga al¡ 

mentada, en el Phillips se utilizan bolas calientes y en el Uniofi

oil utilizan carUn activado. La ventaja de estos es que se u- 

tiliza aceite crudo como alimentación. 
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PROCESO LUMMUS. 

ALIMENTACION. Gases de refinería, etano y propano. 

PRODUCTOS. Etileno yJó Propileno a la pureza deseada arriba de] 
99. 9% mol . . 

DESCRIPCION. El diagrama de flujo muestra una planta para produ
cir etileno y propileno de etano y propano, y la recuperación de - 
estas olefinas. 

Los hornos separados se usan para la desintegración de eta- 
no y propano, para que cada uno se descomponga a las condiciones
óptimas para la máxima producción. 

las corrientes de los hornos se enfrían con agua en calde- 
ras separadas de enfriamiento a 190OC, se combinan y enfrían ade- 

más en una torre de agitación de agua antes de introducírse al - 
sistema de compresión. El polímero y los destilados de aromáticos

se recogen en el tambor de enfriamiento de agua y se decantan ElS

S istema de compresión se debe diseñar cuidadósamente para evitar
t emperaturas excesivas que produzcan la polimerización en el com - 
resor originando el mantenimiento excesivo. 

Cuando el etileno está libre. de acetileno, se hidrogena - 

selectivamente por el paso de] efluente de] calentador de desinte

graci6d sobre una catalizador, generalmenLe en e, segundo paso

de] compresor. 

La efluente combinada de] calentador y laálimentación se

comprime a aproximadamente 500 psig., se enfría y seca sobre sóli

dos desecante-' tales como alúmina activada 6 bauxita. Los seca- 

dores consisten de múltiples cámaras desecantes las cuales se rege
neran sobre un predeterminado ciclo. La alimentación se abate a

un punto justo arriba del punto de formación de hidrato para man- 
tener la carga seca en un mínimo. 

La alimentación seca se enfrfa más y se introduce en el ab
sorbedor de fraccionamiento. El hidrógeno y metano se rechazan
completamente como gas de salida, mientras que el etileno y compo- 

nentes más pesados se absorben en ace4te ligero. En la Dlanta - 
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descrita el aceite ligero de absorción consiste de una fracción - 
compuesta de C4 a través de] destilado de arom¿ ticos. El aceite

pesado se descarga de] fondo del absorbedor con una concentración
de metano referida a etileno de menos de] 1% y que contiene arri- 

ba de] 96% del etileno en la alimentación de] absorbedor. 

Los fondos de] absorbedor se alimentan al despropanizador
donde el etileno, etano, propileno y propano se obtienen del do- 

mo y los fondos se recirculan como aceite ligero. La corrien- 
te de] domo se lleva al fraccionador y la corriente de los fondos
consiste de propano y propileno. De] fraccionador de etileno - 

se separa por el domo el etileno y por la corriente de los fondos
etano, el cual se recircula a los calentadores de cracking. Cier

tos procesos requieren etileno de una pureza arriba del 98% mol ' 

en tales casos se adiciona un desmetanizador entre el desetaniza- 
dor y el fraccionador de etileno. La corriente de los fondos
de] desetanizador se separa similarmente en el fraccionador de
propileno en el cual se tiene por la corriente del domo propileno
y por la de los fondos propano, el cual se recircula. 

La refrigeración de la unidad se suministra por compreso- 
res centrífucos usando propano como refrigerante. 

PRODUCCION. Los productos se indican en el diagrama. Varfan

con la composición de la alimentación, la conversión por paso en
el calentador. 

PROCESO COASTAL STATES PETROLEUM CO. FOSTER WHEELER CORP. 

ALIMENTACION. Isobutano. 

PRODUCTOS. Propileno e isobutileno. 

DESCRIPCION. La alimentación de isobutano se desintegra bajo - 
condiciones que se controlan cuidadosamente. La efluente que sa

le de la sección de reacción se pasa a través de la sección de re
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cuperaci6n de calor para llevarla a¡ área de recuperación de gas
donde el fuel -gas y pequeñas cantidades de componentes pesados se
separan de la corriente de C3 - C4 - 

La corriente del producto C3- C4 se puede enviar directamen
te a una unidad de alquilación ó a un sistema de purificación
para producir propileno e isobutileno de alta pureza. 

La corriente de la mezcla propileno -C4 se puede fraccionar
por varios métodos dependiendo de los productos requeridos. Por
ejemplo: la mezcla rica en isobutileno se puede fraccionar para - 
producir una corriente relativamente rica de] ( 95%) de isobutileno
y otra rica en isobutano. 

la mezcla rica en isobutileno puede enviarse a extracción - 
6 a destilación extractiva para producir isobutileno de alta pure - 

99%) y una corriente rica en isobutano. 

Toda la corriente de C3/ C4 se puede enviar a una unidad de
alguilación 6 a una unidad Polifraccionadora y el isobutano sin - 
reaccionar se recircula a la alimentación para su extinción. 

PRODUCTOS. los productos tíPicos se indican en la siguiente
tabla, la cual se basa en una Planta que Produce propileno de al- 
ta pureza y un 27% de isobutileno e isobutano sin convertir. - 
Esta última corriente puede volverse a tratar si se desea. 

La relación de propileno a isobutileno que se produce se
puede variar dentro de los limites por la modificación de las con
diciones de operación. 

SERVICIOS. los servicios que se enlistan a continuación son - 
tfPicos para la planta de proceso. Los requerimientos del fue] - 
gas se pueden compensar por el gas de salida de la planta. 

Enfriamiento de agua. 5 800 gpm. 
Fuerza eléctrica. 

190 kw- h/ h. 
Fue] - gas

90 MM BTU/ h. 
Alimentación de agua de] calentador. 93 gpm
Vapor. 

2 500 lblh. 
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CORRIENTE ALIMENTACION PRODUCTO PRODUCTO GAS DE C5* 

C3 C4 SALIDA

bpsd 5 000 760 3 250 1. 35 MM

scfd. 

ANALISIS DE LOS

COMPONENTES, % 

PROPILENO 92

n - Butano 5

Isobutano 95 67

n- Buteno 2

Isobutileno 27

Peso mol 13. 7
0 API 43. 9

PROCESO C. F. BRAUN & CO

ALIMENTACION. Nafta 5 cualquier materia prima desde etano has

ta gas - o¡] incluyendo gases de refineria. 

PRODUCTOS. Etileeo y Propileno grado polimero. Los subproduc

tos son ricos en hidrógeno, metano, un producto C3 conteniendo de
90- 94% mol de propano, un producto C4 que consiste de butenos y - 
butadienos, un alto grado de octano, producto de gasolina con al- 

tos aromáticos y fuel - oil. 

DESCRIPCION. Como ya se dijo puede usarse cualquier alimenta- 

ción, esta descripció se aplica e- oartic, lar a nafta. 
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El proceso Braun fracciona la nafta en Presencia de vapor - 
en un horno tubular. El etano y propano que se producen se recu- 
peran y fraccionan para producir etileno adicional. 

las efluentes calientes de] horno se enfrían en una línea - 

de cambiadores de calor por generación de vapor a álta presión. - 
Los gases enfriados se enfrían primero por circulación de aceite y
después por circulación de agua. Con estas dos etapas de enfria- 

miento se tiene un mejor calentamiento económico reduciéndose la - 
acción de la alimentación de] compresor. 

Los gases incondensables fraccionados de] agua de enfria- 

miento se comprimen, agitados por NaOH, para eliminar los gases a
cidos, pasando después a secado por medio de alúmina desecante, - 
para alimentarlos al desetanizador. 

El etileno con grado de polimerización se recupera del domo
del desetanizador, por una primera subinyección en una hidrogena- 
ci6n catalftica para eliminar acetileno, entonces se efectúa un - 

secadp secundario para eliminar la inyección contfnua de metano] 

y también la fracción secundaria del desmetanizador y la fracción
de C2. La fracción de C2 opera en una bomba caliente junto con
un sistema, de refrigeración de C2 - 

Los fondos del desetanizador se alimenten al despropanizador

El domo de esta columna es un producto de C3 que contiene 90- 94% 
mol de Propileno. El Propileno grado polímero se recupera de - 
esta corriente, por una subinyección de éste en la hidrogenación

catalítica para eliminar el propadieno y el metil acetileno, enton

ces los productos ligeros f1nales se eliminan y fraccionan los - 
C3- La fracción C3 opera en una bomba caliente junto con el sis
tema de refrigeración de propileno. 

Los fondos del despropanizador se alimentan al desbutani- 
zador. El domo del desbutanizador contiene un producto de C4
que consiste de butilenos y butadienos. La corriente de los

fondos está en combinación con el destilado que se produce en la
sección de enfriamiento y se alimenta después a la sección de Ii- 
drogenación de gasolinas. 

En la sección de hidrogenación se realiza media hidrogena- 
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ción catalítica en la pirólisis de la gasolina cruda para eliminar
la formación de gomas diolefinicas. la gasolina hidrotratada - 

se estabiliza entonces a la presión de vapor requerida y se condu
ce para producir la gasolina con el Punto final requerido. los

fondos de la torre de fraccionamiento se combinaq con . la corrien- 
te de fue] - q¡ 7 de la sección de enfriamiento para la formación
de producto de fuel -oil. 

PROCESO M. W. KELLOGG CO. 

ALIMENTACION. Gas refinado, etano, propano, butano, pentano, 

gasolina natural, nafta ligera y pesada, gas - o¡] y fracciones pe- 
sadas. 

PRODUCTOS. Etileno de alta pureza ( 99. 9%mol) y Propileno, al

igual que aromáticos y un gas residual el cual consiste de hidró- 
geno y metano. 

DESCRIPCION. El diagrama ilustra una unidad de fraccionamien- 
to típico a baja temperatura para la producción de olefinas a par- 
tir de nafta e incluye el equipo pa'ra la hidrogenación selectiva
de pir6lisis de gasolina. 

La nafta junto con vapor pasan a través de un serpentín de
alta temperatura en un horno de pirólisis donde se efectúa el - 
cracking. Los productos formados se enfrían parcialmente en un
gene ndor de vapor antes de] enfriam. ento final en una columna de

agitación de la cual se extrae una fracción de fue] - o¡]. 

La corriente de] domo consiste de gasolina Y componentes - 
ligeros, la cual se comprime y pasa a rravés de gas ácido, se se- 

para y seca Por pasos, y se pasa después al desmetanizador. En

el sistema desmetanizador se separan el hidrógeno y el metano como
productos de] domo por fraccionamiento a baja temperatura . El - 

flujo de los foddos de desmetanizador fluyen al desetanizador - 
donde ] Os C2 se fraccionan por el domo. El flujo de] domo se com
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bina con el hidrógeno de] desmetanizador y se pasa sobre un cataU
zador para convertirse en acetileno. la efluente convertida se j, 
pasa al separador de C2 donde los productos de] etileno se fraccio

nan por el domo y por los fondos se tiene etano, el cual se recir- 

cula para la pirólisis. 

El flujo de los fondos de] desetanizador s%e pasa al despro
panizador donde se fraccionan por el domo ] Os C3, Esta corrien

te se puede fraccionar mejor para tener una corriente de propile - 
no de alta pureza. los fondos del despropanizador se separan en
corrientes C4 Y gasolinas en un desbutanizador. 

Las necesidades de refrigeración se suministran por un sis
tema de cascada externo de etileno- propileno y por un proceso de
expansión de gas

La pirólisis de gasolina se hidrata selectivamente usando - 
una técnica catalftica de dos pasos. En el primer paso se tiene
la saturación de diolefinas, mientras que en el segundo se comple- 

ta la operación de saturación con las mono- olefinas residuales. 
La efluente se enfría y flashea para suministrar la recirculación
de] gas. El líquido flasheado se envía a la torre de agotamiem
to donde se absorbe hidrógeno y se separa metano. El flujo de

los fondos de esta torre se pasan a la torre de rectificación - 
para la separación de gasolinas. 

RENDIMIENTO. Los productos de la pirólisis de nafta se carac- 
terizan por un alto grado de flexibilidad. Se tiene etileno
al 33% en peso 6 mayor dependiendo de la alimentación en el hor- 
no. La fracción de C3 consiste de propileno al 90- 95%mol. - 
La fracción de productos C4 es sobre el 95% de insaturado y con- 
tiene un alto grado de porcentaje de butadieno. 

El producto de la fracción de gasolina es material de al- 
to octanaje. 
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PROCESO U, S, C, STONE & WEBSTER ENG. CORP. 

ALIMENTACrON. Etano, propano, butano, pentano, gasolina natural
queroseno 6 gas- oji. 

PRODUCTOS, Etileno y propileno grado Polfmero, corriente de C4
y una corriente rica en aromáticos. 

DESCRrPCrON. El diagrama de flujo ilustra el proceso U. S. C. ( U] 

tra selective conversion), para la pirólisis de nafta 6 alimenta-- 
ci8n de gas - o¡], para la obtención de etileno al 99. 95% y propile- 

no al 99. 9P como productos primarios. 
la nafta 6 gas - o¡] se precalienta y se carga a un horno de

tubo vertical USC, La mezcla de hidrocarburo y dilución de vapor
se calienta a—15 - 50- 16500F, entonces se enfrTa por medio de un cam- 
biador de enfriamiento súbito, la selecct6n de las condtctones
de cracking y de] rápido enfriamiento ocasionan una alta produc- 

ción de valiosos productos con una reducción a contracorriente lo
cual es indeseable ya que ocasiona la formación de coproductos - 
tales como metano, 

Se alcanza una eficiencia térmica por la generación de va- 
por a _ 650- 2000 psi manométricas y 160 psi manométricas oor el ca— 
lor que se rec—upera de] tubo de] gas de] horno. La efluente de] 

serpentfn pasa a una torre de fraccionamiento primario para el en- 
friamiento final y la separación de aceite de e- friamiento y pro- 
ducto de fue] - o¡], después de comprimirse en un compresor centrfu
go de multiples etapas a cerca de 500 psi manométricas. Los oa- 

ses se separan en el sistema de compresión y los hidrocarburos con
densados se separan entre etapas enviándose al sistema de fraccio- 
namiento. 

El gas comprimido se seca y enfria pasando después al siste
ma de fraccionamiento a baja temDeratura. El hidrógeno resi . - 

dual y el metano se obtienen de] domo de] desmetanízador, El f1u

jo de los fondos desmetanizador - asan a un desetarizador donde los

C2 se obtienen en el domo y estos se hidrogenan Para seoarar aceti
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leno. Los C2 libres de acetileno se fluyen al fraccfonador don- 
de se obtiene el etileno al 99. 95% en el domo y una corriente de - 
etano en los fondos de la torre, la cual se recircula al cracking. 

El reflujo se suministra por un sistema de refrigeración ex
terno de etileno- propileno. 

El flujo de los fondos de] desetanizador fluye al despropa, 

nizador en donde una corrtente de C3 se obtiene por el domo y se - 
fracciona para dar 99. 9% de proptleno y propano como productos. 

La fracción tratada de gasolina rica en aromáticos se puede
usar como una mezcla de materia prima para el combustible de moto- 
res 6 como alimentación en unidades de extracción de aromáticos. 

RENDIMIENTO. 

PRODUCTOS MATERIA PRIMA ALIMENTADA. 

PESO ETANO PROPANO NAFTA RANGO AMP. GAS
LIGERA DE NAFTA

011

Etileno 86 47. 1- 44. 1 40. 3 36 30. 7

PROPILENO 1. 8 13. 3- 24. 1 15. 8 13 12. 1

Butadieno 0. 6 1. 6- 0. 5 4. 9 4. 3 4. 8

Aromáticos 0. 8 4. 4- 1. 7 4. 8 11. 7 9. 8

La tabla anterior muestra los productos tfpicos que se ob- 
tienen de diferentes materias primas alirientadas, incluyendo re— 

circulación de cracking de etano -propano. 
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PROCESO STONE & WERSTER ENG. CORP

ALIMENTACION. El proceso se aprovecha para procesar gas de re- 
finerfa, etano, L. P. G_ gasolina natural y un destilado con un - 

rango amplto desde nafta hasta ceites crudos ligeros. 

PRODUCTOS. Los productos preliminares son etileno y propileno
con variación de relaciones y de una pureza arriba del 99. 9% mol

Los principales productos son hidrógeno, una corriente de C4 de - 
la cual se pueden recuperar butílenos y butadienos, y un destila- 
do de aromáticos, el cual se puede tratar para el uso de gasolina
mezclando materia prIma 6 procesando para la recuperación de a- 

romáticos B. T. X. 

DESCRIPCION. El proceso con alimentación de nafta se observa
en el diagrama de flujo. La nafta se fracciona en presencia de
vapor a alta temperatura en un horno tubular. Los productos de

etileno a partir de nafta cuando se produce etano, se recirculan

al fraccionador hasta tener un rango de extinción arriba del 36% 
dependiendo de las caracterIsticas de la nafta alimentada y de la
severidad de] cracking,#**' La efluente de] horno se enfria inme- 

diatamente por medio de cambiadores. de calor para producir vapor, 
antes de que se pase al fraccionador primario. La fracción de

gasolina y aceite combustible se separan de los productos fraccio
nados y la relación del gas de olefinas se comprime a casi 500
psi manométricas. El gas fraccionado se trata, para eliminar

los gases ácidos y seca sobre un sólido desecante, posteriormente

se pasa a baja teTperatura a la unidad de recuperación. 
El gas tratado se enfri à primero por un cambiador de calor

y por refrigeración, después pasa al desmetanizador donde se ob— 
tiene hidrógeno y metano de la corriente del domo. Es posible

tener una alta recuperación de hidrógeno ( casi el 85% mol de pure
za) mejorándose el proceso de] gas. El qas residual rico en

metano se separa como combustible. 

El flujo de los fondos de] desmetanizador oasa al desetani
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zador donde la corriente etileno- etano se obtiene por el domo y - 

se trata para eliminar acetilenos por hidrogenación catalítica, - 

la mezcla de C2 se fracciona en una columna y el producto etileno
de alta pureza se obtiene por el domo. La torre fraccionadora - 

opera a casi 225 psi manométricas, lo que permite separar al pro- 

ducto, el cual está en estado vapor 6 liquido. No se requiere

de un fraccionamiento adicional de C2 en el domo, por lo que la

separación primaria en el desmetanizador y otro fraccionador son

suficientes para conseguir la especificación del producto etileno

final. la corriente de los fondos de la columna de fracciona- 

miento de etano se recirculan para su desintegración en un horno

separado de pirólisis. 

El flujo de C3 de los fondos del desetanizador se alimen- 

ta al despropanizador donde la corriente de C3 se obtiene del do- 

mo y se fraccionan en una columna de C3. El propileno de alta

pureza se obtiene por el domo de la columna y por los fondos se

obtiene propano, el cual se recircula para fraccionarlo 6 separar

lo como producto 6 como combustible. 

El flujo de los fondos de] despropanizador se envía al - 

desbutanIzador donde una corriente de C4 con una alta concentra- 

cíón de butadieno se obtiene por los domos. Esta corriente es

una alimentación adecuada para la unidad de extracción de butadie

nos. El flujo de los fondos del desbutanizador, combinado con

un condensado de la sección de compresión se pasan a la unidad de

hidrogenación para destilar aromáticos de alto grado y mezcla de

gasolinas. 

La refrigeración se basa en un sistema de cascada de eti- 

leno- propileno. 

Dependiendo de las consideraciones económicas y capacida- 

des para una cierta destilación es el prqducto que se obtiene, - 

Los compresores centrifugos para su uso requieren de un motor e- 

léctrico, de vapor 6 turbinas de gas, 6 includo locomotoras je -- 

gas como motocompresor cuando se usan en la planta de motore e-. 

léctricos, el crackinf de nafta se basa en el balance de vapor y

combustible
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Este proceso varia con cada instalación, dependiendo de
la alimentación, especificación de] producto y subproducto, cos- 

to Y servicios del lugar y de] precio de] producto. En los E. U. 
se prefiere camo alimentación etano, propano y gas de refinarfa, 

por lo que la reducción de C4 y de hidrocarburos pesados es facti
ble en este proceso. 

RENDIMIENTO. El etileno que se obtiene del cracking de etano
Y Propano es de P10% y 48% respectivamente. Con nafta como ali- 

mentación la severidad del cracking establece la relación etileno
propileno con un incentivo económico para dar un producto de alto
rendimiento en el fraccionamiento de gasolina. 

PROCESO PE ROCARBON 0 VELOPMENTS 1. 

ALIMENTACION. Fracciones de naftas ligeras y pesadas. Méxi- 
ma F. B. P. 250 OC. 

PRODUCTO,. 
los productos primarios son etileno Y Propileno

de alta pureza, una fracción de aromáticos de la cual se puede re
cuperar benceno y tolueno de alta pureza a bajo costo en relación
con la alimentación. 

DESCRIPCION. 
El diagrama de flujO ilustra la instalación de

cracking seguida por una unidad de destilación tfpica a baja tem- 
peratura. 

la nafta se bombea al horno de cracking en la sección ba- 
ja en la cual la alimentación se vaporiza y precalienta antes de
entrar a la sección de cracking. Una cantidad limitada de va- 

por se adiciona a la nafta antes de que se sujete a las condicio- 
nes de cracking 750- 780' C. La cantidad suficiente de vapor se
genera para este propósito en la sección de consumo de calor áel
h o r n o . 

La mezcla de gas sale de] horno y se enfrfa rápidamente - 
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cerca de 120' C separándose en esta etapa fue] - o¡] ( de la mezcla -- 

de gas). De esta forma la etapai de enfriamiento produce más fue] 
o¡] y también fracciones ligeras. las cuales se bombean a una co— 
lumna estabilizadora. Los hidrocarburos más ligeros que los C4 - 
se regresan a la corriente de gas, la fracción de] líquido que - 

sale de la base de] estabilizador se puede destilar para dar frac- 

ciones de Benceno y Tolueno de alta pureza, los cuales se purifican

para utilizarse como reactivos químicos. 

La fracción gaseosa se comprime a 500 psig, se enfría y seca

sobre un disecante sólido. Se enfría de tal manera que la co -- 

rriente de] producto salga cerca de - 115' C por medio de la refri- 

geraci6n del etileno, Los hidrocarburos condensados se pasan su- 

cesivamente a través de un desmetanizador, desetanizador y' despro- 
panizador, donde se recuperan Metano, C2 y C3* El etileno y pro

pileno son la corriente apropiada en la hidrogenación de acetile - 
nos y dos etapas de fraccionamiento. Una fracción de Propano se

puede extraer para usarse como L. P. G. 

La fracción líquida de la base del despropanizador se separa

en corrientes de C4 y C5 en el desbutanizador, 
El sistema de refrigeración para el proceso está formado por

dos cicl*os, que operan en cascada, Se usan para éstos compresores

centrífugos. 

RENDIMIENTO. Los productos típicos que se tienen con diferentes

alimentaciones se—dan en la siguente tabla: 

NAFTA NAFTA S, R, NAFTA
SAHARAN KUWAIT ROMASHKINO

RANGO DE EBULLICION. 30- 205' C 33- 1911' C 40- 18,3' C

PRODUCTOS, 

Etileno 28. 8 24. 5 28, 5

Propileno 11, 8 11. 0 10, 2

Benceno 6. 7 S. O 7, 0

Tolueno 4. 4 4. 3 4, 0

Los productos se cotizan coo ` en peso. 
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PROCESO SELAS CORPORATION OF AMERDC9% 

ALIMENTACION. Corridas de destilado directo con puntos fina- 

les de 4000F. 

PRODUCTOS. Una efluente que consiste de un alto porcentaje - 

de material olefinico: etileno, propileno, butileno y butadieno

y una fracción de aromáticos recuperables. El producto se pro

cesa por medios convencionales para la recuperación de los pro- 

ductos deseados, 

DESCRIPCION. El proceso de pirólisis de nafta consiste en: la

nafta alimentada se vaporiza en un cambiador de calor, 6 se al¡ 

menta como un liquido al precalentador en serpentín a baja tem 

peratura en la parte superior de la sección de convecci6n de] 

horno. La nafta una vez vaporizada se mezcla con la cantidad

deseada de vapor, el cual ha sido sobrecalentado en la sección

de convección y se pasan a través del calentador en serpentín

de alta temperatura en la parte inferior de la sección de con- 

vección. 

La alimentación precalentada pasa a la sección de radia

ción de] horno, donde se aplica el calor necesario por medio de

líneas múltiples para que se realice la reacción endotérmica. 

El uso de líneas múltiples de calentamiento en el horno

del serpentín horizontal permite precisar el control de la rela

ción temperatura - tiempo necesario para la producción máxima de

etileno, y también proporciona la flexibilidad para ajustar las

operaciones de calentamiento para producir el máximo de subpro- 

ductos tales como butadieno, 6 alterar la relación de etileno- 

propileno. 

El producto del horno pasa inmediatamente al quemador de

vapor de alta presión, el cual sirve para reducir la temperatu- 

ra en una fracción de mil - segundos, tanto que las reacciones in

deseables de formación de coque se miniminizan. El produc . to

pasa entonces sobre un aceite de enfriamiento donde se reduce

más la temperatura. De] aceite de enfriamiento el producto
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pasa a la sección de recuperación, donde el etileno y subpro- 
ductos se separan y purifican. 

El vapor se produce de los quemadores de vapor de alta - 
presión, a una presión lo suficientemente alta para dirigir e— 
ficientemente las tur binas sobre los compresores. 

El calor recuperado de] horno se puede utilizar para so- 
brecalentar el agua alimentada al quemador. 

La producción total de etileno en la planta se incrementa
haciendo recircular y fraccionar el etano formado en un horno
separado de pirólisis. 

RENDIMIENTO. los productos caracteristicos que se tienen a - 
partir de nafta ligera son: 

COMPONENTE PESO

Hidrógeno 1. 3

Metano 19. 2

E t i 1 e n o 35. 6

Propileno 15. 2

Otros C3 ' f- más ligeros
Butadieno 4. 2

Butenos 4. 0

Otros C4 0. 5

CS + pesados 18. 9

TOTAL 100. 0
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PROCESO DE RECUPERACION DE

HIDROCARBUROS LIGEROS. 

ALIMENTACION. Destilados inestables y corriente de gas húme- 

do de varias unidades de refinería. 

PRODUCTOS. Gasolina, Propileno -propano, butileno -butano, y

gas residual. 

DESCRIPCION. El diseño de la planta depende de las fuentes y

cantidades de gases; así como de los destilados inestables que

se manejen, 6 por simple sistema se manejan las corrientes com- 

binadas. Cada situación del refinamiento requiere de una con- 

sideración especial y debe proporcionarse gran flexibilidad en

las operaciones. 

El método de fraccionamiento absorción está adaptado a las

variaciones de alimentación y se usa frecuentemente. Una al- 

ternativa es el método de fraccionamiento directo para reducir - 

la temperatura. Se han propuesto otras técnicas de separación

pero no han resultado factiblemente económicas en las plantas - 

de servicio de gas. 

La recuperación de propileno -propano es generalmente de] 

70- 90% con corrientes dirigidas a muy altas recuperaciones, con

las cuales en situaciones especialmente económicas puedan ser - 

tan altas como el 98%. Etano y materiales más ligeros se re— 

chazan y junto con los C3 no - recuperables resultan material cru
do valioso para manufactura p, troquímica. Los métodos para - 

separar y utilizar tales componentes como etano, etileno y pro- 

pileno son los mismos seguidos en otros procesos. 

En el fraccionamiento de absorción las facilidades de re- 

cuperación se muestran en el diagrama de flujo. La corriente

de alimentación que consiste de gas y líquido se carga al frac

cionador de absorción que opera a la presión ( 35- 250 psi) y con

tiene de 20 a 30 pasos de absorción. El medio de absorción es

gasolina estabilizada. Una forma de separar fracciones de C2

y C3 se realiza por medio de un rehervidor de agotamiento de - 
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vapor. Otra alternativa, es usar la absorción convencional - 

seguida de tina desetanización por medio de aceite. las pérdi

das de gasolina de] flujo de] domo de] absorbedor se recuperan

por medio de agitación con un aceite pesado absorbente. La - 

sección de absorción puede ser integral 6 puede representar un

absorbedor separado. Una alternativa de] método para la recu- 

peraci6n de materiales pesados de] flujo de] domo de] absorbe - 

dor se basa en el uso de un refrigerante de gas de salida yJó

aceite ligero de absorción. 

El aceite de] absorbedor pasa a una columna de agotamien

to ( desbutanizador), donde se separan las fracciones de C3 Y - 
C4 por el domo. Una porción de aceite agotado se recircula - 

al absorbedor y el residuo se extrae y fracciona más, si se de

sea a fracciones ligeras 6 pesadas de gasolina. 

En el despropanizador se efectúa una separación entre las

fracciones de propano -propileno y butano - butileno. La frac- 

ci6n formada se usa como alimentación de poli -gasolina y contie

ne la suficiente cantidad de butanos permitida por las especi- 

ficaciones de propano LPG, después de que el propileno se con- 

vierte en gasolina. La fracción butano -butileno se usa como - 

materia prima en las plantas de alquilación y contiene limita- 
ciones similares dependiendo de) contenido de propano. 

PROCESO UNION OIL COMPANY OF CALIFORNIA

ALIMENTACION. Es una corriente de gas, la cual se puede de- 

rivar e operaciones de gas natural, operaciones de cracking a

alta temperatura sobre cualquier hidrocarburo ligero 6 gaseoso

u operaciones de reformacion de vapor -metano para la producción

de hidrógeno. 

PRODUCTOS. Es un proceso de Hipersorción, en el cual se sepa- 

ran hidrocarburos volátiles y otros compuestos gaseosos. Es - 

aplicable a la recuperación de hidrógeno puro, metano, acetile- 

no, etileno y propileno. 
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DESCRIPCION. La alimentación de gas que entra a través de un

distribuidor sube a contracorriente a un lecho móvil de carbón

activado. En su paso a través del lecho, el componente más - 

pesado se absorbe y retiene sobre el carbón. El producto ga- 

seoso superior comprende los componentes más ligeros de la al¡ 

mentación, se separa de] carbón por abajo del enfriador y pasa

por un ciclón. El carbón fluye descendiendo abajo de] punto - 

de alimentación a la sección de rectificación donde está en con

tacto un reflujo de componentes pesados, se separa en el ago- 

tador el cual sirve para liberar los componentes más ligeros - 

que se absroben sobre el carbón móvil que desciende. Asf, se

tiene una concentración de estos últimos componentes en fase - 

vapor y si se desea se puede separar como una parte de la. frac

ción del producto de] gas en un punto entre las secciones de a

limentación y separación de] producto de gas del fondo. Como

el carbón fluye fuera de la sección de separación de] producto

de gas en la sección de vaporización, esta reune un flujo es

cendente de vapor, el cual libera los componentes pesados ab- 

sorbidos, y este flujo ascendente regresa como reflujo 6 sale
como producto de gas del fondo del hipersorbedor. 

El carbón fluye de la sección dil- vaporización a la sec- 

ción de agotamiento dentro de ésta pasa hacia abajo de los tu- 

bos, los cuales se calientan por medio de circulación por trans

ferencia de calor y a través de los cuales el vapor pa,sa a con

tracorriente del carbón. El punto más caliente en el agota- 

dor está en el fondo de esta sección y substancialmente todo - 

el material de absorción residual se separa durante el trans- 

curso del carbón a través de esta zona. 

Una unidad de regeneración de carbón actúa paralelamente

al hipersorbedor, y esta se lleva a cabo con tratamiento de va
por a alta temperatura para mantener la actividad de] carbón. 

El carbón se transporta a la parte superior de la torre - 

por medio de un sistema de transferencia de gas y se deposita

en la reserva de carbón en la parte superior de la unidad.* 

El carbón caliente pasa por debajo de la tolva en la sec

ción de enfriamiento, que 7onsiste de un tubo y cambiador, de - 
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coraza, donde el carbón se enfría a la temperatura deseada pa 

ra la absorción. 

PROCESO LURGI- RUHRGAS CORP. 

ALIMENTACION. Aceite crudo 6 cualquier producto de aceite mi

neral de etano a aceite residual, incluyendo LPG, nafta ligera

y destilado pesado. 

PRODUCTOS. Etileno, Propileno, ¡ so y normal butilenos, buta- 

dienos, fracciones de gasolina, hidrocarburos aromáticos ( ben - 

ceno, tolueno, xileno), naftenos,. metano, hidrógeno y otros - 
gases secundarios. la relación de producción de propileno a

etileno puede variar entre 0. 3 a 0. 9. 

DESCRIPCION. El proceso es una combinación de técnicas de le- 

cho fluidizado y de lecho en capas, con circulaci6n de arena

como conductor de calor. 

la alimentación se calienta a 300- 4000C aprovechando el

calor que se disipa en el procL-so, por lo que se envía este al

lecho- de arena fluidizada de] reactor, junto con el vapor so- 

brecalentado. La arena caliente cede su calor para caloentar

los hidrocarburos a la temperatura de] cracking, La tempera- 

tura de] cracking se mantiene constante entre los límites de - 

disminución, y los rangos de los tiempos de reacción entre 0. 3

y 0. 5 seg.. El consumo de calor del proceso de cracking re- 
duce la temperatura de la arena cerca de los 1000C. E, gas - 

fraccionado sale de] lecho fluidizado y se alimenta a un ciclón
de finos, posteriormente pasan a una torre de enfriamiento - 

para ser preenfriados por medio de una circulación de aceite - 

recuperándose el calor, y finalmente se enfrían. 

Los gases se fraccionan en una torre a baja temperatura

En el reactor, la arena se recubre con coque de] cracking

la arena se extrae continuamente de¡ lecho fluidizado, transpor



RENDIMIENTO

ETANO PROPANO NAFTA KUWAIT NAFTA KUWAIT

TEMPERATURA LIGERA 40- 1000C 50- 1600C CRUDO IRAg. 
CRACKING OC 8200 8500 7700 8250 7750 8300 8250 8500 7300 7600

SALIDA DE

OLEFINAS. PESO PESO PESO PESO PESO PESO PESO PESO PESO PESO

ETILENO 52. 6 56. 6 26. 0 39. 2 28. 2 36. 8 32. 6 36. 0 19. 6 23. 1

PROPILENO 2. 0 15. 1 12. 0 17. 0 15. 2 14. 1 8. 9 12. 6 12. 8

BUTADIENO 1. 8 2. 2 2. 0 2. 5 4. 0 3. 5 3. 4 3. 7

N - BUTILENO 1. 4 1. 4 1. 6 3. 7 1. 3 0. 6 0. 2 2. 4 0. 8

I - BUTILENO 2. 5 1. 5 1. 6 0. 8 2. 3 1. 2
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tada por medio de los gases calientes de combustión a través - 

de la columna de arena para que suba, haciendo que el aire ca- 

liente suba también. Los gases de transferencia se generan - 

por combustión del aceite combustible, 6 por aceite pesado de] 

proceso por medio de aire precalentado. 

Los depósitos de coque sobre los gránulos de arena se - 

queman por medio de una pequeña cantidad de aire azufroso con- 

trolada, con lo cual se regenera la arena. El carbón calien- 

te que se extrae de la arena se regresa al reactor. los ga- 

ses de salida se usan para sobrecalentar la alimentación, el va

por de] proceso y la conducción de aire. 

CONDICIONES DE OPERACION. Se tiene un amplio margen de flexi

bilidad en las condiciones, permitiendo que se manejen cual- 

quier tipo de alimentación y productos que se deseen, por el

cambio de temperatura de cracking y el tiempo de la reacción. - 

La carga se puede reducir a menos de] 40%. El limite para es

te proceso es la planta de separación de gases. 

ECONOMIA. Presenta la máxima capacidad de una unidad. 

ALIMENTACION Producción de Producción de
etileno ton/ año olefinas C2- C4 ton/ año

Etano 110 000 110 000

Prop: ino 100 000 130 000

Nafta ligera 70 000 110 000

Nafta corrida 60 000 95 000

ligera

Aceite crudo 40 000 70 000
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PROCESO BADISCHE ANILIN & 

SODA FABRIK AG. 

ALIMENTACION. Consiste de fracciones ligeras 6 pesadas de a- 

ceite crudo. 

PRODUCTOS. Etileno. Propileno y olefinas C4. 

DESCRIPCION. El proceso se basa en la descomposición térmica

de aceite crudo utilizando la técnica de lecho fluidizado. El

catalizador se emplea únicamente para la reacción de subproduc

tos. El calor para la reacción de descomposición endotérmica

se proporciona por la reacción exotérmica del coque de] petró- 

leo, que se forma en la descomposición, al inyectarse oxígeno - 

con vapor al lecho fluidizado. 

En el reactor de grano fino el coque de petróleo se flui- 

diza por medio de vapor, el cual ha sido previamente calentado

aproximadamente a 5000C e inyectado en una corriente ascendente

a través de] reactor. El aceite crudo se calienta en un rango

de 300- 4000C ( dependiendo de la clase de aceite que se alimen- 

ta) y le inyecta al reactor. El exceso de coque de petróleo

que se tiene en la descomposición, se separa de] lecho fluidiza

do. La temperatura del reactor es aproximadamente de 7400C. 

Los productos de la descomposición pasan a un ciclón, donde - 

cualquier tipo de gránulo que entra se separa y se regresa al
reactor. El gas,- líbre de sólidos pasa a un sistema de enfria

miwnto wn donde los productos de reacción se enfrían aproximada

mente 300OC, por medio de la recirculación de aceite de enfria

miento. De este modo, se eliminan totalmente los polvos resi

duales y los constituyentes bituminosos se separan de] gas. El

gas y el aceite de enfriamiento pasan a un separador en donde

se extrae el líquido del gas. El aceite pesado pasa a los

fondos del sistema de enfriamiento siendo la circulación del

sistema, el exceso se regresa al reactor. 

Los gases y vapores que se extraen de] separador se pasan



28

a una columna donde la temperatura inferior se mantiene a 1000
C. En esta columna, los aceites se condensan entre 300 y - 
1000C y se fraccionan, una porción de los que contienen alto - 

punto sw ebullición fluyen a los fondos de la columna y sirven
para la circulación al sistema de enfriamiento. El calor del

gas se recupera en un calentador. Una fracción rica en nafta- 

leno se descarga de uno de los platos que se localiza a la mi- 
tad de la columna. los aceites de bajo punto de ebullición - 

pasan al domo de la columna junto con el gas y se condensan en
un sistema junto con el vapor fluidizado. Los aceites ligeros

que consisten de aromáticos ligeros se separan de] agua y se - 

recirculan a la parte superior de la columna, el exceso se des- 

carga como' producto final. El gas no condensado pasa a una

planta de separación en donde los subproductos se procesan a - 
baja temperatura en gas de síntesis, por ejem: hidrógeno, CO - 

y metano, siendo estos separados y los productos totales de la
pirólisis, por ejem: etileno, propileno y fracción de C4 rica - 
en butadieno se recuperan. 

RENDIMIENTO. La producción de etileno, propileno e hidrocar- 

buros C4 varia considerablemente de acuerdo a la naturaleza de
la alimentación. En caso de p . arafínas crudas aproximadamente
el 42% peso del producto se obtiene, basado en la alimentación
de aceite crudo. 

PROCESO LINDE AG. 

ALIMENTACION. Etano, propano, butano, gasolinas y naftas. 

PRODUCTOS. Etilenos grado polímero, propileno, butadieno, - 

butileno pirólisis de gasolinas, aromáticos e hidrógeno. La

distribución de los productos depende esencialmente de la carga
alimentada al horno de pirólisis. 

DESCRIPCION. La carga se alimenta junto con una recirculaciór
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de etano propano en fase vapor, al horno fraccionador. La - 

temperatura de] gas fraccionado se reduce rápidamente en un ~ 

quemador de alta presión que fluye al fraccionador primario, 

donde se separa una fracción de hidrocarburos ( aceite combus- 

tible). El gas de] domo se enfría hasta la condensación, el

cual se recircula y la fracción de gasolina que recibe un tra- 

tamiento según las especificaciones requeridas. El gas se com

prime cerca de 450psig, más tarde los componentes de] gas aci- 

do se alimentan a un nivel de presión intermedio. El gas se

seca a alta presión con un sólido dísecante, se enfría por un

cambiador de calor el cual se usa como refrigerante propileno, 

y residuos de gas frío, y posteriormente fluye a un desetani- 

zador. 

Los productos de] fondo del desetanizador ( corriente C3
pesadOs) se extraen para procesarlos y separlos. El flujo - 

de] domo pasa a proceso de hidrogenación, por medió de un cata

lizador de paladio. 

La segunda etapa de secado asegura que prácticamente no

estre agua a la sección de enfriamiento de la planta. El gas

se enfría con los residuos de] gas, usando etileno como refri- 

gerante, donde los condensados se extraen a diferentes niveles

de temperatura. El enfriamiento brusco se lleva a cabo por - 

medio de una expansión de los residuos de gas en una turbina, 

6 por medio de una revaporizaci6n de] condensado expandido ( el

cual se recircula al compresor), a menos que ésto supla la tem

peratura de enfriamiento requerida. De esta forma el etileno

perdido en los residuos de] gas se mantiene al mínimo, a la - 

cual el refrigerante requerido es relativamente bajo. Los di

ferentes condensados fluyen al desmetanizador, el condensado

enfriado representa el flujo de este fraccionador. El flujo - 

de] domo de] desmetanizador contiene metano, por lo que algo - 

de hidrógeno se usa para enfriar el gas fraccionado. La co---- 

rriente de los fondos que contienen etíleno y etano se alimenta

al separador de C2 para así, obtener etileno de alta pureza' - 

por el domo,' y etano en el flujo de los fondos el cual se man- 

da por recirculación al horno fraccionador. 
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E 1E sistema de refrigeración se proporciona por medio de

un circuito de compresores de propileno etileno colocados en - 
cascada. Estos compresores son centrifugos de multietapas - 
y se mueven por medio de] vapor de la turbina para incrementar
la flexibilidad de la operación. 

La planta puede diseñarse para que opere automáticamente
con vapor, por lo que el balance se substituye con la importa- 
ción 6 exportación de gas- oil, dependiendo de la demanda de] - 
quemador cédtral. 

RENDIMIENTO. los productos dependen de la severidad de conver
si6n, Ja cual está gobernada por la distribución de productos
requeridos, como de las condiciones económicas hechas. 

PROCESO PHILLIPS PETROLEUM CO. 

PSBBLE HEATER. 

ALIMENTACION. Se puede usar hidrocarburos gaseosos, gases i- 

nerte 6 corrosivos, vapor 6 aire. 

PRODUCTOS. Se obtiene etileno y otros hidrocarburos insatu- 
rados, predominantemente olefinas, sin embargo el fraccionamien

to de hidrocarburos, depende de las condiciones de] proceso, - 

como por ejem.: tiempo de reacción, presión y temperatura. 

DESCRIPCION. En el proceso Pebble heater, circulan contfnua- 

mente bolas calientes, las cuales se ponen en contacto en el - 
reactor junto con el material que se va a procesar, para efec- 

tuar el calentamiento hasta fraccionarse, se tiene un lecho - 

continuo de bolas calientes extendidas. a lo largo de] reactor

y el precalentador, hasta salir por la parte superior del preca
lentador. Este lecho se va moviendo hacia abajo a través de

la cámara a una velocidad que se controla por medio de disp'osi
tivos de flujo. En la ITnea ascendente las bolas circulan - 
por medio de una corriente de aire caliente. las bolas calien
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El sistema de refrigeración se proporciona por medio de

un circuito de compresores de propileno etileno colocados en - 
cascada. Estos compresores son centrífugos de multietapas - 
y se mueven por medio de] vapor de la turbina para incrementar
la flexibilidad de la operación. 

La planta puede diseñarse para que opere automáticamente
con vapor, por lo que el balance se substituye con la importa- 
ción 6 exportación de gas- oil, dependiendo de la demanda de] - 
quemador ¿ édtra1. 

RENDIMIENTO. Los productos dependen de la severidad de conver
sión, la cual está gobernada por la distribución de productos
requeridos, como de las condiciones económicas hechas. 

PROCESO PHILLIPS PETROLEUM CO. 

PEBBLE HEATER. 

ALIMENTACION. Se puede usar hidrocarburos gaseosos, gases i- 

nerte 6 corrosivos, vapor 6 aire. 

PRODUCTOS. Se obtiene etileno y otros hidrocarburos insatu- 
rados, predominantemente olefinas, sin embargo el fraccionamien

to de hidrocarburos, depende de las condiciones de] proceso, - 

como por ejem.: tiempo de reacción, presión y temperatura. 

DESCRIPCION. En el proceso Pebble heater, circulan contfnua- 

mente bolas calientes, las cuales se ponen en contacto en el - 
reactor junto con el material que se va a procesar, para efec- 

tuar el calentamiento hasta fraccionarse, se tiene un lecho - 

continuo de bolas calientes extendidas. a lo largo de] reactor

y el precalentador, hasta salir por la parte superior de] preca

lentador. Este lecho se va moviendo hacia abajo a través de

la cámara a una velocidad que se controla por medio de disp'osi
tivos de flujo. En la línea ascendente las bolas circulan - 
por medio de una corriente de aire caliente. Las bolas calien
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tes se depositan fuera de la línea de aire en un recilente a- 

largado al final de la línea y corren con pendiente hacia abajo

al fondo de] lecho, en el tanque de bolas calientes. Como el

lecho de las bolas calientes se ponen en contacto con los ga- 

ses de combustión del tipo bustle, donde rodea la porción más - 

baja del recipiente de] precalentador. Las bolas una vez ca- 

lientes pasan a través de un tubo estrecho para llegar a la cá

mara de reacción, donde la carga gaseosa se calienta Por ascen

ción. La alimentación se introduce por la parte baja del reac

tor, a través de un distribuidor diseñado para minimizar la in- 

terferencia con el flujo de las bolas calientes. Una vez - 

frías las bolas, fluyen hacia abajo y salen del reactor por un

ducto dentro del recipiente, para ser regresadas por la elimi- 

nación de la presión de la cámara. Cuando los hidrocarburos

están en proceso, los gases calientes pasan fuera, hacia el - 

fondo del reactor. En un recipiente de enfriamiento brusco, 

disminuyendo as! la temperatura rápidamente al ser rociados con

a 9 u a . 

Como precaución para evitar mezclas de gases de combus- 

tión con las efluentes de] reactor, se mantiene, un balance de

presión y a través de] tubo, entre el precalentador y el reac- 

tor. Posteriormente para tener una separación segura de los

gases, se inyecta vapor al tubo entre las cámaras, usando va- 

por sellador para la separación de] gas que se alimenta a el - 

reactor y la olla de marmita. 

PROCESO I. F. P. FRANCES. 

APLICACION los destilados de] vapor fractonado pueden conte- 

ner concentraciones considerables de olefinas y diolefinas prin

cipalmente fracciones de C5 Y un alto pórcentaje en fracciones
pesadas de aromáticos. Los compuestos inestables pueden eli- 

minarse con la hidrogenaci6n. aumentando la cantida-d del pr' o- 

ducto considerablemente. 

El proceso I, F P es particularmente versátil Puede u
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tilizarse para deshidrogenaci6n y desulfuración total selectiva

lo cual puede dar una gran variedad de productos Ov-yr tablas). 

La planta que se encuentra en¡ leronnes Que. utiliza el mé

todo de hidrogenación selectiva. Con ésto las diolefinas se

saturan en una etapa de la reacción para obtener gasolinas ( con

un tiempo de 400 min.), 6 destilados ligeros ( los cuales no mues

tran un cambio significatl » después de pruebas hechas). Cuando

las capacidades de operación son grandes, como lo es en una de

las unidades localizadas al oeste de Europa, tales como 10 000

baríiles/ dia se obtiene una completa hidrogenación e hidrode- 

sulfuración. Esto obliga a que se tenga una etapa adicional - 

de reacción, que involucra un sistema catalitico totalmente di- 

ferente, as! como condiciones de operación. Los productos que

tienen anhidrido maleico y bromo' son menores de uno y los de - 

azufre tanto como una ppm. En cada caso, en la corriente de - 

aromáticos que se alimenta es casi despreciable. 

VENTAJAS. Comparado con otros métodos, el proceso I. F. P. tie- 

ne partes eficientes debido al sistema catalitico. 

Para la hidrogenación selectiva, ( la primera etapa de la

hidrogenación total) la marcada resistencia del catalizador para

el envenenamiento por el sulfuro de mercaptanos y otros compues

tos de azufre en cantidades considerables. 

El catalizador también tiene un ciclo de vida entre 6 y 9

meses 6 un poco más dependiendo de] uso y una vida total de 24 - 

meses . 

De forma similar 6 más importante el catalizador no está

formaG_ de un metal poco activo. Por lo que no es dificil hacer

la operación de recuperación. Los costos del catalizador se - 

disminuYen al 50% de los usados por otros métodos, debido a la

técnica desarrollada por la companfa Procatalyse, de la cual el

I. F. P. es subsidiario para la manufactura de catalizadores. 

1. reducir pérdidas. 

Computadoras. 
2. Controlar hornos de pirólisis. 

3. Controlar sistema de compresión. 

4. Controlar torres de operación. 
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En el segundo reactor, el sistema catalftico de multilechos

se utiliza para la hidrogenaci6n total. Esto eleva la eficien- 

cia y control. Además, todos los Procatalyse pueden regenerarse

utilizando para ello vapor y aire. 

SATURACION DE DIOLEFINAS. El diagrama de flujo muestra: la pri

mera etapa de la reacción generalmente es igual, sise usa indi- 

vidualmente para la saturación selectiva 6 apriori a otras eta- 

pas para la hidrogenación total. 

El reactor se carga con un catalizador Procatalyse que con

tiene un metal del grupo VIII 6 una que contenga de] grupo VIa

y VIII. Esto hace que sea una hidrogenación apta para diolefi- 

nas y alquilbenceno en contra de las reacciones de polimeriza- 

ción no deseadas. 

las condiciones de operación se ajustan para evitar la po- 

limerizaci6n térmica de compuestos insaturados ( baja temperatura

para mantener más de] 50% de la alimentación en la fase líquida

para lavado de] catalizador) ya para mantener la selectividad - 

deseada. 

la siguiente hidrogenaci6n proveniente de] reactor se en- 

fría poi intercambio con las alimentaciones con un enfriador, 

entonces pasa a un separador a alta presión. El gas rico hidí 6

geno proviene de la corriente del domo. De este punto, se defi

ne la hidrogenación selectiva 6 total. El líquido que proviene

de] separador se envía al estabilizador para extraerse los res- 

tos de productos ligeros y así obtener el producto deseado. 

HIDROGENACION SELECTIVA. El proceso de hidrogenación total - 

permite varias opciones como son: 

1. La corriente total de pesados ( C5 420" F) puede alimentarse

directamente al reactor de la segunda etapa. 

2. Los gases ligeros se pueden alimentar por la parte superior

incluyendo CS, que pueden tomarse de los fondos del estabi.li- 

zador. Mientras ] Os C6 se encuentran a 420' F, la fracción

se manda al segundo reactor. 

3. Como se indica en el diagrama, una fracción de productos
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ligeros se pueden tomar por el fraccionamiento subsecuente al

gas combustible y gasolinas, por lo que las gasolinas y frac- 

ciones pesadas se pueden extraer separadamente en un sistema

de destilación. 

Una fracción rica en aromáticos se extrae y envía para un
tratamiento mejor. Esta fracción se calienta por medio de un

cambiador de calor con la efluente proveniente de] segundo reac

tor, y mezclado con gas caliente rico en hidrocarburos del pri- 

mer separador. La mezcla de gases se alimenta al reactor. 

Los agentes reactivos son compuestos azufrosos de los gru- 

pos VIa y VIII, compuestos en dos grupos distintos. La hidro- 

genación * de las olefinas, se extrae primero en fase vapor, a ba- 

ja temperatura para evitar polimerización. La hidrodesulfura- 

ción selectiva opera en un lecho catalftico subsecuente, el cual

se puede regenerar utilizando vapor y aire. 

las condiciones de] reactor dependen de] tratamiento ini- 

cial y la especificación de] producto deseado. El espacio ve- 

locidad varia entre 1- 5, la presión parcial de] hidrógeno se a- 

justa sobre un valor mínimo, bajo el cual la incrustación del - 

catalizador se produce y un valor máximo sobre el cual el consu

mo de aromáticos es también grande, la presión parcial de la ole

fina es lo suficientemente baja' para evitar la polimerización - 

térmica, formación de carbón y sus incrustaciones en el catali- 

zador . 

La efluente se enfría con la alimentación por medio de un

enfriador, enviándose a otro separador de alta presión. El — 

gas rico en hidrógeno se extrae de] flujo de] domo. El conden

sado se alimenta a un sistema de separación posterior para la - 

extracción de aromáticos. 

Este proceso permite muchas modificaciones en el sistema

de diseño y acomodo de equipo del proceso, as! como en las va- 

riaciones en los puntos de ebullición del producto de acuerdo a

los cambios de las necesidades de] mercado. 



RINDIMIENTO Y CALIDAD DEL PRODUCTO

CARACTERISTICAS

Gravedad API

Anhidrido maleico mlg

Bromo 9/ 1009

Período de inducción

mi n. 

Azufre total ppm. 

Contenido de aromá- 

ticos % peso

Benceno

Tolueno

Aromáticos

Esfirenos

ALIMENTACION
MIDROGENACION HIDROGENACION

SELECTIVIA ( UNA ETAPA) COMPLETA ( DOS ETAPAS) 

45. 1 45. 4 46. 5

200 5 1

80 60 0. 2

400 960

500 500 1

62. 5 62. 5 60. 5

44 44 43. 5

13. 5 13. 5 13. 2

2. 5 0. 2 0. 0

Equivalente a 0. 4 ppm de] total de azufre en un corte de C6. 
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ECONOMIA REPRESENTATIVA

PARTIDAS HIDROGENACION SELECTIVA HIDROGENACION TOTAL

UNA ETAPA) ( DOS ETAPAS) 

Inversión base

5000 10000 barri

les/ dia. $ por

barril/ dia. 130- 170 240- 320

Servicios, elec

tricidad alim. 

Kwh por barril 0. 8 1. 8

Vapor( 280 psi) lb 100 154

Combustible

1000 Btu --- 56

Agua de enfria. 660 1190

PURIFICACION DE PROPILENO

Los procesos descritos antes indican la pureza de las co- 
rrientes de Propileno, que se pueden alcanzar dependiendo de la

alimentación como de las condiciones utilizadas en cada proce- 
SO. 

Como se especificó en la sección de separación, cuando - 

llega la corriente en el proceso al despropanizador, resulta de

esta _ orre siempre por el domo una corriente de C3, la cual con

tiene propileno en mayor 6 menor concentración, junto con propa

no y otros componentes más pesados. 

Analizando las corrientes obtenidas tenemos: que el Propi

leno se obtiene en cantidades considerables cuando se produce
etileno de] cracking de propano ó componentes más pesados, ta- 

les como nafta. 



37

tales como nafta. 

El propileno obtenido de] cracking de propano se produ- 

ce generalmente una corriente de mezcla C3, con una escasa con

centración de más pesados que la que se puede encontrar normal

mente en corrientes grado refinería, por lo tanto se requiere

de un agotamiento para producir propileno grado químico. Por

lo tanto, el propileno obtenido del cracking de nafta se tiene

inicialmente como material grado químico. Sin embargo, la - 

cantidad de impurezas en una corriente de propileno de opera- 

ciones de etileno es considerablemente mayor que en las opera

ciones de gasolina. Actualmente la tendencia en la manufac- 

tura de etileno a partir de nafta ha ido incrementando, el, - 

uso de condiciones de cracking más altas y con mayor severi4- 

dad para aumentar la producción de etileno, el efecto de la - 

severidad del cracking sobre la producción de subproductos no

deseables en la corriente de propileno se indican en la tabla. 

Cantidades tipicas de propileno del cracking de Nafta: 

COMPONENTES % PESO SEVERIDAD DE CRACKING

MEDIO ALTO

C 2 ' S 0. 25 0. 25

Metil acetileno 0. 55 2. 50

Propadieno 0. 50 1. 80

Propileno 93. 6 92. 60

Propano 4. 80 2. 55

C4' s 0. 30 0. 30

100. 00 100. 00

PROCESOS DE PURIFICACION. 

La recuperación de una corriente de propileno -propano - 

en una refinería 6 planta química se realiza convenientemente

por medio de destilación fraccionada. Se incluYen técnicas - 

alternadas de absorción y adsorción selectiva, pero no son
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de importancia comercial. La destilación se lleva a cabo por

medio de torres en serie de 30- 40 pasos cada una, con relacío

nes moderadas de reflujo, dando así, una mezcla propano- propi

leno con menos de] 2% de Ca Y C4 - 
La relación de volatilidad se puede usar como un índice

común para determinar las dificultades de separación de dos - 

materiales por medio de la destilación. Estos valores. cuan

do se calculan de datos de literatura sobre condiciones de e- 

quilibrio vapor - líquido, son bajos en comparación con muchas - 

separaciones comerciales de destilación. Esto es particular- 

mente cierto cuando se usan presiones de operación de 250- 300

psi, lo cual permite la condensación del reflujo con enfria- 

miento de agua. Por lo tanto, estas propiedades ffsicas. ponen

una limitación inicial sobre la facilidad de separación por - 

destilación. 

Los agentes de destilación extractiva se pueden usar - 

para alternar la relación de volatilidad. En la siguiente

tabla se establecen varios de estos agentes invierten la rela

EFECTO DEL SOLVENTE SOBRE LA RELATIVA VOLATILIDAD DE PROPANO

PROPILENO, 82' F. 

SOLVENTE C3' en mezcla VOLATILIDAD - IH8

C3H6

Ninguno 100 0. 83- 0. 87

Acetona 40 1. 03

Furfural 15- 18 1. 19

Furfural con 4%agua 12- 15 1. 23

Acrilinitrilo 26- 34 1. 29

Acetonitrilo 14- 19 1. 35

Acrilonitrilo- aceto

nitrilo 50- 50 15- 25 1. 72
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ción normal de volatilidad, la corriente rica en propano va - 

Po- e' domo Y la corriente rica en Propileno por los fondos. 

Sin embargo, esto indica que el gasto adicional del manejo de] 

agente extractivo no se justifica comúnmente. 

Otro factor en el problema general de separación es el

contenido de propileno de la mezcla alimentada el cual se re- 

cupera como producto de alta pureza. Estos requerimientos de

etapas son necesarias Para una mezcla de C3 con 50% de propile

no, el 90% de recuperación sarla igual a 1. 00: 

RECUPERACION ETAPAS RELATIVAS. 

90 1. 00

80 0. 90

70 0. 84

60 0. 80

Sin embargo, para una demanda de producto fijo las velo

cidades alcanzadas se incrementan con un decremento en la re- 

cuperación, las economias de las etapas requeridas se compen- 

san por el tamaño de equipo más grande. 

Las etapas requeridas para la recuperación de] 90% al - 

99% de propileno se indican en la figura 1 ( apendice) como fun

ciones de operación de las presiones. El diagrama se basa - 

sobre la relación de reflujo de 1. 2 veces la relación corres- 

pondiente a etapas infinitas, se encuentra un valor cerca del

óptimo para la separación de hidrocarburos ligeros. Se nota

que los efectos de las operaciones de presión son bastante sig- 

nificativas y posiblemente una cantidad de refrigeración po- 
dria justificarse para bajar la presión, abajo de la necesaria

para la temperatura de enfriamiento de] agua. Existen básica

mente tres tipos de arreglos que se pueden usar en la manufac- 

tura de propileno grado pollímero, basándose en la baja presión

con compresión en los domos, baja presión con compresión en - 

los fondos y la convencional alta presión, figuras 2, 3 y 4: 

Pruebas de fraccionamiento Para fraccionadores de propi- 

leno Propano han resultado eficientes en exceso de] 100%. 
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Entonces las etapas indicadas en la figura 1 pueden son- 

siderarse como los Pasos actuales cuando se reconocen los Prin- 

cipios de eficienc, a de] contacto vapor- lfquido

ALIMENTACION DE MEZCLAS 40- 60% DE PROPILENO. 

Como se indica en la figura 1 cuando se opera a presión

afecta significativamente el estado requerido para la separa- 

ción de Propileno y propano. Entonces el estado requerido - 

para la separación por destilación es conveniente económicamen

te usando el nivel de presión como la variable primaria del

proceso. 

El reflujo de la alimentación puede condensarse Por en- 

friamiento de agua a presiones del orden de 300 psi, Porque

analizando las economias de columnas altas, se utilizan para

este proceso dos columnas conestadas en serie somo se indica

en la figura 5, refiriéndose a los datos de la figura 1 cada - 

columna contiene de 55 1 65 pasos. 

Cuando se opera a 100- 200 psi, conviene usar un ciclo de

recompresión de vapor para condensación de reflujo. El vapor

de la corriente del domo se comprime y condensa por medio de - 

calentamiento de] rehervidor de la columna. Este arreglo se

indica en la figura 6. En este caso la presión más baja de

operación de compresión se puede integrar con un sistema de - 

refrigeración que pueda utilizarse además en otras unidades del

proceso. 

COMPARACION DE COSTOS. 

El incremento del costo de propileno por destilación con

presiones de operación de 100, 100 y 300 psi se realiza por las

siguientes premisas: 

1. 50 MMlibras/ año ( 11. 5 billones de galones/ año) de propileno

al 99% mol de pureza sobre bases de C2 Y C4 libres. 
2. Alimentación liquida conteniendo una mezcla de 50- 50 molar

de propileno y propano. 

3. Recuperación de propileno al 90%. 
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4. localización de la planta. 

Los resultados se comparan en la tabla A. Aunque no e- 

xiste un nivel de presión óptimo definido, se tiene una venta- 

ja aparente con la recompresión de vapor. 

tabla " A". COSTO DE RECUPERACION DE PROPILENO AL 99% DE UNA

MEZCLA DE PROPILENJ- PROPANO AL 50- 50v

CASO BASE: 11. 5 MM gal/ año

Presión de destilación, psi

Pasos actuales

Espacio entre pasos, pulgadas

Diámetro de la columna, ft, 

Freno de] compresor, HP

Costo de conversión, O/ gal. C3H6

Directo * 

Indirecto** 

TOTAL

Inversion permanente***, miles$ 

14nufactura

100 200 300

70 90 120

18 16 18

5. 5 6 6. 5

1100 500

1. 5 1. 39 1. 73

0. 94 0. 84 0. 79

2. 44 2. 33 2. 52

720 636 520

No incluye ítem para el costo de prop. en la alimentación. 

Incluye depreciación, impuestos locales, etc. a 15% del - 

costo de manufactura por año. 

Solamente planta de] proceso. Otros servicios fuera de

esta no se incluyen. 

Estos resultados no hacen comparaciones especiales a - 

casos inusuales de integración con unidades de proceso existen

tes y a facilidades de servicio. Sin embargo, se puede con- 

cluir que el costo neto en la demanda de propileno de alta pu- 

reza está cerca de 2. 5 Ilgalón. Por lo tanto, si el propile- 

no contenido -en la mezcla libre se valora a 6 Ilgalón para la
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manufactura de poligasolina, el costo neto de propileno de alta

pureza será cercano al de 8. 5 j/ gal6n. A esto se debe adicio- 

nar la cantidad usual para la ganancia 6 utilidad, para tener

una aceptable venta 6 precio de transferencia. 

la recuperación de propileno por destilación extractiva

para alcanzar alta pureza ha indicado costos significativamente

más altos que los dados en la tabla " A". El costo de conver- 

sión directa es ligeramente más alto y la inversión permanen- 

te de manufactura es cerca de] 30% más alto que el de destila- 

ción a 300 psi. También, la energia requerida para la recu- 

peración de propileno del solvente cause un incremento en el - 

capital no manufacturado de cerca de] 15% sobre la operación

convencional. 

Cuando se requiere un grado mayor de pureza ( del 90 al

99%) se utiliza el método indicado en la figura 5 pero con una

simple columna. Realizando los cálculos para este esquema - 

los resultados se establecen en la siguiente tabla. 

tabla " B". COSTO DE RECUPERACION DE PROPILENO AL 99% DE UNA

MEZCLA DE PROPILENO - PROPANO AL 90- 10. 

BASE: 11. 5 MM gal/ aho. 

Presión de destilación, psi. 300

Pasos actuales. 70

Espacio entre pasos, pulgadas. 18

Diámetro de la columna, ft. 5. 5

Cosi, de conversión, I/ gal C3H6

Directo* 1. 07

Indirecto** .. 0. 46

TOTAL 1. 53

Inversion permanente ***, miles$ 

Manufactura 288

No incluye item para el costo de propileno en la alimentación
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Incluye depreciación, impuestos locales, al 15% de manufac

tura capit/ año. 

Solamente planta de proceso. 

Estos costos se basan en 50 MM de libras/ año de produc- 

ci6n de propileno con una recuperación de] 90%. 

Aunque el costo de purificación de una corriente de pro- 

pileno al 90% es considerablemente más bajo que para una del - 

50% de propileno, el costo se aminora y debe considerarse en - 

el gasto del material de cracking. Por otro lado, la fracción

de C3 de tales operaciones frecuentemente contiene más que el

90% de propileno, y el costo de purificación es correspondien- 

temente más bajo. 



PROCESO Lummus Co. Coastal States Braun & Co Kellogg USC Stone & 
Petroleum Co. 

Webster Eng. 
ALIMENTACION Etano, Prop Isobutano Etan, propl Etan, propl Etan. Propa. 

Butan, Naft. Butan. Naft. Buta. Penta Buta. Penta. 
Keros. Gas. Gas- oil Naf. Gasoil Keros. Gasoil

PRODUCTOS Etile, Pro- Propileno Etile, Pro- Etile. Pro- Etile, Propi- 
leno Isobutileno pileno, H2 pileno, H2 leno, Butadie

CH4, Buteno CH4, aromá- no, Aromáticos
Butadieno ticos. 
Aromáticos

TIPO DE CRACKING Térmi co Térmico Térmico Térmí co Térmico. 

PIROLISIS. Horno 6 ca Horno tubular Horno tubu Horno Horno con - 
lentador lar tubo verti- 
tubular. 

cal. 

TEMPERATURA Al tas Alta 1550- 1650' F

NUM.' FASES

DEL PROCESO. 
Precalen. 
l! q.- vap. 

Lfquido- lfquido- Líquido - 
vapor vapor vapor. 

PUREZA DE
PROPILENO. 

99. 9% mol 99% mol 90- 94%mol 90- 95% mol 99. 95% mol



PROCESO

1

ALIMENTACION

PRODUCTOS. 

Stone & 

Werbster

Gas refi. 
LPG, Gaso
I i na nat
Des ti 1 ad 

Eti 1 eno

Propileno

H2 , Buti 1 - 
Aromáticos

TIPO DE CRACKING Térmico

PIROLISIS. Horno tubu

1 a r . 

TEMPERATURA. Alta

NUM. FASES Precalen. 

DEL PROCESO lfq.- vapor

PUREZA DE 99. 9% mol

PROPILENO. 

a iónPetrocarbon. Selas Corporation Recup ' Iq, 
Development of America. Hidr c. L19. 

Nafta ligera Destilado con p. Destilados

y pesada. ebullición menor inestables. 

a 400" C. 

Etileno, pro Etileno, Propileno Propileno, pro

pileno, ben- Butileno, Butadie- pano,,, butile- 

ceno, tolue- no, aromáticos. no, butano, - 

no gasolina, gas

residual . 

Térmico Térmico. Fraccionamien

to por absor- 
ci6n. 

Horno. Horno. 

750- 850* C Alta Baja. 

Vapor Lfquido. 

vapor

99% MOL. "' 90% mol., 70- 90% prop2. 
no - propileno

respectivamen



PROCESO Union Oil Lurghi Badishe Linde A. G Phillips
Company Anilin, Petroleums Co

ALIMENTACION Gas natu- LPG ' Nafta Frac. Lige- Etano, Pro- Hidrocarburos
ral. ligera, ras 6 pesa pano, Buta gaseosos C2 Y

Destilados das, Acei_- no, GasolT C4 - 
Aceite cru te crudo. nas y Naf_- 

do. tas . 

PRODUCTOS. Etileno, Etileno, Etileno, Etileno, Etileno, Pro - 
Propileno Propilleno Propileno Propileno pileno. 

H2, CH4, Butileno Butilenos Butileno
Acetileno Butadieno Butadieno

Aromáticos H2, CH4- 

TIPO DE CRACKING Catalftíco Catal1tico Catalftico Térmico Catali t̀ico. 

PIROLISIS Reactor de Reactor de Reactor de Horno frac Reactor tubu- 
lecho flui lecho flui lecho flui cionador.— lar. 
dizado- car zado. are- dizado. 
bón. na . 

TEMPERATURA Alta 700- 800' C 740" C Alta Alta. 

NUM. FASES Lfquido 6 Vapor Vapor más Vapor Vapor. 
DEL PROCESO gas, oxfgeno. 

PUREZA DE 90% mol 90% mol 90% mol 99% mol 90% mol ' 
PROPILENO. 1-- 
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la mayoría de los procesos descritos en el capítulo ante
rior son para la producción esencialmente de etileno y en ellos
se establecen las condiciones para aumentar Ta producción de
dicho producto. Por lo que la producción de propileno, a ni- 

vel industrial está limitada y dependiendo principalmente de - 
eti leno. 

En este capitulo se analiza en cada proceso los factores
que influyen en la producción de propileno, considerando que - 
siempre,- se obtendrá como co - producto 6 subproducto y nunca como
producto principal. 

Debe señalarse también, que aún cuando se establezcan

las condiciones óptimas de producción de propileno queda limi- 
tada en la producción industrial de etileno, ya que, si se au- 

menta la conversión de propileno, disminuye la de etileno y se
gún sea el caso del producto deseado afectando directamente a
la econompia de] proceso. 

PROCESO LUMMUS CO. 

1. ALIMENTACION. Existe una gran flexibilidad en este proce- 
so respecto a la alimenta¿ ión co -n la que se puede trabajar, ya

que el rango va desde gases de refinería etano, propano, buta- 
no, nafta, keroseno hasta gas- o¡ L

Hay que considerar que para aumentar la formación de pro- 
pileno debe tomarse en cuenta alimentaciones como butano, nafta

keroseno 6 gas - o¡], ya que cambia el rendimiento con la alimen- 

taci6n que se tenga y de las condiciones de operación. 

2. PIROLISIS. Se utilizan hornos ócalentadores tubulares, de

altas temperaturas y cortos tiempos de residencia. Se alimen

ta la carga junto con vapor diluido.. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Por medio de una línea de cambia
dores de calor, donde se obtiene agua condensada que se utili- 
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en la vaporización de] proceso, disminuyéndose el costo de] - 

tratamiento de agua. 

En donde se utiliza alimentaciones de etano- pilopano se e- 

fectúa el egff-iamiento por medio de calderas separadas utilizan

do agua a temperatura de 600' C.. 

4. SISTEMA DE SECADO. Se realiza por medio de alúmina acti- 

vada 6 bauxita. 

S. SISTEMA DE REFRIGERACION. Por medio de compresores centrí- 

fugos utilizando propano como refrigerante. 

PROCESO COASTAL STATES PETROLEUM CO. 

1. ALIMENTACION. Se utiliza en este proceso isobutano. 

2. PIROLISIS. Horno tubular. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO

58 000- gpm. 

PROCESO BRAUN & CO. 

Mediante circulación de agua a

1. ALIMENTACION. Se utiliza un amplio rango de alimentacio- 

nes que va desde etano hasta gas - o¡]. 

Depende de la alimentación la cantidad de productos y la

diferencia de subproductos que se tenga, por lo que se requiere

en cada alimentación un tipo específico de arreglo en cada plan

ta. Conforme el tipo de alimentación es de hidrocarburos mas

pesados se tiene mayor cantidad de subproductos por lo que se

van añadiendo diferentes torres de separaci6n para cada uno de

ellos. As! se tiene en estos casos, pasos parciales como son: 

a) Desmetanización. c) Despropanizacioñ. 

b) Desetanización. d) Hidrogenación catalítica. 
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2. PIROLISIS. Se emplean hornos tubulares. Alimentándose - 

la carga junto con vapor, para acelerar la reacción. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. El enfriamiento se efectúa en

una serie de cambiadores, realizándose en dos etapas: 

A) Por circulación de aceite. 

8) Por circulación de agua utilizándose cambiadores de calor

por generación de vapor. 

El tipo de arreglo de los cambiadores de calor produce - 

tal cantidad de vapor y a una presión tan alta ( 400 a 1800 psi)' 

que se utiliza como fuente de energía reduciéndose por lo tan- 

to el costo de energla eléctrica ya que se utiliza como fuente

de energía ( ayuda a la selección de turbinas y motores eléctr- 

cos ) . 

PROCESO KELLOGG. 

1. ALIMENTACION. Este proceso permite un amplio rango de al¡ 

mentaciones desde etano hasta naftas ligeras y pesadas, tenién

dose por lo tanto gran variedad de subproductos que se limitan

por el tipo de alimentación y por las condiciones de] proceso - 

que fijan la cantidad de produ¿ tos y subproductos. 

2. PIROLISIS. Se lleva a cabo en un horno en presencia de - 

vapor para acelerar la reacción. 

Utiliza una unidad de fraccionamiento a baja temperatura

por medio de tubos en espiral. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Se realiza en dos etapas: 

A) Se lleva a cabo por medio de un generador de vapor. 

B) Se lleva a cabo por medio de una columna de agitación. 

4. SISTEMA DE REFRIGERACION. Por medio - de un sistema de cas

cada externo de etileno y propileno, y por medio de un Proceso

de expansi6n de gas. 
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PROCESO USC STONE & WEBSTER ENG. CO. 

1

1. ALIMENTACION. Desde etano, propano, butano. pentano gaso

lina natural, keroseno, gas o¡]. 

2. PIROLISIS. Se utiliza un horno de tubo vertical USC a una

temperatura de 1550- 16500F, recuperándose el calor que se disí- 

pa para utilizarlo en la generación de vapor a una presión de - 
400- 2000 psi manométricas con lo que se tiene una alta eficien

cia térmica. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Se incluye el enfriamiento des

Pués del fraccionamiento para suspender la formación de subpro

ductos efectuándose por medio de cambiadores de calor en dos
etapas: 

A) Con circulación de aceite pesado— 

B) Por medio de agua. 

4. SISTEMA DE COMPRESION. Se utilizan compresores centrífu- 

gos a una presión de 500 psi. 

5. SISTEMA DE TRATAMIENTO. Se efectúa por medio de un lavado

de sosa cáustica para eliminar el H2S que contenga la corriente

de gas, 

6. SISTEMA DE REFRIGERACION. Se realiza por medio de un sis- 

tema de cascada externo de etileno- propileno. 

PROCESO STONE & WEBSTER ENG. CO. 

1. ALIMENTACION. Se utiliza desde gas de refinería, etano, - 

LPG, gasolina natural y destilados ( de nafta a aceites crudos) 

Depende de las características de la alimentación el arre

glo que se presente en el equipo dentro de la planta aumen`tan- 
do 6 dismin'uyendo, por lo tanto, el costo del producto; afec- 

tando también la relaci6n de etileno- propileno que se requiera. 
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2. PIROLISIS. Se realiza en un horno tubular en presencia

de vapor a alta temperatura. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Se utilizan cambiadores de ca- 

lor que producen vapor que se emplea en la planta. 

4. SISTEMA DE COMPRESION. Por medio de compresores centri- 

fugos se comprime el gas a 500 psi. 

S. SISTEMA DE SECADO. Se realiza pasando el gas sobre un só

Udo disecante. 

6. SISTEMA DE REFRIGERACION. Se emplea un sistema de cascada

utilizando como refrigerante la corriente de etileno- propileno

se elimina así el costo de] refrigerante. 

PROCESO PETROCARBON DEVELOPMENTS LIMITED. 

1. ALIMENTACION. Se utilizan fracciones de nafta ligera y pe

sada. M¿ xima fbp 250' C. 

2. PIROLISIS. Sefectúa en un horno realizándose el fraccio- 

namiento con cantidades limitadas de vapor, a una temperatura

de 750- 780' C. 

3. SISTEMA DE SEPARACION. La separación se realiza inmedia- 

tamente después de] cracking por medio de una torre de destila

ci6n a baja temperatura, separándose el etileno y propileno de

los aromáticos que se forman también en la pirólisis. 

4. SISTEMA DE COMPRESION. El gas se comprime a 500 psi por

medio de compresores centrífugos. 

5. SISTEMA DE SECADO. Se lleva a cabo por medio del paso de

la corriente del gas sobre un disecante sólido ( comúnmente - 

alúmina). 
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6. SISTEMA DE REFRIGERACION. Se utilizan dos ciclos de refri

geración operando en cascada de propileno y etileno a una tem- 

peratura de - 1150C. 

PROCESO SELAS CORPORATION OF AMERICA. 

1. ALIMENTACION. Destilado con puntos de ebullición no mayor

de 4W' C. 

2. PIROLISIS. Se realiza en un horno cuyas características - 

son en la zona de convección se introduce lacarga precalenta- 

da junto con una cantidad de vapor; zona de radiación: posee - 

líneas múltiples por medio de las cuales se controla la rela- 

ción temperatura tiempo permitido para ajustar las operaciones

de calentamiento para tener el máximo de subproductos. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Se realiza en dos etapas: 

A) Pasando la corriente por un quemador de vapor de alta pre

sión, eliminándose por esta etapa todas las reacciones - 

indeseables especialmente coque. 

B) Pasando la corriente sobre un aceite para reducir más la

t¿mperatura. El aceite después se recupera. 

4. SISTEMA DE VAPOR. El vapor necesario del proceso se pro- 

duce en los quemadores que operan a alta temperatura. 

S. SISTEMA DE CALOR. Se recupera del horno para utilizarlo

para sobrecalentar el vapor y precalentar el agua que alimenta

al quemador. 

PROCESO DE RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LIGEROS. 

1. ALIMENTACION. Destilados inestables y corrientes de gas

húmedo. 

2. FRACCIOMACION. Se utiliza un fraccionador de absorci¿ n - 

de 20 a 30 pasos trabajando a una presión de 35 a 250 psi. 
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3. SISTEMA DE SEPARACION. la separación de las fracciones - 

se realiza por medio de un rehervidor de agotamiento de vapor

6 por medio de] uso de una absorción convencional seguida de - 

una desetanizaci6n por medio de aceite. 

4. SISTEMA DE REFRIGERACION. Se utiliza como refrigerante el

gas de salida y el aceite ligero. 

PROCESO UNION OIL COMPANY OF CALIFORNIA. 

1. ALIMENTACION. Se utiliza carga de gas natural. 

2. PIROLISIS. Reactor de lecho m6vil de carbón activado don- 

de la alimentación de gas fluye a contracorriente de] lecho mó

vil, los componentes más pesados se adsorben y retienen en el

lecho mientras que los más ligeros se pasan a la zona de enfria

miento. 

El carbón activado se regenera por medio de vapor a alta

temperatura. 

PROCESO LURG1- RUHRGAS. 

1. ALIMENTACION. LPG, nafta ligera, destilados pesados, acei

te crudo. 

2. PIROLISIS. Se realiza en un reactor de lecho fluidizado

de arena utilizando técnicas de lecho fluidizado y de capas - 

turbulentas. La alimentación entra al reactor a una tempera- 

tura de 300- 400' C junto con vapor sobrecalentado. Realizán- 

dose el cracking en un rango de 700- 800' C dependiendo de la na- 

turaleza de la alimentación y de la relación propileno- etileno

deseada., El tiempo de reacción es entre 0. 3 y 0. 5 seg. 

El conductor de calor es la circulación de arena caliente

que reduce la temperatura en el momento de] cracking a 100' C. 

La arena continuamente se extrae de] lecho fluidizado pneumáti- 

camente. 
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Afecta al proceso el coque formado ya que se incrusta en

el reactor como en el lecho de arena, limitando la cantidad de

producto, por lo que hay que regenerar la arena y eliminar el
coque, se realiza la limpieza mediante una cantidad de aire azu

froso. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Se efectúa por medio de circula

ci6n de aceite con recuperación de calor. 

4. SISTEMA DE SEPARACION. -- Se realiza por medio de torres de

fraccionamiento a baja temperatura donde se separan la mezcla

de gases formados. Dependiendo de la temperatura de fracciona

miento la variedad de productos. 

PROCESO BADISCHE ANILIN & SODA- FABRIK AG. 

1. ALIMENTACION. Se utilizan fracciones ligeras 6 pesadas 6

aceites crudos. 

2. PIROLISIS. Se realiza en un reactor de lecho fluidizado. 

Se uti izan catalizadores únicamente para la formación de sub- 

productos. El calor para la reacción endotérmica de] cracking

se proporciona de la reacción exotérmica de] coque de petróleo

que se forma en la descomposición. 

La alimentación se introduce junto con 02 Y vapor ( 500' C

vapor) a una tempetura de 300- 400' C, el cracking se efectúa a

una temperatura aproximadamente de 740C

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Los gases libres de partículas

se enfrían por medio de circulación de aceite ( 300' C). 

4. SISTEMA DE SEPARACION. Se realiza: la. en un separador

donde se separan los gases formados de] aceite que se utilizó

en el enfriamiento ( el cual se recircula para alimentación) . . 

2da. los gas'es se pasan a una columna de temperatura máxima de

100, c ero. los gases incondensados de esta columna se diri- 
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gen a otra donde a baja temperatura se separan H2, CO y CH4- 
de etileno, propileno y fracción C4. 

PROCESO LINDE AG. 

1. ALIMENTACION. Se tiene un amplio rango que es etano, pro- 

pano, butano, gasolinas y naftas. ' 

2. PIROLISIS. Se realiza en un horno fraccionador introducién

dose la carga junto con la recirculación de etano, propano en - 

fase vapor. la temperatura de la corriente de] reactor se re- 

duce al pasar a un quemador de alta presión. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. Se realiza en dos etapas: 

A) Por medio de un cambiador de calor que utiliza como refri
gerante propileno. 

B) Mediante una turbina donde se expanden los residuos del
gas. 

4. SISTEMA DE COMPRESION. Mediante compresores centrífugos. 

Ayuda a la recirculaci6n de etano al horno. 

5. SISTEMA DE SECADO. Se efectúa por medio de un sólido di - 

secante a alta presión. 

6. SISTEMA DE REFRIGERACION. Por medio de un circuito de com

presores de etileno y propileno colocados en cascada. Son com

presores centrífugos de multietapas que se mueven por el vapor

de 1 turbina. 

PROCES1 PHILLIPS PETROLEUMS COMPANY. 

1. ALIMENTACION. Se utilizan hidrocarburos gaseosos C2 Y C4- 

2. PIROLL' IS. Se efectúa mediante un reactor tubular, utili

zándose com, medio de calentamiento bolas calientes que circu- 
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lan a lo largo de] precalentador y del reactor. Este lecho se

mueve hacia abajo a través de la cámara a una velocidad que se

controla por medio de dispositivos de flujo. 

Debe controlarse la temperatura de las bolas asi` como la

presión a la que entra la alimentación ya que depende de esto

la velocidad de reacción y por lo tanto la variación de produc

tos obtenidos. 

3. SISTEMA DE ENFRIAMIENTO. La corriente que sale del reac- 

tor pasa a un recipiente donde se baja rápidamente la tempera- 

tura de] gas por medio de rocío directo de agua. 

los gases una vez enfriados se mandan al sistema de sepl

ración. 
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Aquí se establecen los estudioS realizados hasta la fecha
respecto a las posibles modificaciones a los procesos, efectua- 

dos en plantas Pilotos 6 en plantas comerciales, para favorecer

la formación de Propileno y aumentar su producción. 

Se tomó como base para plantear los estudios efectuados, 
las alimentaciones a partir de las cuales, se puede obtener - 

propileno desde Propano hasta Gas o¡]. 

P R 0 P A N 0

En los procesos de Pirólisis esta alimentación se utili
za principalmente en la obtención de Etileno, teniéndose como

producto secundario el Propileno. la producción de éste se - 

reduce 6 aumenta modificando las condiciones de operación del
horno de cracking. 

Considerando al Propileno como subProducto, se han hecho

estudios empíricos de las reacciones que se efectúan en el reac
tor, para estimar las condiciones a las cuales se tiene la ma- 
xima producción 6 % de conversión. Así, Myers y Watson ( 46) 

encontr*aron que en el 70% de conversión con un rango de tempe- 

raturas de los 650- 725' C y a 1 at. de presión, se tenían dos - 

moles de etileno por una de propileno. Frolich y Wiezevich
47) indicaron que la máxima producción de propileno ( 13. 2%) o- 

curre a los 810' C mientras que para la producción de etileno y
propileno combinado ocurre a los 8901C. La figura 7 indica -, 

los resultados de] proceso de pirólisis a la máxima conversión
de propileno de] propano. 

Otros estudios más recientes realizados por Aliey y Tme- 
nov ( 48) de la pirólisis de propano sobre 0. 25 aO. 50 mm de grá
nulos de cuarzo y coque de 750 a 850' C con un rango de tiempo

de residencia entre 0. 13 y 0. 55 seg., dan como resultado un p.! 

queño avance para maximizar la producción de propileno y la. - 
conversión usando empaque inerte, teniéndose: 



57

PRODUCCION TEMPERATURA % CONVERSION

MAXIMA 0C

ETILENO 45 850- 875 93- 9

PROPILENO 25 775- 800 40- 55

Se han tratado otros tipos de esquemas, tales como ele- 

vadas y subatmosféricas presiones, pero sin ningún adelanto sis
nificativo en la producción de] propileno relativo al etileno. 

Schmalfield describe un lecho fluido del cracker de arena
el cual, se aplica en la producción de etileno más que en la de
propileno. Schalluss y Gotz ( 49) consideraron de gran impor- 

tancia el arco elé¿trico, y patentaron un proceso en el que la

producción de propano a 1000' C es de: 80% C2H2. 7. 3% C3H6, - 
9% C 9 4 y 3. 6% de CH4- 

PROCESOS DE DESHIDROGENACION. 

CATALITICA. 

Se sique en este tipo de procesos el de HOUDRY CATADIENE, 

para la deshidrogenación catal1tica de parafinas sobre cataliza
dores de cromo - aluminio, en base a estos, se consideran los da- 

tos dados por Hournaday para la obtención de Propileno a partir
de propano - tabla l- y a las cartas de equilibrio del sistema - 
a 1 at. y a 7 pulg. de Hg. abs., figuras 8 y 9. Basándose en

la información dada por Hournaday es posible obtener un diagra- 
ma— de flujo para la deshidrogenaci6n de propano y describir r? - 
el proceso Catadiene en términos de éste, el cual se observa en

la figura 10 es ciclico. 

DESCRIPCION. El propano fresco se combina con la recircula— 

ción de propano no convertido y se precalienta en un rango de
temperaturas de 11500F. Podrian resultar temperaturas de ali- 

mentación más altas debido al exceso de carga alimentada a la - 



TABLA 1 . PROCESO DE DESHIDROGENACION DE PROPANO PARA OBTENER PROPILENO

COMPONENTE

PESO

ALIMENTACION

FRESCA) 

ALIMENTACION TOTAL

FRESCA Y RECIR.) 

EFLUENTE

REACTOR

PRODUCTOS NETOS % DE

ALIMENTACION FRESCON

Hidrógeno 2. 2 4. 0

Metano 3. 6 6. 5

Etileno 0. 7 0. 7 5. 2 7. 9 0. 9

Etano 0. 4 0. 3 2. 2 3. 4 0. 4

Propileno 38. 1 3. 4 65. 0

Propano 97. 11 98. 0 45. 1 1. 4 0. 7

C4' 5 1. 8 1. 0 1. 3 2. 3

Coque 2. 0 3. 6

Pérdida de

combustión 0. 3 0. 5
TOTAL 100 00 100. 00 100. 0 28. 9 67. 0 4. 1

Gas - Propile sin con

Fuel no vertir
Selectividad

Propileno de

Consumo Propano 72% p. 66. 9% p. 
75. 6% m 70. 2% m. 

OD



59

pirólisis. El propano se pasa entonces sobre un lecho bajo que

tiene una mezcla de catalizador con material inerte. El su- 

ministro de calor de] lecho catalitico se produce de] calenta- 

miento del coque y por el calor sensible de grandes cantidades

del aire de regularización ( 5- 101b/ Ib` de alimentación) ' para

satisfacer los requerimientos endotérmicos de la reacción de - 

deshidrogenación. las temperaturas del catalizador varían no

solo desde el comienzo hasta el final de] período de la corrien

te sino desde la entrada a la salida de] lecho, como una conse

cuencia de] carácter endotérmico de la reacción. 

Por lo tanto, al establecer la temperatura de la reacción

adiabática comercial. se debe de reportar que esto es una fi- 

gura nominal indicativa únicamente del nivel aproximado de - 

1175` 1' 250F. 

En la figura 10 se han establecido 5 reactores, los cua- 

les son: dos de deshidrogenación de propano, dos tienen el co- 

que depositado sobre el catalizador y el quemador apagado con

aire y último se está evacuando, purgando y pasando por una - 

válvula en un tiempo determinado. Puede existir otra forma

de combinación de éstos reactores. 

El arreglo citado por Hornaday 2- 2- 1 proporciona las con- 

diciones de operación para el propano. El catalizador es cro- 

mo - aluminio. Para el equilibrio se sugiere los compresores - 

que se indican en la figura, que se opere al vacío y con los
lechos cataliticos cortos. Las efluentes de] reactor se en - 

frian rápidamente después se comprimen y separan convencional- 
mentemente. 

RENDIMIENTO. La conversión de] propano es sólo del 54% y la
selectividad de] propileno es 76% mol con una recuperación de] 

93% mol, dando como resultado una producción del 38%. No se

encuentran en los productos de la reacción ni metil- acetileno - 

ni aleno, teniéndose cantidades de coque al 4% de la conversión

de] propano. 

El punto más importante ( para una baja conversión) se pue

de ver en la siguiente tabla de conversión en el equilibrio a

0. 23 y 1 at. de presión total. 
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TABLA 2. 

TEMPERATURA ' F Kp ( atm) CONVERSION EN El EQUILIBRIO (%) 

0. 23 atm. 1 atm. 

1100 0. 289 75 47

1150 0. 575 85 60

1200 0. 835 89 68

Las constantes de equilibrio para la deshidrogenación de

propano de los datos de] API 44, y las canversiones Xe fueron

calculadas de la fórmula: 

Ne  
KP ... 

qT + Kp

donde qT= presión total en atmósferas. 

En el articulo de, Poole y McIver se tiene el estudio de] 

catalizador cromo - aluminio ( 50). Estos autores también estu- 

diaron la sintetización del cromo aluminio y encontraron que - 
el cromo de] catalizador sintetizado, es más rápido que el alu

minio. Sus datos sugieren que la pérdida de actividad de] ca

talizador puede ser un serio problema en los niveles de tempe

raturas requeridos para las altas conversiones de propano. 

En términos de la deshidrogenación de propano, el proce- 

so Houdry Catadiene debe enfrentarse con bajas conversiones, - 

que están limitadas por las condiciones de equilibrio, también

con las temperaturas adversas para la selectividad y actividad

Las operaciones al vacio y las de un reactor m.ulticíclico com

binadas para alcanzar los costos de la alta compresión y las - 

altas inversiones de las plantas. 

En la actualidad, no se han construido instalaciones co 

merciales de una unidad Houdry para la producción de Propileno

a partir de propano, ya que la serie de reactores ciclicos i- 
diabáticos ' es una instalación muy costosa; y no se puede usar

vapor para reducir las presiones parciales en presencia de - 
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cromo - aluminio, además sería un serio problema la desactivaci6n

de] catalizador. 

REFERENCIAS. En las investigaciones de los Estados Unidos se

ha_ presentado muy poca atención a la deshidrogenación catalíti

ca de propano, siendo lo contrario en las investigaciones de

deshidrogena,ción de butano sobre cromo aluminio. lo que se

tienp de este país es: el estudio de la cinética de la reac- 

ci6n de deshidrogenación de propano sobre cromo aluminio hecha

por Tyurgaev ( 51). Las expresiones empíricas para la carbo- 

nización y cracking en conjunción con el modelo de deshidrogena

ción de Langmuir- Hinshelwood ( 52), se de-scriben fundamentalmen

te sobre el catalizador cromo aluminio; encontraron que la ac- 

tívidad de] catalizador era baja, sólo dos veces la de la tér- 

mica. Es una buena generalización para estos rangod de tempt
raturas, la actividad catalftica de cualquier catalizador em- 

pieza a acercarse a la actividad térmica. A pesar de la mo- 

desta actividad de] propano, el catalizador de cromo aluminio

es el único catalizador comercial que podría resultar para la

deshidrogenación de] propano. 

De las investigaciones hechas en la Unión Soviética se - 

puede consultar las condiciones de operación. Así, tenemos - 

los de Nowakowski, Bathory y Fóldes ( 53), al igual que los de

Kelotsev y Ninnikova ( 54) con cromo aluminio en un rango GHSV

de 400 a 1000 obteniendo un rango de propileno de 25 a 35% en - 

volumen, encontrándose que la reacción esra catalítica sólo a

los 750' C pudiéndose reducir la carbonización drásticamente - 

a un octavo) admitiendo arriba del 50% de hidrógeno con la al¡ 

mentación de] propano al reactor. 

Kasankii ( 54) obtuvo también el 35% en peso de producción

siguiendo a 1000- 2000 GHSV, 590' C con potasio promoviendo el - 

cromo aluminio. 

Nukhina ( 55) alcanzó aproximadamente el 40% de producción

siguiendo el proceso de Hóudry a 600- 6250C y 400 GHSV en un es

tudio en el cual la forrnulac.i6n del catalizador variaba y la - 

temperatura y el espacio velocidad se investigaban con mezcla

de nitrógeno -propano. 
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También resultó una mayor actividad del catalizador y me- 

nor formación de] carbón cuando se condujeron las operaciones

en un lecho fluidizado, en lugar de uno fijo. 

Una operación más severa fué realizada por Nowakowski y

Herper ( 56), en el cual se requiere para aumentar la producción

de propileno sobre cromo aluminio en un lecho fijo de 6? 0- 660' C

y 300 GHSV, que lo que fué encontrada por Aliev en la que era

necesaria un lecho fluidizado a 600' C y 300 GHSV. La produción

de propileno en la última operación era de 33% en peso ( 76 se - 

lec., 42 conv.). 

Tyuryaev ( 51) estudió la reacción en los dos casos, lecho. 

fijo y fluidizado de cromo aluminio en un esfuerzo de optimi- 
zar la producción. Fué capaz de fijar la cinética de la- reac

ción de deshidrogenación de un modelo de Lan9muir- Hinshe1wood ' 

desarrollando las velocidades empíricas para describir las reac

ciones de carbonización y de cracking. Así, concluyó que la

velocidad catalítica esra el doble de la térmica. La infor- 

maci6n cinética también -se estimó de dos publicaciones soviéti

cas en las cuales se recibía una atención especial al proble- 

ma de carbonización. 

Ea conclusión que se puede sacar es que hay muy poco in

centivo en la deshidrogenación de propano sobre catalizadores

cromo aluminio, simplemente por su baja actividad y selectivi- 

dad, al igual que por las limitaciones de equilibrio. Las o- 

peraciones flufdas parecen ser más prometedoras que las de los

lechos fijos como un medio de reducir el coque, pero se debe

desarrollar un catalizador cromo aluminio lo suficientemente

fuerte para resistir laoperaci6n fluida. 

En realidad se han efectuado pocos estudios con otro ca

talizador para realizar la deshidrogenación de propano. En

cambio en los procesos de pirólisis se han patentado utilizan

do alambres de platino, alambres de nicromo y esferas de B203

revestidas de A1203, pero aún en ellos - no se ha alcanzado la

producción selectiva de propileno. 

En la' patente de Union Carbide se establecen para la des
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hidrogenaci6n efectiva de propano el cromo y molibdeno cargan- 

do la malla molecular. De interés particular es la patente de

Farbenfabriken Bayer, en la cual se dice cual es la producción

cuantitativa de propileno a partir de propano sobre calcio me- 

táilico. Excepto en la última cita, la cual incluye la forma

ción estequiométrica de hidruro de calcio, la deshidrogenación

catalitica de propano parece estar limitada por el equilibrio

termodinámico. 

Para vencer las limitaciones de equilib do sin recurrir

a presiones bajas que son poco prácticas, se deben usar las - 

temperaturas a las cuales se tiene el cracking térmico. 

OXIDATIVA. 

Debido a las limitaciones de equilibrio en la deshidro- 

gencación, se han realizado estudios más recientes acerca de

la deshidrogenación oxidativa con el objeto de producir olefi- 

nas. Cualquier oxidante selectivo que pudiera separar 6 el¡: -- 

minar el hidrógeno formado en la- reacci6n de deshidrogenaci6n

de propano eliminarla el problema en el equilibrio. 

Existen una serie de patentes para la deshidrogenación

de parafinas y mono- olefinas 6 dieno por medio de oxidantes - 

parciales ( aire u oxfgeno, hal6genos, azufre). Se analizará

estas referencias para determinar como se efectuarfa la reac- 

ción de propano a propileno con cada uno de éstos oxidantes. 

OXIGENO COMO OXIDANTE PARCIAL. 

Se han realizado considerables investigaciones sobre la

reacción de oxidación parcial de propano a propileno. La me- 

ta de muchas de las oxidaciones parciales alcanzadas, se ha - 

tenido por compuestos oxigenados tales como aldehidos y alcoho

les. Se ha encontrado que estos son los productos predominan

tes a temperaturas inferiores a los 750' F. La producción de

olefinas a niveles de conversión significativa nunca son de al

ta selectividad, pero existe un rango razonable de temperatura
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de 750- 950* F en la cual la reacción deseada del proceso es: 

112 02 ' C3H8 0 C3H6 + H20 ... ( 2) 

La máxima producción que se tiene de propileno, la cual

sucede cerca de las más altas temperaturas, de acuerdo con - 

Calderbank ( 57) es sólo de] 8. 5% en peso, y acompañada por el

5% en peso de etileno como un coproducto. la reaccci6n prin- 

cipal del cracking oxidativo es arriba de los 950' F. 

Mientras que en sus producciones de parafinas ligeras e

insaturadas casi no resulta propileno, sino grandes cantidades

de mon6xido de carbono por la distribución del producto. 

Las referencias que se tienen acerca de la reacción» tér- 

mica son: las de Medley y Cooles ( 58) y Robertson( 59) quienes

investigan el campo de la oxidación parcial de propano desde - 

antes de 1960. Satterfield ( 60), Mitchell ( 61) y Newitt ( 62) 

establecieron las variables de] proceso; y Albright ( 63) - 

Ferguson y Ykley ( 64) y Knox ( 65) dan los mecanismos, efectos

superficiales y las consideraciones teóricas. 

la presente discusión de la oxidaxi6n parcial térmica in

cluye los trabajos en los reactores vacios y en los lechos fi- 

jos y fluidizados de materiales inertes, tales como coarzo y - 

arena. Fenske y sus asociados ( 66) desarrollaron un nuevo ti

po de reactor denominado " lluvia". los sólidos inertes permi

ten la lluvia hacia la zona de reacción, se hicieron pruebas - 

de corridas en el rango de los 600 a 1050* F e indicaron que la

velocidad de los s6lidos era una variable crítica, y los resúl

tados de un estudio intenso acerca de la variable del proceso

que estaba presente; los tiempos de residencia variaban de - 

0. 02 a 0. 5 minutos, la presión de 1 a 8 atmósferas y una rela- 

ción mol de propano a oxígeno de 2. 0. 

Se usaron dos tamaños de partículas con rangos de 80- 100

y 35- 40 mesh y la velocidad de lluvia de los sólidos fué cerca

0. 6 lib. sólido/ Ib. oxfgeno. las posibles producciones de p*ro- 

pileno son mayores que en los reactivos convencionales: 10. 1% 
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peso de propileno con 4. 4% peso de etileno como coproducto. - 

El mejoramiento en la producti6n de propileno se atribuye a la

lluvia de sólidos, la cual para las cadenas de radicales libres

e inhibe una reacción adicional. 

Se han estudiado también catalizadores tales como: Al, - 

A1203, Cr203- A1203 Y Cr203- bauxita. Comparando éstos se obtu

vo mayor producción cuando se usó catalizador Cr203- Bauxita - 

cerca de los 700' C donde se encontró en los gases de salida el

17% de C3H6 y el 10% de C2H4- No se han reportado las condi- 

ciones de severidad, pero se cree que son a estas bajas tempe- 

raturas. la adición al sistema de] 10% mol de S02 ( basada so- 

bre hidrocarburo) aumentó la producción en 1% más; y el S02 se

transformó en H2S, azufre y sulfuro alquflico. 

La oxidación parcial de propano con oxilgeno se presenta

en ausencia de un catalizador homogéneo, encontrándose lejos

de] potencia] de comercialización, como resultado de la defi- 

ciencia en selectividad a propileno. Las necesidades de con

versión se da,n a continuaci5n. Las ventajas de no sólo sumi- 

nistrar calor para ha reacción sino también de cambiar el equi

líbrio de la deshidrogenación de] propano se contrarrestan por

la intrinseca no selectividad. No se compara la oxidación - 

parcial a la deshidrogenaci6n, pero además, a la pirólisis, - 

para fijar su mérito potencia] el cual se sitúa principalmente

en un cambio desfavorable en la relación de propileno a etile

no que se producen de propano. 

DESHIDROGE1- DESHIDROGENACION OXIDATIVA

NACION CA REACTOR A1203- BAU_ PIROLISIS

TALITICA. LLUVIA XITA. 

Converstón

C3H6/ C2H4 54 25 --- 90

Relación mol 1. 55 1. 7 0. 32

Se ha confirmado que mejorar la producción por oxidación

parcial se debe utilizar un catalizador homogéneo con aire 6
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oxfgeno; as! como empleando cantidades. catalfticas de halóge- 

nos como se indica en los procesos patentadodos por Petrotex y

el Paso Compañia de Productos de Gas natural. las demandas

de las reactivos teniendo un catalizador: oxidante; relación - 

de propano de 0. 15 lb.; de 1, 2, 3 lb.; de 02 1 lb de propano, 

que se procesan a 12000F, 1 at., con 0. 15 min. como tiempo de

contacto, la conversión de propano es del 72% y una selectivi

dad de 59% mol. Para comparar se tiene como referencia el - 

Proceso Catadiene en el cual el % de conversión y selectividad

es de] 54 y 75. 6% mol respectivamente; se han realizado inves" 

tigaciónes para incrementar la producción en la oxidación par- 

cial en El Paso y poder pasar el nivel para lo cual se necese- 

taria efectuar un proceso económico en donde las cantidades de

Iodo se recu,peren y recirculen. 

HALOGENOS COMO OXIDANTES PARCIALES. 

Otra forma de deshidrogenación oxidativa que se ha desa

rrollado recientemente, consiste en usar un halógeno ( C12, Br2

6 12) como oxidante. 

Básicamente el proceso que se sigue es el siguiente: u- 

sando como ejemplo propano al cual se hace reaccionar con Iodo

para producir propileno e hidruro de iodo. 

CH3CH2CH3 - 12 -~- CH3CH CH2 + 2 HI ... ( 3) 

El oxigeno presente en el sistema reacciona con el HI pro

ducido más aprisa que con los hidrocarburos para regenerar el

Iodo: 

4 HI 4' 02 ~ 2 12 + 2 H20 ... ( 4) 

Otro hológeno diferente al Iodo generalmente no se uti- 

liza por el gran número de subproductos que se forman. Este

proceso se puede operar sin aumentar el oxfgeno y entonces el

HI se convierte en 12 por un proceso externo tipo Deacon. - 

Bataafse Pet-roleum Maatschappin N. V. ( 67) ha patentado un pro

ceso no - catalítico en fase vapor para la producción de propile
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no, el cual toma lugar a presión atmosférica, una relación de

12/ C3H6 de 0. 86 mol, 36 segundos de tiempo de residencia y a - 

550OC; alcanzándose una conversión de] 51% en mol y una selec

tividad de propileno del 93% en mol. Las grandes cantidades - 

de Iodo que se requieren, así como el hecho de la formación - 

de] 2% de loduro propílico ( del cual se debe recuperar el 12) 

indican que este proceso no es económicamente aplicable para - 

la manufactura de propileno; y cualquier pérdida grande de] gas

to de Iodo en este proceso sería intolerable. 

La termodinámica y cínética de la deshidrogenación del - 

propano por medio de vapor de Iodolas establecieron Nangia y - 

Benson ( 68), postulando el siguiente mecanismo: 

12 + M 0 2 1 + M ... ( 5) 

C3H8 + I --- o- 1- C3H7 + H 1 . . . ( 6) 

1- C3H7 4' 12 i- C3H7I ' I ... ( 7) 

C3H7, _*— C3H6 + HI ... ( 8) 

y los datos experimentales se ajustaron a la expresión de velo

cidad resultante: 

112 1/ 2 ( C_1HfJ( HI) 
2

d( 12) k 1 K 12 ( C08 - )(12) 1 K ( C3HS( I2) 

dt
1 + ( K2/ k3)( HI/ 12) 11 + ( k4/ k5)( K

12

112 (
12

112] 

9) 

La Compañia de Productos del Gas Natural de] Paso ha pa- 

tentado un proceso de oxidación usando 12 como catalizador ho- 
mogéneo, en el cual el 12 que se requiere se reduce a un nivel

considerablemente más bajo que el estequiométrico. Dando co- 

mo resultado una baja selección de propileno, sin embargo, la

conversión de propano es de] 71% y la selectividad del propi- 

leno es del 58. 9% cuando se opera a 650' C, 1 at. y un tiempo - 

de residencia de 3. 1 seg., con una corriente de alimentación - 
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de 0. 23 mol de propano, 0. 908 mol de 02 y 0. 0062 mol de 12 - 
Otra modi- ficaci6n al proceso típico de Yodo para reducir

el uso de] yodo es la serie de patentes de Shell, que describe

el uso de un óxido metálico 6 de un hidróxido aceptor, - que sea

capaz de reactivar 6 reaccionar con el HI que se forma durante

la deshidrogenación en el rango de los 500% por ejemplo: 

2 HI + Ni0 O> Ni12 H20 ... ( 10) 

sólido sólido

H I + LiOH 0 L i I + H20 ... ( 11 ) 

fundido fundido

el yodo se recupera por la oxidación del aceptor en un sistema

cíclico de reacción, y tanto el aceptor como el yodo se regre- 

san a la deshidrogenaci6n: 

2 Ni 12 + 02 Ni0 + 2 12 ... ( 12) 

H20 + 4 Li I + 02 LiOH + 12 ... ( 13) 

La separación del 12 formado en la deshidrogenaci6n des- 
plaza el equilibrio hacia la derecha, Y sólo cerca de las can- 

tidades estequiométricas de 12 que se requieren. A partir de

que el 12 está efectivamente en el sistema del reactor -genera- 
dor, las cantidades estequiométrícas que entran y salen de él

son muy bajas. 

La substitución de cualquiera Br2 6 C12 por el 12 incre- 
menta mucho el nivel de subproductos halogenados no siendo de
utilidad para el proceso. 

AZUFRE COMO OXIDANTE PARCIAL. 

El Instituto Politécnico de Worcester ha realizado expt

rimentos para estimar si el azufre puede usarse como oxidante

parcial con el propano; en los cuales se ha trabajado con pro- 

pano y una mezcla de propano - helio saturado parcialmente con
azufre a presión atmosférica haciéndolos circular sobre el' ca- 

talizador d'e cromo - aluminio. No se detectó metil- acetileno - 

en la cromatografía de conductividad térmica de] gas utilizan- 
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do una columna de 20 pies de squalane, pero se encontraron can- 

tidades considerables de metil y etil mercaptanos. la figura

11 sirve para ilustrar la naturaleza de los productos gaseosos

que se obtienen. No se disponen de los resultados de opera- 

ción ni de carbonizaci6n. los resultados que indica la fig. 

11 de la naturaleza preliminar, muestran que la reacción: 

C3H8 + 1/ 2 S2 C3H6 + H2S ... ( 14) 

es verdaderamente factible que se tenga, y que ésta es catali- 

zada rápidamente por el cromo -aluminio. la operación mostra

da está muy lejos de la óptima que se necesitaría para un pro- 

ceso comercial de propileno. 

Los datos de equilibrio para la reacción anterior se han

calculado por Mauras ( 69). Se tiene una ligera reacción exo- 

térmica ( antes de la endotérmica, como en la deshidrogenaci6n

convencional) en la cual se realiza prácticamente la completa

conversión de equilibrio en el rango de temperatura que seria

de interés práctico: 

TABLA— 4 ------------------------------------------------------- 

TEMPERATURA CONSTANTE DE EQUILIBRIO CONVERSION EQUILIBRIO

F % 

842 45 93

1022 110 96

1202 156 97

Actualment, el sistema no es punicamente la reacción que

se indica. Además los productos del cracking CH4, C2H4, C2H6

de los datos experimentales de la fig. 11 indican que se forma

también metil y etil mercaptano. No se ha determinado aún si

son dos reacciones las que se efectúan sobre el cromo - aluminio

C 3 H 8 1- C3H6 + H2 ... ( 15) 

H2 + 1/ 2 S2 HZS ... (
16) 

El azufre se ha escrito en la forma diatómica S2, aún cuan
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do se tiene una distribución de poliatomicidad a las temperatu

ras de interés. Mauras ha calculado también el equilibrio en

tre las especies 52, S4, S6 Y S8 a una atmósfera total y a tem

peraturas arriba de los 1000* F, indicó que el equilibrio calcu

lado que se usa en la distribución polimérica de azufre no di-- 

fíere de estas bases del azufre diat6mico: 

C3H8 + 1/ n Sn -- C3H6 + H2S ... ( 17) 

Hay que considerar la poca atención dada a la improbable

deshidrogenación oxidativa, al igual que no se consideraba a - 

la sulfonación como un proceso para producir olefina y diolefi4

nas de 4 6 más carbonos. la razón de ésto es que ocurre forma

ción de tiofeno, por ejemplo: 

C010 + 1/ 2 52 - 4
lo

S + H2S ... ( 18) 

LJI, 
El catalizador es cromo - aluminio. No se tienen datos

con otro catalizador, pero no hay porque pensar que el cromo - 

aluminio es el único para la sulfonación de] propano. Gar- 

wood ( 70) de Socony Mobil 0¡] CO. indica que en cantidades con

siderables de H2S se forman cuando se tiene el propano en pre

sencia* de mallas moleculares. El procedimiento que se siguió

fué el de pasar propano a través de una capa de azufre en la - 

superficie de] lecho de] catalizador mientras aumenta la tem- 

peratura. El estudio fué hecho de los 6500 a los 813' F. En

la tabla 5 se registran sus estudios sobre el catalizador, así

como las corridas comparativas sobre Vycor inerte. Las minús

culas producciones de propileno y benceno que se reportaron, 

no explican las grandes cantidades de H25 medidas. 

Schuman ( 71) en su patente afirma que los productos que - 

se obtienen cuando reaccionan propano con azufre térmicamente 6

en presencia de catalizadores son propileno y metil acetileno. 

Los datos reproducidos directamente de su patente se dan en la

tabla 6, nótese que se reportan mercaptanos. 

Obviamente, la tecnología para la deshidrogenaci6n n¿ - 

oxidativa de propano por medio de azufre como oxidante, es su

bajo costo, al igual que no se requerirían los sistemas de re- 
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TABLA S. REACCION DE PROPANO CON AZUFRE. PATENTE GARWOOD. 

ANALISIS DEL GAS ( % EN PESO). 

CATALIZADOR PROPILENO BENCENO H2S PROPANO

Vycor 1. 4 98. 2

Tierras raras de in - 

tercambio X. 0. 5 --- 26. 0 71. 8

Na- zeolita X. 1. 2 1. 0 33. 4 63. 6

Presulfuro Na- zeoli

ta X nil 1. 3 34. 8 62. 8

TABLA 6. REACCION DEL PROPANO CON AZUFRE. PATENTE SCHUMAN. 

CATALIZADOR NINGUNO Cr - Bi - P NINGUNO

Ni - Al

Terfip. Promedio Reacción F 1150 1090 1410

Presión, psi. 45 so 20

ALIMENTACION TOTAL, lb. 
1

Propano 1140 1910 842

Propileno 12 642 104

C4 4- 78 192 95

Azufre 1866 3929 1204

Vapor 449

H2S 85

N2, Ar 21

EFLUENTE DEL REACTOR, lb. 

Propano 180 950 32

Propileno 540 1329 152

Metí] acetileno 328 196 509

C1, C2- 72 39 227

Tar 20 42 70

C44' 38 152 9

Azufre 773 3113 191

H2S 1151 935 1055

Vapor 449
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cuperaci6n que son parte de los procesos de] yodo, son estas

las ventajas que presenta el azufre como oxidante. Sin embar

go, los mercaptanos que se forman tendrían que recirculars- 

para extinguirlos. 

AREAS DE UNA PLANTA. CON ALIMENTACION ETAMO Y PROPANO. 

AREA DE PROCESO. 

1. Area de Pirólisis. Donde la alimentación IPG se piroli- 

sa para formar olefinas y subproductos. Esta área también con

tiene el gasto de calor de recuperaci'6n y la corriente de gene

raci6n suplementaria para la unidad. 

2. Area de Enfriamiento y Compresión. En la cual el produc

to gaseoso caliente de la pirólisis se enfría y comprime des- 

pués pasa a la sección de recuperación y purificaci6n. 

3. Area de Recuperación y Purificación. Donde el producto

gaseoso frio y comprimido se purifica y seca, fraccionándose - 

en varios productos y subproductos. 

AREA DE PIROLISIS. 

En esta área se incluyen los medios de precalentamiento, 

calentadores de pirólisis, cambiadores para enfriar el produc- 

to gaseoso, equipo para recuperar el consumo de calor y para - 

generar la corriente suplementaria. 

la corriente de etano - propano se vaporiza, sobre calien- 

ta y carga a los hornos de pirólisis. El vapor se inyecta en

la corriente de hidrocarburos para mejorar la selectividad en

la reacción. 

la sección de pirólisis en estas unidades se diseña para

temperaturas severas de cracking y cortos tiempos de residencia

arriba de los niveles de temperatura de] cracking son de] orden

y generalmente menores de 1 seg., teniéndose as', una óptima se- 

lectividad y produce patrones junto con la producción substan- 

cial de caliosos subproductos, mientras mantiene largos tiempos

de corrida en los hornos entre la descoquización
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El etano y propano sin convertir, se separa en las sec- 

ciones de separación y purificación, para recircularlos a los

calentadores de pirólisis. 

AREA DE ENFRIAMIENTO Y COMPRESION. 

Incluye los sistemas de enfriamiento de las efluentes de

pirólisis y el de compresión del gas fraccionado, además de - 

las instalaciones de separación de los hidrocarburos pesados. 

los gases calientes producidos en las calderas de recupe- 

racíón se combinan y cargan a la torre lavadora, donde se en - 

frian por contacto directo con recirculación de agua en una to

rre de pasos. Una porción mayor de vapor de pir6lisis se a- 

grega a la alimentación de! calentador y se condensa en la to- 

rre de enfriamiento. 

Esta torre tiene una función múltiple como se ilustra en

la figura 12. 

Primero, la efluente de la torre lavadora sirve para en- 

friar y recuperar el calor de los gases de la pirólisis, los - 

cuales salen de las calderas de recuperación a temperaturas en

los' rangos de 600- 900' F. PGr contacto directo a contra corrien

te con el agua de recirculación, se separan los aceites pesa- 

dos alquitranes y otros residuos indeseables formados en el - 

cracking durante la pirólisis de] gas. 

El agua caliente del fondo de las torres lavadoras, pasa

a través del cilindro de asentamiento donde los residuos pesa- 

dos, se asientan y se separan. Los aceites ligeros se desli- 

zan a la capa de agua. El calor se recupera de la corriente

de agua de la torre lavadora de recirculación por el rehervidor

y el calentamiento a bajo nivel de servicios en la línea de pl
rificación, entonces se suministra el calor libre y miniminiza

el consumo de] combustible y el enfriamiento de agua. 

Después se tiene una mayor cantidad de calor en la línea

de purificación, la corriente de agua de la torre lavadora se

enfria a 150' F en un cambiador convencional de enfriamiento de

agua, una porción regresa a la parte superior de la sección - 

más baja de la torre. 
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El residuo de la corriente de agua se enfría en el cam- 

biador de enfriamiento a IOS* F regresando al paso superior de

la torre de lavado, donde los gases de pir6lisis se enfrían a

un nivel de temperatura para la compresión. Los niveles de - 

temperaturas al final de los enfriadores de agua minimizan el

costo capital y la circulación de agua fria para maximixar las
temperaturas diferenciales promedio de los cambiadores dentro

del agua de enfriamiento y de la recirculaci6n de agua a la to

rre lavadora. 

COMPRESION DEL GAS FRACCIONADO. 

los gases que salen del domo de la torre de enfriamiento

se alimentan al compresor del gas donde la presión se aumenta

desde la presión atmosférica hasta arriba de 500 psi que es el

nivel de presión del gas de recuperación de la planta. 

La compresión de] gas se realiza en cuatro etapas, en el

tren de un compresor centrífugo simple manejado por una turbina

de condensación de vapor. Intermedio a las etapas está un sis

tema de rechazo de productos interenfriados y el cual se man- 

tiene la alta recuperación de los productos de hidrocarburos - 

ligeros valiosos. 

AREA DE PURIFICACION Y RECUPERACION. 

Esta área incluye facilidades para purificar los gases

de descomposición y de recuperación de varias corrientes de - 

productos y subproductos. Las facilidades para la separación

de gas ácido, secado, rechazo y separación del gas de salida, 

hidrogenación de acetileno y fraccionación para. producir etile

no, propileno, butileno- butadieno y productos de aromáticos - 

concentrados. Se encáentran los sistemas de refrigeración. 

DESPROPANIZADOR. 

Los productos de los fondos del desetanizador contienen

propileno y componentes más pesados, los cuales se cargan al - 

despropanizádor donde el propileno y propano se separan de los
hidrocarburos más pesados que contienen. El producto que se
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tiene por el domo se condensa por medio del refrigerante de pro

pileno y se carga a los convertidores de acetilenos pesados don_ 

de el metil acetileno y propadieno se hidrogenan catalíticamente

sobre un catalizador de paladio de una manera semejante a la - 

hidrogenación de] fraccionador C2. 

FRACCIONADOR C3. 

El producto propileno -propano de la hidrogenaci6n de ace- 

tilenos pesados, se alimenta a la torre fraccionadora donde se

realiza una separación muy precisa antre el produci' o propileno

que se tiene en el domo y en los fondos se tiene propano el - 

cual se recírcula a la pirólisis. 

SISTEMA DE REFRIGERACION. 

El sistema de refrigeración es en multiniveles en casca- 

da de propileno- etileno con seis refrigerantes a niveles de tem

peratura abajo de los - 150' F. 

Los compresores refrigerantes de propíleno y etileno se

manejan por medio de turbinas de vapor. 

PROCESO DE VAPOR. 

Se suministra aquY el calor para la planta. El vapor - 

complementario adicional que se produce por el consumo de calor

de recuperación y el de generación de enfriamiento en el ¿ rea

de pirólisis se produce en los calentadores localizados junto

a los quemadores de pirólisis. Cada uno es capaz de producir

250 000 lb/ hr de vapor saturado a 600 psi y 350 000 lb/ hr de

sobresaturado a 750' F y 600 psi. 

El vapor sobrecalentado a alta presión se usa para pro- 

ducir el gas fraccionado y las turbinas de] compresor de refr - i - 

geración. Estas turbinas operan condensando con extracción

en dos niveles para sumínistrar las 100 lb. y 325 lb de vapor

necesario para el proceso completo. El calentador alimenta - 

el agua que trata las facilidades, este se encuentra tambien

dentro de la unidad. 
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Existe en el butano un mayor interés para utilizarlo co- 

mo alimentaci6n en la producción de] propileno. Aunque en los

procesos existentes la pirólisis de butano se aplique para la

producción de etileno, pero estos procesos t4enan la posibili- 

dad de por lo menos aumentar la cantidad de propileno a pesar

de mantenerlo como subproducto, la formaci6n de propileno en

este proceso es baja ya que se tienen dos moléculas de C244 Y

C2H8 por cada molécula de C3H6. 
La justificación económica para operar las plantas de pi

rólisis de butano con producción máxima de propileno está en - 

función de la materia prima de la refinería y del tamaño del

mercado, la pirólisis de butano para maximizar el propileno se

encuentra a expensas de] etileno por lo que se puede considerar

justificable en situaciones específicas, pero no se puede gene

ralizar el esquema de operación que se debe aplicar. 

Para la máxima producción de propileno de la pir6lisis de

butano normal, se tienen los resultados de Froblich y Wiezerich

72) que se muestra en la figura 13. de los cuales se observa

que la* máxima producción se encuentra cerca de la m¿ xima produc

ción de insaturados. 

Comparando con diferentes alimentaciones como se muestra

en la tabja 7, el butano es la más prometedora para aumentar

el propileno. 

CONSIDERACIONES DE LOS VA! OR' 15 DE ENERGIA DE ACTIVACION

BAJO CONDICIONES ESTATICAS. 

Las velocidades de reacción son una función de la trans

ferencia de calor, los datos que se usan deben tomarse bajo - 

condiciones similares a las que se mecionan más adelante para

el cracking de butano normal. 

la mayoria de los estudios reportados en la literatura

referente a la cinética de la descomposici6n tériatca del b¿ ta- 

no normal, se han llevado a cabo en la región de baja tempera- 
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TABLA 7. 

ALIMENTACION PRODUCCION % EN PESO DE ALIMENTACION

ETILENO PROPILENO FRAC. ACEITE

Etano 80- 85 1- 2 ni]. 

Propano 44- 45 15- 20 5- 15

nButano 32- 35 17- 22 6- 9

Gasolina nat. 27- 30* 12- 16 25- 30

Keroseno 24- 28 12- 15 30- 35 - 

Condensado 20- 25 10- 12 35- 40

Aceite crudo 6- 17 6- 12 30- 40

tura comprendida entre 550- 650' C . El valor aceptado de ener

gfa de activación es de 58 700 cal/ 9r. mol que obtuvo Steacie y
Puddingtan ( 73) en un método estadístico. En otros estlidios

utílizando sistemas de flujo en este rancio de temperaturas se - 

han reportado ( 74, 75) y se tuvieron valores de energía de acti- 

vación que variaron de 61 400 a 73 900 y valores gráficos tan - 

bajos como 43 000, se calcularon de datos obtenidos de sistemas

similares operados a altas temperaturas y tiempos de residencia

muy cortos ( 76, 77). 

Calderbank ( 78) sugirió después de considerar los aspec- 

tos de transferencia de calor, que las mediciones de las velo- 

cidades de reacción bajo tales condiciones son en realidad me- 

dicíones de las velocidades de transferencia de calor. Debi 

do a la existencia de grandes diferenciales de temperatura re- 

qultantes de la naturaleza endot4rmica de las reacciones, a --- 

través deñ reactor. Se deduce que debe existir una diferencia

en los valores de la energía de activación determinados por mé

todos estáticos y de flujo, especialmente a altas temp2raturas. 

Desafortunadamente, debido a las dificultades inherentes a la

aplicación de] método estático a alta temperatura y a los estu

dios de cortos tiempos de residencia, no permiten una compara

ción de estos métodos en las condiciones que son comercialmel 
te de mayor - interés
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En el rango de temperatura de 700- 900* C de] cracking - 

térmico n - butano, el mejor valor de la constante de velocidad

de la reacción se dá por la expresión: 

k = 9. 55 X log e- 45600/ RT t 19seg - I ... _ ) 

los valores de la energía de activaci6n y de] factor de

frecuencia pareclan bajos comparados con los que frecuenteinen- 

te se aceptan como válidos. Sin embargo, en la práctica es ne- 

cesario modificar el último factor citado para correlacionar -- 

los datos de conversión real en instalaciones comerciales con

las conversiones predichas. As! por ejem. Andrews y Pollack

79) usaron una computadora digital para el diseño de los tubos

de un horno de cracking de hidrocarburos ligeros, e!ncontraron

que las conversiones de] butano predichas de datos de laborato

rio ( 80) no correspondían a las conversiones obtenidas. Fué

entonces necesario un ajuste en el factor de frecuencia en la

ecuación de Arrhenius para obtener predicciones satisíactorias. 

Por lo tanto, los diseñadores de serpentines para piró- 

lisis no deben confiar de] uso indiscriminado de los valores

de energía de activación obtenido normalmente de estudios de

método' de bulbo. 

Existe una justificación considerable para reexaminar - 

los métodos usados en estudios cinéticos, especialmente en in

vestigaciones a altas temperaturas. En cualquier caso, si - 

el método de flujo como generalmente se aplica, no dá un valor

real de la energía de activación en un sentido verdaderamente

cinétíco, es por una dependencia de las características de - 

transferencia de calor de] sistema y puede ser admisible en el

diseño de] serpentín para pirólisis al usar el valor obtenido

bajo aparentes condiciones de temperatura y flujo comparables. 

A continuación se plantea el estudio realizado utilizando

el método de flujo. 

Se colocaron reactores tubulares y anulares de vidrio Vy
cor en pequeños hornos, en los cuales existían grandes graáien_ 

tes de temperatura y también en un horno grande teniendo una - 
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zona de temperatura constante en el centro de su sección. 

Los experimentos se realizaron usando ¡ in tubo Vycor empa- 

cados con filamentos Vycor, en un tubo de sflice, un tubo de a- 

cero cromado y un reactor tubular de porcelana para determinar

el efecto de] área y composición sobre las distribuciones de] - 

producto de la pirólisis y de las velocidades de reacción. 

Los hornos do isotérmicos se han usado en una investiga— 

ción previa ( 81) para encontrar las condiciones necesarias para

incrementar la producción de olefinas necesarias. 

Se adaptó el horno isotérmico más refinado para verificar

el valor bajo de energía de activación obtenido en el trabajo - 

anterior. 

Las temperaturas se midieron utilizando termopares de -- 

chromel y alumel. En los hornos no istérmicos, los termopares

se instalaron a lo largo de las paredes exotérmicas de los reac

tores en intervalos de media pulgada. 

En algunas ocasiones un sólo termopar arreglado de tal -- 

forma que podría ser desplazado rápidamente a lo largo de la p! 

red de] tubo desde fuera, se usó para medir el gradiente de tem

peratura longitudinal. En los reactores isntérmicos las lectu

ras de temperaturas de] gas fueron obtenidas únicamente en co— 

rridas preliminares, metiendo directamente en la corriente de] 

gas un termopar muy fino, aislado de los efectos de la radia --- 

ción de las paredes usando una hoja de plata. 

El termopar se removía durante una corrida real cuando

las muestras se tomaron para análisis, con el fin de prevenir

disturbios en el patrón de flujo y otras complicaciones por la

pos-Ible reacción de catálisis por los materiales del termopar. 

Las lecturas de temperaturas fueron exactas ± 2' C de las

reales de la pared medida. En el reactor isotérmico, que se - 

encontraba equipado con una pequeña sección de precalentamiento

las temperaturas de gas medidas y las temperaturas de la pared

resultaron prácticamente idénticas bajo condiciones de baja con

versión. Sin embargo, esto. podria deberse a una compensacion

de errores y las temperaturas reales del gas pudieron haber

do de hasta 5' C más bajas que las correspondientes temper, 

0211LULOSk
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de la pared bajo estas condiciones. 

El grado técnico 95% y el grado puro 97% de] n - butano ci- 

lindros presurizados, fué obtenido de la Compafila Phillips Pe— 

troleum y usados sin ninguna purificación posterior. Al forma

dor se le determinó una pureza en exceso de] 97%. El otro unJ
co constituyente en ambes grados fué isobutano. 

los productos de la reacción se separaron en varias frac- 

ciones por destilación en una columna de destilación en una co- 

lumna de destilación fraccionada Podbie1niak de baja temperatu- 

ra. 

las fracciones resultantes conteniendo metano e hidrógeno

etano y etileno, propano y propileno y la de buteno y butano, - 

recogieron y posteriormente se analizaron por métodos quifflicos

El hidrógeno y el metano se determinaron por combustión. El - 

etileno, propileno y los butenos en sus respectivas fracciones

se absorbieron en una solución de] 25% de H2SO4 saturado con -- 
sulfato de mercurio. El análisis se checó cada vez por este— 

quiometrfa de masa para determinar la cantidad de componentes - 

de más alta ebullición que se pudieron haber formado. 

RESULTADOS. 

los valores de la ener9fa de activación y de] factor de - 

frecuencia que se obtuvieron en los diversos reactores bajo con

diciones isotérmicas y no - isotérmicas se encuentran sintetiza— 

dos en la tabla 8. 

En reactores no - isotérmicos el método normal para estimar

tiempos de residencia promedios y temperaturas para cálculos de

la constante de velocidad de primer orden ( 82) se desarrolló

por un método más exacto. 

Las suposiciones involucradas son: 

A) Constancia en la velocidad de reacción. 

B) Diferencia relativamente constante entre la temperatura

externa de la pared y la temperatura del gas. 

Ci Operación a bajas conversiones para evitar reacciones se- 

cundarias. 

La segunda suposición es válida para conversiones totales



TABLA S. FACTORES DE FRECUENCIA Y
REACTORES BAJO CONDICIONES

ENERGIAS DE ACTIVACION OBTENIDOS CON
ISOTERMICAS Y NO ISOTERMICAS. 

DIFERENTES

TIPO SUPERFICIE DIMENSIONES TIPO H 0 R N 0 FA6TOR ENERGIA
REACTOR LONG. RANGO VEL. FLUJO FRECUENCIA ACTIVACION

pulg. TEMP.* C Ml/ min. seg- 1x1O- 9 Cal. g. mol

Anular Vycor Tubo interior No isoter 5 650- 790 300 10. 33 46700
OD = 17 mm. mico. 

tubo exterior

ID = 19 mm. 

long 12 in. 

Anular Porcelana Tubo interior No isoter 7. 5 681- 769 500 2. 20 42700
DO = 24 mm. mico. 

tubo exterior

ID = 29 mm. 

long 14 in. 

Tubular Sflice ID = 16 mm. No isoter 7. 5 620- 692 350 2. 52 44300

long 14 in. mico

Anular Vycor Tubo interior Isotérmi- 15 638- 696 150 9. 55 45600

extremo DO = 17 mm. co

capíla- tubo exterior

res. ID = 19 mm. 

long 4 in. 

Tubular Vycor ID = 13 mm. Isotérmi- 15 628- 701 150 2. 65 44600

long 4 in. 
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bajas y velocidad constante en la alimentación. Estas son las

condiciones donde la cafda de temperatura debida a la reacción

no es grande y el coeficiente de transferencia de calor no se
cambia. 

la tabla 9 muestra que para las mismas temperaturas ex- 

ternas de la pared, se requieren siempre tiempos de referencia

menores en el reactor anular para dar las mismas conversiones

que en reactor tubular. Esto se puede atribuir a una mejor - 

transferencia de calor en el estrecho reactor anular, en donde

la temperatura de] gas es mucho más cercana a la temperatura - 

de la pared. La mejor estimación de la temperatura de reac—- 

ción, tiempo de residencia y energía de activación aparente, - 

se obtuvieron de los resultados de los experimentos en el reac- 

tor anular Vycor, equipados con tubos capilares a la entrada y

salida. La velocidad total de lareacci6n en este rango de al- 

ta temperatura puede calcularse de la reacción ( 19), la cual - 

correlaciona la información expuesta. 

El efecto no catalitico de la superficie de] Vycor se de- 

mostró al usar el tubo Vycor empacado con filamento Vycor. La

tabla 10 dá una comparación entre las conversiones entre este

reactor y las de] reactor anular a temperaturas similares. 

A pesar de la gran relaci . ón superilicie a volumen del tubo

empacado existe un ligero decremento en la conversión cuando se

compar3 con los valores obtenidos en el reactor anular. las

distribuciones de producto en ambos reactores resultaron casi i

dénticas. 

El efecto de la temperatura en la dístribución de] produc

to en la efluente de un reactor anular se demuestra en la figu- 

ra 14. Las curvas indican que el metano, etileno, etano, hi— 

drógeno y butenos, que contiene la efluente incrementan con la

temperatura a velocidades caracteHsticas para cada substancJía. 

Por otra parte, el contenido de propileno alcanza un máximo a - 

8 10 0 C . 

La figura 15 dá una comparación de las distribuciones de

productos obtenidos a temperaturas de 700 y 750'>C en un reactor

tubular bajo condiciones isotérmicas. los resultados indican
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TABLA 9. EL REACTOR ANULAR DA MAS ALTA CONVERSION QUE El TUBU

LAR. 

REACTOR

VELOCIDAD DE

FLUJO Mllmin

25" C 1 at. 

TEMP. 

PARED

15C

CONVERSION TIEMPO DE

RESIDENCIA

seg. 

Núm. 

Tubo em

VELOCIDAD DE TEMP. CONVERSION TIEMPO DE

REACTOR FLUJO MI/ min 2 RESIDENCIA
EXPERIMENTOS

Anular 150

PARED

11. 2 0. 79

ID12 Tubo em

25' C 1 at. CC

16. 0

seg. 

967 Tubular 150 641 8. 5 1. 54

995 Anular 150 638 8. 0 0. 809

969 Tubular 150 667 14. 0 1. 45

997 Anular 150 663 14. 5 0. 76

970 Tubular 150 701 28. 0 1, 297

982 Anular 150 696 27. 1 0. 686

TABLA 10. LA SUPERFICIE VYCOR NO ACTUA COMO UN CATALIZADOR. 

NUM. 

EXPERIMENTOS

REACTOR

VELOCIDAD DE

FLUJO Mllmin

25" C 1 at. 

TEMP. 

PARED

15C

CONVERSION TIEMPO DE

RESIDENCIA

seg. 

1011 Tubo em 300 652 9. 4 1. 09
pacado

996 Anular 150 653 11. 2 0. 79

ID12 Tubo em 300 678 16. 0 1. 02
pacado

98i Anular 150 681 21. 0 0. 719

1013 Tubo em 300 704 25. 3 0. 945

pacado

982 Anular 150 696 27. 1 0. 686

A = Area superficial = e, m2 V = Volumen, m]. 

A/ V para tubo empacado = 580/ 17. 8 = 32. 6 cm - I. 

A/ V para reactor anular = 129/ 6. 46 = 19. 9 cm - I
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que las proporciones de productos - Formados a temperaturas dife- 

rentes, son ligeramente ¡ Jilerentes. Las altas temperaturas - 

favorecen la formación de etileno. en tanto que más bajas favo- 

recen la formación de propileno. 

los productos importantes son: Metano, Hidrógeno, Etileno

Etano, Propileno y varios Butenos. En reactores Vycor muy pe- 

queñas cantidades de productos de alto punto de ebullición con- 

si§ tiendo principalmente de hidrocarburos saturados CS, se de- 

tectaron por espectrometría de masas. la cantidad total de es

tas substancias no excede de] 1. 5% mol en la efluente a altas - 

temperaturas y conversiones de cerca de] 90%, El propano se - 

detectó pero constituTa menos de] 0. 5% de la efl¡uente en cual- 

quier tiempo. La formación de coque en los - reactores Vy, or - 

nunca estuvo en exceso. Una alta evidencia de esto se propor- 

cíona por la cerrada aproximación de la relación carbono- hidró

geno de los productos gaseosos al valor te6rico de 0. 4. 

El efecto de algunas superficies de incrementar la velocí

dad de formación de un producto de reacción secundario y de cau

sar una excesica sedimentación de carbono, incluso a temperatu- 

ras moderadas, se ha observado y descrito con detalle ( 83) para

el acero inoxidable. A este respecto, los tubos de acero ino- 

xidable cromados se comportan como tubos Vycor con gran simili- 

tud. En este estudio sa ha confirmado esta conducta. 

Algunas investigaciones ( 84, 85, 86) han reportado que las

cantidades molares de etileno, producido generalmente fueron - 

más altas que las de etano. En estas no se consideraron que

el proceso secundario incluyendo la deshidrogenación de etano - 

podría contar para este resultado y por lo tanto concluyeron - 

que la' reacción: 

C010 w- 2 C2H4 4- - 92 . . . ( 20) 

era una primaria. En este estudio se ha observado el mismo e- 

fecto. 

Las cantidades relativas de los productos formados en los

diversos reactores difieren ligeramente a las mismas conversio- 

nes propias a diferencias de temperaturas y tiempos de residen- 
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cia requeridos, no obstante por extrapolaci6n a la conversión - 

cero, como indica la figura 16, las proporciones de los produc- 

tos de reacción primaria, en general pueden representarse por - 

las siguientes ecuaciones de reacción: 

0. 62 ( C010) ( 21) L— CH3 « C3H6

0. 25 ( C010) C2H6 + C2H4 ... ( 22) 

0. 06 ( C 4 HIO) 2 C2H4 + H2 ... ( 23) 

0. 7 ( C010) Z:!,- C4 H8 + H2 ...( 24) 

La descomposición de hidrocarburos parafInicos se ha con- 

siderado que procede como una reacción en cadena incluyendo ra- 

dicales libres ( 87) la existencia de los cuales se ha estableci

do definitivamente por el uso de las técnicas de inhibición de

óxido nítrico y descomposición sensibilizada. Para el butano, 

el mecanismo incluido se ha postulado como sigue: 

C010 2 R- El = 84 kcal. ... ( 25) 

R. + C010 RH + C4H9- E2 = 5. 5- 9 kcal. ...( 26) 

C09- R..+ X E3 = 26 kcal. ... ( 27) 

R- + C4H9- C4H9R E4 = 0 ... ( 28) 

donde: R- b H. , CH3* 1 C2H5* 
X = CH4, C2H4' C3H6' C2H6' C4H8, 

Aplicando el tratamiento usual para el estado estable, la

e.xp~¡ ón de primer orden dá: 

112

d( CO10) ( klk2k3) ( CO10) ... ( 29) 

dt ( 2 k4) 

y la energía de activación es: 
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E = 112 ( El + E2 + E3 - E4) = 58 kcal. ... ( 30) 

lo cual está de acuerdo con lo establecido por Steacie y Pud- 
dington ( 88) pero es mayor que el valor observado. 

A pesar de] postulado de una energía de activación acer- 

cándose a cero para la reacción: 

pk, 4H9* —~ 2 C 2 H 4 + H. ... ( 31) 

podría tomarse encuenta para la energ5a de activación aparente- 

mente más baja para la reacción total, y no parece existir nin- 

guna base experimenta] 6 teo ria para tal suposición. las - 

reacciones alternativas son: 

C09 - 9 C2H5- ' C2H4 E = 26 kcal. ... ( 32) 

C2H5' --»- C2H4 + H. E = 40 kcal. ... ( 33) 

darían aún una figura mayor para la energía de activación calcu

lada. 

Es también diferente a una influencia catalítica por el - 

material de la pared de] reactor que es responsable por el aba- 

timiento de la energía de activación ya que el mismp valor bajo
se obtiene en reactores hechos de Vycor ( vidrio), sílice, acero

inoxidable cromado y porcelana. Además, el efecto no catalí- 

tico de la superficie de Vycor se ha demostrado por los experi- 

mentos de reactor empacado. Sin embargo, si la energía de di- 

sociaci6n de enlace de la reacción: 

C4HIO b- 2 C2H5' ... ( 34) 

es menor que 84 kcal. por gramo mol, un valor que se ha supues

to es el mismo que esa medida para la disociación: 

C2H6 ---*_ 2 CH3* ... ( 35) 

entonces la energía total de activación podría ser menor en el

cálculo anterior. 

Hinshe1wood y sus colaboradores han sostenido el punt . 0 - 

de que la de7scomposición térmica de los hidrocarburos parafí0

cos ocurre por cadenas simultáneas y no por mecanismos de cade
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na ( 89). Esto üItimo, se puede considerar como rearreglos mo- 

leculares directos, cuyo resultado es la transferencia de un á- 

tomo de carbono a uno adyacente con una ruptura de enlace en - 

los dos. la reacción molecular tiene una energía de activa— 

ción más baja pero un factor de entropia menos favorable, ya - 

que los movimientos de los átomos de hidrógrano y carbono tienen

que ser considerados a cierta extensión. 

Con estas condiciones en mente la descomposición de n - bu- 

tano en el rango de baja temperatura puede considerarse que in- 

volucra principalmente las reacciones 21, 22 y 24, en tanto que

en los rangos de temperaturas altas, otra reacción primaria da- 

da por la ecuación 23 llega a ser más importante. 

1 S 0 0 U T A 9 jj. 

A pesar de que el isobutano también es una alimentación

principalmente para etileno, podría la refineria que utilice es." 

ta alimentación aumentar la producción de Prolpileno e Isobuti- 

leno para después utilizarios en la manufactura de alquilato 6

cualquier otro. 

El isobutano algunas veces se utHiza para estos propósi

tos, debido a la relación más alta de isobutano a butano normal

que se produce por los hidrofraccionadores y por unidades de - 

cracking catalítíco utilizando catalizadores tipo malla moleci- 
lar. 

Coastel- States Petrochemical CO. fué la primera compañía

que empezó a trabajar con un fraccionadoy- de vapor de isobuta- 

no, el cual fué diseñado y construido por Foster Wheeler Corp, 
La producción de productos gaseosos de la pirólisis de

isobutano se puede describir por las siguientes reacciones: 

J . . , ( 36) 1- CO10 I - COB + H2

1- C4HIO CH4 + C3H6 ...( 37) 
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H-> + C3H6 C3H8 ...( 38) 

C3H8 C2H8 + CH4 . . . ( 39) 

H2 "' C2H4 C2H6 ... ( 40) 

Extrapolando los datos térmicos de Egloff, Thomas y Liun
90) estos sugieren que: 

i- C4Hlo ---*— C2H4 1 C2H6 ... ( 40) 

que no es una reacción primaria de consideración ( a 1202' F y a

14. 2 y 99. 5 psi), otra reacción sugerida por Tropsch, Thomas y
Egloff ( 91) es: 

i- C4H8 ---*- 1- C4H8 + C3H8 + CH4

la cual no es necesaria para describir la producción de produc- 
tos gaseosos. 

Los productos primarios en el cracking son Propileno e I- 
sobutileno. El propano, etileno, etano y metano en cantidades

considerables de productos líquidos ( dripolenos), se producen en

reacciones secundarias subsecuentes. 

PIROLISIS. 

kos estudios realizados por Egloff, Thomas y Linn ( 90), 

establecen las relaciones de selectividad a 14. 2 y 99. 5 psi. 
Desafortunadamente, no se reportan productos líquidos y los da- 

tos que se tienen de selectividad son probablemente altos. 

A pesar de esto, sus datos son útiles para establecer for

mas de curvas y tendencias. Para evitar confusiones no se in

cluyeron esos datos en las figuras presentadas, pero se utiliza

ron para desarrollar las figuras. 

Otros datos que se tienen más confiables son los de Marek

y Nouhaus ( 92) quienes los relacionaron para productos líquidos. 

Estos indicaron que no hay considerables diferencias de - 

selectividad entre los 1112' F(+) y 1202' F ( ) figuras 17, 18 y

19, sugieren para estos propósitos de estudio, que la presión - 

antes que la temperatura es la variable de consideración co n -- 

respecto a Ya selectividad. Hepp ( 93) realizó una patente de

Proceso de cracking de isobutano que opera a 1200 hasta 1350* F
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y a 130- 150 psi. las figuras 17, 18 y 19 respectivamente re- 

presentan los % en mol de i- C4H8, % en mol de C3H6, y 1

en peso total de i- C4H8 + C3H6 contra selectividad de conver- 

sión de los datos de Marek y Neuhaus, también incluyen los da- 

tos térmicos de Tropsch, Thomas y Egloff a 1031OF y 725 psi ; y

de Hepp y Fry ( 94) a 10220F y 2500 psi. No incluyen los datos

a 1300' F, 215 psi y 12500F, 515 psi de la patente de Hepp, los

cuales son aproximadamente iguales niveles de selectividad que

como los datos atmosféricos de Marek. 

CONVERSION. 

Considerando el 50% de conversión de isobutano, que seria

una magnífica cantidad para la cual el producto de un fraccio- 

nador de isobutano es equimolar en olefinas e isobutano ( excep

to para una correción menor de selectividad total 6 una menor

corrección de selectividad total). Esta mezcla puede alimen- 

tarse directamente a una unidad de alquilación. la selectivi

dad total en % en peso de] propileno + isobutileno es de 65%. 

El aumento de precio de isobutano a aproximadamente 1. 89 $/ ba- 

rril al valor de olefinas alquilato a 4. 62$/ barril, sugiere que

el cracking juega un papel importante en el futuro para cubrir
las demandas de olefinas para alquilatos, por lo tanto forma

más propileno para consumo químico. 

Por otra parte, la selectividad de propileno a presión

atmosférica es casi constante a aproximadamente 38% mol a tra- 

vés de] rango de conversión de] isobutano ( figura 18). El -- 

cracking de isobutano puede usarse para producir propileno quí- 

mico directamente. La justificación para hacer esto en vez de

producir propileno para alquilato está sólo en función del pre- 

cio. El precio que tendría el propileno para justificar su - 

venta química, básicamente es su valor de gasolina, el cual es

de 3 0/ 1b. Se recomienda a las refinerías investiguen la eco- 

nomia del cracking de isobutano para determinar si la manufac- 

tura de propileno químico por esta ruta se justifica, por esta

situación en particular. En toda probabilidad alguna porción

considerable de las necesidades de propileno químico puede y - 
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será reunido por situación especial de cracking de isobutano, 

En general, si es grande la demanda de etileno es una re- 

finerfa y además se incrementa esta producción se aumenta por - 

lo tanto la severidad sobre la alimentación, dando como resulta

do un decremento en la producción de propileno, por lo que en la

nuevas construcciones el diseño de la capacidad será indudable—w

mente más grande que en las necesidades de cronstrucciones pa- 

sadas. Las nuevas unidades trabajarán con sobrecorriente, por

lo que se mantendrán las unidades antiguas hasta que puedan reu

nir las demandas de producción, para después remplazarlas. 

Considerando que esto ocurra, iremos desde la carestía - 

hasta el exceso de propileno. Una unidad con sobre capacidad

puede operar a baja severidad para optimizar la producción de - 

propileno. Eventualmente, la nueva unidad operará a una alta

severidad y entonces la unidad anterior puede emplearse en cual

quier momento en su lugar. Sin embargo, la demanda de subpro- 

ducto es tal que es factible proponer esta posibilidad para a- 

daptar las más antiguas unidades y trabajar con alimentación - 

de n - butano. El n - butano se encuentra actualmente con una - 

gran demanda y de este se obtiene una mayor cantidad de propí- 

leno qne con propano ( fig. 17). la tabla 11 presenta los datos

obtenidos por Freiling para los requerimientos de varios tipos

de alimentación y producción de subproductos por libra de eti- 

leno. Se puede modificar el interruptor de etano 6 propano y

cambiar la alimentación por n - butano, e inmediatamente se balan

cean las velocidades de alimentación y calcular que para todos

los billones de lb. de capacidad de etileno y las lb. adiciona

les se pueden obtener de las unidades de propano y 236 MM de lb

adicionales de propileno de las unidades de etano. Alguna - 

fracción de las estimaciones de Freiling 8 billones de lb. de

la capacidad de etileno se retirarán para 1980, pero no toda. 

Cantidades adicionales de propileno se pueden considerar

utilizando el interruptor de las unidades existentes con la a- 

limentación de n - butano. 



TABLA 11. DEMANDAS DE SUBPRODUCTOS CAMBIANDO ALIMENTACIONES DE ETILENO. 
SE DAN LB/ LB. DE ETILENO PRODUCIDO). 

R E L A C 1 0 N P R 0 0 U C C 1 0 N RELACION DEMANDA

ALIMENTACION ETANO PROPANO BUTANO RANGO GAS OIL GAS OIL 1970 1975 1980

NAFTA LIGERO PESADO

Requerimientos 1. 31 2. 38 2. 50 3. 20 3. 80 4. 29 -- -- -- 
Alimentacion. 

Propileno 0. 04 0. 38 0. 52 0. 52 0. 57 0. 61 0. 59 0. 53 0. 49

Butadieno 0. 02 0. 08 0. 07 0. 14 0. 15 0. 17 0. 22 0. 17 0. 14

Aromaticos 0. 00 0. 08 0. 06 0. 39 0. 29 0. 30 0. 60 0. 53 0. 48
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N A F T A. 

Es la alimentación más común actualmente en los procesos

de pirólisis, para la producción de etileno y propileno, ya que

de ella se obtienen mayor cantidad de productos y subproductos, 

aunque también requiere de un equipo mayor para la separaci5n

y purificación de los mismos; dependiendo de la composición

de la nafta ( ya que la Nafta es una mezcla de parafinas, nafte- 

nos y aromáticos). Así, como de las condicíones de] cracking

que se basan en los requerimientos de roducci6n en relación ap

su composición. 

las unidades que utilizan esta alimentación tienen tres

áreas principales. 

PIROLISIS

Como en esta sección el mayor interés es sobre el mejor - 

aprovechamiento de los productos y una alta economía, se han dé

sarrollado nuevos procesos de cracking de vapor. 

La sección consiste de: 

1. Una bateria de hornos de cracking operados en paralelo. 

2. Un sistema de recuperación de calor y de enfriamiento. 

3. Un fraccionador primario. 

La alimentación precalentada de nafta se envía a la sec- 

ción de convección de] horno y se vaporiza parcialmente, se tie

ne a la mezcla con vapor de dilución. la vaporización comple- 

ta ocurre después de la inyección de vapor, el cual actúa como

agente de limpieza contra la incrustación. La nafta y el vapor

caliente cerca de la temperatura de descomposición, se tienen

a esa temperatura antes de entrar a la zona de radiación donde

se efectúan las reacciones de cracking. 

Los gases fracc onados se enfrfan inmediatamente, sobre

la salida de] serpentín de cracking en un generador de vapo r a

alta presion. La fracción de aceite combustible se recircula
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de la efluente de pirólisis separada como producto por el fondo

de] fraccionador, el gas que deja el calentador de vapor, se

enfría además en la línea de transferencia por la circulación

de aceite combustible. 

El consumo de calor de la recuperación se usa para preca

lentar la alimentación de nafta, para la alimentación de agua

de] calentador y para la generación de vapor a baja presión. 

El primer fraccionador separa una fracción de aceite com- 

bustible y una de gasolina de los gases. En el punto final la

fracción de gasolina se mantiene abajo de los 200' C para evitar

incrustaciones en el rehervidor y en las subsecuentes torres - 

de destilación. El punto final de la gasolina debe ser lo su- 

ficientemente alto para obtener una recuperación alta de aroma' 

ticos. 

HORNOS. 

La nueva teoria de cracking demanda de los hornos los si- 

guientes requisitos: 

Altas tmeperaturas, alto calor de flujo, corto tiempo de

residencia y un control eficiente. Otras condiciones como *- 

flexibilidad, seguridad y confiabilidad, deben considerarse en

el diseño del horno. 

PRESION PARCIAL. 

El tener una presión parcial baja cambia el equilibrio - 

químico hacia las olefinas y reduce la formación de polfmeros - 

Quedando completas de este modo las ventajas, teniendo tan bajas

como sea posible la presión de salida y la de caida de] serpen- 

tin de reacción. Sin embargo, los límites y consideraciones

de transferencia de calor no son tan bajos como 1. 7 kg/ cm2 y

1 kg/ cm2 abs. El vapor se adicionapara reducir la presión par

cial de hidrocarburos. Además, el vapor separa el coque y ac- 

túa como un diluyente inerte, reduciendo el tiempo de residen- 

cia y regula la transferencia de calor de la pared de] tubo a - 

la reacción media. Sin embargo, este vapor de dilución se de- 
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be producir, calentar, condensar y enfriar totalmente, el cual

se adiciona para el consumo de utilidades y reduce la capacidad
del horno. la optimización de estos dos factores resultan en
una relación de hidrocarburo/ vapor de aproximadamente O. S. 

TEMPERATURA Y TIEMPO DE RESIDENCIA. 

Con el control de presión parcial bajo. el factor p rinci- 

pal de operación es el perfil de temperatura - tiempo de residen- 
cia. las temperaturas de los gases alcanzan 860- 8700C y el -- 
rango de residencia se reduce a 0. 4/ 0. 6 seg. Con estas condi- 

ciones de operación se ha encontrado que se reduce la formación
de coque y favorece la de olefinas. 

FLUJO DE CALOR. 

Debido al corto tiempo de residencia, la cantidad de ca- 

lor por unidad de tiempo transferido se debe incrementar. El

método más económico es incrementando el flujo de calor. 

El flujo de calor promedio que se usa es de 70 000 kcal- 
hr/ m2, que es casi el triple de lo utilizado en los fracciona - 
dores c ' onvencionales. Tan alto flujo de calor requiere tempe- 
raturas de tubo de pared tan altas como de 10SO* C 6 más ( se usa

la mejor cualidad de los tubos y debe trabajar a los limites - 
más altos de su fuerza mecánica). 

TECNOLOGIA DEL HORNO. 

las limitaciones de] proceso no son químicas sino metalúr
gicas. 

Para el mejoramiento de la fundición y distribución cen- 
tr1fuga, se ha aprovechado una aleación especial ( 25 cromo, 20

níquel) con lo cual se ha tenido mejor arrastre y fuerza de rup
tura a altas temperaturas. La máxima temperatura de pared de
tubo permisible se ha aumentado por más de 100' C, Este mate- 

rial debe usarse en las condiciones de fundición con estructu- 
ras de granos grandes y un alto contenido de carbón permite que
mejore la intensidad de alta temperatura. 
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Igual con su baja ductibilidad, los mejoramientos en la - 

manufactura para producir los tubos que reunan estos severos - 

requerimientos. 

Se deben controlar elementos menores como - C- Si y Mo- - 

ya que afectan la soldadura de los tubos. 

la geometría de los hornos de caja se ha modificado para

que reunan los requerimientos de temperaturas y alto flujo de - 
calor. Los nuevas fraccionadores utilizan una fila simple de

tubos verticales radiantes que calientan a ambos lados de las - 

paredes radiantes para una buena distribución radiante. Los - 

serpentínes se ',¡ jan fuera de la caja para que no se dificulte

la expansión térmica y el arrastre con esta condición, el últi- 

mo esfuerzo para controlar este diseño. Tales arreglos elimi- 

nan el calor que se esparse, así como la desfavorable interac- 

ción entre los soportes y refractarios. 

El flujo de calor requerido se ontiene por las paredes de

calor radiante 6 por quemadores especiales adyacentes a las pa- 

redes refractarias y al revestimiento de los tubos. los calen

tadores se encienden con gas combustible y con un máximo de a— 
ceite combustible de] 10 al 20% 6 nafta. El diseño de] horno

no se controla por el calor de absorción en la zona radiante. 

En la sección de convecci.ón, los tubos horizontales se u- 

san para precalentar la alimentación, el vapor sobrecalentado - 

y el calor de alimentación de agua de la caldera. Así, la efi

riencia térmica total que se obtiene es de] 85- 86%. El cálculo

de la eficiencia de hidrocarburos a las condiciones de diseño - 

es cerca del 72- 73% y los servicios de radiación y convección - 

s¿ 1. muy cercanos al 53 y 47% de] servicio total. 

El calor de absorción en la zona de radiación varía de -- 

750 a 820 kcal . por k. de alimentación de nafta, dependiendo de

la severidad y sobre la fracción de nafta. Un hor no típico - 

comprende varios serpentines en paralelo. Cada uno de estos - 

serpentines se manejasn cerca de 3700 kg/ hr de alimentación de

nafta por ejemplo: una masa ve1ncidad cerca de 50 kg/ hrlcm2. 
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CALDERAS DE RECUPERACION. 

Cerca de] 50% de la eficiencia de] horno se recupera por

cambio en la caldera de recuperación. Esta alta recuperación

térmica perfecciona económicamente el proceso. A la salida - 

de] cracking, las reacciones de] gas fraccionado. El vapor a

alta presión se genera en la caldera de recuperación a 100 kg/ 

cm2 y sobrecalentado a 500- 560* C en la zona de convecci6n de] 

horno auxiliar 6 en una caldera auxiliar. Se requiere esta - 

cualidad de] vapor para la turbina que dirige el compresor cen

trifugo. El sobrecalentador auxiliar permitiría la producción

de vapor a temperatura constante y tal vez proporciona la mejor

flexibilidad de distribución de vapor y facilita rápidamente - 

que la planta se ponga en marcha. 

Las calderas de recuperación no se ponen en algunas plan

tas en práctica por temor a problemas de obstrucción a pesar - 

de las ventajas de operación. Las experiencias de operación

son inadecuadas para indicar cual tipo de arreglo es más segu- 

ro. 6 más practico. Sin embargo, el uso de un economizador en

serie con la caldera de recuperación podrá mejorar las condicio

nes de transferencia de calor en la caldera y permite la reduc

ción de su tamaño y costo. La generación directa de] vapor - 

enlas calderas de recuperación es un gran perfeccionamiento so- 

bre los viejos diseños, donde un fluido intermedio de transfe- 

rencia de calor se usaba, el cual sólo producía media presión - 

de vapor. 

El vapor de dilución está en circuito cerrado. El vapor

de dilución condensa y separa en el tambor fraccionador de re- 

flujo primario, después se envía a un cambiador. con enfriamien- 

to de aceite condensándose en una columna de agotamiento donde

se separan las impurezas para permitir su uso psra la genera— 

ción de vapor a baja presión. 

FRACCIONACION Y RECUPERACION. 

Las especificaciones de] producto han requerido cambilos - 

en los esque*mas de los procesos de fraccionamiento, la tabla 12

indica las especificaciones estandares para etileno, fracciona- 
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TABLA 12. ESPECIFICACIONES ESTANDARES PARA PRODUCTOS DE NAFTA

ppm P. 

de propileno y propileno grado polímero, los cuales deben satis

facerse en la actualidad. Pot- lo tanto, los sistemas de so- 

brante de absorción pueden no usarse mucho si se requiere de ba

ja temperatura en el fraccionamiento. 

Se usan dos sistemas de destilación a baja temperatura. 

El esquema que se deriva de la industria de refinerfa del pe— 

tróleo y el esquema que se deriva de la licuefacción de aire u- 

sando temperaturas y presiones bajas, también con cambiadores

especiales. Estos cambiadores se arreglan en una caja frfa

para la conservación del calor. 

DESULFURACION Y DESCARBONIZACION. 

El tratamiento que se usa es comúnmente por lavado caús- 

tico. En la última unidad de cracking de vapor el lavado está
precedido por un tratamiento de amina. 

ETILENO FRACCION PROPILENO

PROPILENO GRADO POLIMERO

Etileno 99. 9% P. 300 ppm p. 50 ppm p. 

Propileno SO ppm P. taov 94% p. 99. 5% p. 

Hidrocarburos satu- Etan.< 1500* 

rados 1000 ppm P C4- < 500 ppm d-1500 ppm p. 
Acetileno 2 ppm p. 

Metil acetileno Z10 ppm p. 1- 5 ppm P. 

Propadieno 20 ppm P. 10 ppm P. 

Butadieno 20 ppm p. 

Azufre 1 ppm P. 5 p pm P. 1 ppm P. 

CO ppm p. 5 ppm P. 

CO2 ppm p. 5 ppm P. 

Oxigeno 11 ppm P. z 1 ppín P - 

ppm P. 

de propileno y propileno grado polímero, los cuales deben satis

facerse en la actualidad. Pot- lo tanto, los sistemas de so- 

brante de absorción pueden no usarse mucho si se requiere de ba

ja temperatura en el fraccionamiento. 

Se usan dos sistemas de destilación a baja temperatura. 

El esquema que se deriva de la industria de refinerfa del pe— 

tróleo y el esquema que se deriva de la licuefacción de aire u- 

sando temperaturas y presiones bajas, también con cambiadores

especiales. Estos cambiadores se arreglan en una caja frfa

para la conservación del calor. 

DESULFURACION Y DESCARBONIZACION. 

El tratamiento que se usa es comúnmente por lavado caús- 

tico. En la última unidad de cracking de vapor el lavado está
precedido por un tratamiento de amina. 
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DESHIDRATACION. 

La alúmina es el absorbente clásico pero la malla molecu- 

lar puede cambiar la tecnología de sacado de gas. 

COMPUESTOS DE ACETILENO. 

El acetileno no se separa mucho por medio de lavados de - 

solvente, pero ahora se usan dos tipos de hidrogenaci6n selec- 

tiva: 

1. Catalizadores de] tipo Niquel, Cromo, Cobalto. operan so- 

bre la fracción total de C3 Y las recientes especificaciones de
acetileno residual parece que sirve para este tipo de proceso. 

2. Catalizador de Paladio opera sobre fracción de etano- etile

no para el control de inyección. Este catalizador se conside- 

ra el más conveniente. 

METIL ACETILENO Y PROPADIENO. 

Se separan por hidrogenación selectiva sobre catalizador

de paladio ya sea en fase vapor 6 líquida dependiendo de la tem

peratura de operación. 

Otras innovaciones al proceso de Pirólisis de Nafta las - 

realiza Shauinigan Chemicals Ltd. ( Varennes, Que) efectuándola

por medio de una mejor utilización de] consumo de calor y apli- 

cando refrigeración en la recuperación del producto.( 14) 

De manera contraria a otros métodos de producción por me- 

dio de pirólisis de gas natural y cracking de hidrocarburos li- 
geros, el cracking de nafta dá mayor cantidad de propileno, bu- 

tadieno y butileno; además de gasolina aromática, metano, acei- 

te pesado para combustible e hidrógeno. 

CRACKING DE NAFTA

Se utilizaron cuatro hornos para el cracking de la nafta, 

y cinco para la recirculación de etano. la nafta precalentada

se mezcla con vapor y se vaporiza en la zona de convección de] 

horno y se ¿ alienta a la temperatura de] cracking ( cerca de los

1500' F). Para incrementar la eficiencia térmica total se in— 
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cluye un calentador de vapor en serpentín en cada sección de

convecci6n y un calentador caldera de alimentación de agua se

localiza en el horno de etano. 

Para la óptima producción, la cantidad de vapor de la pi- 

rólisis se redula cuidadosamente para detener la formación de - 

polfmeros' de alto peso molecular en los tubos del horno y para
aumentar la formación de olefinas bajando la presión parcial de

los hidrocarburos gaseosos. 

Después de las calderas de recuperación se enfrían rápida

mente los gases de reacción a un punto lo suficientemente bajo

para prevenir la condensación del polfmero sobre las superfi— 

cies de transferencia de calor, mientras se genera el vapor a - 

alta presión ( 600 psi.). 

SEPARACION DE GASOLINA. 

Las efluentes gaseosas de las calderas de recuperación - 

pasan a un fraccionador donde se separa la gasolina y los compo
nentes más ligeros. Por la parte de los fondos se tienen las

fra.cciones más pesadas, libres de coque y partículas de polfme- 

ro, estas se envían a una torre de agotamiento para aceite com

bustibie, para reducir las pérdidas de gasolina y controlar las

purezas finales del producto de aceite pesado. 

La corriente de] domo de] fraccionador que se enfría y

comprime en tres pasos, se envía a un lavado de agua y caústico

para separar el CO2 y el H2S que se forman durante la pir6lisis
Los hidrocarburos condensados por los pasos de compresión se en

vían a un sistema especial de vertedero y agotamiento que sepa- 

ra la gasolina. Esta operación de Kellog9 ( 14) se niega a des

cribir, se demanda para minimizar la recirculaci6n de vapor al

compresor, decrece las necesidades de los caballos de fuerza y

reduce la carga sobre la torre desbutanizadora. 

La unidad de hidrotratamiento ( 95) incluye convertidores

de diolefinas y olefinas, un separador, una torre de agotamien- 

to y otra de recirculación, las cuales mejoran la calidad de

los sobre grados de los componentes de la gasolina, tanto que

el producto de gasolina aromática se puede enviar a la refine— 
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ría adyacente British American para la recuperación de Benceno, 

Tolueno y Xileno, también para la mezcla de gasolina. 

RECUPERACION. 

La corriente de] domo de la torre de lavado contiene H2, 
hidrocarburos de] CI al C4 pequeñas cantidades de - gasolina. 

Antes de dirigirse a la recuperación de producto, esta co

rriente se enfría y deshidrata a fondo pasándola a través de se

cadores. Estos se encuentran llenos de a7úmina désecante y se

regeneran por el gas de salida. 

Un despropanizador separa la efluente de los secadores, - 

teniéndose por los fondos C4' s y gasolina que se envía al desbu
tanizador. La fracción de la corriente del domo cuyo conteni- 

do de acetileno rápidamente se reduce a menos de 10 ppm por hi- 

drogenación catalítica, antes los hidrocarburos se disponen pa- 

ra la recuperación a baja temperatura de etileno 99. 8% puro. 

La sección de fraccionamiento a baja temperatura consiste

de una torre desmetanizadora que agota el metano disuelto e H2
de ] OS C2' s Y C3' s, un desetanizador que separa hidrocarburos - 

C2 del producto de propileno y un agotador C2 que separa etile- 
nocomo' producto de etano. Antes de ir al desmetanizador, el - 

gas de] proceso de los convertidores de acetileno se comprime, 

se lava con agua y se enfria por medio de un cambiador de calor

contra el gas de salida ( principalmente metano), del desmetani- 

zador y por diferentes niveles de refrigeración de propileno y

etíleno. El hidrógeno de los vertederos se envía a la unidad

de hidrotratamiento de gasolina y condensa, el cual tiene prác- 

ticamente todo el etileno producido durante la pirólisis y en- 

tra al desmetanízador. 

Fuera de los Estados Unidos existe una fuerte tendencia

a trabajar con alimentaciones como aceite crudo 6 residual 6

nafta. El problema con estas alimentaciones es la gran forma- 

ci6n de coque durante la pirólisis, que se ilustra en los 5' 1'- 

quientes pasos de] proceso. 

En este sentido Germany' s Badische Anilin and Soda Fabrik
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AG( BASF) ( 96) ha estado operando un acertado proceso de lecho - 

fluidizado que debe su éxito, no por impedir la formación de co

que sino porque hace que el coque realice un trabajo útil. El

proceso obtiene etileno y propileno directamente de aceite cru- 

do por acoplamiento de la reacción exotérmica de cracking con - 

la presión parcial exotérmica de coque de] petróleo fromado, el

cual se recircula al reactor. El coque se forma como pequeñas

partículas que preparan un lecho fluidizado y una porción de - 

ellos, especialmente separados de las operaciones de cracking, 

se quema en la parte más baja del reactor. 

BASF ha desarrollado el proceso de] lecho fluidizado un - 

poco más complejo que su predecesor y ofrece un número conside- 

rable de mejoras. Es más flexible y puede correr con cualquier, 

alimentación de rango entre aceite y nafta ( var tabla 13). Sus

pasos de combustión requieren sólo de aire, no oxígeno y la con

centración de etileno en el gas de producción es más alto que - 

el 50% ( ver tabla 14). 

Recientemente BASF está tratando el nuevo proceso en una

planta piloto con capacidad de 1. 5 ton. de crudo/ hr. La inno- 

vación básica de] proceso de flujo fluidizado es: El coque se

separa del lecho fluidizado y entonces se quema en una unidad

separada para suministrar calor para la reacción de cracking. 

Esto se lleva a cabo con partículas inertes conductoras de ca - 

1lor, introducidas en el reactor a 900' C. Estas partículas se

cubren con coque, porque de la operación de cracking endotérmi- 

co estas se enfrian a 750' C. 

Las partículas cubiertas se aspiran fuera de] fondo de] - 

cactor, entonces se dirigen a través de un tubo a un recipien- 

t.e de mezcla. De ahí, estas se dirigen a un regenerador y se

queman con aire, se recirculan los aceites de cracking de alta

ebullición. Las partículas quemadas libres de las de carbón - 

se regresan al reactor vía otro recipiente de mezcla, sus templ

raturas aumentan una vez más a 900' C. 

Esta adición para ser inertes, las partículas conductoras

de calor deben resistir los cambios de temperaturas porque al- 

ternativamente se enfriarán por inyección de aceite en el lecho
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TABLA 13. PRODUCTOS DEL FLUJO DE FLUIDOS PARA VARIAS ALIMENTA
CIONES. 

ALIMENTACION CRUDO CRUDO
MINAS LIBIA NAFTA

Temperatura Cracking, PC 760 760 760

Productos Fraccionados

kg/ ton alimentación. 

Etileno 250 220 300

Propileno 112 105 98

Butano y Butadieno. 53 58 51

Etano. 43 37 28

Pir6lisis de gasolina. 175 225 230* 

TABLA 14. COMPARACION DE GASES FRACCIONADOS EN PROCESOS DE

FLUIDO FLUIDIZADO Y LECHO FLUIDIZADO. 

PROCESO LECHO FLUIDIZADO FLUJO FLUIDIZADO

ALIMENTACION CRUDO MINAS CRUDO MINAS

Composición Gas fraccio

nado (% Vol) 

Etileno 22 34

Etano. 4 5

C 3 ' s 8 10

C4' S 3 3. 5

CO 9 0. 5

H2 11 14

CH4 23 33

CO2 20
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del reactor y, se calientan en el regenerador. 

BASF usa cerámicas resistentes al fuego que tienen las

propiedades requeridas y además, no erosionan las paredes de] 

recipiente. 

los gases fraccionados que dejan la parte superior de] 

reactor siguen esencialmente la misma trayectoria en ambos pro- 

cesos. Estos pasos son los mismos: 

1. las partículas conductoras de calor se introducen en la co

rriente del gas ( en el proceso de flujo fluidizado son únicamen

te partículas de coque) se precipitan en un ciclón y regresan - 

al lecho de] reactor. 

2. Los gases fraccionados se enfrían rápidamente por una in- 

yecci6n de aceite para prevenir más reacciones, las cuales for- 

marían productos indeseables. 

3. Los gases dejan el enfriador ( 250* C) y se dirigen a un se- 

parador donde están libres de aceite condensable. 

4. El residuo de la corriente fluye a una columna fraccionado

ra donde se extraen varios productos. 

En ambos procesos, las fracciones de punto de ebullición

más alto de la corriente de los fondos de la columna se mezclan

con el aceite de] separador y parte de la corriente se recircu- 

la al tanque de enfriamiento donde ésta otra vez circula a tra— 

vés de] circuito de enfriamiento. 

VENTAJAS. 

El nuevo proceso sólo requiere aire para la combustión en

el regenerador ( el proceso de lecho fluidizado requiere de 1150

30C m3 de 02 por tonelada de crui. ;, iyectado en el reactor). 

Esto hace de] proceso de flujo fluidizado más atractivo - 

cuando se utiliza 02. También hay muy poco CO y no se produce

CO2 por la reacción y el volumen resultante más pequeño de pro- 
ducto de los gases hace más barato el proceso. 

Otras ventajas de] proceso de] fluido fluidizado es que - 

puede operar a temperaturas más altas, incrementando la produc- 

ción de etileno y propileno. Las temperaturas de cracking son

760' C para alimentación cruda y 790' C para Nafta. En compara
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ción el. rango de temperaturas de] lecho fluidizado es entre -- 

725' C y 740' C. 

PROCESO STONE & WEBSTER. 

La alimentación es una mezcla 50- 50 medio gravimétrico - 

de naftas de Kuwait y Gach- Sarah. 

Las condiciones de] cracking son para una relación de pro

ducto Propileno a etileno aproximadamente 0. 55% en peso. 

La cualidad de la alimentación de diseño es: 

Gravedad especifica 60' F/ 60' F 0. 715

Volumen

p 70

0 0. 3

N 24

A 5 . 7

Rango de ebullición ' C 39- 185

Debido a la incertidumbre de] duministro de Nafta, se es- 

pera que la planta pueda operar con una diferencia grande de a- 

liment; ción modificando las condiciones de operación. 

La planta produce los siguientes productos: 

PRODUCTO

Eti leno

Propileno

Hi drógeno

Met'ano

Gas Combustible

Gas Residual

C4

Gasolina fraccionada

Aceite Combustible

ESPECIAL

99- 95% mol mínimo

90% mol mínimo. 

95% mol mínimo. 

95% mol mínimo. 

LHV) 790 BTU/ scf mínimo. 

Como se produce. 

C3 Y ligeros 0. 1% mol máx. 

C8 Y pesados 0. 1% mol máx. 

C4' s 1% mOl máximo - 

ASTM punto final 400' F máx% 

Flash ponit 140' F máximo. 
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PIROLISIS. 

la nafta se fracciona en seis hornos de multipasos con tu

bos horizontales diseñados para aceite y gas combustible. la - 

figura 18 muestra el diagrama de] horno. Los multipasos es- 

tán arreglados en dos conjuntos de hileras horizontales en la - 
zona radiante. Comparando a los hornos convencionales de dos
pasos, el diseño de] multipasos permite una capacidad mayor en

el horno, mientras retiene el uso de tubos de diámetro pequeño. 

Porque de la alta superficie, la relación de volumen de un tubo

de diámetro pequeño el flujo de calor requerido se reduce, en- 

tonces bajando la temperatura de] metal de] tubo minimizando la

formación de coque e incrementando la vida del tubo. 

Por el uso de tubos largos ( 40 ft. 6 más) con pocas ban- 

das de devolución, la calda de presión en el serpentín radiante

se mantiene baja para favorecer la selectividad de la pirólisis

Un banco de coque de vapor se localiza entre la sección - 

radiante y los tubos más bajos de convección para proteger de

la formación de coque. El vapor sobrecalentado que se produce

en el banco de coque se inyecta en el serpentín de convección - 

a un punto donde se vaporiza más la alimentación. la alta efi

ciencia térmica ( 88% sobre LHV) se alcanza por el uso de un ban

co econom.izador localizado en medio de la sección de convección

generando 430 psi de vapor de salida. 

La operación normal de los hornos de nafta es de 70% de

aceite combustible. La proporción de aceite combustible se a- 

justa manualmente por un medio radiante, del perfil de tempera- 

tura radiante del serpentín. La temperatura de salida del hor

tu se regula por un TRC que controla el gas combustible a las - 

múltiples paredes radiantes del quemador. los quemadores de - 

radiación individuales se establecen manualmente por el perfil

de temperatura óptima en el serpentín de pirólisis. 

La efluente del horno se enfría en cambiadores de línea - 

de transferencia vertical proporcionados por Schmidtsche Heis- 

dampf GesseIschft GmbH. Estos cambiadores contienen múltiples

tubos concéntricos con gas fraccionado fluyendo hacía arriba a

través de los tubos y de la caldera alimentada de agua, la cual



lJa6

circula por la acción del termosifón generando 1220 psi de va- 

por, en el anillo de los tubos concéntricos. Un cambiador se

proporciona para el horno, y el vapor se separa en los tambo- 

res de vapor localizados arriba de cada cambiador. 

DESCOQUIZACION. 

Después de un período de trabajo contínuo, los hornos y - 

cambiadores de línea de transferencia del proceso requieren de

una limpieza debido a la coquizaci6n. Por lo que se utiliza - 

para los serpentines de los hornos la descoquización vapor -aire

y para los cambiadores por medio de chorros de agua a alta pre - 

s i 6 n . 

FRACCIONADOR PRIMARIO. 

El gas fraccionado de los cambiadores de línea de transfe

rencia se enfrían con aceite y envían a un fraccionador prima- 

rio. los fondos de la torre se filtran para separar partTcu- 

las de coque y se usa para enfriar la efluente del horno des— 

pués del precalentamiento de la caldera de alimentación de agua

y nafta. El aceite combustible se extrae a una torre de ago- 

tamientío por vapor para un punto de control instantáneo. 

la corriente del domo del fraccionador primario se enfría

y condensa parcialmente por el contacto directo con agua en la

torre de enfriamiento. El enfriamiento por contacto directo - 

no sólo proporciona la calda de presión más baja que en las co- 

razas convencionales y en los arreglos de los tubos del. enfria- 

dor, sino también proporciona una efluente de agua a una tempe- 

ratura elevada, la cual se puede usar para suministrar el calor

del nivel bajo. La solución de vapor condensado del horno se

extrae del agua de recirculaci6n y se envía a un separador API. 

COMPRESION DEL GAS FRACCIONADO. 

El gas fraccionado una vez enfriado se comprime por un - 

compresor centrifugo de cuatro pasos a aproximadamente 500 ' psi. 

En cada medía etapa se gotea vapor de las primeras tres etapas

regresando a la etapa precedente, el líquido de la primera eta- 
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pa se descarga al cilindro y se envía a una torre de agotamien

to. El destilado de la torre de agotamiento se envía a una - 

torre con corrida de gasolina, mientras la corriente de] domo

se recircula a un sistema de compresión. la corriente de las

cuatro etapas se desetanizan y envían a un despropanizador. los

compuestos de azufre y CO2 se separan después de las etapas de
compresión por medio de una torre de multipasos de lavado caús- 

tico seguido de un lavado de agua. La torre caústica se loca- 

liza en el punto del proceso donde se tiene no sólo etileno co- 

mo producto sino C3 Y C4, separándose de] CO2 y de los compues- 

tos de azufre. 

Las cuatro etapas de compresión se usan para limitar la - 

temperatura de salida del gas fraccionado para minimizar el in- 

crustamiento. Adem¿ s una pequeña cantidad de aceite pesado ga

seoso se inyecta en la máquina de sección a cada etapa para man

tener una pelicula húmeda, para lavar cualquier polímero, el - 

cual pudiera asentarse sobre los pasos del compresor. Después

de seis meses de operación, se abrió el compresor y no se encon

tró d2pósitos. El conipresor de] gas fraccionado tiene dos cu- 

biertas ( tuberias de revestimiento), cada una con dos etapas de

compresión. Para - prevenir la presencia de H2S Y CO2 en el gas
de descarga de la tercera etapa, seja escapar a la sección lim- 

pia de la cuarta etapa, el gas de salida de la descarga de la - 

cuarta etapa se regresa a la etapa intermedia sellada. 

La descarga de] gas fraccionado de la cuarta etapa se en - 

fria a 60' F y seca usando alúmina disecante doméstica en un sis

tema de tres lechos y enfriado a - 80' F en un cambiador de con- 

tra proceso y corrientes refrigerantes. Después se envía al

desmetanizador donde por fraccionamiento y una serie de flashes

sucesivos y un cambiador de calor a contracorriente ( cambiado- 

res de aluminio soldados) se obtiene como productos 95% mol de

H2, 97% mol de metano, una corriente de gas combustible de com- 

posición fija. 

La corriente de los fondos de] desetanizador fluyen al -- 

desetanizador que opera a 310 psi. Una característica que se

usa en la planta de Maruzen es que el calor de] rehervidos de] 
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desetanizador se suministra por el consumo de calor de la circu

lación de agua de enfriamiento. Hay un ahorro de vapor el - 

cual normalmente se usarfa para el servicio. 

El acetileno se separa de la corriente de] domo de] dese- 

tanizador por hidrogenación catalítica en dos pasos con enfria- 

miento. Debido a que la reacción de hidrogenación es altamen- 

te exotérmica se incluye en la instrumentación se proporciona - 

corte de suministro de H2 sobre el flujo del domo del desetani^ 
zador. Además, los monitores de temperatura en los lechos de] 

reactor se unen a una alarma. Al principio los bypass se pro- 

porcionan tanto que la relación correcta de H2 a acetileno se - 

puede ajustar antes de que la corriente de] domo de] desetaniza

dor se fraccione en los reactores. La efluente se fracciona en

dos torres fraccionadores etileno/ etano, para producir 99. 95% - 

mol de etileno. La corriente de etano de los fondos de la to- 

rre se recirculan al fraccionamiento. Normalmente el producto

etilenr, se envia como vapor, sin embargo, una porción se puede

licuar y enviar para la venta. 
La corriente de los fondos de] desetanizador y la corrien

te condensada de los fondos de la torre fraccionadora de] síste

ma de ¿ ompresión se fraccionan en el despropanizador para pro- 

ducción de C3, seguido por un desbutanizador para separar los - 

productos C4; separándose metil- acetileno y propadieno por el - 

domo de] despropanizador por hidrogenación catalítica en dos e- 

tapas. las medidas de seguridad se porporcionan sobre los -- 
reactores de acetileno. 

La corriente de los fondos del desbutanizador y el desti- 
lado de los fondos de] fraccionador se envian a una torre donde

a 400' F de temperatura final se recoge gasolina por el domo y - 
la corriente de los fondos se recircula al fraccionador prima— 

rio. 

REFRIGERACION. 

la planta tiene un sistema de refrigeración de dos etapas

de etileno y tres de propileno. Estos sistemas se diseñan de
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manera que los transtornos de] proceso se miniminizan. Las - 

pre de la interetapa del refrigerante de propileno se mantienen

por medio de reguladores. Durante operaciones permanentes nor

males, estos reguladores se instalan esencialmente para que no

varie el control de la presión del gas. El flujo mínimo de los

bypass protegen los reguladores de la sobre tensión. La previ

si6n se hace por enfriamiento automático de] flujo mínimo de] - 

gas y con control de la presión de la interetapa sobre más nive
les, el sistema de refrigeración puede operar de 0 1 100% de car

ga de] proceso sin dificultad. 

VAPOR. 

La figura 19 indica el diagrama del sistema de vapor. En

los cambiadores de línea de transferencia de nafta, se tiene va

por a 1200 psi, el cual suministra aproximadamente la mitad de

las necesidades de vapor de la planta. Este vapor se sobreca- 

lienta en un horno de aceite quemado a 800' C y que se usa en la

turbina de condensado para manejar el compresor refrigerante de

propileno. Al principio las 1200 psi se importan. 

El vapor a 425 psig que se extae de la turbina de compre- 

sión de propileno, se completa con vapor generado en el cambia- 

dor de línea de transferencia de etano y de] horno economizador

de nafta se sobrecalienta a 700' F y se envía para condensar el

gas de fraccionamiento en la turbina de compresión. Los gases

de] tubo de la caldera de aceite sobrecalentado se envían a un

economizador común, el cual precalienta la alimentación de agua

de la caldera en paralelo con el horno economizador de etano. 

La solución de vapor de] horno de pirólisis a 150 psig, se sumi

nistra del vapor 50 psig de los cambiadores de] proceso y el - 

gas se obtiene principalmente de] tubo de escape de la bomba de

la turbina se dirige con una pequeña porción más lenta de los

150 psig sobre el control de la presión. El compresor del re- 

frigerante de etileno se maneja por medio de un motor eléctrico

por su pequeño tamaño. 
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ENFRIAMIENTO DE AGUA. 

Se usa agua de mar para el efriamiento de agua. El agua

de] condensador de] refrigerante de propileno se reemplea para

la circulación de agua fría de la torre de recuperación. las

torres que usan esto como medio de enfriamiento ( las torres de

propanizadoras, desbutanizadoras y de recorrida) usan un esque

ma de control de presión, por medio de] cual la transferencia

de calor en el condensador se regula por medio de una válvula

de control en la línea de condensación de hidrocarburo, la cual

inunda la coraza del condensador. Los condensadores se local¡ 

zan arriba del tambor de reflujo y la línea de equilibrio se co

necta entre la entrada de] cambiador y el tambor de reflujo. 

PROCESO CICLICO GNIA- GEGI. 

es un nuevo proceso de fraccionamiento cíclico para la - 

manufactura de olefinas utilizando un rango extremadamente am- 

plio de alimentaciones líquidas y gaseosas para dar una produe

ción total de olefinas más alto del 45% y de etileno de] 35%. 

Para lá selección de las condiciones de operación la relación

de producto sw propileno a etileno puede variar de 0. 3: 1 a - 

1: 1. El reactor tiene una alta eficiencia térmica y de opera

ción y un bajo costo. 

VENTAJAS. 

1. Diseño de] reactor. Es fuerte y simple, se ha demos— 

trado en varias plantas de gasificaiones. Permite una opera- 

ción contfnua libre de problemas bajo muy severas condiciones

de fraccionamiento con alimentaciones líquidas. 

2. Reducción de Gasolina como subproducto. Es bastante - 

bajo. la alta producción de etileno y propileno y baja de gl

solina; minimiza el efecto sobre el costo de producción de. ole

fina de] presio obtenible por la gasolina y en ciertos casos - 

esta gasolina puede ser enviada al mercado, ya que las pequeñas

cantidades producidas pueden ser quemadas como combustible. 
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3. Las alimentaciones pueden usarse bajo severas condiciones

de cracking. El rango de alimentaciones va desde naftas lige

ras hasta fracciones pesadas incluyendo ciertos aceites crudos. 

Las alimentaciones más dificiles para fraccionar por métodos - 

convencionales son los aceites crudos y las fracciones contenien

do altas concentraciones de parafinas isoméricas, teniéndose  

con este proceso la misma producción que con las naftas parafí- 

nicas de corrida directa. 

4. Relación Propileno: etileno. Bajo circunstancias donde - 

la producción de ambos etileno y propileno se requiere, el pro- 

ceso puede operar para dar una producción total de parafinas a- 

rriba del 45%, por la variación de las condiciones de operación

la relación de propileno a etileno puede fácilmente variar de - 

1: 1 a 0. 3: 1 por peso. 

S. Producción de parafinas. Se producen muy poco etano y - 

propano. Las cantidades son aproximadamente la mitad que se - 

produce en los hornos tubulares, substancialmente los requeri- 

mientos de las utilidades de] proceso de separación. 

6. Eficiencia. Es de alta eficiencia térmica y genera sufi

ciente vapor para proporcionar un exceso sobre lo requerido en

la operación de fraccionamiento y cualquier proceso de separa- 

ción. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

la instalación de] cracking como se indica en la figura

20 consiste esencialmente de una cámara de combustión, un reac- 

tor y una caldera de consumo 6 pérdida de calor. La cámara de

combustión y el reactor son de construcción de acero carbón re

vestidos en todas partes de ladrillo aislante y refractario. 

la cámara de combustión se proporciona con un quemador combus- 

tible adecuado con entrada de vapor y aire, y un boquerel adi- 

cional; el quemador combustible se localiza en la sección sué- 

rior del reactor. Una inyección de alimentación por el boque- 

re] con automización de vapor se localiza entre la cámara de - 

combustión y el reactor. 
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El proceso cíclico consiste de dos fases, una de calenta- 

miento y de cracking. El control de] proce so es totalmente au

tomático por medio de una secuencia de medidores de tiempo y - de
válvulas de control hidráulizas 6 eléctricas. 

Al iniciarse el período de calentamiento, las portillas - 

de aire de la caja de aire de la cámara de combustión se abre - 

y el vapor de atomización y el combustible se alimentan, enton- 

ces al quemador. Los gases que salen de, reactor pasan a tra- 

vés de la caldera de consumo de calor y con aire precalentado - 
se descargan al cañón de la chimenea. Durante el segundo pe- 

riodo de calentamiento, las válvulas de atomización de vapor y
combustuble se cierran y sólo el aire pasa a través de] lecho. 

El depósito de carbón en el lecho durante el primer período de

cracking se quema y el lecho se regresa a la temperatura de - 

operación normal. 

Al final de] período de calentamiento la válvula de aire

se cierra y le sigue una corta purga de vapor, la válvula de la

chimenea se cierra. El período de cracking comienza y la ali- 

mentación atomizada por inyección de vapor se admite al reactor

El vapor adicional de] proceso se recibe a través de la caja de

aire y* la cámara de combustión para prevenir que el vapor de hi

drocarburo siga en la cámara de combustión. 

El hidrocarburo vaporizado pasa a través de] lecho donde

se efectúan las reacciones de cracking, depositándose carbón en

el lecho. El gas fraccionado sale del reactor pasándo también

por la calderade consumo de calor, pero la válvula de la chime

nea que se encuentra cerrada, desvía el flujo de gas a la torre

de lavado con agua y a la sección de compresión del gas conti— 

nuando a la sección de separación de] gas de la planta. 

Un poco antes de que termine el perfodo de cracking, la - 

válvula de vapor de] proceso. la válvula de la chimenea se a- 

bre entonces comenzándose as! otra vez el período de calenta— 

miento. 

Es posible con este sistema un arranque extremadamente rá

pido así como cese de trabajo rápido en el horno. Se maneja
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con carga llena de 8 a 12 hrs. de arranque. 

Se utiliza por lo menos dos reactores en cualquier insta- 

lación y sus fases son para producir una corriente continua de] 
gas fraccionado. 

Para una capacidad de planta de 200 millones de lb/ año se

requerirá de seis reactores individuales de los más grandes a- 
proximadamente de 19 ft. de diámetro. 

OPERACION DE UNA PLANTA PILOTO. 

Se experimentaron con corridas largas, amplias diferen— 

cias de alimentaciones, las condiciones de operación se han rea

izado en un reactor de dos pies de diámetro en una planta pilo
to con 500 lb/ dia en Toulouse. Los resultados típicos de es- 

tas corridas se dan en la tabla 15. 

En la tabla puede verse que la alta producción de olefi- 

nas s6lo son directamente afectadas por amplias variaciones en

la composición de la alimentación. De particular interés son

las altas producciones obtenidas cuando el cracking de una frac
ción de extracción de aromáticas y una nafta ligera conteniendo
66% de sio- parafinas. Estos tipos de alimentación han sido - 

consideradas hasta ahora como inapropiadas para la manufactura
de olefinas. 

PRODUCCION. 

Los efectos de producción de] contenido nafténico de la

alimentación se observa en la figura 21. La variación de la

concentración de nafteno arriba de] 23% peso de la alimentación

tiene muy poco efecto sobre la producción de etileno y propile- 
no. Los hidrocarburos armá' ticos en la alimentación pasa a tra
vés de] reactor substancialmente incambiables. 

RELACION C2 - C3- 

Ya que el proceso podría operarse en un rango de tempera- 
tura promedio entre 1300- 1650' F, la relación de propileno a eti

leno se puede variar como se desee entre los límites de cerca
de 1: 1 a 0. 3: 1. Esto demuestra la flexibilidad deseable, con- 



TABLA 15. PRODUCCION EN UNA PLANTA PILOTO

58. 0 72. 0 74. 2

ALIMENTACION PROPANO

68. 4

NAFTA LIGERA NAFTA LIGERA

Zpeso C3 Y más lig) 

80. 4% C3H8 - 133- 2210F d = 0. 671 120- 2269F, d = 0. 671

19. 4% C2H6 Olefinas 2. 8% Aromáticos 0. 6% 

0. 2% N2 Isoparafinas 66. 0% Isoparafinas 32. 0% 

1513

Componente, % peso

Parafinas 28. 2% Parafinas 45. 1% 

Raftenos 3. 0% Naftenos 23. 3% 

2. 8 4. 4

Azufre 9pPm Azufre 223 ppm

Severidad Cracking 58. 0 72. 0 74. 2 44, 2 68. 4 65. 3 68. 4

Zpeso C3 Y más lig) 

Temp. media - lecho ' F 1499 1589 1382 1436 1477 1364 1459 1481 1513

Componente, % peso

H2 2. 8 4. 4 1. 7 3. 2 3. 8 0. 6 1. 0 1. 6 2. 2

CH 17. 8 27. 6 13. 5 19. 3 21. 2 9. 0 14. 8 20. 4 23. 5

C2A2 0. 8 1. 2 0. 3 0, 5 0. 7 0. 3 0. 3 0. 7 0. 6

C2H4 29. 5 36. 8 20. 5 27. 0 28. 8 16. 2 24. 4 29. 8 31. 9

C2H6 9. 2 4. 8 3. 7 4. 4 4. 8 3. 3 3. 5 3. 6 3. 5

C3H6 14. 0 9. 3 17. 5 16. 3 14. 1 14. 5 14. 2 9. 0 6. 5

C08 24. 7 11. 0 0. 8 1. 3 0. 8 0. 1 0. 2 0. 2 0. 2

C4 10. 8 8. 8 7. 9 12. 2 9. 4 6. 2 5. 0

Gasolina 29. 6 11. 6 7. 0 39. 2 26. 6 20. 1 15. 6

Coque 1. 2 4. 9 1. 6 7. 6 10. 9 4. 4 5. 6 8. 4 11. 0

100. 0 100. 0 100 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0

C2H4 4' C3H6 43. 5 46. 1 38. 1 43. 3 42. 9 30. 7 38. 6 38. 8 38. 4

C3H6/ C2H4 0. 48 0. 25 0. 88 0. 61 T. 49 0. 90 0. 58 0. 30 0. 20

4b



TABLA 15. CONTINUACION. 

ALIMENTACION NAFTA LIGERA NAFTA LIGERA REFINADO ACEITE CRUDO
111- 226' F, d = 0. 668 90- 388' F de Hassi EXTRAC. d = 0. 814
Aromáticos 3. 8% R' Mel gasolina
Isoparafinas 24. 6% d 0. 733
Parafinas 52. 2% Azufre 13 ppm
Naftenos 19. 4% 
Azufre 34 ppm

Severidad Crack. 50. 2 61. 6 69. 9 71. 0 52. 0 43. 0 63. 7 73. 6 59. 4

Temp. media- lecho 1382 1418 1468 1513 1423 1436 1522 1436 1517

Componentes, % p. 

H2 0. 9 1. 3 2. 1 2. 8 1. 0 1. 3 1. 7 3. 1 1. 5
CH4 9. 7 13. 1 18. 3 21. 1 10. 8 13. 7 18. 7 19. 4 14. 6
C2H2 0. 6 0. 8 ó. 7 0. 9 0. 6 0. 7 0. 9 0. 9 0. 5
C2H4 18. 7 23. 8 30. 4 32. 0 22. 0 26. 2 31. 0 29. 9 26. 7
C2H6 3. 6 4. 3 4. 2 4. 4 2. 4 3. 6 3. 1 4. 7 3. 5

C3 6 16. 6 18. 1 14. 0 9. 6 14. 4 11. 0 8. 0 14. 2 12. 2

C3H8 0. 1 0. 2 0. 2 0. 2 0. 8 0. 5 0. 3 1. 4 0. 4
C4 11. 4 7. 4 3. 9 3. 0 9. 8 8. 6 5. 0 7. 9 11. 4
Gasolina 32. 4 25. 0 18. 0 17. 0 36, 1 29. 6 16. 4 6. 8 9. 3
Coque 6. 0 6. 0 8. 2 9. 0 2. 1 4. 8 14. 9 11. 7 19. 4

100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0 100. 0

C2H4 4' C3H6 35. 3 41. 9 44. 4 41. 6 36. 3 37. 2 39. 0 44. 1 38. 9

C3H6/ C2H4 0. 80 0. 76 0. 46 0. 36 0. 65 0. 42 0. 26 0. 48 0. 57

Ln
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siderando la variedad de requerimientos del mercado para estas

dos olefinas. 

GASOLINA. 

Las temperaturas de] cracking más altas que dan produccio

nes más altas de etileno y más bajas de gasolinas condensables

como subproducto. El análisis de estas gasolinas condensadas

que se producen bajo diferentes condiciones de cracking y con

dos diferentes alimentaciones se indican en las tablas 16 y 17

COQUE. 

las temperaturas m¿ s altas de cracking también incremen- 

tan el depósito de coque sobre el lecho de la reacción. Sin en

bargo, esto no crea problemas ya que el hollín no se transporta

con los gases fraccionados y el depósito de coque se quema du- 

rante la fase de calentamiento contribuyendo en la regeneración

de] surinistro de calor. 

VAPOR. 

El consumo de vapor por unidad de alimentación varía con

la sevéridad de las condiciones de] cracking cerca de 0. 5 a I. n

dependiendo de la alimentación y la severidad de] cracking. 

Como en otros procesos de cracking para dar olefinas el vapor

juega una parte vital en la máxima producción por la reducción

de la presión parcial de los hidrocarburos, ayudando a las reac

ciones de deshidrogenación y de cracking, limitando también las

reacciones secundarias, tales como la formación de carbón ne§ ro. 

BUTADIENO. 

También se encuentra presente en el gas fraccionado en - 

concentraciones considerables. La dependencia de las concen- 

traciones de butadieno sobre las condiciones de cracking se in- 
dican en la figura 22 cuando se operó la planta piloto con naf- 

ta ligera. Como se íncrement6 la temperatura de cracking," tam

bién se incrementá la producción de etileno, la producción to- 
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TABLA 16. COMPOSICION DE CONDENSADO DE GASOLINA. 

Alimentación: Destilado ligero ( 86- 221' F, d = 0. 657) Crudo

Irak . 

Condensado % 
peso 31. 2 25. 4 15. 5

Alimentación

Núm. octano 84. 7 92. 0 97. 1

DensIdad 0. 67 0. 70 0. 84

Punto anilina 44 28 7

Aromáticos % peso 15. 2 31. 0 60. 5

Olefinas % peso 7. 5 8. 4 7. 0

Parafinas % peso 77. 3 60. 6 32. 5

TABLA 17 COMPOSICION DE CONDENSADO DE GASOLINA. 

Gasolina Hassi R' Mel ( 90- 388' F, d = 0. 733) 

Condensado % peso
38, 7% 24% 18% 16% 

Alimentaci6n

Núm. octano 89. 9 96, 1 100. 4

Densidad 0. 73 0. 79 0. 84 0. 88

Aromáticos 39. 2 86. 7 84. 6 98 6

Olefinas 16. 8 6. 9 5. 1 1. 4

Parafinas 43. 9 26. 4 13. 7

Aromáticos: Benceno % 51 60. 5 64. 5 69. 5

Tolueno % 27. 7 28. 0 27. 2 21. 2

Xileno - 21. 3 11. 5 11. 3 9. 3
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tal de hidrocarburos C4 decreció rápisamente. Sin embargo, - 

esto se equilibró por el contenido de butadieno en la fracción

C4 incrementando rápidamente, tanto que la producción actual - 

de butadieno por libra de alimentación fué sólo ligeramente más

bajo a las temperaturas más altas. Bajo condiciones más seve- 

ras de cracking que se reportan en la figura 22 la concentración

de butadieno en la fracción C4 sería igualmente más alto. En

todos los casos la concentración de butadieno seria suficiente - 

para que su separación sea práctica. 

AZUFRE. 

Los resultados presentes en la tabla 15 indican que para

alimentaciones de nafta ligera las concentraciones de azufre or

gánico varia entre 9 y 223 ppm. teniendo poca 6 ninguna influen

cia sobre las producciones de olefinas. Durante la fase de] 

cracking del ciclo de azufre se hidrogena principalmente para - 

dar H2S, el cual la mayor parte se absorbe sobre el lecho y en- 

toces se separa como S02 durante la subsecuente fase de calenta
miento. Los gases de] cracking contienen sólo pequeñas concen

traciones de azufre principalmente en forma inorgániza, con al¡ 

mentaciones que contienen cerca de 200 ppm de azufre orgánico; 

el gas fraccionado tendría una c¿ ncentración de azufre cerca de

2 granos/ 100 ft. 3 ( 50 mg/ m3). 

SEPARACION DEL GAS. 

Fracciones de etileno, propileno, butadieno y cualquier - 

otra olefina se pueden separar de la corriente de] gas fraccio- 

nado por cualquiera de los diferentes procesos de separación. 

Se incluyen aquí un diagrama de flujo para un proceso de separa

ción a baja temperatura en la figura 20. Debido a que las pur

gas de vapor no son completamente efectivas en la separación de

las fases de calentamiento y cracking de los procesos, el gas

fraccionado contiene pequeñas cantidades de CO2, CO y N2- Esto

normalmente se representaría en concentraciones de carca de] 4, 

3 y 8% en volumen respectivamente, en la corriente del gas frac

cionado. Normalmente el contenido de CO2 de la corriente de - 
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gas crudo seria eliminado antes de preceder a los pasos subse- 

cuentes de la separación principal, la fracción mayor se separa

en un sistema de absorción regenerativa y las últimos rastros - 

de impurezas se eliminan por lavado caústico. las concentra- 

ciones relativamente bajas de etano y propano minimizarían el - 

costo de las secciones de desetanización y despropanizaci6n de

la planta. 

INNOVACIONES A LOS FRACrIONADORES DE ARENA DE LURGI. 

Se plantes aquí principalmente el efecto al cambiar la - 

primera refrigeración del gas fraccionado por un lavado de acei

te utilizando un intercambio de calor al precalentar la alimen- 

tación, eliminándose además el precalentamiento a fuego directo

mejorándose la economía del proceso. 

Se ha comprobado mediante el uso del fraccionador de are- 

na durante varios años su funcionamiento satisfactorio evitándo

se toda clase de problemas. Además de la flexibilidad que pre

senta a permitir un rango de alimentaciones desde gas licuado

hasta aceite crudo, bajo ligeras y severas condiciones de crac- 

king para la producción preferencial de cualquier olefina, ya - 

sea etileno, propileno 6 butileno. 

La carga que puede variarse fácilmente sobre el rango de

capacidades, tanto que la planta puede rápidamente adaptarse - 

variando las condiciones. Las unidades pueden construirse pa- 

ra una alta producción de olefinas. 

La experiencia que se adquirió durante cuatro años de opt

ración práctica en la planta y de] diseño y construcción de

otras plantas, ha reducido a considerables mejoras las cuales

simplifican la operación e incrementan las economías en las -- 

plantas. 

Las recientes investigaciones indican que el fraccionador

de arena puede aplicarse también ventajósamente al cracking ca- 

talitico y así por ejemplo el propano puede convertirse en pro- 
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pileno a una producción de] 70. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

La siguiente descripción del , roceso se basa sobre el a

grama de flujo de la figura 23 la cual ilustra el método del - 

proceso aplicado en la planta de Dormagen.. 

La alimentación después del calentamiento a 350- 4WC en

el precalentador ( A) se inyecta en el lecho fluidizado de arena

aliente en el reactor ( h), junto con el vapor de consumo de - 

calor, el cual se sobrecalienta en el cambiador de calor ( d). 

La arena caliente se utiliza para calentar los hidrocarburos es

pontáneamente arriba de la temperatura de cracking, la cual es- 

tá entre 700 y 850' C dependiendo de las características y de la

relativa producción de propileno a etileno. Las temperaturas

de cracking uniformes se mantienen sin límites reducidos. El

tiempo de reacción en el lecho fluidizado está entre 0. 3 y 0. 5

seg . 

Los gases que salen del reactor ( h) pasan a través de] ci

clón ( i) para la eliminación de la arena introducida. Seguido

a esto -entran en la caldera de consumo de calor ( j) donde se - 

preenfriar y despiden calor que se utiliza para hacer el vapor

de] proceso; entonces el refrigerante por inyección donde se en

fria a aproximadamente 150' C por la vaporización de inyección

donde se encuentra agua. El aceite pesado se separa, el agua

libre, en el electro- precipitador ( 1). Los gases fraccionados

pasan a través de] refrigerante indirecto ( m) y del soplador

n) a la planta de cracking de gas para seguir el tratamiento

El medio de aceite y agua se separan en el refrigerante indirec
to ( m) separándose después cada una en otro separador( o). 

Como la reacción de crackina es una reacción endotérmica, 

la arena se enfría cerca de 100- 15UC. El coque resultante de

la operación se deposita en la superficie de las partículas de

arena como una película. La arena se extrae de] reactor ( 10 - 

contínuamente y se transporta pneumáticamente por gases calien- 

tes de combustión a través de la columna de elevación ( 9) a la
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tolva de arena ( f) con la cual sube el calentamiento. 

los gases que suben se generan en el fonfo de la columna

de arena por la combustión de] aceite combustible 6 de] aceite

pesado de] proceso, con aire precalentado en el precalentador - 

c). Durante la trayectoria a través de la columna la arena - 

se regenera por medio de quemar el coque depositado sobre las - 

partfculas de arena. La arena caliente libre de carbón se se- 

para de los gases que suben por la columna por gravedad diri— 

giéndose a la tolva de arena ( f) regresando después al reactor

h). Después el polvo eliminado en el ciclón ( e) y el multíci- 

cl6n ( b), los gases calentados se usan para el sobrecalentamien

to de vapor de] proceso y el transporte de aire. 

EXPERIENCIA DEL PROCESO

SITEMA DE CIRCULACION DE ARENA. 

E 1 sistema de circulación de arena incluye el reactor, - 

la columna de arena y la tolva de arena, ha funcionado satisfac

toriamente en la planta de Dormage. Todo el equipo se propor- 

ciona con la guarnición refractaria debido a las temperaturas - 

imperantes de 700~ 10000C. Aunque esta guarnición se expone al

ataque mecánico de la circulación de arena a una velocidad fre- 

cuente de aproximadamente 180 ton. la cantidad de erosión detec

tada sobre la guarnición refractaria fué pequeña, tanto que se

ha considerado, después de] periodo de operación de 4 años, - 

para reemplazar la guarnicai6n refractaria de la columna. Coinc, 

la calidad del material refractario se ha mejorado, la futura - 

guarnición de la columna de arena se espera tenga una duración

en servicio de 6 a 8 años. Se debe considerar la guarnición

en las otras partes del sistema le circulación, en donde la can

tidad de erosión causada por la arena es menor. 

REACTORES INTERNOS. 

El reactor se diseña con bafles de aliación de hierro fun

dido, los cuales se distribuyen uniformemente a través de] le- 

cho fluidizado ( d). Estos bafles eliminan la ebullición vio- 

lenta y la formación de grandes burbujas de gases, igual que - 
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las altas velocidades de gas en el lecho fluidizado. Asegu- 

rando la ebullición homogénea y permanente, consecuentemente un

cracking uniforme de hidrocarburos a temperatura constante la a
rena total de la sección transversal de] lecho de] reactor. 

As!, también después de los demás largos períodos la va- 

riación de temperatura de operación sobre la sección transver— 

sal del lecho es dólo de 5 a 15' C . Los bafles impiden además

que la corriente regrese a la arena fluidizada en dirección ver

tical. Hay un gradiente de temperatura en el lecho fluidizado
en la parte superior al fondo, tanto que la zona de precalenta- 

miento y precracking está en la porción más baja mientras la zo
na superior con la temperatura máxima de cracking está en la - 

porción superior de] lecho. 

Debido a este efecto desfavorable de los bafles el rango

de temperatura de la circulación de arena puede incrementarse a

120- 150' C, resultando en una velocidad más baja de la circula- 

ción de arena de sólo 20 veces el peso de la alimentación. 

No hay prácticamente depósito de coque sobre los bafles, 
por lo que no ha sido necesario después de largos períodos de o

peración quemar los depósitos 6 separarlos mecánicamente. Tam

bién el ataque de la arena sobre los bafles ha sido moderado. 

ENFRIAMIENTO Y LAVADO DE LOS JASES FRACCIONADOS. 

la caldera de consumo de calor ( j) en la cual el calor de

los gases fraccionados se usa para la generación de vapor ha - 

funcionado satisfactoriamente. Los depósitos sobre las pare- 

des de los tubos eliminaron por medio de disparos de pelotas de

4- 6 mm. Los tubos se pudieron mantener en condiciones de lim- 

pieza sin utilizar limpieza mecánica. Cuando se procesó gaso- 

lina en la caldera de consumo de calor abajo de 350' C sin que e

xistiera materia húmeda bituminosa sobre las paredes de los tu- 

bas . 

NUEVO DISEÑO. 

El cracking de destilados pesados 6 aceites crudos impli- 
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ca un incremento en la formación de materia bituminosa de alta

ebullición, tanto que estos depósitos húmedos sobre las paredes

de los tubos ocurren comúnmente a temperaturas más altas. Esto

afectaria desfavorablemente a la recuperación de consumo de ca- 

lor. 

Por esta razón se decidió cambiar el enfriamiento de los

gases fraccionados y el sistema de recuperación de] consumo de

calor, por el de enfriado y lavado de los gases fraccionados - 

por dos ciclos de aceites como se ilustra en el diagrama de flu

jo de la figura 23. 

En el primer refrigerante de lavado los gases fracciona- 

dos se enfrian y liberan de los polvos de arena y de] carbón li

bre, los hidrocarburos condensados por el lavado con aceite el

cual se recupera de los procesos 6 se suministra de ¡ fuentes ex- 

ternas. Después de que el calentamiento sube de 250' C a 300' C

la circulación de aceite se reenfrfa en cambiadores de calor - 

L) y ( M), su calor se usa para la evaporación de la alimenta— 

ción en ( L) y para la generación de vapor en ( M). En la segun

da refrigeración de lavado ( N) el cual contribuye considerable- 

mente hacia una buena transferencia de calor de los gases frac- 

cionados a los haces de los tubos de] refrigerante de lavado. 

En los haces de los tubos la alimentación y el agua al¡ - 

mentada se precalienta. Este sistema permite un uso eficiente

del calor de los gases fraccionados abajo de las temperaturas

de aproximadamente 120' C aminorando el consumo de agua de en—- 
friamiento. 

La circulación de arena absorbe todas las impurezas de - 

los gases fraccionados, tanto que el enfriamiento de los gases

fraccionados y la simultánea condensación de gasolina y proceso

de agua en el refrigerante final ( o) no se afecta adeversamente

por las emulsiones bituminosas 6 pilfmeros. La circulación de

aceite en la primera y segunda etapa de lavado se reune por la
recuperación de condensado de los oases fraccionados. El acei

que se descarga de la primera etapa se usa principalmente p' ara

el encendido en la columne. de arena. Como el aceite se quema

en contacto con la arena caliente, y la arena caliente promueve
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fácilmente la combustión, el aceite puede tener pocas propieda- 

des de combustión y puede también contaminarse con arena en pol

vo. La circulación de aceite en la segunda etapa de lavado es

de punto de ebullición medio y también contiene hidrocarburos - 

con punto de ebullición abajo de 200' C. El exceso de aceite

se envía a una torre de agotamiento, el vapor de la corriente - 

de] domo de esta torre se suministra al refrigerante y el pro— 

ducto de la corriente de los fondos al primer ciclo de aceite. 

Ya que el aceite se suministra a la torre de agotamiento a la - 

temperatura requerida, no es necesario cualquier calentamiento

extra. 

El calor de los gases fraccionados se utiliza para preca- 

lentar y evaporar la alimentación. Además, el calentamiento - 

de la alimentación a 300- 400' C ocurre en los haces de los tubos

i) con los gases de consumo de calentamiento de arena. Por - 

lo tanto, el suministro de un calentador de tubo para el calen- 

tamiento de la alimentación no es necesario, lo que resulta uvia

economía en el costo de inversión además de simplificar la ope- 

ración de la planta. 

EXPERIENCIA DEL PROCESO. 

USO DE VAPORIZADOR DE GASOLINA. 

La reacción de cracking en el lecho fluidizado de arena - 

de] reactor se realiza en 0. 3- 0. 5 seg. En la salida de] reac- 

tor, los gases fraccionados se deben liberar de arena por lo - 

que - se envían al ciclón, donde se mantiene por pocos segundos

su temperatura antes de que se enfríen en el subsecuente calen- 

tador de consumo de calor y en el refrigerante de lavado. Este

perfodo de alta temperatura causa reacciones secundarias las -, 

cuales' aunque promueven la formación de aromáticos incluyen la

conversión de parte de las olefinas C2, C3 y C4, resultando un

incremento en la formación de metano, etano, aceites pesados y

carbón. Para suprimir estas reacciones secundarias indeseables

los gases fraccionados deben enviarse rápidamente a enfriado des, 

pués de la r èacción, por ejemplo arriba de] lecho fluidizado. 
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La figura 24 indica el procedimiento para la inyección de

gasolina enfriada en la parte superior de] reactor. La gasoli

na vaporizada se hace girar a través de varias aberturas sobre

los gases ascendentes del lecho fluidizado. Como el montado

de los hafles de retención de] lecho fluidizado en condiciones

permanentes y en prevención en el caso de incrustación de arena

la gasolina puede introducirse inmediatamente arriba de] lecho

fluidizado, reduciendo la temperatura de los gases fraccionados

a 50- 100' C inmediatamente después de la reacción. la gasolina

vaporizada se calienta arriba de las temperaturas a las cuales

se inicia el cracking resultando la producción de olefina subs- 

tancialmente de C3 Y C4, aparte de gasolina de fraccionamiento

con bajo contenido de aromáticos. 

Debido a la suspensión de las reacciones secundarias por

el enfriamiento de gasolina, la producción de olefina se ¡ ocre

menta por 5- 10%, otro porcentaje de olefina se recupera de] -- 

cracking 4- 8%, tanto que la producción total en el cracking de

arena puede incrementarse al 10- 18%, sin requerir de cualquier

calentamiento extra 6 circulación de arena. El enfriamiento - 

con gasolina meramente incluye poco costo de inversión y es eco

nómicamente importante si la producción extra de olefinas C3 Y

C4 y gasolina de cracking se requieren. 

MEDIOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR DIFERENTES A LA AREPA. 

Debido a la circulación de arena por la columna, tolva y

reactor existe un desgaste en estas partes de] proceso. La - 

desintegración de la arena se debe particularmente al choque - 

térmico sobre los quebradizos cristales de arena causado por - 

los gases calientes de combustión y debido particularmente al - 

impacto y fricción de las partículas de arena cuando se rozan - 

unas con otras y cuando están en contacto con el forro refracta

rio. 

Se han realizado por ello otras p, uebas para encontrar o- 

tro medio de transferencia de calor, el cual tenga una resisten

cia al desgaste más alta que la arena, para reducir las pérdida

presentes de] 3- 4- relacionando la alimentación. Se hicieron
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para esto pruebas en pequeña y gran escala utilizando Corindón, 

el cual tiene una dureza más grande que la arena y no es sensi- 

tivo a la temperatura de choques. Aunque el consumo de Corin- 

dón fué de 1: 8 a 1: 10, comparado con la arena este consumo es - 

más bajo, pero no es suficiente para compensar el precio mucho

más alto de] Corindón. 

Los experimentos se han dirigido también sobre ciertas - 

formas de granos indicando un consumo de solamente 1: 30 compara

do con la arena, lo cual es marcadamente bajo, aunque los g ánu

los tienen un fndice más bajo de dureza que la arena cuando se

midió en la escala de Mohs. No se observó ningún rompimiento

de los gránulos, sólo abrasión. Aparentemente el bajo consumo

se debió al hecho de que los gránulos fueron resistentes a tem- 
peraturas de trabajo de 800- 1000' C y no se quebraron, como ocu- 

rre en el caso de la arena y de] corindón. Se han continuado

las pruebas. 

Las pruebas que se han realizado se dirigen hacia el uso

de un conductor catalft1co analizando su influencia en la reac- 
ción de cracking. A temperaturas mayores de los 700' C no hubo

variación en la formación de olefinas sin embargo se estimulaban

la gasificaci6n de H2 Y CO- Por consiguiente, cuando se operó

en el rango de temperaturas de óptima formación de olefinas se

obtuvo después de la separación de olefinas del gas fraccionado

una cantidad de gas de salida. Cuando se incrementan las tem- 

peraturas de cracking, se reduce la formación de olefinas y la

recuperación de] gas total se puede usar como gas rico, 

Con esto se hizo posible incrementar la producción de pro

pileno y reducir la de etileno durante el crack.ing de gasolina
en presencia de conductores de calor catalítico a temperaturas

abajo de los 700' C. Estos procesos catalíticos, son sin embar

go sensitivos, y ro pueden operarse en bases eficientemente eco
n6mi cas . 

Además, el uso de caltalizadores tiene efecto favorable so

bre la deshidrogenación de propano a propileno, esto ha hecho - 

posible obtener una relación de conversión de] 50% y producir - 

70- 80o de propileno del propano convertido. La formaci6n de
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etileno se redujo al 3- 5%. Resultando un gas fraccionado con- 

teniendo substancialmente Propileno, propano y gas de salida. 

El cracker de arena con el sistema de recirculación es - 

muy atractivo en los procesos catalíticos endotérmicos, que opl

ran a temperaturas elevadas en donde existe depósito sobre el - 

catalizador. Los catalizadores se regeneran constantemente du

rante transmición a través de la columna tanto que se requiere

la óptima actividad de transporte. 

G A S 0 1 L. 

El diseño perfeccionado de los hornos de pirólisis permi- 

te severidades lo suficientemente altas de cracking para hacer
que la alimentación de Gas - o¡] sea económica para la producción

de olefinas. 

El uso de la alimentación de gas - o¡] para la producción - 

de olefinas por cracking térmico, ha merecido una especial aten

ción. Esta atracción sobre el gas - o¡] no sólo se debe al in- 

cremento de] costo de los otros' tipos de alimentaciones, sino - 

también por el perfeccionamiento de los hornos de cracking los

cuales permiten severidades lo suficientemente altas para hacer
de] gas- oil una alimentación económica. 

Existen algunos problemas con el diseño de los hornos a - 

altas severidades y los sistemas de enfriamiento de una planta
de olefinas con alimentación de gas- oil, así como en el sistema

de recuperación. La mayoría de las cuestiones sobre hornos y

sistemas de enfriamiento se resuelven mejor a través de la expt

rimentación y probando a base de escala la planta, pero desafor

tunadamente estos datos sólo se tienen por medio de una patente

Sin embargo, muchas de estas cuestiones se pueden explorar a - 

través de cálculos, por lo que a continuación se tratará de ana

1 i z a r . 
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Un facto" importante que afecta el diseño de las unidades

de recuperación es el contenido de azufre en la alimentación. 
las alimentaciones de Nafta SR raramente tienen más de] 0. 1% en

peso de azufre. Por lo tanto, la cantidad de H25 generado por

pirólisis es pequeña. Para lo cual se requeriría considerar

en el diseño de] equipo en contacto con las corrientes de H25

presentes utilizar acero carbonizado para inhibirlos de la co- 

rrosión. Utilizando también para eliminar el ácido realizar

un paso de lavado cáustico en el sistema de compresión. 

Comparando la alimentación de Gas - o¡] tiene un contenido

de azufre entre 0. 5- 3% en peso, dependiendo de las condiciones

de] cracking, de] 15- 30% en peso de azufre se convierte en H2S

durante la pirólisis y puede alcanzar hasta el 2% peso de] gas

fraccionado en la corriente de] sistema de compresión. Esto

puede tener una influencia considerable en el esuqema de] proce

so y metalurgia que se usa en la sección de recuperación. 
Ya que los altos sulfuros orgánicos en la alimentación de

Gas - o¡] no causan problemas generalmente requieren sólo una mí- 

nima protección contra la corrosión en la corriente ascendente

de los calentadores. Las pruebas sobre la duración de los tu- 

bos de} horno con el contenido de azufre de] gas- oil indican - 

que los tubos de aleaciones de cromo - níquel normalmente usados

no están sujetos a alteraciones excesivas de] H2S, en las a7tas

relaciones de vapor hidrocarburo requeridas en el cracking de] 
gas - o¡]. Aquí el vapor actúa como agente oxidante, el cual

protege la superficie de] metal de la reacción directa con el

su] furo. 

El equipo de la corriente descendente de] horno en donde

la corrosión se vuelve un problema cuando la efluente de] gas se

enfría abajo de la temperatura de condensación del agua y las - 
soluciones acuosa del gas ácido que se forman. Las medidas - 

de corrosión para estas corrientes húmedas tiende a seguir en - 
práctica de refineria de] aceite Para el manejo de crudos áci- 

dos. Los efectos indeseables de] H2S en alimentaciones dé Gss

o¡ l no son, . an intensas como con los crudos ácidos, sin embargo

como la alimentación de gas - o¡] no contiene cloruro de sudio y

de calcio u otro tipo de sales, las cuales sor, invariablemente
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de calcio u otro tipo de sales, las cuales son invariablemente

encontradas en los crudos ácidos. los siguientes pasos retie- 

nen la corrosión a niveles aceptables: 

1. Inyección de amonfaco y soluciones inhibidoras. 

2. El uso de impureza lineales en tambores y partes superio- 

res. de las torres de fraccionamiento condensadas por agua. 

3. Utilizando un revestimiento fenoll t̀ico caliente en tambo- 

res con simple configuración externa. 

4. Tolerancia de corrosión extra. 

Se requiere una atención especial por lo tanto en todo el

equipo que está en contacto con el H2S Y otras impurezas para e

vitar corrosión. la válvula de ajuste se diseña para resistir

las elevadas temperaturas y resistir al máximo la corrosión evi

tando aumentar el costo. 

Cuando existen cantidades muy grandes de H2S en la corríen

te de] gas, el lavado cáustico no resulta económico por el exce

sivo costo quTmico y la dificultad de incrementar cantidades - 

del gasto cáustico. En las alimentaciones de gas- oil es nece- 

sario por lo tanto un sistema de regeneración usando soluciones

de mono 6 dietanol- amina para la abundante separación de] gas - 

ácido, además de un lavado cáustic para las cantidades residua- 

les, favoreciendo la limpieza én general. Un sistema amfnico

tratando pirólisis de gases está sujeto a una obstrucción exce- 

siva en el esquema convesional de recuperación, por lo que se - 

requiere incorporar un despropanizador de frente termina] para

una operación libre de riesgo. 

DIFERENCIA DE PRODUCCION. 

La diferencia de producción en el cracking de alimentacio

nes de Nafta y Gas- oil es un factor secundario que afecta al di
seño de] sistema de recuperación. El Gas - o¡] produce más frac

ci ones de C3 Y C4 que de eti 1 eno y menos metano e hidrógeno que
los producidos por la Nafta. Estas diferencias se ilustran

por la camparación de la fracción tfpica C4 Y composición C4 Y

más ligeros en la tabla 18. 
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TABLA 18. COMPARACION DE C4 Y FRACCIONES MAS LIGERAS DE PIROLI
SIS DE GAS OIL Y NAFTA. 

Para tener las más altas fracciones de C3 Y C4 se requiere una
selección muy cuidadosa de las condiciones de] diseño de] siste

ma de compresión para manejar los condensados en las etapas in- 

termedias y evitar utilizar el innecesario compresor BHP. Esto

se real iza particularmente en diseños donde las severidades ba- 

jas de cracking se usan para incrementar la producción de Propi

leno en relación con la de Etileno. Conforme la severidad de

cracking de Gas o¡] se incrementa las producciones comparativas

se acercan a las de la Nafta. 

SISTEMA DE RECUPERACION CONVENCIONAL. 

En la figura 25 se ilustra un sistema de recuperación con

necional utilizado en la pirólisis de Nafta. El elemento im- 

portante el cual debe examinarse para el Gas - o¡] es el sistema

de compresión con las torres de agotamiento y lavado cáustico. 

En este sistema de compresión el gas fraccionado en 4 6 5 en— 

friamientos en las etapas de compresión a 525 psig, a la cual - 

el gas puede - procesarse a un abatimiento bajo de temperatura y

pasar al sistema de fraccionación para producir los productos - 

E N M 0 L. 

G A 5 0 1 L N A F T A

Hidrógeno 11. 1 12. 3 15. 0

Cl 21. 9 27. 5 31. 0

C2- ' 4^ C2 32. 0 32. 6 32. 0

C2 5. 0 5. 0 3. 9

C3- ' 4^ C3 16. 7 15. 1 12. 6

C3 1. 2 0. 4 0. 5

C4 12. 1 7. 1 5. 0

100. 0 100. 0 100. 0

C2- Produc. 
peso alimenta. 17. 0 21. 5 27. 5

Para tener las más altas fracciones de C3 Y C4 se requiere una
selección muy cuidadosa de las condiciones de] diseño de] siste

ma de compresión para manejar los condensados en las etapas in- 

termedias y evitar utilizar el innecesario compresor BHP. Esto

se real iza particularmente en diseños donde las severidades ba- 

jas de cracking se usan para incrementar la producción de Propi

leno en relación con la de Etileno. Conforme la severidad de

cracking de Gas o¡] se incrementa las producciones comparativas

se acercan a las de la Nafta. 

SISTEMA DE RECUPERACION CONVENCIONAL. 

En la figura 25 se ilustra un sistema de recuperación con

necional utilizado en la pirólisis de Nafta. El elemento im- 

portante el cual debe examinarse para el Gas - o¡] es el sistema

de compresión con las torres de agotamiento y lavado cáustico. 

En este sistema de compresión el gas fraccionado en 4 6 5 en— 

friamientos en las etapas de compresión a 525 psig, a la cual - 

el gas puede - procesarse a un abatimiento bajo de temperatura y

pasar al sistema de fraccionación para producir los productos - 
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deseados. 

los hidrocarburos condensados formados en los enfriamien- 

tos intermedios se dirigen a una 6 dos torres de agotamiento - 

para la separación de fracciones ligeras las cuales se recircu- 

lan a los compresores. las cantidades de condensados formados

y el gas recirculado producido es una función de las cantidades

de C3, C4 e hidrocarburos ligeros producidos en la pir6lisis. 
tomo las cantidades relativas de C3 Y C4 incrementan, las condi

ciones de la torre de agotamiento deben considerarse cuidadosa- 

mente para evitar cantidades excesivas de recirculación de gas. 

El lavado incluye también un lavado cáustico a la succión

de la etapa final de compresión para separar el H2S Y CO2 forma
do en los hornos de pirólisis y contenidos en el gas de fraccio

namiento. Como se ha mencionado, un simple lavado cáustico es

económico para alimentaciones de nafta donde se tiene bajo con- 

tenido de azufre. El CO2 generado en el horno es menor compa- 

rado con el H2S y que se controla en la pirólisis para evitar - 

la formación de coque. 

En general, el lavado cáustico se favorece sobre el siste

ma de amina para la separación ácida, porque está sujeto regu- 

larmente a la obstrucción rápida de los pasos de] regenerador y

rehervidor, por los butadienos* y dienos contenidos en el gas - 

fraccionado y se absorben por la solución de amina. Se utili- 

zan inhibidores de polímeros, filtros y rehervidores, para redu

cir los efectos de tales obstrucciones, siendo inevitable una r

pequeña cantidad, depende de la cantidad de] gas ácido la prefe

rencia únicamente por el lavado cáustico. Una caracterfstica

del esquema convencional es que toda la fracción C4 Y más lige- 

ra pase a través de] lavado cáustico, el cual permite completar

la eliminación de] gas ácido en un paso y hace innecesario el

lavado cáustico adicional de los productos C3 Y C4 - 

SISTEMA DE HIDROGENACION CATALITICA. 

Un punto de importancia es la localización de] sitema de

hidrogenación catalítica el cual convierte el acetileno conteni

do en el etileno. 
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El acetileno formado en la pirólisis es aproximádamente - 

de] 1% del- etileno y debe convertirse por hidrogenación, tanto

que la contaminación de la producción de etileno de grado polie

tileno no sea mayor de 5 a 10 ppm. 

En unidades de etano y algunas de propano, la hidrogena- 

ci6n se localiza en el sistema de compresión inmediatamente se- 

guido de] sistema de tratamiento de] gas ácido. Este arreglo

es conveniente y eficiente ya que el gas fraccionado contiene - 
hidrógeno por la reacción de hidrogenación y la corriente total

de calor se invierte para el calor de reacción. En el crac— 

ki9n de Nafta, sin embargo, el sistema catalizador con termina] 

enfrente no es conveniente porque el gas fraccionado contiene - 

altas concentraciones de butadieno el cual también se conVierte

alrededor de] 60% conversión a lo largo con acetilenos. Esta

conversión simultánea no sólo destruye algo de butadieno, el -- 

cual es un producto valioso, sino también aumenta al converti- r

dor con calor exotérmico adicional de reacción, de mayor obs- 

trucción y más frecuentes regeneraciones. Entonces con alimen

taciones de Nafta, el sistema de hidrogenación se localiza en - 

terminal posterior del proceso de la planta de la corriente de] 

domo dél desetanizador, la cual consiste principalmente de eti- 

leno, etano y acetileno. Los convertidores con termina] poste

rior se usan también en las unidades de fraccionamiento de pro- 

pano cuando la producción de butadieno aunque menor que con al¡ 

mentación de nafta se considera valiosa y no debe ser hidrogena

da. 

El problema con convertidores de terminal posterior que - 

usa corrientemente convenientes catalizadores metálicos, es la

formación de un material polimerizado conocido como aceite ver- 

de. Es importante eliminar el metano formado en el producto - 

de etileno con e, hidrógeno al reactor de hidrogenaci6n. la co- 

rriente de hidrógeno tomada de] gas rico en He, contiene de] 10

al 20% en moj de metano el cual puede fraccionarse del etileno

en una seccion de pasterización en la parte superior del f ac- 

cionador de' etileno. Sin embargo, este arreglo requiere una

parte de extracción del producto de etileno de la torre y es - 
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una complicación moderada del diseño. 

El catalizador activo usado en los convertidores de termi

nal posterior también tiene una moderada tolerancia. para CO a- 

rriba de] 0. 4% mol. El CO conten4do es generalmente lo sufi— 

cientemente bajo, pero el diseño normalmente incluye al menos - 

una unidad de protección, un metanizador seguido por secadores

para convertir el CO contenido en la corriente compuesta de H2. 
Estos son items adicionales auxiliares que requieren atención

en el esquema convencional con alimentación de Nafta. 

En pocas plantas más grandes de etileno esto resulta eco- 

nómico para la recuperación de acetileno en el proceso de absor

ción selectivo usando especialmente solventes, tales como aceto

na. Estas técnicas se usan donde los convertidores de ajuste

se requieren para hidrogenar acetileno residual inadsorbido y

se eliminan algunas de las complicaciones descritas antes. 

En la figura 26 se tiene una descripción más detallada

del sistema de compresión en el diseño convencional, al igual

que los datos de balance de material para pir6lisis de gas o¡] 

con. producciones correspondientes al 17. 5% en peso de etileno

tabla 18 y basándose en el diseño que no incluye recracking de
alimentación. Se observarla que los sistemas de tratamiento

cáustico localizados en la terdera etapa de descarga dirigen el

gas conteniendo 11% mol de fracción de C4 de la cual cerca de] 

50% es butadieno. Como se indicó la presencia de butadieno en

el gas excluye el uso de] sistema de regeneración de amina 6 un

convertidor de acetileno en el sistema de compresión. El ba- 

lance también indica como las fracciones C3 Y C4 se distribuyen

al gas de alta presión y al condensado de los fondos de la to- 
rre de agotamiento y estas fracciones están constituidas cerca

del 30% mol, del gas de recirculación de la torre de agotamiento

de alta presión y el 70% mol de la recirculación a baja presión. 

EFECTOS CON GAS OIL. 

Si la cantidad de H2S generado de] gas- oil es también - 

grande para la eliminación económica son sólo lavado cáustico - 
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se requerirá de un sistema de regeneración de ainina. Un méto- 

do para usar el sistema de regeneración de amina sin riesgo de

obstrucción de] regenerador es el separar el C4 Y la fracción - 
más pesada del gas remanente antes de la operación de tratamien

to. Esto conduce generalmente al esquema de flujo el cual in- 

corpora un despropanizador en el sistema de compresión contra - 

la corriente de la unidad de tratamiento figura 27. Ya que la

corriente del domo de] despropanizador contiene sólo el C3 Y

los componentes más ligeros producidos por la pir6lisis, esto

es apropiado para el tratamiento de amina e hidrogenaci6n en el

convertidor de terminal por enfrente de acetileno, como en un - 

esquema de recuperación para la pirólisis de etano y propano. 

Con este arreglo, las complicaciones de diseño de un con- 

vertidor de termina] posterior de acetileno se eliminan. Ade- 

más, cuando se separa casi completamente el C4 de la corriente

de] domo, la hidrogenacián de acetileno puede hacerse a un cos- 

to más bajo con un catalizador más activo y selectivo. Se han

trabajado con varios catalizadores de paladio, pero con estos - 

catalizadores no se convierte completamente el metil acetileno

y propadieno y cuando estos contaminantes se deben separar del
producto propileno, es necesario un convertidor de termina] pos

terior sobre la fracción de C3 - 
Además de las eliminaciones en el convertidor de terminal

posterior de acetileno, la revisión del esquema omite el despro

panizador de termina] posterior ya que el C4 Y los componentes

más pesados no estan presentes en los sistemas de abatimiento - 

de alta presión y fraccionamiento. 

Los esquemas de procesos con despropanizador de termina] 

posterior se han descrito y usado en el diseño de algunas plan- 

tas ( 97, 98 y 99). Comparado con los esquemas convencionales - 

requieren generalnente más compresor BHP y un costo de inver— 

sión más alto que el esquema convencional, pero cuanto más alto

es la pirólisis de gas- oH requiere un estudio detallado de va

rias alternativas las cuales suministran una separación enfre

C3 y mis Ii4eros y C4 y más pesados como en el caso de fraccio- 
nación primaria. Los esquemas de los procesos los cuales in- 
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cluyen esta característica se puede determinar primeramente por

consideración a la cual la etapa de compresión para localizar - 

el despropanizador Para el propósito requerido se utiliza un

sistema de compresión de cinco etapas. 

las descargas de la primera y segunda etapa no se conside

raron dentro de posibilidades reales por las prevalecientes ba- 

jas presiones, la generación del reflujo en el condensador re- 

quiere refrigeración de etileno, el cual para la separación de

C3- C4 conduce a altos costos de utilidades. La cuestión en- 

tonces es como los esquemas de recuperación comparado con el - 

despropanizador localizado en la descarga de la tercera, cuarta

y quinta etapa. Se han hecho estudios detallados para determi

nar los arreglos convenientes de] proceso y realizar el compre- 

sor comparativo BHP. 

Los esquemas im.Dortantes y datos de balance de material - 

de los esquemas desarrollados se indican en las figuras 28, 29

y 30 en las cuales el despropanizadoy- de termina] posterior se

localiza respectivamente a la descarga de la tercera etapa ( es- 

quema figura 28) cuarta etapa ( esquema d la ficura 29) y quinta

etapa ( esquema de la figura 30). la alimentación total en es- 

tos esquimas es la misma como para el proceso de recuperación - 

convencional figura 26. 

TEMPERATURAS DEL DESPROPANIZADOR Y TORRE DE AGOTAMIENTO. 

Un requisito de] diseño es que las temperaturas de] reher

vidor de] despropanizador y de la torre de agotamiento se limi- 

ten a 200' F para evitar la obstrucción excesiva de dienos con- 

tenidos en las corrientes líquidas del proceso. Esto no es un

problema como se aprecia en el esquema de la figura 28 ya que - 

las presiones de la torre son relativamente bajas, pero en el - 

esquema de la figura 29 parte de la fracción C3 debe retenerse
en los fondos a 200oF. Las fracciones ligeras se fraccionan - 

fuera en una de las torres de agotamiento y recirculación al. - 

compresor. n los esquemas de las figuras 29 y 30 los fondos

de] agotador, a baja presión, la temperatura correspondiente al

atrevido balance de material excedería a 200' F. 
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Ya que la corriente de] fondo va al desbutanizador y pue- 

de retener sólo una cantidad limitada de C3, la limitación a

2000F se encuentra por el incremento de C4 en esta torre, de

una corriente rica de C4 de] despropanizador 6 de la torre de

agotamiento a alta presión. 

En todos los casos el despropanizador se refrigera y el

conjunto de secadores son necesarios en algún punto de la torre

de alimentación. Es necesario un conjunto de secadores para - 

el gas a alta presión, el cija] va al sistema de enfriamiento pa

ra remover el vapor de agua introducido en los sistemas de lava

do de amina y cáustico, los cuales se localizan en los esquemas
de] proceso en la corriente descendente de] depropanizador. El

tratamiento de gas ácido y el convertidor de acetileno se loca- 

lizan en las cinco etapas de succión de los esquemas de las fi- 

guras 28 y 29, y en las cinco etapas de descarga en el esquema

de la figura' 30 seguido de] despropanizador. El arreglo del - 

cambiador de calor de cada esquema es único para tomar la mejor

ventaja de las diferentes temperaturas y servicios. 

Ya que los esquemas el despropanizador de termina] poste- 

rior, la fracción C4 se elimina de la corriente de] gas antes - 

que se procese en el sistema de tratamiento, los contaminantes

de] azufre en la forma de mercaptanos y H2S residual se encuen- 

tran contenidos en las corrientes lfquidas alimentadas al desbu

tanizador y aparecen en el oroducto C4- El lavado cáustico de

dos 6 tres etapas se usa sobre el producto C4 para separar es- 
tos compuestos de azufre. 

Son semejantes al esquema de la figura 29 el sistema de

enfriamiento a alta presión y la sección de fraccionamiento a

baja temperatura en la planta, En términos de enfriamiento re

lativo y cargas de fraccionamiento, esta sección debe procesar

toda la fracción C3 Y más ligera en los esquemas 28 y 30, mien- 

tras que en el esquema convencional, parte del C3 y más de la - 
fracción C4 se separan en la torre de agotamiento y en efecto - 
el bypass la sección de enfriamiento. 
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COMPARACION DE ESQUEMAS. 

La base principal de comparación es el total BHP que se - 

requiere para el compresor del gas fraccionado y los compreso -- 

res para la refrigeración de propileno y etileno. Aunque las

variaciones en los esquemas principalmente afectan el compresor

del gas y la refrigeración de propileno, se toman en cuenta e- 

fectos menores los cuales ayudan al sistema de refrigeración. 

Una de las diferencias en el compresor BHP se indican en

la tabla 19, se observa que el compresor BHP para el esquema - 

convencional y el esquema de la figura 30, son casi iguales, y

son más bajo que estos para los esquemas de las figuras 28 y 29

Estas diferencias son pequeñas, siendo menores en 10% que el BHP

total para el esquema convencional. Sin embargo, los resulta- 

dos confirman que el esquema convencional de recuperación re- 

quiere el minimo BHP. 

TABLA 19. INCREMENTO DEL COMPRESOR BHP. 

500 millones lblaño de etileno). 

ESQUEMA CONVENCIONAL FIG. 28 FIG. 29 FIG. 30

localización 3 etap. 4 etap. 5 etap. 

del despropanizador

COMPRESOR BHO

Carga de Gas. BASE 500 100 400

Refrig. Propileno Case 3300 + 1350 550

Refrig. Etileno 100 100 50

2700 + 1150 100

Es interesante notar que el BHP decrece como la presión - 

en el despropanizador de termina] de enfrente incrementa. Este

es el resultado acumúlativo de muchos factores, pero con esto - 

se observa que con una temperatura de rehervidor similar la i- 
rreversibílidad termodinámica decrece como la temperatura de re
frigeración del condensador incrementa. 

Por los esquemas del despropanízador con terminal enfren- 
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te, las diferencias en BHP son suficientemente pequeñas para in

dicar que la sola fuerza necesaria no es un factor determinante

en la selección de] proceso. Por ejemplo, el esquema de la fi

gura 30 con el más bajo BHP tiene un convertidor de acetileno a

alta presión el cual es relativamente un nuevo desarrollo que - 

se experimenta a escala en la planta. la operación en el des- 

propanizador a 535 psi es un poco informa] e incluye riesgos en

diseño y operación. El esquema de la fig. 28 requiere una

fuerza un poco mayor que en el esquema fig. 29 pero tiene una

torre de agotamiento menos, lo cual simplifica la operación. 

La operación es más simple y reduce la obstrucción de] rehervi- 

dor, lo cual se espera a la temperatura más baja de] rehervidor

del despropanizador son probablemente para el esquema fig: 28. 

La extensión de estos resultados a un diseño con sólo cua

tro etapas de compresión en lugar de cinco, también indica que

la tercera etapa de descarga sería la localización preferida - 

de] despropanizador tomando en cuenta las incertidumbres cuando

la localización es a la descarga de] compresor. Por lo tanto, 

donde se usan los despropanizadores con terminal enfrente, la - 

localización de la tercera etapa ofrecerá generalmente el esque

ma de proceso más firme, aunque existe una pequeña sanción en - 

el BHP totai. 

CRPARACION ECONOMICA. 

El sistema convencional tiene más bajo BHP que los esque- 

mas examinados, pero este aumenta por el costo cáustico, el .- - 

cual incrementa casi directamente con el contenido de azufre de

la alimentación de Gas - o¡]. Para determinar los contenidos de

azufre en la alimentación el esquema del despropanizador con - 

termina] enfrente se convierte en más atractivo, los costos re- 

lativos se compar&ron a varios niveles de azufre para una pro- 

ducción de planta de 500 millones lb/ año de etileno a 20% en pe

so de producción en los E. U. las comparaciones se dan en la ta

bla 20, 21 y 22. 

La tabla 20 presenta los costos estimados de inversión in

crementados por los principales items de diferencia entre el es
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quema convencional y el esquema de la figura 28 de] despropani- 

zador Con termina] enfrente y la tabla 21 presenta la principal

diferencia de] costo de operación, como una función de] conteni

do de azufre en la alimentación. El consumo cáustico se basa

en reaccionar 2 moles de NaOH por mol de gas ácido con una uti- 

lización de] 80%. Esto permite algo de NaOH libre de gasto - 

cáustico, el cual asegura la reacción completa de] gas ácido y

suministra una reserva alcalina en la torre de tratamiento para

evitar la posibilidad de tener parte de ácido, debido a su alta

producción. 

la tabla 22 dá las comparaciones económicas para el des- 

propanizador con termina] enfrente basado en estos datos, con - 

precio de 0. 55 dólares/ lb de cáustica un 30% regresa sobre in— 

versión después de impuestos, es posible para el esquema el des

propanizador con termina] posterior con un contenido de azufre

en la alimentación tan bajo como el 0. 5% en peso. 

TABLA 20. INCREMENTO DE

TERMINAL POR

INVERSION PARA EL DESPROPANIZADOR DE

ENFRENTE. 

ESQUEMA DÉSPROPANIZADOR CONVENCIOMAL
TERM. ENFRENTE

Compresor $ 60/ BHP 160 000

Sist. tra.tamiento de

amina. 300 000

Secadores presión baja 220 000

Incremento sistema des

popanizador. 200 000

lavado cáustico sobre

fracci6n C4. 150 000

Venta de dispositivo

cáustico 100 000

1 030 000 100 000

Incremento neto 930 000



TABLA 21. COSTOS QUIMICOS Y DE SERYICIOS PARA LOS DIFERENTES ESQUEMAS. 

BASE: 500 millones lb/ año de ' Etileno 20% peso producción. 

2500 millones lb/ año de gas- oil alimentado. 

Azufre % peso en la alimentación. 0. 50 0. 75 1. 0 1. 5

H2S, % peso de alimentación 0. 125 0. 187 0. 25 0. 375

Millones de lb/ año 3. 1 4. 7 6. 3 9. 4

CO2 0. 02% peso de alimen., millon lb/ año 0. 5

Incrementos qufmicos para una planta convencional fig 26) 

NaOH consumo 2. 91b/ lb H2S, millon lb/ año 9. 1 13. 8 18. 4 27. 6

2. 3 lb/ lb CO2, millon lb/ año 1. 1 1. 1 1. 1 1. 1

Millones totales lb/ año 10. 2 1-4. 9 19. 5 28. 7

Costo NaOH 0. 55$/ Ib, $/ año 560 000 820 000 1070000 1580000

Incremento Costo de Servicios para' el Despropanizador de term. enfrente ( fig. 28) 

Regeneración vapor 6. 7 lbllb gas ácido, 

millones lb/ año 24. 2 34. 7 45. 2 66. 2

Costo 0. 60 $/ 1000 lb. $/ año 14500 20800 27200 39800

Incremento del compresor BHP 2700

Incremento Costo de fuerza 50 $/ año/ BHP, $/ año 136000

Incremento Costo de servicios, $/ año. 150500 156800 163200 175800



TABLA 22. COMPARACION DE ECONOMIAS PARA UN DESPROPANIZADOR

TERMINAL ENFRENTE

Azufre en la alim % p

Incremento inversión

fig. 28 - fig. 26) $ 

Incremento Costo oper. 

fig. 28 - fig. 26) $/ a. 

Servicios. 

Químicos. 

Otros costos* 

Total $/ año. 

Ganancia sobre In- 

versión antes de im- 

puestos

0. 5 0. 75 1. 0 1. 5

930000

150000 156800 163200

560000 - 820000 - 1070000

150000

259500 - 513200 - 756800

28 55 81

141

175800

1580000

1266800
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la comparación anterior alcanzó a otro precio de cáustica

y capacidades de planta, y los resultados se indican en la figIL

ra 31 como conjunto de curvas para el 20% y 40% regresan sobre

inversión antes de impuestos. Los datos indican que un despro

panizador con termina] enfrente sería económico igual a un tama

ño de planta más pequeño con 1% peso de contenido de azufre en

la alimentación y 0. 4d6lares/ 1b. cáustica. Con 0. 3 $/ lb. cáus

tica, la inversión adicional se convertirla en económico como

niveles de azufre excedan de 0. 7 a 0. 8% peso en la alimentación

en plantas grandes. 

DISTRIBUCION DEL GASTO CAUSTICO. 

La comparación económica toma parte de los gastos para la

distribución de la relación cáustica, pero no considera los gas

tos para el manejo 6 las neutralizaciones químicas, ya que - 

ellas varían con la localización de la planta y las reglas de] 

local. Algunas plantas localizadas cerca de canales abiertos

pueden descargar el gasto de sosa cáustica no tratada al mar, - 

donde los canales interiores y la línea de 7a playa son los - 

principales medios de distribución, parte de] tratamiento de] 
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gasto cáustico es necesa.rio usualmente para reunir las reglas - 

locales contra la contaminación. Si estos costos se convier- 

ten considerables, la comparación económica cambiará en favor - 

de los esquemas de] despropanizador de termina] de enfrente a - 

niveles más bajos de azufre en la alimentación

EN RESUMEN. 

1. Comparada con alimentaciones de Nafta, el Gas- oil contie- 

ne más alto contenido de azufre y requiere diseños de sistemas

de recuperación, los cuales admiten relativamente grandes canti

dades de H2S en la corriente del gas fraccionado. 

2. La excesiva corrosión debida al más alto contenido de azu

fre se convierte en un problema en las partes de recuperación - 

de] proceso donde se condensa vapor de agua. Protecciones con

tra tal corrosión incluirá líneas de aleaciones y fen6licas; se

incrementa el uso de inhibidor de corrosión y de la estra corro

si6n admitida. 

3. Un sólo lavado cáustico para separar grandes cantidades - 

de H2S de la corriente de] gas puede resultar antieconómico, de

bido al alto costo químico y difícilmente en disposición de más

grandes cantidades del gasto cáustico. Cuando esto es el caso

un sistema de regeneración de amina seria favorable para sepa- 

rar el HsS. Los si stemas de aminas, sin embargo, están suje- 

tos a obstrucciones de contenidos de butadienos y diolefinas - 

más pesadas en la corriente de] gas y se usan mejor con un des- 

propanizador primario, el cual primero separa la fracción C4 Y

más pesados. 

4. Comparación de esquemas de recuperación con el despropani

dor con terminal de enfrente localizado a diferentes etapa s de] 

sistema de compresión indica sólo las diferencias marginales en

los caballos de f-¡erza del compresor. la tercera etapa de des

carga parece ser la mejor localización del despropanizador para

obtener un simple arreglo de] proceso capaz de operar libre de

riesgo. 

S. El esluema de] despropanizador con terminal enfrente tie- 

ne un mayor costo de inversión que el esquema de recuperación
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convencional, pero puede, ser atractivo igualmente para alimenta

ciones con contenido de azufre tan bajo como de] 0. 5% peso con

el precio de sosa cáustica a 0. 055 $/ lb como es común en los E. 

U. Para una alimentación con contenido de azufre de] 1. 5% pe- 

so, el esquema de] despropanizador con termina] enfrente es eco

nómico en plantas de gran tamaño, en las cuales el precio de so

sa cáustica es a 0. 02 $/ lb y en plantas más pequeñas a 0. 03 $/ lb

PROCESO BADISHE ANILIN & SODA A. G. 

A continuación se realiza un análisis de] nuevo proceso

Badishe y Anilin para producción de olefinas, ya que resulta ex

tremadamente flexible y adaptable a cualquier condición. 

Un número de manufactureros alemanes han desarrollado pro

cesos para producir olefinas a partir de aceite crudo, en todos

los casos, las cantidades considerables de calor requerido para

el cracking ( 350- 500 kcallkg.) de aceite crudo, se suministran

por medio de conductores de calor. Hoechst desarrolló un pro- 

ceso ( 100) en el cual calentando indirectamente esferas de co- 

que de] petróleo se recirculan y actúan como el conductor de ca

lor. El aceite se fracciona por el coque cuando el último se

carga hacia abajo a través deñ reactúr. 

El fraccionador de arena de Lurgi- Ruhr9as ( 8, 101. 102) el

cual se usa a escala industrial por cracking de nafta ligera a

olefinas, también se ha operado en plantas piloto con alimenta- 

ciones de aceite crudo. 

El conductor de calor usado en el proceso de cracking de- 

sarrollado por Heinrich Koppers GmbH ( 103) es vapor que ha sido

sobrecalentado por el principio Cowper. 

En Ludwi9shafen, BASF desica su atención a una escala rá- 

pida de] cracking de aceite crudo para producir olefinas. El

objetivo era desarrollar un proceso en el cual aparte de produc

tos fraccionados ricos en olefinas, se tuvieran aromáticos pero

no aceites residuales. Los medios deben suministrarse para la

separación de hollin y coque de] reactor, los cuales siempre se
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forman cuando los aceites crudos 6 residuales se fraccionan pa- 

ra producir olefinas. La posibilidad de leevarse a cabo la - 

reacción en un lecho fluidizado inme datamente sugiere el mismo

porque BASF tiene considerable experiencia de esta técnica ya - 

que al comienzo se tenla el generador Winkler para la gasifica- 

ción de lignito. El calor requerido para el cracking de] acei

te crudo se suministra por calentamiento interno de] lecho flui

dizado. 

PROCESO DE LECHOJILUIDIZADO. 

El principio fundamental de este proceso en el cual el a- 

ceite crudo se fracciona con oxIgeno ya se mencionó en la' des- 

cripción de] proceso. Dos técnicas de operación - lecho fluid! 

zado y generación autotérmica de calor- se combinan en el proct

so, ver diagrama de flujo. 

El lecho fluidizado consiste de granos finos de coque de

petróleo que contínuamente se forman durante la reacción de -- 

cracking. El lecho de coque se fluidiza por una corriente as- 

cendente de vapor y 02- La intensiva mezcla de] lecho fluidi- 

zado n6 se revuelve por los accesarios dentro del reactor. 

En la sección más baja de] reactor, inmediatamente arriba

de la rejilla, el calor que se requiere para la reacción se ge- 

nera por la rápida combustión con 02 de] coque de] petróleo y - 

de residuos del aceite fraccionado, conteniendo hollín y asfal- 

to que han sido regresados al lecho fluidizado. El 02 se con- 

sume completamente con el tiempo, alcanzando un punto de cuatro

a seis pulgadas arriba de la rejilla; el aceite al ser fraccio- 

nado se rocía a través de chorros arriba de esta zona. 

Como resultado de la agitación del lecho fluidizado, el - 

calor de la reacción de combustión exotérmica se imparte a la - 

reacción de cracking endotérmica. A pesar de las enormes can- 

tidades de calor que tienen que transferirse de las capas más - 

bajas a las más altas, la temperatura a lo largo del lecho is
prácticamenie uniforme. 
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Se asociaron al procéso autotérmico una serie de proble— 

mas. Esto incluye el asegurar que el exceso necesario de co- 

que de petróleo se formará todo lo que el aceite crudo fuera em

pleado como alimentación, la producción de s6lidos fluidizados

con tamaño conveniente de grano y eliminación de productos de o

xidaci6n no deseados, tales como S02, óxidos de nitrógeno, áci- 

dos orgánicos y oxígeno mismo en los productos gaseosos de reac
ción. Todos estos problemas podrían ser resueltos por un dise

ño conveniente y un cuidadoso control de las condiciones de! - 

reactor 6 por el empleo de pequeñas cantidades de reagentes ca- 

talíticos. 

La primera planta de esta clase contenía dos reactores ca

da uno con rejilla de 5. 5 m2. Los resultados de cracking con

varias alimentaciones a escala industrial de una planta con le- 

cho fluidizado se dan en la tabla 23. Se refieren a las canti

dades de olefinas de* etano y pirólisis de aceite ligero obt * en¡ - 

do de cada tonelada de alimentación. Además, algo de nafteno

y usualmente un cierto exceso de coque de petróleo de alto gra
do se produce. La producción de olefinas gaseosas es marcada

mente alto, a pesar del hecho que parte de la alimentación se

usa para cubrir los requisitos de calor y opuesto a otros proce

sos aquí no es necesario para él gas c9mbustible adicional. 

PROCESOS DE FLUJO FLUIDIZADO. 

Un segundo procedimiento común en cracking de flujo cata- 

lítico, se puede adoptar reuniendo los requisitos de calor para

las reacciones endotérmicas en el lecho fluidízado . Las dos

fases de reacción, es decir, la reacción de cracking en la cual

el calor se consume y la reacci6n de combusti5n la cual propor- 
ciona el calor necesario, toma lugar separadamente, una en el - 

reactor y la otra en un regenerador. Ambas operaciones sobre

el principio de lecho fluidizado. El reactor y regene rador se

conectan en un sist ma de recirculación, los fluidos fluidiza- mm

dos actúan como condctores de calor. 
1

Esta posibilidad también ha sido investigada por BASF., 
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Un proceso de flujo fluidizado de esta naturaleza se ha - 

desarrollado y se ha llevado a cabo en una planta piloto con un

flujo de 1500 kg. de aceite crudo por hora, figura 32. 

La experiencia obtenida en el proceso de lecho fluidizado

resulta una gran experiencia en el desarrollo de la técnica de

flujo fluidizado. El punto principal es el reactor de lecho - 

fluidizado, fuera de este caso sólo vapor se agrega en la parte

baja de la rej-illa. Como en el primer proceso, las partículas

del conductor de calor se sopla con los productos fraccionados, 

se separan en un cic'lón y regresan al lecho fluidizado. los - 

gases fraccionados deben rápidamente enfriarse por inyección de

aceite para prevenir reacciones secundarias indeseables y la
formación de coque. 

Los aceites condensables se separan en una columna de los

gases y vapores que dejan el enfriador. La fracción de punto

de ebullición alto de este aceite se regresa, junto con el acei

te pesado que se ha separado directamente en el enfriador al - 

sistema de recirculaci6n de enfriamiento. 

TABLA 23. RESULTADOS DEL CRACKING DE VARIAS ALIMENTACIONES

EN PLANTAS INDUSTRIALES DE LECHO FLUIDIZADO. 

ALIMENTACION

Temp. cracking ' C

Productos ( kg/ ton a
mentada) 

Etileno

Propileno

Butileno + Butadieno

Etano

Pírólisis Aceite

1 i gero

ACEITES CRUDOS ACEITE COMBUSTI- 
MINAS BAMIA LIBIA BLE PESADO

725 740 740 740

230 235 206 153

125 118 116 93

60 54 45 38

45 46 46 47

140 145 166 142
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En el proceso de fl ujo fluidizado el exceso de aceite pe- 

sado se quema con aire en el regenerador, el cual obtenido se - 

imparte a los sólidos fluidizados, mientras que en el proceso - 

de lecho fluidizado, el exceso de aceite pesado se regresa al - 

reactor. 

las fracciones más ligeras obtenidas en la columna son a- 

romáticos de la pirólisis de aceite ligero y una fracción de - 

naftalenos. Los incondensables ricos en olefinas de los gases

fraccionados se comprimen y fraccionan a bajas temperaturas. 

En ambos procesos, muchos de los mismos problemas se en- 

contraron. Por ejemplo: el diseño de] reactor para asegurar - 

el mejor funcionamiento, desarrollar un sistema conveniente de

enfriamiento y medidas para prevenir el depósito de coque, asfal

to y hollín en el reactor y en los tubos. 

DISEÑO DEL REACTOR. 

Para asegurar la alta producción de olefinas, el tiempo - 

de residencia a una temperatura de casi 750' C deberá ser tan - 

corto como sea posible y no será mayor que de 1 seg. Tales - 

tiempos de residencia tan cortos ocasionan altas velocidades de

gas y comparativamente pequeños volúmenes de reacción por ejem: 

lechos fluidizados. Sin embargo, los límites son impuestos so

bre la velocidad de] gas por el tamaño de] grano de los sólidos

fluidizados. Si la velocidad es también alta los sólidos flui

dizados volarían fuera, experimentalmente este límite crítico - 

está muy aproximado. Esto ocasiona reactores muy bajos, te---- 

niendo una altura casi de 10 ft. y una relación de diámetro de

menos de 1 ft. 

En las técnicas de fluidización, un esfuerzo se hace para

reducir la cantidad de sólidos fluidizados que regresan sobre - 

los productos gaseosos de la reacción para permitir grandes es- 

pacios libres arriba del lecho fluidizado. Tan opuesto a esto

los espacios libres en los procesos de aceite crudo deben ser - 

estrictamente evitados hasta que los gases admitan para enfriar

se consecuentemente el reactor debe permanecer tan lleno como - 
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F

sea posible con s6lidos fluidizados. 

La trayectoria de] flujo suministrado por los gases frac- 

cionados del reactor a la salida del ciclón, se diseñó cuidad6- 

samente para evitar depósitos formados por el flujo en remolino

los s6lidos eliminados en el ciclón se regresan al lecho fluidí

zado. La trayectoria seguida por los gases de] ciclón al en- 

friador es corta y recta. 

SISTEMA DE RECIRCULACION DEL CONDUCTOR DE CALOR. 

La experiencia obtenida en los procesos de lecho fluidiza

do permite alcanzar las bases de] desarrollo de los procesos de

flujo fluidizado, para concentrar su atención sobre el diseño - 

del regenerador y el sistema de recirculación para el conductor

de calor conveniente. Una corriente de partículas de] conduc- 

tor de calor se enfrían cerca de los 750' C como un resultado de

las reacciones de cracking endotérmicas en el reactor y se car- 

gan con el hollín y coque se extraen continuamente de] reactor. 

Las partículas se alimentan por gravedad a través de un tubo - 

hacia abajo en el recipiente proporcionado. Estas se convier- 

ten por aire precalentado en el regenerador, donde el carbón se

quema. Como se estableció previamente, los residuos de aceite

fraccionado se queman también en el' lecho fluidizado de] regene

rador. El conductor de calor se calienta entonces a 900' C 6 - 

más, después de lo cual este se regres:a junto con el vapor so- 

brecalentado al reactor. 

Un simple pero eficiente bafle entre el medio oxidante y
el reductante se utiliza para guardar los s6lidos móviles, que

circulan abajo de los tubos firmemente empacados y que ofrecen
alta resistencia a la difusión de los gases. Consecuentemente

pequeñas cantidades de gas son suficientes para suministrar un

cierre hermético. La recirculación de' los gases se controla - 

simplemente por fluidizar el material para alcanzar la termina] 

más baja de abajo de los tubos. 
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CONDUCTOR DE CALOR. 1

Sistemas similares son muy usuales en el cracking catalf- 

ico y fluido de coque. Sin embargo. sólo una muy pequeña par

te de la experiencia obtenida en estas operaciones se podría a- 

plicar en estas investigaciones, las cuales se interesaron con

considerablemente altas temperaturas y un conductor de calor - 

con apreciablemente gruesos granos. En el proceso BASF, el ta

maño de] conductor de calor es del orden de 0. 2- 3. 0 mm. La in

fluencia de] tamaño de] grano se ha indicado antes. Aunque es

te grueso material es mucho más difícil que fluya y transporte, 

esto permite tiempos de residencia cortos en el reactor, permi- 

tiendo el flujo deseado. 

Contrario al proceso de lecho fluidizado, el proceso de - 

flujo fluidizado hace uso de un conductor de calor inerte. Se

requiere de un exceso de 02 para la combustión completa de los

residuos de aceite en el regenerador y no como materia pequeña, 

esto puede ser inmediatamente consumido por un combustible con- 

ductor de calor. 

Además, el conductor de calor debe ser muy resistente a - 

las fluctuaciones de temperatura, porque continuamente se en --- 

enfría por inyección de aceite en el lecho fluidizado. Mate - 

ríales inorgánicos inertes con. alta resistencia a las. fluctua- 

ciones de temperatura son muy duros y' erosionan fuertemente la

planta. Se forma también una capa muy firme de coque fraccio- 

nado de resistente abrasión sobre las paredes del reactor y se

debe proporcionar una protección contra la erosión. Sin embar

go tal capa no se puede formar en la atmósfera oxidante del re- 

generador, pero los aumentos de erosión se pueden vencer por el

uso de líneas especiales refractarias. El peso de] conductor

de calor que se recircula es de 10- 15 veces mayor que el de] - 

flujo de aceite crudo. 

VENTAJAS Y DESVENTAJAS. 

Ya que los residuos de aceite pesado se regresan al reac- 

tor los procesos de lecho fluidizado requieren de un reactor - 

más largo aunque el diseño más simple, porque la recirculación



150

de] conductor se distribúye al final. Esto es por lo tanto - 

una ventaja para combinar esto con una síntesis de amoníaco, Y

por estos medios cerca de 1. 5 ton. se pueden producir por cada

tonelada de etileno. Los costos se afectan para el proceso

por el hecho que se requiere una planta de 02 y por tener que

separar CO Y CO2 de los productos fraccionados. 
los prerequisitos mencionados para la operación económica

de] proceso de lecho fluidizado, es decir, una fuente barata de

02 Y los medios de utilizar gas de síntesis se pueden reunir - 
por BASF sobre sus propias premisas. 

Si estos requisitos no se pueden reunir, el proceso de - 

flujo fluidizado ofrece ventajas que sólo se requiere aire para

la combustión en el regenerador y que los gases fraccionados - 
contienen un marcado porcentaje de olefinas, 40- 50%. Como re- 

sultado, menos gas tiene que ser fraccionado y los gases frac- 

cionados se pueden procesar, si se requiere, junto con otros g! 

ses fraccionados originados del cracking de nafta en los tubos
de] horno. 

Las temperaturas más altas del cracking se pueden selec- 

cionar en el proceso de] lecho fluidizado. Consecuentemente - 

la producción de 9tileno de etileno se puede incrementar con un
decremento concomitante en la producción de más olefinas, for - 

T

mándose una pir6lisis mayor de aceite ligero. 

Los resultados obtenidos en el cracking de dos aceites - 

crudos y una nafta ligera en una planta piloto de unidad de flu
jo fluidizado, se indican en la tabla 24. El mayor contenido

de nafteno de] crudo de Libia ocasiona una producción más baja

de olefinas que el 30% de contenido total de calor de alimenta- 

ciones de aceite crudo, y los subproductos por más del 60%; el

residuo se requiere por calentamiento de] conductor de calor, - 

Ya cubierta de calor perdida y en un aumento de vapor en exceso

de los requerimientos. 

Opuesto al proceso de lecho fluidizado, el proceso de flu

jo fluidizado depende de una adecuada cantidad de formaciód de
coque. Por lo tanto, el proceso de flujo fluidizado es más - 

flexible con respecto a la alimentación, por ejemplo: la nafta
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ligera puede también ser procesada en una unidad de flujo flui- 

dizado; en la última columna de la tabla 24 se indican los re- 

sultados obtenidos a una temperatura de 790* C. 

TABLA 24. RESULTADOS DEL CRACKING DE VARIAS ALIMENTACIONES

EN UNA UNIDAD DE FLUJO FLUIDIZADO. 

ALIMENTACION

Temperatura Crack. ' C

Productos ( kg/ T de alim) 

Etileno

Propileno

Butileno + Butadieno

Etano

Pirólisis Aceite -ligero

ACEITES CRUDOS. NAFTA

MINAS LIBIA LIGERA

760 760 790

250 220 300

112 105 98

53 58 51

43 37 28

175 225 230

OTROS ESTUDIOS SOBRE LECHO FLUIDIZADO. 

A continuación se plantea otroTestudio realizado sobre el

proceso de lecho fluidizado de coque ( 17), pretendiendo aumen- 

tar la formación de etileno y propileno a partir de cualquier - 

fracción de crudo 6 de bajo punto de ebullición, se analiza el

proceso y se dan los resultados alcanzados. 

Debido a que el cracking pirolítico de hidrocarburos al¡- 

fáticos a olefinas gaseosas es un proceso altamente endotérmico

las entalpias de reacción para varios procesos de cracking a - 

720' C se dan en la tabla 25. Los tiempos de residencia fue- 

ron cerca de 2 seg., los sólidos fluidizados fueron coque de - 

petróleo formado durante el proceso. El residuo primario se

regresó al reactor y se fraccionó, para producir coque y gas. 

Bajo las condiciones seleccionadas la reacción de gasificación

entre la ceniza de coque de petróleo y vapor se mantiene a un - 
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IABLA 25. ENTALPIA DE LA. REACCION ENDOTERMICA DEL CRACKING

DE HIDROCARBUROS ALIFATICOS PARA FORMACION DE OLEFINAS. 

R E A C C 1 0 N ENTALPIA DE REACCION

kcal/ kg. kcal/ kg. 
Olefinas Alimentación
gaseosas

1. C 2 H 6 ---- C 2 H 4 + H2 1230 1150

2. C3H8 ---- C2H4 + CH4 660 420

3. Base Parafina. 

Crudo bajo en azufre ------- 850 350
a gas rico en olefinas, bajo

p. ebullicion de hidrocarbu- 

ros liq., y coque

MTNIMO? CONSUMIENDO MUCHO MAS DEL %% de la entalpia total de - 

reacción. 

la entalpia de reacción cuando el hidrógeno se agrega, de

acuerdo con la ecuación ( 42) es más alta que cuando se divide

un enlace C - C de acuerdo con la ecuación ( 43). Se aplica la

misma regla para hidrocarburos alifáticos con un número más

grande de átomos de carbono. 

C2H6 ---- C2H4 + H2 ... ( 42) 

C3H8 ---- C2H4 ' CH4 ... ( 43) 

Cuando una parafina base cruda se fracciona para producir

olefinas gaseosas, la entalpia de reacción se halla entre la re

querida entre la ecuación 42 y la 43 calculada sobre las olefi- 

nas gaseosas formadas. El valor de entalpia por kg. de alimen

ta-ción es 350 kcal. 

Otro requisito considerable de calor que tiene que reunir

es conducir a los reactivos a la temperatura requerida en el - 

reactor. Si todos los reactivos se han precalentado a 280' C

el calor requerido es cerca de] doble de la entalpia de la reac

ci6n endotérmica. Consecuentemente, cerca de 1100 kcal/ q de
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alimentación se neccsitan para fraccionar el aceite crudo base

parafina en el reactor a una temperatura de 720' C; como la tem- 

peratura de reacción incrementa, el calor requerido aumenta de

acuerdo con la diferencia entre la temperatura de reacción y la

temperatura a la cual los reactivos se precalientan. Entonces

arriba de una temperatura de reacción cerca de 750' C, la ental - 

pia de reacción de la gasificación entre el vapor y la ceniza

de coque de petróleo se puede despreciar. 

El calor requerido para el proceso en consideración se - 

puede producir dentro del reactor por combustión parcial en 02

de] coque de petróleo y bajo hidrógeno de aceite residual. - 

las investigaciones de varios autores ha sido en dos reacciones

primarias que toman lugar entre C y 02, los productos finales - 

son CO2 y CO respectivamente. En presencia de vapor, una reac

ción secundaria se establece entre el volumen de] CO y 02, for- 

mando CO2 con el resultado que el CO2 es el producto final pre- 
dominante. Por consiguiente, el calor generado por la reac- 

ci6n de 02 con el coque de petróleo y los residuos de aceite - 

fra.ccionado bajo hidrógeno es muy alto 4100 kcal/ Nm3 de 02, a

una temperatura de reacción de 720' C. Como la temperatura de

reacción incrementa la relación CO: CO2, se desplaza hacia valo- 

res más altos de CO. El calor producido por unidad de volumen

de 02 cae un poco con un incremento de temperatura de reacción. 
las interrelaciones incluidas en el cracking pirolftico - 

de hidrocarburos lfquidos a olefinas gaseosas en el rango de - 

temperatura de 650- 950' C se ha investigado. El resultado del

cracking depende prIncipalmente de la temperatura de reacción, 

el tiempo utilizado por los vapores de reacción y gases dentro

y arriba de] reactor sube, al momento de] enfriamiento y sobre

la presión parcial de las olefinas gaseosas. A una temperatu

ra dada, la producción de etileno, propileno e hidrocarburos - 

insaturados C4 pasa a través de] máximo cuando se traza contra

el tiempo de residencia. Como el número de átomos de carbón

en las olefinas gaseosas incrementa, este máximo se mueve sobre

los tiempos de residencia más cortos. Si la temperatura de

reacción incrementa, el máximo se desplaza hacia los tiempos de
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residencia más cortos y asume valores más altos en el caso de e

tileno. A escala industrial el cracking pirolftico de aceites

crudos en un lecho fluidizado de coque de petróleo, el tiempo

de residencia no puede ser menor que cerca de 1 seg. Este va

lor se puede estimar del máximo permisible de velocidad de flu- 

jo de los gases y vapores a un tamaño de grano dado de coque de

petróleo de la más baja relación peso/ diámetro del reactor, a

la cual la alimentación puede amortiguarse y distribuirse uni- 

formemente sobre la sección transversal entera y del tiempo de

residencia requerido para la separación de los s6lidos sobre el

conductor sobrante. La máxima producción de etileno para un - 

tiempo de residencia de 1 seg. se obtiene dentro del rango de - 

temperaturas de 770- 800' C y para Propileno es cerca de 680- 730

c. A tiempos más grandes de residencia la reacción se despla

za hacia temperaturas más bajas. 

El coque de petróleo producido del cracking de aceites - 

crudos contiene componentes inorgánicos. En el proceso varias

regcciones toman lugar simultáneamente, es decir, el cracking, 

gasificación y combustión; los últimos dos en particular pueden

influenciarse por la materia inorgánica. Los óxidos alcalinos

acelera.n la gasificaci6n y combustión ( 104) y los residuos áci

dos de fuertes ácidos inorgánicos los inhiben ( 105). En gene- 

ral, el contenido de material catalfticamente activo en coque - 

de petróleo es extremadamente bajo, tanto que este efecto puede

despreciarse. Por otro lado, la posibilidad existente de agre

gar un material para compensar los efectos indeseables. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

El diagrama esquemático de] proceso se indica en la figu- 

ra 33. El lecho fluidizado de coque de petróleo producido por

el cracking se contiene en la reacción 42. Una mezcla de vapor

precalentado y 02 se soplan sobre la rejilla de] reactor. El

crudo precalenta0o en una corriente separada, el aceite de alta

ebullición se recircula, junto con sólidos hacia el lecho tlui

dizado. Si' los crudos tienen un valor Conradson menor que 2. 5
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residencia más cortos y asume valores más altos en el caso de e

tileno. A escala industrial el cracking pirolftico de aceites

crudos en un lecho fluidizado de coque de petróleo, el tiempo

de residencia no puede ser menor que cerca de 1 seg. Este va

lor se puede estimar de] máximo permisible de velocidad de flu- 

jo de los gases y vapores a un tamaño de grano dado de coque de

petróleo de la más baja relaci6n peso/ diámetro del reactor, a

la cual la alimentacién puede amortiguarse y distribuirse uni- 

formemente sobre la sección transversal entera y de] tiempo de

residencia requerido para la separación de los sólidos sobre el

conductor sobrante. La máxima producción de etileno para un - 

tiempo de residencia de 1 seg. se obtiene dentro del rango de - 

temperaturas de 770- 8OO* C y para Propileno es cerca de 680- 730

0C. A tiempos más grandes de residencia la reacción se despla

za hacia temperaturas más bajas. 

El coque de petróleo producido d`el cracking de aceites - 
crudos contiene componentes inorgánicos. En el proceso varias

reacciones toman lugar simultáneamente, es decir, el cracking, 

gasificación y combustión; los últimos dos en particular pueden

influenciarse por la materia inorganica. Los óxidos alcalinos

acelera.n la gasificaci6n y combustión ( 104) y los residuos áci

dos de fuertes ácidos inorgánicos los inhiben ( 105). En gene- 

ral, el contenido de material catalfticamente activo en coque - 

de petróleo es extremadamente bajo, tanto que este efecto puede

despreciarse. Por otro lado, la posibilidad existente de agre

gar un material para compensar los efectos indeseables. 

DESCRIPCION DEL PROCESO. 

El diagrama esquemático de] proceso se indica en la fígu- 

ra 33. El lecho fluidizado de coque de petróleo producido por

el cracking se contiene en la reacción 42. Una mezcla de vapor

precalentado y 02 se soplan sobre la rejilla de] reactor. El

crudo precalentado en una corriente separada, el aceite de alta

ebullición se recircula, junto con sólidos hacia el lecho lui

dizado. Si* los crudos tienen un valor Conradson menor que 2. 5
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el oxígeno se puede soplar por arriba de la rejilla, junto con

el crudo 6 con la circulación de aceite fraccionado. La canti

dad de oxígeno se mide para asegurar la temperatura de reaccion

deseada manteniéndose en el rango de 700- 7500C. El coque de - 

petróleo producido en exceso durante el proceso de cracking se

extrae de] lecho fluidizado. los gases fraccionados y la co- 

rriente de vapor en un ciclón donde mucho de los s6lidos en ex- 

ceso se separan para regresarlos al lecho fluidizado por grave- 

dad. Los gases y vapores que salen de] ciclón, los cuales con

tienen pequeñas porciones de sólidos granulares en adición de - 

hollfn y polvo fino se conducen al enfriador, donde se enfrían

a 300' 11 por inyección, parte del aceite fraccionado es recircu-, 

lado. Por estos medios, el hollín, polvo y sólidos granulares

se separan, separándose contínuamente el gas. 

Este aceite se recircula junto con el aceite fraccionado

extraido de] fondo de la columna al enfriador, el exceso de] a- 

ceite se regresa al reactor. Los gases y vapores que salen de

el separador se liberan en la columna de los componentes que

condensan a temperaturas arriba de] punto de condensación de] 

vap or. El calor para aumento de vapor se suministra por el re

tiro de] aceite de] fondo de la columna, pasando este sobre el

cambiador de calor, regresando -arriba de la capa de empaqueta- 

niento. Una fracción rica en naftaleno se retira de una co- 

rriente lateral de la columna y la fracción rica en aromáticos

ligeros y agua se extrae de] separador. 

DESARROLLO DEL P90CESO. 

Manteniendo las reacciones de] cracking endotérmicas apar

te de las reacciones de oxidación exotérmicas, la distribución

uniforme de aceite sobre toda la sección transversal de] reac- 

tor . 

Las reacciones de cracking endotérmicas y de oxidación e- 

xotérmicas toman lugar simultáneamente durante el cracking auto

térmico de hidrocarburos en el lecho fluidizado. Es base pa- 

ra evitar pérdidas de los productos deseados de la reacción por

combustión de 02, esto es esencial para mantener las reacciones
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de cracking endotérmicas separadas de las reacciones de oxida- 
ción exotérmicas, tanto que el 02 reacciona principalmente con

productos fraccionados deficientes en hidrógeno por ejem: coque

de petróleo y aceite residual rico en asfalto. 

Los experimentos han indicado que en un lecho fluidizado

de coque de petróleo bajo en ceniza a través de] cual una mez- 

cla de vapor y 02 se corre el 02, se localiza casi enteramente

dentro de los primeros 10 cm. de] lecho arriba de la rejilla - 

cuando la temperatura de reacción es más grande de 700' C. si

el aceite crudo al ser fraccionado se introduce lo suficiente- 

mente arriba de la rejilla, los productos fraccionados sin hi— 

drógeno puedan reacciónar con 02 exepto que la proporción que - 
se lleva en la zona se encuentre por debajo por el movimiento - 

de] coque. 

De los resultados de las pruebas de corridas a escala in- 
dustrial, se puede concluir que estas - reacciones indeseables - 

son de menor importancia, si estas toman lugar cuando todo el

02 se introduce abajo de la rejilla y el aceite crudo a una 41. 
tera de - 75 cm. arriba de la rejilla. Los compuestos de 02 for

mados en el cracking de crudo base parafina se enlistan en la
tabla 1-26. La temperatura de reacción fué de 720' C, ya que a

esta temperatura se pueden despreciar las reacciones de CO2 Y
agua con coque de petróleo bajo en cenizas y reacciones de con- 
versión, la tabla proporciona un resumen de todo el curso de - 

las reacciones de oxidaxión primaria. Con mucho, la parte más

grande de calor producido se origina de la reacción de 02 con
carbón. 1

TABLA 26. PRODUCTOS DE OXIDACION EN EL CRACKING DE ACEITE
CRUDO BASE PARAFINA. TEMPERATURA DE REACCION 720' C

PRODUCTOS DE REACCION EXPRESADO COMO % DE 02
INYECTADO

CO2 72

co 14

H20 14
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El coque de petróleo producido por el cracking del crudo

base parafina tiene un contenido alcali de 0. 02% y un contenido

de fósforo se incrementa a 0. 05% por adición de fosfato de amo- 

nio al lecho fluidizado, reacciones de oxidación y de cracking

no muy grandes toman lugar separadamente, y una parte considera

ble de] 02 reacciona con los productos fraccionados ricos en hi
drógeno. Como resultado, la producción de etileno se reduce a

un 10% y de Propileno por más de] 10%. Al mismo tiempo, el - 

contenido de CO de] gas fraccionado se incrementa rápidamente

como un resultado de la inhibición de combustión de CO. 

Para asegurar altas producciones de etileno y propileno, 

la alimentación se debe distribuir igualmente y rápido sobre to

da la sección transversal del reactor y los productos fracciona

dos obtenidos se deben mezclar rápidamente con el vapor ascen- 

dente. Tomando en cuenta las incrustaciones y erosiones no se

pueden considerar dispositivos de complicada distribución. Se

han tenido buenos resultados forzando la alimentación comúnmen- 

te atomizada con vapor a una velocidad alta a través de un núme
ro de entradas en el lecho fluidizado. 

COQUE DE PETROLEO COMO SOLIDO FLUIDIZADO. 

En los crackings pirolfti*cos de crudos sin recirculación, 

el coque producido normalmente no es suficiente para reunir los

requisitos de calor de la reacción. Para producir suficiente

coque de] aceite residual fraccionado, el cual es rico en ho - 

in y asfalto y no puede de otra manera utilizarse, se regresa

al reactor. Si la* cantidad recirculada es de 2- 5 veces la can

tidad de aceite fraccionado producido primariamente la propor- 

ción de alta ebullición se fracciona en coque y gas 6 se quema

en la corriente de 02 ascendente en el lecho fluidizado. 
El hollin se devuelve en el aceite recirculado ayudando - 

también a fromar coque de petróleo 6 a regenerar calor, por re- 

gistrarse en una reacción con 02- Aproximadamente la mitad de

hollTn se separa del lecho fluidizado con los gases ascendentes

con el resultado que la concentración en los gases fraccionados

es casi del doble por medio de la recirculación. 
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La cantidad de exceso de coque formado depende principal

mente de] carbón Conradson de] aceite crudo empleado, suminis- 

tra que el contenido de ceniza de] coque sea tan bajo que su e- 

fecto catalitico se pueda despreciar. los resultados obteni- 

dos en el cracking de carios crudos en una planta piloto bajo
condiciones comparables se indican en la tabla 27. 

TABLA 27

ACEITE CRUDO KUWAIT ARAMCO MINAS

Carbón Conradson 5. 3 3. 7 2. 7

Contenido de Sodio en el coque 0. 02% 0. 02% 0. 02% 

Temperatura reaccipon OC 725 725 725 ' 

Exceso de coque de petróleo

kg/ t crudo de aceite 65 53 35

Todo el 02 en estas corridas de pruebas se introdujo aba- 
jo de la rejilla. Los requisitos de calor por lo tanto se su- 

ministran por las reacciones entre 02 Y coque de petróleo y a- 

ceite fraccionado. 

Como se espera, la gasificación de catalizadores lleva - 

cerca un decremento en la cantidad de exceso de coque. Si por

ejemplo: el contenido de sodio de] coque fuera incrementado del

0. 2 al 0. 7% por adición de carbonato de sodio a los sólidos - 

fluidizados, el exceso de coque obtenido en el cracking de la a

limentación decrecería cerca de 20 kg/ ton de crudo. 

Los más bajos limites del carbón Conradson para la produc

de coque en cantidades suficientes para mantener la capa -- 

fluidizada, usando un aceite crudo de normal contenido de ceni- 

zas y la composición de ceniza cerca de 2. 5. Si los crudos de

más valores de carbón Conradson se emplean, la producción de co

que puede consucirse por introducción a un lado de la corriente

de 02 arriba del plata perforado, cualquiera junto con crudo 6

junto con el aceite recirculado. No es una premisa necesaria

los aceites y 02para obtener el efecto deseado, esto sería su- 
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ficiente para llevar el aceite en contacto con 02 inmediatamen- 

te después que este deja los chorros. 

Si el aceite crudo se sopla junto con 02, una. pérdida en

producción particularmente de Propileno, se puede esperar, esta

desventaja no aumenta cuando el aceite recirculado se sopla jun

to con el 02 pero el procedimiento es más difícil de controlar, 
ya que se produce más hollín y este se debe separar por lavado

y regresarse al reactor con el aceite recirculado. 

La distribución de 02 en dos corrientes, una arriba y o- 

tra abajo de la rejilla permite aceites crudos y residuos de a

ceite crudo de cualquier origen 6 cualquier mezcla de estos con

fracciones de baja ebullición, por ejem. gasolinas para utili- 

zarse como alimentación. 

la distribución de] tamaño de] grano de] coque es de pri- 

mordial importancia, ya que la capacidad del reactor se gobier- 

na por la máxima velocidad de flujo de los gases fraccionados. 

las pruebas hanindicado que la distribución del tamaño de grano

no depende de la temperatura a a cual los reactivos se preca- 

lientan, ni dependen de] vapor, la relación aceite crudo 6 de

la distribución de los chorros para aceite crudo y residuales. 

lo que afecta grandemente a la distribución es el contenido de

materia inorgánica que podría ¿ atalizar la gasificación. 

Cuando un crudo de Kuwait se fracciona pirolíticamente en

una planta piloto, el tamaño promedio de grano de] coque se re- 

dujo de 0. 4 mm a 0. 2 mm para incrementar el contenido de sodio

de 0. 1 a 0. 3% con la adición de sosa. En otra corrida de - 

prueba con el mismo crudo,_ pero sin la adición de sosa, el tama

ño promedio de grano del coque fué de 0. 8 mm para un contenido

de sodio de 0. 2%. Unos medios simples de incrementar el tama- 

ño del grano de coque en el lecho fluidizado es para separar el

coque de] aceite recirculado, en el cual este está presente

principalmente en pequeños granos y no regresa esto al lecho

fluidizado. 

REACCIONES ARRIBA DE LOS SOLIDOS FLUIDIZADOS. 
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El cracking pirolítico de hidrocarburos en un lecho flui- 
dizado de coque de petróleo se gobierna por la misma relación - 

como para el cracking en un tubo abierto. Si los tiempos de - 

reacción son también largos, las proporciones de olefinas gaseo

sas en los gases fraccionados y vapores decrecen y la propor- 

ci6n de H2, metano y aromáticos y el asfalto rico incrementa. 
la investigación, sin embargo, d¿ un sorprendente resulta

do es decir, que la concentración de hollín en los gases frac- 

cionados antes de] enfriamiento no depende sobre su tier9po to- 

tal de residencia a la temperatura de reacción, sino principal- 

mente sobre el tiempo de residencia en el espacio libre arriba

de] lecho fluidizado. En algunas corridas sin recirculacift, 

el contenido de hóllfn de los gases fraccionados aumentó de 10

a 40 glkg de alimentación. cuando el tiempo de residencia arri- 

ba de los s6lidos fluidizados increment6 de 0. 3 a 1 seg. pero

el tiempo total de residencia no se alteró. La temperatura de

reacción fué de 720' C la relación corriente: aceite crudo fué - 

de 1: 1 y la velocidad de flujo efectiva de los gases fracciona
dos en el reactor fué de 0. 7 m/ seg. Esto es por lo tanto, muy

importante para mantener un muy corto tiempo de residencia arri

ba de] lecho fluidizado, hasta que los sólidos sobrantes se han

separado y el gas fraccionado se ha enfriado subsecuentemente. 

La trayectoria de] flujo del reactor al ciclón, y de] ci- 

clón mismo, se diseñaron sobre el principio aerodinámico para e

vitar incrustaciones causadas por el exceso de hollín. Esto o

casionó diferir un alto grado de separación. 

ENFRIAMIENTO DEL GAS FRACCICHADO, SEPARACION DE

HOLLIN Y SOLIDOS SOBRANTES. 

Los gases fraccionados y vapores que salen del ciclón se

deben enfriar rápidamente como sea posible, no debe doblarse la

línea entre el ciclón y el enfriador, ya que de otra manera ocu

rrírá depósito de coque. Por esta razón, el enfriador se dis- 

puso verticalmente arriba de] ciclón. La caída de temperatura

en la línea de conección del ciclón y el enfriador se restringe

a un mínimo por medio de eficiente a"islamiento. 
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Porque a una temperatura sólo un poco menor de la de reac

ción se pueden condensar productos asfálticos del gas fracciona

do. 

OXIGENO Y SUS COMPUESTOS EN El GAS FRACCIONADO. 

El gas fraccionado contiene 02, CO2, CO y vapor a bajas - 

concentraciones de otros compuestos de oxígeno. En vista del

hecho que el 02 es un acelerador de la polimerización y que los
polimeros impiden la recuperación y separación de los gases -- 

fraccionados, el contenido de 02 debe mantenerse tan b`ajo como
sea posible. Esto ha sido descubierto sobre el estado de fluí

dización en el reacotr. Si los gases de la alimentación se - 

distribuyen igual sobre toda la secci6n transversal del reactor

la máxima concentración de 02 en los gases fraccionados después
que estos se han enfriado a temperatura ambiente, será de 10

ppm_ Si la rejilla no funciona eficientemente, se pueden obte

ner concentraciones de más de 100 ppm. 

El óxido de nitrógeno que está presente en las concentra- 

ciones más grandes de 1 ppm es NO y en efecto esto ocurre en

concentraciones arriba de 50 ppm. Este compuesto se separa

por oxidación y lavado de los gases fraccionados. La forma- 

ci6n de compuestos explosivos de nitrógeno se evitará así. 

Otros productos de reacciones primarias formados en peque

ñas cantidades durante el cracking autotérmico son ácidos orgá- 
nicos, principalmente fórmico y acético. Estos combinados con

el nitrógeno presente en el aceite crudo, y después los gases - 

fraccionados enfriados a temperatura ambiente se pueden disol- 

ver en agua como sales de amonio y así se separan. 

El azufre en el crudo puede aumentar el 6xido de azufre - 

y trióxido de azufre, los cuales tienen un efecto corrosivo du- 

rante el enfriamiento de los gases fraccionados. Por otra par

te, ellos aceleran fuertemente, igual a temperatura ambiente

las reacciones de polimerización, dirigiéndose a la formación

de productos resinosos conteniendo azufre, los cuales se deposi

tan en las Tíneas y pueden producir contaminación. Estos oxi- 

dos de azufre deben separarse por neutralización u otro: ¡ Tiedios
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durante el enfriamiento de los gases fraccionados. Pero esto

es mejor para reducirlos a ácido sulfhidrico en el lecho fluidi
zado, por acción de catalizadores en el coque. Los óxidos al- 

calinos son muy convenientes para éste propósito. Igual en mu

chos crudos de azufre, proporciones de 0. 5% de sodio en el co— 

que satisfacerá para permitir que esta reacción de reducción se

realice completamente. El compuesto predominante de azufre en

el gas fraccionado sería entonces ácido sulfhídrico. Un máxi- 

mo de sólo 5% de esta cantidad está presente en la froma de car

bón oxisulfuro. 

RESULTADOS. 

Los aceites crudos de diferente origen y composicióñ se

fraccionan en pequeñas escalas y escalas -pilotos con flujos de

crudo de 30 a 60 kg y 0. 5 a 1 ton/ hr respectivamente. las pro

piedades más importantes relacionadas al cracking de algunos de
estos crudos se enlistan en la tabla 28. 

los productos de etileno y propileno se indican en la fi- 
gura 34 como funciones de la temperatura de cracking para dos - 
crudos base mezcla. Una de las alimentaciones fué crudo del - 

medio éste de Kuwait muy azufroso y el otro crudo de] Sahara ba

jo en azufre ( Hassi Messaoud). El contenido de H2 de] aceite

Kuwait es más bajo que el del Sahara. Los dos se fraccionaron

en una planta piloto sin recirculaci6n del aceite fraccionado. 
La profundidad del lecho fluidizado se mantuvo constante por ex

tracción y adición de coque según se requiría. En una serie - 

de pruebas, el 02 y el aceite crudo se condujeron separadamente
por ejem. el 02 por arriba de la parte inferior de la rejilla - 
y el crudo por la parte superior de la rejilla. En otra serie

de pruebas, ambas corrientes se introdujeron juntas por la par- 

te superior de la rejilla. Las curvas indican la misma forma

característica como la obtenida en el cracking pirolftico de hi
drocarburos con aplicaión externa de calor, con el uso de 0 * 2. 

Como se esperaba las producciones óptimas de Etileno y - 

Propileno fueron más altas con el aceite del Sahara que con el

crudo de Kuwait. El principal efecto alcanzado por la corrien



TABLA 28. ALIMENTACIONES PARA EL CRACKING EN UNA PLANTA PILOTO Y A PEQUEÑA ESCALA. 

ACEITE CRUDO KUWAIT ARAMCO MINAS BAHIA
BRASIL

SAHARA

HASSI

SN JOAQUIN
VENEZUELA

Gravedad especffica a 15' C 0. 87 0. 85 0. 85 0. 82 0. 813 0. 84

peso, frac. con p. ebu- 

llición menor a 250' C 28. 0 33. 6 22. 1 27. 1 51. 0 35. 0

Contenido H2, % peso 12. 6 12. 85 13. 5 13. 8 13. 6 13. 9

Contenido Azufre % peso 2. 6 1. 6 0. 1 0. 03 0. 14 0. 35

Carbón Conradson 5. 4 3. 7 2. 7 1. 5 0. 85 1. 1

Contenido de parafinas

cristalinas % peso 2. 9 3. 3 16. 9 18. 4 2. 0 14. 2

Crudo tipo base base base base base base

mezclb mezcla parafina parafina mezcla mezcla

parafina

01

w
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de 02 y el crudo juntos, comparado con los resultados con las - 

corrientes separadas, Fué la reducción de la producción de Pro- 

pileno. Sin embargo, el aumento en la diferencia entre las - 

dos técnicas depende de las propiedades de] crudo. 

El análisis de los resultados de las pruebas de corridas - 

de cracking en la planta piloto operando de acuerdo con el dia- 

grama de la figura 33 se tiene en las figuras 35 y 36. 
las pruebas de la planta piloto se realizaron en un am- 

plio rango de temperaturas 690' a 740OC, donde se obtiene la pro

ducci6n óptima de olefinas. El aceite Aramco dá producciones

de etileno y propileno más altas que las de Kuwait, el cual tie

ne el más alto contenido de hidrógeno. la producción de etill
no - propileno del crudo Kuwait es de] mismo orden de los oGteni- 

dos en la planta piloto, a pesar de que se adicionó menos vapor

y el tiempo de residencia fué más grande. 

Los resultados del tercer cracking con contenido de azu- 

fre bajo, y aceites crudos muy ricos en H2 se indican de la mis
ma - forma en la figura 37. Los crudos de Minas y Bahia son ba

se parafina, el crudo de Sahars Hassi Messausoud es base mezcla

pero contiene una proporción más alta de fracciones ligeras. 

Én el cracking de los crudos de Bahia y Sahara, parte de] 

02 se condujo al lecho fluidizado junto con la alimentación , pa

ra producir el coque suficiente. La producción total de olefi

nas gaseosas en todos estos casos fué cerca de 400 kg. 6 más - 

por tonelada de aceite crudo. 

los resultados de] cracking del crudo base mezcla parafi- 

na se indican en la figura 36. La parte de 02 se introduce - 

junto con el crudo en una de las pruebas y junto con la recircu

lación de aceite en otra serie, el objetivo en ambos casos es a

segurar que se produzca el suficiente coque de petróleo. De

acuerdo con las relaciones descubiertas en el equipo de la plan

ta piloto, el segundo procedimiento dá una producción más alta

particularmente de Propileno que en el primero. 

Se realizó un acuerdo entre los resultados obtenidos a es

cala inductrial y los de corridas en la planta piloto, a pesar

de] hecho que las propias condiciones de diseño, los productos
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fraccionados tienen un tiempo de residencia más grande en el - 

reactor a escala industrial. En la tabla 29 se plantean pocos

resultados para varias alimentaciones, los cuales se obtuvieron

en una planta industrial sobre grandes períodos de operación. 

El crudo de Minas se fraccionó de 720- 730' C y los crudos

Babia y Libia y el pesado aceite combustible de bajo contenido

de azuEre lo hicieron a 7400C. En el cracking de] Bahia y Li- 

bia, parte de la corriente de 02 se condujo al lecho fludizado
junto con la alimentación. Si esta se introduce junto con el

aceite recirculado, la producción de etileno, y la de propileno

en particular se incrementarfan de acuerdo a las relaciones ín- 

dicadas en la figura 36. 

TABLA 29. 

AlIMENTACION MINAS BAHIA LIBIA ACEITE COM

BUSTIBLE

PESADO

Contenido H2, % peso 13. 5 13. 8 13. 7 11. 6

Contenido Azufre,%p. 0. 1 0. 03 0. 25 0. 9

Carbón Conradson 2. 7 1. 5 1. 3 8. 0

Etileno produc. Kg/ t. 230 235 206 153

Etano produci. kg/ t. 45 46 46 47

Propileno prod. kg/ t. 125 118 116 93

produc. = producción de

Los detalles concernientes a las cantidades y composición

de las fracciones de] crudo Minas se dan en la tabla 30. 

El etileno, propileno y fracciones C4 están en una rela- 
ción cerca de 4: 2: 1. Casi la mitad de la fracción C4 consis- 

te de butadieno. Los productos líquidos son Predominantemente

aromáticos. El coque petróleo tiene relativamente bajo con- 

tenido de ctniza, azufre y volátiles., 
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TABLA 30. ALIMENTACION: CRUDO MINAS. ALIMENTACION. OXIGENO

400 kg = 280 mm3/ ton ACEITE CRUDO. 

VOL. EN EL GAS

sin CO Y CO2

C2H4

C2116

C3H6

C4 fracción

Aceite ligero

Frac. naftaleno

Coque petróleo

32. 3

5. 9

11. 7

4. 3

ACEITE CRUDO

kg/ ton. 

230

45

125

60

140

40

45

COMPOSICION

45% vol buta- 

dieno

63% peso ben- 

ceno, etc- 

69% peso naf- 

taleno y sus
compuestos. 

H 1. 0

S 0. 45

Ceni za 0. 3

Volátiles 1. 7

CRACKING PIROLITICO DE FRACCIONES GASEOSAS Y DE PETROLEO

DE BAJO PUNTO DE IBULLICION. 

Las fracciones gaseosas y de petróleo de baja ebullición

se pueden fraccionar pirolíticamente por el mismo procedimiento

Para asegurar la producción óptima de etileno 6 de etileno- pro- 

pileno bajo deiferentes condiciones comparables, la temperatura

de reacción más alta se requiere generalmente para el cracking

de hidrocarburos con un número pequeño de átomos de carbono, - 

que el cracking de aceites crudos 6 residuales. Ya que se for

ma gas de agua del coque de petróleo y vapor a temperaturas a- 

rriba de 750' C y ya que sólo un poco de coque se forma en el

cracking de hidrocarburos con un número pequeño de átomos de
carbón, se utiliza como sólido fluidizante un material grantilar

inerte. 

En una planta piloto experimental con una capacidad de - 
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o.-,- a 1 ton. de alimentación por hora, hidrocarburos gaseosos y

gasolinas de corrida directa se cracquearon pirolíticamente sin

recirculación a 750- 830' C. El sólido utilizado fué sillimani- 

te con un tamaño de grano de 0. 3 a 2. 5 mm. los hidrocarburos

gaseosos 6 vaporizados se mezclan con vapor y conducen por aba- 

jo del lecho fluidizado; mezcla de 02 con vapor se condujo por
la parte superior de la rejilla. Los resultados obtenidos en

los dos perfodos grandes de operación con etano y gasolina lig. 

ra de corrida directa se mencionan también en la tabla 311. 

El factor que afectó las producciones de etileno y propi- 

leno es que el calor requerido total aumentó por quemar parte - 

de la alimentación con 02 - 

TABLA 31. 

ALIMENTACION ETANO GASOLINA CORRIDA

DIRECTA 45- 140' C

7% aromáticos. 

Temperatura reacción, ' C 830 820

Vapor kg/ kg o. 2 0. 55

Tiempo residencia, seg. 0. 6 0. 5

PRODUCCION kg/ ton. 

Etileno 500 301

Etano 200 25

Propileno 10 68
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E Q U I P 0

La parte más crítica Y la cual influye en el costo total
de] horno es el serpentín radiante. 

Normalmente el serpentín

radiante ( aleación de 25 Cr 20 Ni y 25 Cr 35 Ni) es cerca del

30% del costo de] horno. Por lo tanto la optimizaci6n de] ser

pentín radiante a través de los requerimientos del tiempo de so
brecorriente, vida de] serpentín y requerimientos de los produc

tos influyen directamente en el costo total de] horno. Además

el diseño del propio seréntin para reunir los requerimientos - 
de] producto influyen fuertemente sobre el aprovechamiento to— 
tal de la planta. 

La descomposición de hidrocarburos parafínicos y nafténi- 

cos es por medio de radicales libres. los productos de la des

composición primaria son olefinas, H2 y CH4; pero las reaccio- 

nes secundarias son compuestos olefInicos estables, 
aromáticos, 

coque, H2 Y CH4- Un tratamiento detallado del proceso de crac

king considera como reacción de primer orden. 
para pirólisis de parafina y nafteno, los productos de o- 

lefinas pueden ser responsables de su propia inhibición, el pro

pileno es conocido como un buen inhibidor. Estos fenómenos es- 

tabilizan la reacción total permitiendo conclusiones cuantitati

vas sobre la velocidad de reacción. En la pirólisis de propa- 

no Froment y Buekens ( 104) indican como la constante de veloci- 

dad de reacción varía hiperbólicamente con el grado de conver- 
sión de la alimentación, debido a la propia inhibición de la - 

reacción. 

Para propósitos de diseño una reacción de primer orden - 

con un valor integral, para la constante de reacción es bastan- 

te usual. La constante de velocidad de reacción puede repre— 

sentarse como una función de temperatura de acuerdo a la ecua- 
ción de Arrhenius: 

K = A e- EIRT ... ( 44) 
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la er.ergfa de activación aparente decrece como el átomo
de carbón en la molécula de hidrocarburo incrementa de un valor
aproximado de 70000 kcal/ mol para etano a 50000- 55000 kcal/ mol
para pentano e hidrocarburos parafinicos más altos. 

Zdonik, Green y Hallee( 105) encontraron el factor de fre- 

cuencia tentativo para compuestos parafínicos con más átomos de
carbón que el pentano, por una función de] promedio de número - 

de átomos de carbón, asumiendo una constante de valor asintóti- 

co de la energía de activación. 

Para componentes puros, la constante de velocidad de reac

ción diferirá de las parafinas normales y ramificadas teniendo
el mismo número de carbonos. Los naftenos son los más refrac- 

tarios y las parafinas multiramificadas, 
con las ramificaciones

en diferentes átomos de carbón son los menos refractarios. 
En mezclas estos compuestos con la más alta velocidad de

descomposición, proporcionan radicales para los más refracta- 

rios compuestos y aceleran su descomposición, 
dominando la piró

lisis. Entonces en el cracking de nafta, la velocidad de crac

king total es adecuadamente representado por una parafina multi
ram

1 ¡

ficada de número de carbonos igual 6 algunas veces más alto

que el número de carbonos promedio de la nafta. Por lo tanto, 

la conversión de nafta actualmente significa el grado de conver
sión el cual un cierto componente tendría que tener en la nafta

DISEÑO DE PARAMETROS. 

El diseño del serpentín radiante incluye varios paráme- 

tros, los cuales se pueden dividir en dos grupos: 

PRIMERO. PARAMETROS DE PATRON DE PRODUCTOS. 

1. Naturaleza de alimentación con respecto a selectividad. 

2. Naturaleza de alimentación con respecto a velocidad de
reacción. 

3. Tiempo de residencia a la temperatura del cracking. 

4. Temperatura con respecto a la velocidad de reacción total. 

S. Temperaturas con respecto a la selectividad. 

6. Dilución de vapor. 
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7. Presión de salida. 

8. Caída de presión de] serpentín. 

SEGUNDO. PARAMETROS ECONOMICOS. 

9. 

10. longitud del serpentín. 

11. Diámetro de] tubo. 

12. Temperatura máxima de la pared del tubo. 

Los parámetros 2, 3 y 4 se combinan y llaman grado de con- 

versión de la alimentación 6 Sk dt; esta se puede determinar

por un conjunto de integración a través del serpentín radiante. 

la relación entre la conversión ( X) y Skdt para una reacción - 

de primer orden es: 

X = 1 - e-
Skdt ... ( 45) 

los parámetros 6, 7 y 8 determinan la presión parcial de - 

los hidrocarburos. Entonces, el patrón de producción ( Y) de- 

penderá de la naturaleza de la alimentación ( N), la conversión

X), la temperatura ( T) y la presión parcial de los hidrocarbu- 

ros ( P) : 

Y = f( NJJ, P) ... ( 46) 

Para valores constantes de N, T y P, trazando Y contra - 

kdt se indican en la figura 38. El máximo y mínimo de esta

curva son más 6 menos independientes de las variables N, T y P

La influencia de la naturaleza de la alimentación sobre la pro- 

ducci6n esperada no es simple, y ahí la experiencia con alimen- 

taciones previamente procesadas, son de mayor importancia en el

diseño. Trazos como el de la figura 39 se han hecho para plan

tas comerciales y pilotos. 

Mientras es difícil predecir exactamente los patrones de

producción de naftas, es posible seleccionar la temperatura de

salida de] serpentín y el grado de conversión de la alimenta- 
ción ( afectando la longitud de] serpentín) la cual es importan- 

te en reunir las especificaciones. 
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CALCULO DEL MODELO. 

Como la temperatura y volumen específico varían a través

de] serpentín radiante, un procedimiento se requiere para cal- 

cular el tiempo de residencia, kdt y caida de presión. 

Se ha desarrollado un programa de computadora, el cual

también calcula flujos de calor local y temperaturas de pared

en por lo menos 50 incrementos. Al comienzo de las computa- 

ciones de un perfil de temperatur a conocido 6 de un perfil de
flujo de calor, de] cual el perfil de temperatura se calcula. 

Esta segunda capacidad es esencialmente usada para propósitos

de diseño permitiendo el cálculo de] programa para una longitud

fija de serpentín, el grado de conversión alcanzado 6 converti- 

do para la longitud de serpentín requerida para un específico

grado de conversión de alimentación. Este método es también

extensivo para poder escribirse, pero puede observarse en la - 

figura 40. 

la exactitud requerida, los pasos de] cálculo e integra- 

ciones hacen el uso indispensable de una computadora, la figura

41 dá varios perfiles como una función de la longitud del ser - 
pen tin radiante dá algunos resultados de] programa. 

INFLUENCIA DE LA PELICULA DENTRO DEL FLUIDO. 

Es posible calcular una conversión de nafta y realizar - 

una integración axial numérica, a través de la longitud del ser

pentín. Cada paso se considera teniendo condiciones uniformes

en dirección axial, aunque para la influencia exponencial de la

temperatura sobre la velocidad de reacción es promedio tomándo- 

se la temperatura de entrada y salida de un incremento. Sin

embargo, radiantemente hay también un perfil de temperatura por

que influye la altura del flujo de calor. 

La cantidad para esto de una manera semicuantitativa, se

considera el flujo de acuerdo al modelo ideal de pelicula, con

espesor de pelicula (¿) de: 

Nu hD - — 0

Kc 15
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La temperatura radial se asume uniforme, 
excepto para la

película del fluido, la cual se considera tiene un perfil de - 

temperatura lineal. Para cada paso de] cálculo, la constante

de velocidad se integra numéricamente sobre esta película y su
contribución al valor total de la constante de velocidad los Pl- 
sos del cálculo es proporciona] al volumen parcial de la pelícu

1 a . 

Porque la más alta conversión Y la expansión de la capa
de pelicula resultante habrá un centro radialmente directo de
transporte de material, entonces la composición de la mezcla de

gas se favorece uniformemente. Por lo que, se puede asumir - 

que el tiempo de residencia total de los componentes del gas, 
ambos para la película y volumen son iguales. 

La contribución de la película a la conversión total pue- 
de expresarse mejor de una manera absoluta por medio de kdt

de la película. Esto representa el efecto combinado sobre la
conversión total del espesor de la película y la relativa alta
caida de presión sobre esta película. Para serpentinrd comer- 

ciales operando a un alto número de Reyno1ds, el efecto de la - 

película es muy pequeño y despreciable. Sin embargo, para es- 

ta opetaci6n de hornos a bajo número de Reyno1ds y también rela
tivamente alto flujo de calor ( como en el caso de muchas plan- 

tas pilotos) la situación se convierte mecho más seria. 

El efecto de la película actualmente significa: 

1. Incrementa la velocidad de coquizaci6n- desventajosamente

para serpentines comerciales. 

2. En plantas pilotos 6 pruebas de unidades de laboratorio - 
donde el cracking dentro de la película de] fluido es coside

rable que la película actúe también como una fuente de radi- 
cales para el volumen, acelerando la pir6lisis- Es imPosi- 

ble cuantificar este efecto. Por lo tanto, un tubo de plan

ta piloto 6 serpentín con tal comportamiento, 
no se puede - 

comparar con un serpentín teniendo poco efecto de la Pelfcu- 
la, tal pomo la mayoría de los serpentines comerciales. 

La figura 42 indica las condiciones a las cuales el efec- 
to de la película se conviente considerable, y esto se indica
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que las unidades piloto ( operando a bajo número de Reynelds) se

diseñan para muy bajo flujo de calor. 
Desafortunadamente, no

es el mismo caso en las comerciales y es unalcW las principales
razones porque las operaciones de las plantas pilotos sean dife
rentes a las de plantas comerci.ales. 

OPTIMIZACION DEL SERPENTIN RADIANTE. 

En el diseño del serpentín radiante para el horno de crac
king térmico, la distribución de] producto requerido para la a- 

limentación especifica dada, determina el grado de conversión - 

para un determinado perfil de temperatura y la temperatuira de
salida requerida. Fijándose el tiempo de residencia. Sin em

bargo, la longitud total de serpentín , el flujo y el diámetro

de] tubo son variables del diseño. 

Para optimizar e

1

stos parámetros, se requieren dos restric

ciones adicionales, como ejem: la máxima caída de presión permi

tida en el serpentín radiante y la máxima temperatura superfi- 
cial del tubo. La solución óptima es que la configuración la
cual tiene el peso especifico más bajo de] tubo ( el peso total

de! serpentín dividido entre el flujo de hidrocarburo). 
Gene- 

ralmente, se tiene esto cerca del punto donde la caída de pre- 

sión y temperatura superficial ' del tubo son iguales a su valor
máximo permisible, el cual corresponde con una s6la combinación

de] diámetro total y la longitud del serpentín. 

Un programa de computadora se desarrolló ( figura 43) 

para encontrar el diseño óptimo de ir serpentín rad ante, se

partió del procedimiento de un caso de referencia (
obtenido

por meddo de un método previamente calculado y un programa de
computadora) así es posible usar el programa de computadora, 

para el mismo tiempo de residencia, perfiles de temperatura y

peso molecular, para valores opcionales de presiones de salida, 

caídas de presión y diámetros- la correspondiente longitud de] 

serpentín flujo y máxima temperatura superficial. 
De un caso

de referencia se calculan todas las posibilidades. 

La figura 44 indica el trazo del flujo contra la inciden- 
cia de diámetro y longitud total del serpentín, donde la inter- 
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sección de la línea de la constante establecida de caída de pre

sión con la línea de la máxima temperatura de pared de tubo per

mitida dá el óptimo. 

Como un índice de costo relativo, se tiene la figura 45

donde se indica el peso específico de] tubo contra la máxima - 

temperatura superficial del tubo, con la calda de presión como

parámetro. Este procedimiento proporciona sólo un óptimo de - 

las posibilidades diseñadas para un cierto número de parámetros

fijos ( tipo de alimentación, vapor de dilución, conversión y -- 

perfil de temperatura). Un paso más es preparar varias optimi

zaciones para diferentes temperaturas de salida ( el perfil de - 

temperatura para cada referencia se computa de un cierto perfil

reducido de flujo de calor a traves de] serpentín, el cuai es - 

el mismo para todos los casos). 

Entonces es posible determinar los diferentes óptimos

caida de presión fija y temperatura máxima superficial de tubo) 
para trazos contra la temperatura de salida correspondiente al

diámetro de] tubo, flujo de nafta, longitud total del serpentín

y flujo promedio de calor figura 46). Nótese que en la figu- 

ra 46 las curvas indican la coincidencia de la longitud total - 

del se pentin con respecto a la caida de presión, sólo la templ

ratura máxima superficial de tubo en este caso permanece como - 

parámetro. Otra gráfica ( figura 47) se hizo de] peso especifi

co de] tubo contra la temperatura de salida como un índice de
costo relativo. 

Esto prueba que la inversión incrementa por el más alto - 

peso específico del tubo con más alta severidad. Por lo tanto

para una nafta relativamente pesada, no es sugerible efectuar

el cracking con la más alta severidad, porque la ganancia de

productos con una temperatura más alta de salida, es desprecia- 

ble debido a su baja capacidad potencial para producirlos si la
inversión incrementa con severidades más altas y la producción

de subproductos decrece. 

La gráfica de la fig. 46 es bastante común para estudios

iniciales sobre las posibilidades para preparar un diseño de a- 
cuerdo con las especificaciones e inversión más baja. 
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HORNOS DE CRACKING. 

VARIABLES DE OPERACON. 

los efectos de las variables del Proceso y de los hornos

de Pirólisis son: 

1. Distribución de] componente en la efluente del reactor de

pirólisis. 

2. Temperaturas, presión y la velocidad en el proceso gaseo- 

so. 

3. Longitud de corrida como lfmite por caida de presión exce

siva en el reactor 6 las temperaturas del metal producidas por

el depósito de coque en los tubos de] horno. 

las variables estudiadas para cada alimentación primaria

considera la influencia de: 

1. Calor total que se recibe de los tubos de] Horno. 

2. Patrón de flujo de calor a lo largo del reactor. 

3. longitud de] reactor. 

4. Velocidad de alimentación. 

S. La relación vapor -hidrocarburo alimentado. 

6. Nivel de las presiones de operación. 

7. Composición de la alimentación. 

los efectos del calor total que se recibe, la velocidad - 

de alimentación y la longitud de] reactor se pueden considerar

simultáneamente en términos de: el tiempo de residencia, nivel

de] flujo de calor y la conservación de la alimentación que se
produce por combinación de estas variables. 

I. Para la misma velocidad de alimentación Incrementando el - 

flujo de calor y Decreciendo el tiempo de residencia de] gas, a

una velocidad de alimentación Constante: 

A. " Incrementa" la producción de Hidrógeno, Etileno y PROPILE

NO, y la temperatura de salida de] gas. 

B. " Decrece" la producción de Etano, Butadieno y Aromáticos, 

y la v.elocidad de acumulación de coque. 
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II. Para las condiciones de arriba incrementando la conversión

de la alimentación por medio de] aumento de] Calor Total que se

recibe: 

A. " incrementa" la producción de todos los componentes mayo- 

res, excepto Propileno ( a altos niveles de conversión de la

alimentación) 

B. " Incrementar" la temperatura de salida de] gas del proceso

y la velocidad de acumulación de] coque. 

Estos factores se transforman más fuertas a medida que el

peso molecular de la alimentación se incrementa, de hidrocarbu- 

ros C2 y C3 a alimentaciones de Nafta. 
Un conjunto típico de resultados se tienen graficados en

la figuta 48. 

El efecto del vapor en la relación de alimentación de hi- 
drocarburo se puede expresar en términos de presión parcial de
hidrocarburo. Incrementando la presión parcial de hidrocarbu- 

ro decrece la producción total de olefinas y diolefinas y redu- 
ce la longitud de corrida del horno incrementando el depósito - 
de coque. El efecto de] patrón de flujo de calor a través del

reactor sobre la conversión de la alimentación es bastante fuer
te. Un decremento en el patrón de flujo de entrada a salida

dá el máximo de conversión de la alimentación y minimiza las
temperaturas de pared de tubo y de gas. Sin embargo, el pa- 

trón de producción óptima para olefina resulta de un uniforme
patrón de flujo que sea impuesto sobre los tubos, como . se ilus- 

tra en la tabla 32. 



TABLA 32. EFECTO ` DEL PATRON DE FLUJO DE CALOR. CRACKING DE PROPANO. 

FLUJO DE CALOR ( BTU/ HR- FT2) 104 PARA SECCION DEL SERPENTIN: 

0- 50 ft. 2. 0 4. 0 0. 41 4. 0 0. 8

50- 150 ft. 2. 0 3. 0 0. 42 4. 0 0. 8

150- 250 ft. 2. 0 2. 0 2. 0 0. 8 0. 8

250- 350 ft- 2. 0 0. 42 3. 0 0. 8 4. 0

350- 400 ft- 2. 0 0. 42 4. 0 0. 8 4. 0

COMPOSICION DE LA EFLUENTE, % PESO. 

Hidrógeno 1. 26 1. 22 1. 23 1. 2 1. 34

Metano. 21. 0 23. 5 19. 9 23. 9 18. 3

Etileno 30. 9 30. 4 30. 0 30. 6 27. 3

Etano 4. 5 5. 9 3. 8 6. 1 3. 6

Propileno 16. 0 13. 6 16. 9 13. 3 18. 6

1, 3. Butadieno 1. 6 2. 0 1. 3 2. 0 1. 5

Benceno 2. 9 4. 1 1. 9 4. 2 1. 9

Conversión Propano, % peso 81. 5 86. 8 79. 0 86. 8 77. 2

SPlectividad a etileno 0. 379 0. 350 0. 380 0. 353 0. 354

Selectividad a propileno 0. 196 0. 157 0. 214 0. 153 0. 241

CONDICIONES DE SALIDA: 

Temperatura Gas, ' F 1507 1446 1551 1457 1547

Temperatura de Pared,' F* 1930 1545 2795 1575. 2845

Tiempo de residencia, seg. 1. 34 1. 26 1. 45 1. 24 1. 47

Después de 1000 hr. sobre corriente. 
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El objetivo de este estudio se encaminaba a establecer u - 

proceso con el cual se tuviera el mejor rendimiento y resulta- 

ra el más económico para recomendarse en México; pero todo se

planteaba tomando en cuenta la demanda en el mercado de Propile

no y esta se encuentra totalmente limitada en el país, ya que

por la Ley PetroquImica sólo puede obtenerse por Petroleos Me- 
xIcanos, y esta Institución solamente lo obtiene para cubrir - 
la demanda de tres de sus derívados: tetrámero de propileno, - 

alcohol isopropflico y acrilonitrilo. 

La obtención de Propileno se realiza a partir de un crac

king térmico teniéndose una fracción de Propano - Propileno con
composición 40- 60% respectivamente, y es esta fracción la que

se emplea para la formación de] tetrámero y de] alcohol isopro

pílico, sin que se purifique. Unicamente se lleva a cabo la

purificación de la fracción para tener propileno al menos de] 

95%, para la formación de Acrilonitrilo. 

Este es todo el uso de Propileno en México y toda la ra- 

ma de derivados de éste aquf, no tiene mucho futuro. Al me— 

nos para 1980 existen proyectos en Pemex para Polipropileno, 

Cumeno y Oxido de propileno, pero no se facilita ninguna infor

mación respecto a los mismos en Pemex. 

Debido a esta situación no se tiene un mercado de consi- 

deración para el Propileno que justifique el establecimiento - 

de una planta en el país, por lo que no se puede, por el momen

to, establecer el proceso adecuado ya que para utilizar la in- 

formación obtenida tendríamos que partir de la capacidad reque

rida en la planta para llegar a la selección. 

Por lo tanto, no se puede llevar a cabo dicha selección

pero el procedimiento que debería seguirse respecto al análisis

económico es el que se detalla a continuación. 

Para realizar el análisis económico de un proceso debe - 

tomarse encuenta tanto la Inversión Permanente como el Costo - 

de Operación de cada uno de los procesos existentes, dependien

do de la capacidad con la que se proyecte operar. 
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Considerando que la Inversión Permanente incluye: 

1. Equipo base. 

2. Materiales y mano de obra. 

3. Proyectos de Administración e Ingeníerfa. 

4. Costos indirectos ( fletes, impuestos, gastos de contrata

ción, utilidades de] contratista, etc.). 

Asf, los Costos de Operación incluyen: 

1. Materiales ( suministro de operación y mantenimiento, ma- 

teríales crudos). 

2. Mano de obra, supervisión y mantenimiento. 

3. Servicios ( combustible, vapor, ener9fa, agua). 

4. Costos indirectos ( margen de servicios, nóminas, cargas) 

Existen considerables diferencias entre la Inversión Per

manente y el Costo de Operación, dependiendo de] tipo de alimen

tación usada; debido a las diferentes unidades las cuales va--- 

rfan el costo de alimentación y rendimiento. 

La alimentación determina la economfa de la planta y es - 
el priAcipal factor para determinar el tamaño de la planta. Pa

ra cada planta la capacidad de producción depende de factores - 
que considerablemente afectan el diseño y los cuales también va
rlan marcadamente dependiendo del fabricante; y son la comPosi- 

ci6n de la alimentación, especificaciones del producto y subpro

ducto Y las cantidades deseables de producto, 
teniéndose por lo

tanto una diferencia de equipo. 

la figura 49 relaciona el costo de nafta contra capacidad

en una planta de etileno. El factor normal de escala 0. 6 apli

cado en plantas de simple corriente, se modifica a 0. 7 ( 106) -- 

porque permite la duplicación de equipo en la sección de pir6li
sis. Los hornos de cracking tienen una capacidad limitada de
15000 tonja. Como resultado el costo de inversión para la sec

ción de pirólisis aumenta linealmente con el incremento enla - 
capacidad. 
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VALOR DE LA ALIMENTACION. 

El costo de] material crudo es el factor más importante - 

que se toma en cuenta dependiendo del tipo de alimentación, y - 

representa como en el caso de la nafta el 81. 5% de] costo direc

to total. Por lo que los valores de la alimentación son el - 

factor más importante en la producción, siendo la necesidad pa- 

ra los grandes productores de asegurar el bajo costo de alimen- 
tación de hidrocarburos. Siendo una ventaja la localización

de la planta cerca de la fuente de hidrocarburos. 

COSTOS DE MANUFACTURA. 

El rango de severidad del cracking que se tiene en una - 

planta operando con nafta, afecta marginalmente los costos de

manufactura. Se puede indicar que el crédito de los coproduc

tos a un valor de combustible, el cambio en costo de manufactu- 

ra sobre el rango de producción de] 25- 30% varfa sólo un 5%. 

Con el crédito de coproductos a valores de interés la diferen- 
cia es sólo del 22%. los estudios realizados sobre esto dan

cos'tos alternativos para varias severidades de cracking ( 107) 

y presentan las actuales tendencias para operar a la máxima se- 
veridad. 

SERVICIOS. 

Son de consideración menor en el costo de la planta, pero

no se pueden omitir. Incluyen el suministro y fabricación del

disecante, sosa cáustica y metano]. El rango de costos es de

0. 28 a 1 / ton. 

MANO DE OBRA, SUPERVISION Y MANTENIMIENTO. 

La información sobre los costos de operación, supervisión

y mantenimineto se indican en la figura 50. Los costos de o- 

peraci6n y supervisión permanecen iguales sobre un amplio rango
de producción, pero los de mantenimineto se cotizan como el -- 

3- 4% de los limites de los costos permanentes de la planta. 
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Como una razonable aproximación, el centro de la curva la

cual une dos trazos de cotizaciones hechas por Stobaugh ( 108) 

con una gráfica afectada por una baja capacidad de planta de
Chrones y James ( 109) darla un índice razonable de costos sobre

el rango de capacidades de la planta de operación 6 de proyecto

cosTos FIJOS. 

Son un procentaje de los costos de operación que varían - 

en cada planta y van de] 50- 100% de] cotizado para sus partidas

Por lo que en esta parte es de primordial base, los estu- 

dios realizados por Kenneth M. Guthrie ( 43) sobre la Inversión

Permanente y los Costos de Operación 54 procesos químicos; ya

que establece las cartas de Costo cotra Capacidad, con las cua- 

les no sólo se puede estimar la inversión requerida para un am- 
plio rango de procesos, sino también el costo de operación de

las facilidades por unidad de producción. Dando para propile- 

no la carta indicada en la figura 51. 
El análisis de estos datos en un conjunto de observacio- 

nes ha reducido el rango de la banda a limitaciones prácticas - 
de exa¿ t-itud. La pendiente de la línea se conoce como el exp2_ 

nente, el cual proporciona los datos de los cuales se generan - 

los costos anticipados de capacidades dadas. 
los puntos de los datos restantes dentro de la banda se - 

han clasificado como significativos en las siguientes catego--- 
r i a s : 

1. Costo actual observado ( designado como A). 

2. Experiencia de costo estimado ( como E). 

3. Fuentes de publicación de costos ( como P). 

El resultado AJE/ Pl de estos puntos de datos se incluyen
en la carta. 

Se parte considerando en la carta de: 

a) Alimentación: Gases de refinería, nafta 6 Gas- oil. 

b) Método: Cracking térmico, compresión de gas y fraccioniza- 

c i 5 n . 



183

c) Subproducto: Etileno. 

Tamaño de] Exponente = 0. 7 Datos: A= 1 ; E= 3 ; P= 3 . 

Incluyendo: Unidad de proceso y facilidades de almacenaje. 

Para el empleo de la carta debe considerarse la localiza- 

ción de la planta y el perlodo de tiempo en el cual se va apli- 

car, para que su valor sea factible, por lo que es necesario - 

una serie de ajustes de tiempo y factores de localización. 

Para la Inversión Permanente, las estimaciones necesarias

para los estudios preliminares incluyen un pronóstico de los - 

costos de la planta para años futuros. 

Considerando la tendencia en el costo de materiales direc

tos, mano de obra e ingeniería, se ha generado un factor, que - 

se aplica a la Inversión Permanente tomando la carta para obte- 

ner el valor corregido para el año deseado, ya que la carta se

realizó en 1968 y son: 

AÑO 1968 1969 1970 1971 1972 1973 1974 1975 1976

FACTOR 1. 00 1. 05 1. 11 1. 15 1. 20 1. 23 1. 29 1. 32 1. 37

Para los factores de localización, se han desarrollado so

bre bases similares; representan un valor numérico relativo a

costos de equipo y material ( fletes de cargas, mano de obra, 

tiempo y condiciones de lugar, etc.). Los factores que se apli

can en los Estados Unidos son: 

Costa del

Go I fo

1. 00

Oeste Centro Este

Norte Sur Norte Sur Norte Sur

Hawai Puerto

Rico. 

1. 08 1. 10 1. 12 1. 04 1. 04 1. 06 1. 17 1. 07

la aproximación de factores para otras localidades son: 
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E. U. Inglaterra Francia Alemania Brasil Perú Australia Japon

1. 00 1. 03 0. 98 0. 95 1. 10 1. 04 1. 05 0. 95
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Para la seleción de un proceso se requiere establecer el

estudio del mercado en el lugar requerido además de la economía

de cada uno de los procesos existentes sobre el producto. 

Al realizar el estudio de] mercado de Propileno en México

se encuentra que no existe aquí uno de consideración de] cual - 

se pueda partir, ya que la demanda está completamente limitada, 

por lo que no se utiliza un proceso especial para él en Pemex, 
sino que por medio de un cracking térmico de gas - o¡] se obtiene

la fracción de propano -propileno junto con otros productos, y

es ésta como ya se mencionó la que se utiliza. 

En la actualidad no se puede proponer un proceso especffi

co para una planta de propileno, porque no se justificaría su - 

inversión por la demanda actual de éste en el país, ya que para

su uso actual no se requiere ni siquiera de su purificaCión - 

pues sólo uno de los tres derivados con los que se trabaja en

Pemex requiere para su obtención de la purificación de la frac- 

ción. 

Otro factor por el cual no se pudo seleccionar un proceso

adecuado para aplicarse según las necesidades de] lugar, es la

información que se proporciona en la descripción de los mismos

la cual es muy somera, pues la descripción que se realiza de - 

los mismos sólo indica la mayor 6 menor flexibilidad de cada - 
proceso con respecto a la alimentación de la cual se puede par- 

tir en cada uno; pero no indican las condiciones de] cracking, 

ni se establecen los rangos de temperatura y presión, 0 si uti- 

lizan 6 no catalizador con las diferentes alimentaciones 6 por
lo menos con una de ellas con las que se puede operar el proce- 

so; por lo que es dificil sin partir de estos conocimientos ele

gir cual proceso puede adaptarse 6 con cual rango sería más fac
tible trabajar. 

Aunque podemos considerar lógico que estos datos comercia

les no se puedan publicar tan fácilmente sin adquirir la paten- 
te, , también podemos considerar lógico que estas condiciones - 

de operación no sean fijas ya que se encuentran limitadas a la
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demanda de los productos Y COMO estos procesos son en su mayo- 

ría de Etileno- Propileno, la preferencia que se dé según las ne

césidades de] mercado a uno de ellos, disminuye la del otro. 

Por lo que en el presente estudio no fue posible lograr - 
el principal objetivo que se tenía para su realización. 

Sin embargo, con la información adquirida podemos con— 

cluir que para la mayor obtención del Propileno tomando en cuen
ta: Materia prima, Condiciones de Cracking, Tipo de Cracking y

Sistemas de purificación lo siguiente: 

A) MATERIA PRIMA: la alimentación de la que se puede partir

para su formación va desde propano hasta gas - o¡], pero con las

que se puede obtener mayor cantidad de Propileno es con las más
pesadas debido al cracking que se efectúa, 

por lo que las reco

mendables son de este tipo. 

B) CONDICIONES DE CRACKING: mientras menos severas sean las

condiciones de cracking ( entre 700- 8500C y aprox. 1 at.) mayor

cantidad de Propileno se tiene con cualquiera de las alimenta— 
ciones, a medida que se aumente la severidad se va disminuyendo
la formación de] mismo. Por lo que si se utilizan alimentacio- 

nes como nafta 6 gas- oil a condiciones bajas de temperatura y
presión se optimiza la formación de Propileno. 

C) TIPO DE CRACKING: respecto a los procesos existentes de - 

Propileno podríamos considerar más factibles de aplicación, 
los

procesos que utilizan cracking térmico preponderantemente de -- 
los cataliticos, ya que se tiene: 

1. Una mayor flexibilidad con respecto a la alimentación, 
que

es un factor considerable, como la flexibilidad en las condicio

nes de operación, pues los procesos catalíticos requieren al¡-- 

mentaciones únicamente de nafta 6 de gas- oil. 

2. Que en los procesos térmicos la renovación de los serpenti- 
nes del horno se realiza por largos tiempos de operación, cosa

que no sucede con los catalíticos en donde la renovación de] 
lecho y de los medios de transporte de calor se requiere en
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tiempos de operación más cortos, debido al desgaste 6 a incrus- 

taciones por las condiciones de] cracking. 

3. Que los procesos catal1ticos requieren además de] reactor

de cracking, de un ciclón para separar los medios sólidos de

transferencia de calor de los productos formados y de un equipo

de circulación del medio de transporte de calor hacia el reac— 

tor, equipo que no es necesario en los térmicos y que incremen- 

ta su inversión. 

D) SISTEMAS DE PURIFICACION: el equipo de purificación de] - 

producto está en función directa c . on el tipo de alimentación u- 

tilizada en el proceso,. independientemente de] tipo de cracking

utilizado. En todos los procesos se utiliza inmediatamente

después del cracking de una zona de enfriamiento para detener

las reacciones y a continuación se encuentra la sección de puri

ficaci6n de la planta. 

Esta zona de purificación como se mencionó depende de la

composición de la alimentación, de las condiciones utilizadas - 

en cada proceso, y de la pureza requerida del producto. Utili

zando para alimentaciones de: 

1. Propano: tres columnas fraccionadoras; desmetanizador, dese- 

tanizador y despropanizador. 

2. Butano 6 Isobutano: se utilizan cuatro columnas fraccionado - 

ras; desmetanizador, desetanizador, despropanizador y desbutani

zador. 

3. Nafta 6 Gas- oil: requieren de desmetanizador, desetanizador, 

despropanizador, desbutanizador, as! como de una sección de hi- 

drogenación de gasolinas, además de equipo de lavado de agua y

cáustico. Según la composici ón de la Nafta 6 de] Gas - o¡] se - 

tiene un alto contenido de aromáticos, por lo que es necesario

después de] desbutanizador enviar estas corrientes de aromáti— 

cos a otra sección de extracción. 

Se puede establecer que entre más pesada sea la alime ta- 

ción requier'e de mayor equipo, tanto de enfriamiento y compre- 

sión como de purificación. las alimentaciones de Naftas y Gas
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o¡] con alto contenido de azufre requieren de procesos de lava

do cáustico para eliminar la formación de H25. también con este

tipo de alimentaciones existe mayor formación de coque el cual
necesariamente tiene que ser eliminado, por lo cual se utiliza

una serie de lavados de agua a presión 6 se quema para evitar - 

su dep6sito. 

De este análisis podemos considerar que a pesar del mayor
equipo utilizado con alimentaciones de Nafta y Gas - o¡] y que ob

viamente requieren mayor inversión se pueden establecer como - 

las más factibles para la obtención de Propileno; ya que si se

hacen menos severas las condiciones de cracking, aumenta la pro

ducción de compuestos más pesados de] propileno en adelante, a- 

provechándose el valor comercial de los productos obtenidos, - 

por lo que puede recuperárse más fácilmente la inversión ¡ ni— 

cial debido a la demanda que tienen en el mercado estos subpro- 

ductos. 

Además, la información adquirida nos muestra el interés - 

mundial en la industria de] Propileno y los avances que ha ten¡ 

do en los -últimos años, as1 como los proyectos que se tienen en

el mercado para los próximos cinco años en esta rama. 

Este interés mundial se debe a que cada di`a se incrementa

la demanda en los palses industriales de todos los derivados de
Propileno: Cumeno, Dodeceno, acrilo nitrilo, alcohol isopropf- 

lico, Polipropileno, Oxido de propileno, etc., pues a partir de

ellos se tienen productos tales como: Resinas fenólicas, polia

midas, Plastificantes, Agentes de superficie activada, Acidos - 

acrilicos, Poliuretanos, Acetato de celulosa, Anhidrido acético

Pinturas latex, Resinas epoxi, Estabilizadores, etc., que tie— 

nen gran uso comercial; y que han originado el desarrollo de la
tecnologia para incrementar la producción de Propileno. 
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En México, se trabaja con la mayoría de estos productos, 

pero se importa a diferentes niveles la materia prima que los - 
produce, por lo que se Puede considerar interesante realizar un
estudio acerca de] mercado de estos derivados en el país para

analizar las conveniencias de producirlos 6 de que se continúen
importando. 

Con este estudio se podría fijar el futuro de Propileno
en México, ya que se establecería económicamente si es más fac- 
tible importar sus derivados 6 producirlos en el país y con -- 
ello reducir 6 incrementar la producción de Propileno. 
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TABLA DE LA FIGW 26. 

CORRIENTE

NO. 1

H 2

C 1

C2- 4' C2

C3-' 4' C3

C 4 ' S

CS y más
pesados. 

MOL/ HR. DE HIDROCARBUROS. 
2 3 4 5 6 7 8

Efluente de] 
calentador

excluyendo el

aceite combus. 

Gasolina

pesada

Agotador de

ga sol i na

OHD BTMS

Agotador de
condensado

OHD BTMS

Gas para

1 ava:do
cáustico

Gas para

secadores

778. 2 0. 1 0. 7 13. 8 778. 1 778. 1

1535. 5 0. 2 5. 3 131. 1 1536. 3 1536. 3

2608. 0 0. 9 33. 0 877, 1 1. 4 2607. 1 1605. 7

1259. 0 1. 2 58. 9 412. 3 512. 9 1257. 8 744. 9

852. 0 2. 1 120. 9 7. 9 78. 2 671. 0 842. 0 171 0

826. 3 100. 5 45. 0 467. 6 3. 5 250. 0 258. 2 8. 2

7859. 0 105. 0 263. 8 475. 5 1516. 0 1435. 3 7278. 5 5843. 2
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H2 778. 2 0. 0 1. 2 778. 2

Cl 1535. 5 0. 1 11. 6 1535. 4

C2-' C2 2608. 0 0. 7 79. 7 2607. 3

C3-+ C3 1259. 0 2. 4 151. 8 1249. 6 7. 0

C4' s 852. 0 8. 0 208. 8 125. 9 14. 3 703. 8

C5 Y más 826. 3 226. 1 10. 3 517. 8 82. 4
pesados

7859. 0 237. 3 463. 4 643. 7 6184. 8 793. 2
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TABLA DE LA FIGURA 29

CORRIENTE MOL/ R DE HIDROCARBUROS. 

1 2 3 4 5 6 7 9

Efluente de] Gasolina Diluyente Agotador Agotador Despropaniza- 

calentador pesada al de baja pre de alta pre dor. 

excluyendo el agotador

LP

si6n. 

OHD BTMS

sión

BTMSOHD OHD BTMS
aceite comb. 

H2 778. 2 0. 0 o. 4 3. 2 778. 2

Cl 1535. 5 0. 1 4. 3 34. 0 1535. 4

C2-' C2 2608. 0 0. 7 0. 5 27. 1 249. 1 2607. 3 4. 5

C3- 4' C3 1259, 0 2. 4 2. 4 49. 4 480. 8 1256. 6 23. 0

C4 os 852. 0 8, 0 37. 4 75. 4 59. 9 74. 2 769. 8 14. 3 372. 7

C5 Y más 826. 3 226. 1 2. 9 3. 0 355. 8 1. 2 244. 4 29. 2

pesados. 

7859. 0 237. 3 43. 2 159, 6 415. 7 842. 5 1014. 2 6191. 8 429. 4
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