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coquefacción, de reducción de viscosidad o de craqueo térmico

constituyen una excelente carga de reformación, después de ha

berlos tratado previamente al hidrógeno para saturar las olef�

nas. En fin, con cortes apropiados, la reformación catalítica

es un procedimiento económico para la producción de aromáticos 

que se separan del efluente de la reacción con una unidad de -

extracción al solvente del tipo Udex. 

Las posibilidades de regeneración cíclica en contínuo o -

periódica hacen de ella un procedimiento simple y absolutamen

te indispensable para la constitución de carburantes modernos, 

como lo atestiguan las numerosas patentes que han habido en 

los Últimos años. 

La primera unidad industrial de reformación catalítica 

con catalizador al platino ha sido construÍda en 1949 por la -

u.o.P.

Datos-base para el Diseño de la Unidad 

Materia Prima: 

de destilación: 

Gasolina de destilación primaria, con límites 

65 - 115
º

c

Composición: 

Compons. 
% llave 

nc6
nC

7 
nc8
nc9
nC

lO 
CP6
CP7
CP8
CH6
CH7 1 

CH8
CH9
CHlO

A
6 

A
7 

A
S 

A
9 

Peso 

4.0 

6.5 

11.5 

17.0 

13.2 

2.8 

4.9 

1.3 

3.5 

7.0 

9.0 

4.5 

2.0 

0.6 

3.1 

4.6 

4.5 

N 

p 52.2 
0.67 



Q 
g.m.p.

"
15

J 15

= 700.000 ton.laño 

3 o,740 kg/dcm 

Régimen de trabajo: 28 atm. 

Ca:talizador: 

470, 480, 500 y 520° C a las entradas de los 
reactores. 

2,5h-l como velocidad másica

Sinclair-Backer, ú' 
I v.cat. 

3 
- u,752 kg/dm 



CAPITULO I 

Estudio Bibliográfico sobre las Reacciones 

1. En el proceso de reformación catalítica tienen lugar conco-

mitentemente las siguientes principales reacciones: dehi-

drogenación del ciclohexano y alquil-ciclohexano en hidrocarb�

ros aromáticos; ciclización de los alcanos en alquil-ciclohex�

no; isomerización del alquil-ciclopentano en alquil-ciclohexa

no; isomerización de los alcanos, eéisoalcanos, e, isomeriza

ciÓn del alquil-aromático formado.

La reacción de hidrocraqueo tiene un rol importante en los

procesos de reformación catalítica con catalizador Óxido, y en

aquel de reformación de tipo regenerativo con catalizador de -

platino; un rol menos importante juega en otros procesos de r�

formación catalítica no regenerativo con el mismo catalizador

de platino.

Las reacciones de importancia secundaria que se desarrollan 

son las de polimerización de los hidrocarburos no saturados ab 

sorbidos en la superficie del catalizador, que lleva a la for

mación de coque, asi como las de demetilización, de alquila- -

ciÓn-sesalquilaciÓn de los aromáticos, etc. 

Los mecanismos de estas reacciones, sobre todo las princip� 

les, asi como los problemas de estructura y de acciones de los 

catalizadores polifuncionales, han sido el objeto de un gran -

número de investigaciones que fueron puestas en atención en el 

Congreso Internacional de Catálisis de Paris en el ano 1960 

(Refs. monográficas del 1 al 8). 

En lo que sigue, se expondrá solamente los aspectos princi

pales, cuyos conocimientos son necesarios para comprender el fe 

nómeno que tiene lugar en la transformación de la fracción de 

gasolina en presencia de un catalizador polifuncional. 

I.l. Reacciones de dehidrogenación y de ciclización

Las reacciones de este tipo son catalizadas por metal u -

Óxido metálico depuesto sobre soporte. Sin embargo, sobre to-

do en el caso de catalizadores Óxidos, la naturaleza de éste -

Último tiene una grande importancia, porque imprime una cierta 
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estructura reticular cristalina al Óxido depuesto. 

Asj, el Óxido de cromo en forma de gel, preparado por preci 

pitaciÓn con amoniaco de sus sales, es muy activo, pero en la 

regeneración pierde su actividad para las reacciones de cicli-

zaciÓn, permaneciendo aún activo para las de dehidrogenaciÓn -

(Ref. 9). 

El Óxido de cromo depuesto sobre r-alumina, guarda su cap� 

cidad de catalizador de ciclización incluso con repetidas reg� 

neraciones a altas temperaturas. El hecho de 4ue la actividad 

del catalizador depende de la temperatura a la cual ha sido c� 

!entada la alumina an�es de la deposición del Óxido de cromo -
o 

(actividad máxima, a 700 C), hace pensar que la forma activa

de éste sea (- Cr
2

o
3 

•

Herrington y Rideal han demostrado que la actividad catalí

tica de los Óxidos de molibdeno varía de cero para el Mo
2

o 3 

hasta el valor máximo para el Mo03 depuesto sobre l"-alumina

(Ref. 10) • 

Asi mismo, �n el caso del platino, la naturaleza del sopor

te ejerce una influencia sobre la actividad catalítica, pero -

dentro de una menor medida que en el caso de los Óxidos de crQ 

mo y melibdeno. 

Las investigaciones efectuadas han llevado a la utilización, 

en el caso del platino, del ""(-aluminio como su más apropiado 

soporte. 

El mecanismo de la acción ctel platino y de los Óxidos metá

licos en las reacciones de dehidrogenación y ciclización se e� 

plica por la adsorción activada de las moléculas, al mismo 

tiempo sobre varios centros activos del catalizador, con la 

realización de una deformación de la molécula y por tanto, una 

disminución de la energía de transformación. De este punto de 

vista existe una particular diferencia entre la acción del ca

talizador tipo platino y niquel, y de los Óxidos de cromo y mQ 

libdeno, tanto en las reacciones de dehidrogenación como en 

las de ciclización. 

En las reacciones de dehidrogenación en presencia de plati

no o de níquel, conforme a la teoría formulada por A. Balandin 
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(Ref. 11), el ciclo de seis átomos de carbono se adsorbe a la 

superficie de la red cristalina del catalizador, paralelamente 

a esta superficie (Figs. I.l. y 1.1.a. )'. 

Los átomos de carbono 1 y 6 son atraídos por el átomo Q del 

catalizador; los átomos 5 y 4 por el átomo �; los átomos 3 y 2 

por ..!.• Los átomos a, b y  c atraen los hidrógenos de los gru-

pos cH
2• Después de esta deformación de la molécula, se rom

pen seis ligaduras C-H, mientras que la molécula del ciclohex� 

no se transforma en benzeno. 

Para que la superficie del catalizador· pueda ejercer una a.Q_ 

ciÓn catalítica es necesario que sea respetada no sólo la es

tructura geométrica del centro activo, sino también las dista& 

cias interatómicas de la retícula. Estas distancias tienen 
o

que estar comprendidas entre 2,488 i para el níquel, y 2,77 A 

para el platino. Sustancias con retículas cristalográficas 

idénticai pero con otras distancias interatómicas, como el to

rio por ej�I con distancia 3,59 A, no son activos (Ref.11). 

La diferencia de distancias interatómicas entre el níquel y 

el platino explica los valores menos grandes de energías de a.Q_ 

tivación a la dehidrogenación sobre níquel (9700 cal/mol) que 

ia dehidrogenación sobre platino (18000 cal/mol). En el caso 

del paladium de distancias interatómicas intermedias (2,64 A), 

la energía de activación tiene también un valor intermediario 

(15300 cal/mol). 

La dehidrogenación del ciclohexano y de los alguil-ciclo

hexanos sobre platino y níquel, puede ser representada esquemá 

ticamente de la manera siguiente: 
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FIG. l. 1 .

OEHIOROGENAC/óN DEL ALQUILCICLOHEXANO 

CONFORHE A LA TEORIA DE A. A. BALANDIN

FIG. l. 1. a 

• = IITON() DE ll!DllOfiENO

- =- ATONO DE PUITJA/0 
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Las paréntesis indican el hecho de que las sustancias son 

adsorbidas sobre el catalizador.

El mecanismo de la acción catalítica de los Óxidos (de 

cromo o molibdeno) en las reacciones de dehidrogenación del ai 

quil-ciclohexano es diferente del mecanismo de la acción cata

lítica del platino o níquel. En este caso la molécula se ad

sorbe en dos centros activos perpendiculares a la superficie -

del catalizador. Son activos los catalizadores que tienen una 
• 

distancia interatÓmica comprendida entre 2,4 y 2,8 A. Por ejem 

plo, el MoO con una distancia 2,79 A es activo, mientras que 
2 

• 

como metal con una distancia de 3,41 A no lo es. En el meca-

nismo, la dehidrogenación tiene lugar sucesivamente (se ha in-

dicado la presencia del ciclohexano). La presencia de ciertos 

hidrocarburos no saturados adsorbidos sobre la superficie del 

catalizador hace posible las reacciones de polimerización que 

conducen a la formación de depósitos de coque. Asi mismo, en 

este caso las energías de activación son más grandes (alrede

dor de 300UO cal/mol), por tanto, necesitan de temperaturas 

más altas que en el caso de catalizadores de platino. 

Esquemáticamente, la dehidrogenaciÓn de los alquil-ciclo

hexanos sobre catalizadores Óxidos, puede ser representada de 

la manera_ siguiente: 
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2 Reacciones de Isomerización I • • 

El mecanismo cte las reacciones de isomerización ha sido -

investigado detalladamente para diferentes catalizadores, y se 

admite en general, que es iÓnico, teniendo el rol principal el 

soporte en el cual está depuesto el metal u Óxido metálico. 

Los catalizadores Óxidos no se comportan idénticamente, 

el de molibdeno siendo mucho más activo que el del cromo. La 

diferencia se debe al modo de prepararlos; así, la deposición 

del Óxido de molibdeno sobre alumina hace al catalizador un p� 

co menos activo que el preparado por co-precipitaciÓn (Ref.13). 

La utilización del alumo-silicato como soporte apropiado 

para el catalizador de Óxido de molibdeno, así como el agrega

do de Si02 al soporte sólo de alumina, agranda la acción de

isomerizaciÓn del catalizador (Ref. 14). 

Se admite en general que la isomerizaciÓn del alquil-ci

clopentano transcurre con formación de ciclopentano y ciclohex� 

no correspondientes a los productos intermedios (Refs. 13 y 15)º 

Esquematicamente, la isomerizac1Ón del metil-ciclopentano 

puede ser representada de la manera siguiente: 

� Q � -+ .. ..... 

� � � � f-

L [co�c1�JJ

La .isomerización de los alcanos es análoga a la isomer1z� 

ciÓn del alquil-ciclopentano; las velocidades de reacción de -

ambas son del mismo orden de magnitud. De ello, la cicliza- -

ción no tiene influencia muy grande sobre la dirección de la -

isomerizaciÓn de los alcanos. La influencia depende del cata-

lizador, del tipo de instalación y del régimen tecnológico 

(Ref. 16). 
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La velocidad de isomerización de los alcanos en presencia 

de un catalizador Óxido de cromo o de molibdeno es muy lenta -

en comparación con la velocidad en presencia de un catalizador 

de alumina (Ref. 17). Trabajos efectuados a 55o 0 c con catali

zador óxido de cromo depuesto sobre Óxido de aluminio han mos

trado que los alcanos participan en la formación de aromáticos 

en una medida mucho más pequeña que tratándose de catalizado

res de platino (Ref. 17). 

El mecanismo de isomerización de los alcanos puede repre

sentars en la siguiente forma: 

D A H 

n-alcan.� (n-alcan.)�• ( n-al quene)�( i soalquene )� ( i soal can)�"-i so al.cm
H 

�/ 

D 

(coque ) 

La isomerización de los. hidrocarburos aromáticos, sobre -

todo aquellos con ocho átomos de carbono, presenta una grande 

importancia práctica, pues determinan las cantidades de p-xil� 

no y o-xileno necesarios en la industria química. 

Las primeras investigaciones en esta dirección han sido -

efectuadas por Roasini (ReJ. 18 ), quien ha comparado la compo-

sición de la fracción c8,a una gasolina obtenida en un proceso

industrial de hidroforming a 496 ° C y a ia presión de 15,6 atm. 

Se ha llegado a la conclusión que la composición de la mezcla 

de aromáticos c8 es la que corresponde, en gran medida, a la -

del equilibrio termodinámico. 

I.3.-Reacciones de Hidrocragueo¡ Formación de Depósitos de Co

que sobre el Catalizadorº 

Por reacción de hidrocraqueo se entiende las reacciones -

de descomposición de los hidrocarburos acompañado de hidrogen� 
. ,e ion. Estas r•acciones tienen lugar a temperaturas y presio-

·r 
.,. 

nes elevadas, en presencia de hidrógeno, y lleva a la forma- -

ción de hidrocarburos saturados con masas moleculares más pe

queñas que las de los hidrocarburos iniciales.

A la temperatura en la c�al se �ealiza la reformación ca

talítica, la v;iocidad de descomposición térmica de los hidro-
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carburos de la gasolina pesada, es bastante pequeña, así que, 

estas reacciones tienen un rol secundario dentro del conjunto 

de las reacciones de hidrocraqueo. 

El hecho de que el soporte no participa en la reacci6n de 

demetilaci6n ha sido mostrado por Ipatiev (Ref. 19). La deme

tilaci6n tiene lugar más ligeramente cuando el hidrocarburo es 

menos ramificado. Un hecho muy importante es que la reacci6n 

de demetilaci6n se realiza sin formaci6n de dep6sitos de coque 

sobre el catalizador. Los centros activos con carácter ácido 

del soporte cataliza la polimerización de los hidrocarburos no 

saturados aumentándoles sus masas moleculares, que de este he

cho, forman dep6sitos de coque. 
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CAPITULO II 

Consideraciones Generales 

11.1. El catalizador 

Hemos elegido un catalizador bifuncional Pt/ f-alumina 

(A12o3
), en este caso, Sinclair-Backer, con un contenido de -

o,358% peso de Pt. 

Las partículas (granos) tienen forma cilíndrica con ca

racterísticas geométricas medias de �a figura: 

1--·-·. -. -!- 1,3 m111. 

Volumen de los poros: 

Densidad real 

Densidad aparente 

V 
p 

d 
r 

3
= 0,486 cm /gr 

3- 3,22 gr/cm 

' 3 
VI - 0,752 Kg/dm
I V 

lI.2. Cálculo del Peso y el Volumen del Catalizador 

Caudal de materia prima: Qg
= 700.000 t/330 dÍas 

0
15 

-- 3 
1 15 

0,740 kg/dm 

- 700 1 000000 =
330x24 

88500 kg/h (Se consideran 35 días pa
ra reparaciones y revisión 
general) 

Q 
G -

-g = 88500 cat - = 35500 kg cat./4 reactores 2,5 g 

cat 35500 
3 V

ZR
- V = 

fv 
= 3 - 47,15 m cat. en estrato- cat 0,752.10 -



TABLA I.I.l 

Nr. Comp. 
tf<

º

c)
r

2
4
0 Mi % peso G. (Kg/h) M(Kmol/h) xi N. O.R. No.x1 T (º K) p (ata) Mi.Xi T ºXi p 

.xiCrt. llave 1 e e º1 º1 ' 

1 nC
6

68,7 0,659 86 4,0 3,530 41,0 0,0516 19 0,98 508 29,9 4 ;, 43 26,0 1,50 

2 nC
7 98,4 0,683 100 6,5 5., 7 60 57,6 0,0725 o o 540 27,0 7,25 39,0 2,03

3 nc8
125,6 0,702 114 11,5 10,200 89 ,.3 0,1123 -19 -0,21 569 24,6 12,80 64,0 2,80

1 
4 nc9 150,0 0,718 128 17,0 15,020 117,3 0,1476 -45 -6,64 593 23,0 18,70 87,4 3,40

5 nC
lO

173,0 0,730 142 13,2 11,700 82,3 0,1035 -53 -5,48 612 21,6 14,70 63,3 2,23

6 CP6 72,0 0,749 84 2,8 2,480 29,5 0,0371 107 3,97 533 37,3 3,11 19,8 1,38 

7 CP7
99,0 0,763 98 4,9 4,330 44,2 0,0556 83 4,61 560 36,0 5,45 31,1 2,00 

8 CP8
122,0 0,773 112 1,3 1,150 10,2 0,0128 60 0,77 588 34,7 1,45 7,5 0,44 

9 CH6 81,0 0,778 84 3,5 3,100 36,9 0,0464 110 5,10 554 40,5 3,90 25,7 1,88 

10 CJ:I7 101,0 0,769 98 7,0 6,200 63,3 0,0796 104 8,38 573 34,3 7,65 45,6 2,72 

11 CH8
125,0 0,783 112 9,0 7,960 71,0 0,0893 60 5,37 594 29,8 10,00 53,1 2,76 

12 CH9 148,0 0,791 126 4,5 3,980 31,5 0,0396 45 1,78 616 27,4 5,00 24,3 1,08 

13 CHlO
170,0 0,811 140 2,0 1,770 12,6 0,0159 25 0,40 640 26,1 2,25 10,2 0,41 

14 A6 78,0 0,879 78 0,6 530 6,8 0,0086 99 0,85 563 48,6 0,70 4,8 0,42 

15 A7 92,0 0,867 92 3,1 2,740 29,8 0,0375 124 · 4, 66 594 41,0 3,45 22,3 1,54

16 A
S 

138,0 0,868 106 4,6 4,070 38,4 0,0483 133 6,43 622 36,0 5,15 30,1 1,74 

17 A
9 

162,0 0,865 120 4,5 3,980 33,2 0,0418 142 5,93 647 32,0 5,10 28,1 1,34 

L 
100,0 88,500 794,9 1,0000 36,90 111,00 581,3 29,67 
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cálculo de la Velocidad Volumétrica 

- 15 
rl5

VZR

88500 
740x46,2 

Repartición por Componentes-llave 

La repartición por componentes-llave ha sido hecha por compa

aciÓn de una gasolina obtenida de un crudo del Noroeste peruano, -

racciÓn 65 - 150
°c. El análisis (composición) de esta gasolina e� 

dado en la tabla 11.1. 

La composición por clase de hidrocarburos de esta gasolina, 

dicha tabla, es: 

Parafinas 

Naftenos 

= 46,22 % en peso 

: 41,33 % en peso 

Aromáticos = 12,45 % en peso 

I.4. Repartición por Componentes-llave

La repartición por componentes-llave ha sido hecha comparando 

1 análisis PONA de una gasolina del Norte peruano, fracción 65 -

5o 0 c, con el análisis cromotográfico de una gasolina rumana; de 

os mismos límites de destilación. 

Gasolina Peruana Gasolina Rumana 

p = 26,1% (en peso) p - 46,22% (en pero)
-

o = 0,0% o = 0,00%

N = 69,1% N - 41,33%
-

A - 4,8%
-

A = 12,45% 

Si se toma la composición de la gasolina rumana como base para 

os cálculos de diseño de la unidad de reformación catalítica, una -

omparación con la gasolina peruana, daría una ventaja a ésta, esto 

s, un mayor rendimiento en aromáticos (menor severidad de operación� 

uesto que contiene mayor cantidad de nafténicos que son directamen1B 

somerizados a aromáticos. La presencia de éstos en la materia prina 

o influye en el comportamiento cinético ni termodinámico de las re�

iones, ya que no sufren transformaciones en el curso de las mismas.

or tanto, se puede inferir que un diseño en base a la gasolina rum�
a, puede servir con ventajas para la ga�olina peruana, siempre que
as dos tengan los mismos límites de destilaciÓn 0 

Los componentes químicos-llaves considerados, sus propiedades 
Ísicas así como sus caudales, están expuestos en la tabla I o l o 
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11.5. Propiedades Medias de la Materia Prima 

M - 111

NO = 36,9

T - 581,3 ºK Todos estos valores se encuentran

en la tabla 11.1.

= 29,67 atm.
c

Cálculo de la densidad media: 

[gi - 88500 Kg • 

t.:: 
3530 

+ 
5760 

+ 
10200 

+ 
15020 

+ 
11700 

_gi = 0,659 o,683 0,102 o,718 0,730 

+ 
2480 

+
4330 

+ 
1150 

+ 
3100 

+ 
6200 

0,749 0,763 0,773 0,778 0,769

+ 
7960 

+ 
3980 

+ 
1770 

+ 
530 

+ 
2740 

o,783 0,791 o,811 0,879 0,867

+ 
4070 

+ 
3980 

-

0,868 0,865 -

= 5350 + 8410 + 14540 + 20900 + 16020 + 3300 +

+ 

+ 

5670 

2180 

88500
118160

+ 

+ 

1490 + 3980 + 

600 + 3160 +

3
0

1
748 Kg/dm 

8070 

4690 

+ 10160 + 5030 +

+ 4610 = 118160 dm 

- 15 
� 15 -

3
0

1
7529 Kg/dm 

+ 

+ 

+ 

3 
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11.6. Consumo de Utilidades por la Instalaci0n

Denominación 

Energía Eléctrica 

Aire 

Catalizador Pt 

Agua (15
°

c) 

Agua rec. (25º ) 

Combustible gas 
de Refinería 

U.M.

kwh 

3 
m 

t 

3 
m 

3 
m 

Nm 
3 

Tabla 11
1

1 

Consumo 
por hora 
(U.M./h) 

460 

11� 9 7 

4590 

Consumo 
específico 

(U.M./t.m.p.) 

16,8 

15,0 

626.10-
4 

5,20 

1,35 

51,80 

Consumo 
anual 

(U.M./año) 

11 1 750�000 

10'500,000 

0,437 

3 1 640,000 

945,000 

36 1 200,000 
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CAPITULO III 

Cálculo por Reacciones 

111.1. Reacción de los n-alcanos 

En un proceso de reformación catalítica, los n-alcanos 

dan reacciones de isomerización, dehidrociclización e hidro- -

craking, obteniéndose como productos de reacción las isoparafi 

nas, cicloparaf1nas y parafinas inferiores, respectivamente. 

Para determinar por cálculo un producto de reacción (ca 

racterística antidetonante de la gasolina reformada) como tam

bién el efecto térmico de la reacción (caída de temperatura en 

cada reactor), son necesarias la conversión total de las n-pa-

rafinas y la conversión de cada hidrocarburo después de cada -

una de las reacciones concurrentes concomitantes. 

Observación: Se considera que los productos de la reacción de 

hidrocraqueo - parafinas inferiores - sufren -

de nuevo, junto con las n-parafinas de la mate

ria prima, las reacciones de isomerización, deh� 

drociclizaciÓn é hidrocraqueo. 

Velocidades de reacción (Kmol/kg cat) 

(Tabla 111, IV Congreso de Petróleo, Frankfurt, Sección IV) 

Tabla 111
1

1
9 

'· 

n -

c6 n -

c7 MCP M CH Reacción 

isome- n __,.... isomero 0,120 0,160 --- --

rización CP � CH --- --- 0,130 --

Dehidrociclizac1Ón 0,012 0,05 --- --

--- --- o,o --HidrodeciclizaciÓn 
·1 

r1�.-�����������������+-�����-+�����������������-1 

Hidrocraqueo 

Dehidrogenación 

r 

0,05 

---

0,182 

0,06 --- --

--- --- 1,40 

0,270 
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• conYersiones después de cada reacción del n-hexano y del -

heptano son calculadas a partir de las fracciones de veloci-

dades de conversión:

Tabla 111
1

2 

Reacción H.Co n - c
6 

n - c
7

lsomerizaciÓn 65,9 59,3 

DehidrocielizaciÓn 6,6 18,5 

Hidrocraqueo 27 ,5 22,2 

100,0 100,0 

Las conversiones son expre1¡,adas en % mol. 

Las velocidades de reacción de hidrociclizaciÓn e hidr� 

cracking para ,los hidrocarburos aleánicos superiores (nc
6

, nc
7
, 

nc8
, nc9

, nc
10

) pueden ser tomadas de la Fig. 111.l (Ref. 1) -

o de la Tabla 111.3 (Ref. l)o



0,218 

0.120 

0.078 

0.060 
0,050 

vC 
•.2
u 
o 

.!! 
'ü 
·¡;
o 
...
-u

:.e
•
o

0,180+-------------------------r- D•hidrociclización 

H idrocraqueo 

0,100 

0,05 

O 012 

6 7 8 9 10 No atm. C. 

FIGURA 111. 1 
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Reacción 

' 

plO --- ,NlO 

plO --
p

g 

p 
p. 

10 -- 8

plO-?"" 
p7

plO
---.>- p

6 

p 1 O---;;::,-
2 P

5

NlO� Ng 

N 1 O ----,¡¡.. 
p

l0 

N -�N 10 8

NlO
---.>-

N7

NlU� AlO 

Al O--;>- p 
10 

AlO�A9 

Al O-? AS 

AlO� A7

P--;111-
9 N9

+ 

+ 

+ 

+ 

p9� p
8 

+

P9,-+ p7 +

p9� p6 
+

p9� p5 +

N9� p9 

N9-----;> NS

Ng-->-
¡: 

N7 

N9--> A9 

A9
� 

p9

-..::..c
A9�A8

Tabla 

k ., 10 
2 

;¿, 54 

p
l 

0,49 

p
2 

0,63 

p
3 

1,09 

p4 
o,s9 

1,24 

0,54 

1,34 

1,34 

o,so 

2 4,50 

0,16 

u,06 

0,06 

o,oo 

1,81 

p
l 0,30 

p2 
0,39 

p
3 0,68 

p
4 

o,55 

0,54 

1,2
7

1,2
7

24,50 

0,16 

t 
0,05 

14 

III
1

3 

Reacción 

A9
----.- A7

Ps-Ns 

p
8�

p7 +

p8�p6 +

p 
8---a?' 

p 
5 +

p 
8 ---';a>-

2 p 
4

NS
-'> 

p 8 

NS ->-
N7 

N8�A8 

A8�
p

8 

A8
�A7

p7�N7

p7� p
6 +

p7�p
5 +

p7�p
4 +

N7-+-P7

N7�A7

A7-;111-p 7 

p
6�N6 

p
6�

p
5 +

p 6
_. 

p 4 +

p 
6 

__.2P 3

N6 --;.-p 6 

N 6 ---o:--A 6 

A6�N6_ 

p � p 5 4 

p ---=-- p 5 3 

-

+ 

+ 

p
l 

p
2 

p3 

p
l 

p2 

p3 

p
l 

p
2 

p
l 

p2 

k.10
2 

0,05 

1,33 

0,19 

0,25 

0,43 

o,35 

0,47

o,o9 

21,50 

0,16 

0,01 

0,58 

o,14 

' 

0,18 

0,39 

0,20 

9,03 

0,16 

o,oo 

0,14 

0,18 

0,27

1,48 

4,02 

Q�4.5 

0,12 

0,15 



(Tabla 111.3) 

A aromáticos 

N :  nafténicos 

P :  parafÍnicos; 

15 

Los subíndices representan el número de átomos -

de carbono dentro de la molécula. 

De la tabla 111.1 y Fig. 111.1 obtenemos: 

Tabla 111
8

4 

Reacción H.C. nc
6 

nc
7 

IsomerizaciÓn 0,120 0,160 

DehidrociclizaciÓn 0,012 0,050 0,100 0,132 0,180 

Bidrocraqueo 0,050 0,060 0,078 0,120 0,218 

0,182 u,270 0,178 u,252 o,398 

Por extrapolación, se puede determinar la conversión en isóme

ros del nc
8 

y nc
10

, pues la curva "velocidad de reacciÓñ vs. -

no. de átomos" se construye con los valores del nc
6 

y nc
7 

da

dos en ia tabla 111.4 y con el porcentaje de conversi&n del 

nc
9 

de la tabla 111.5 tomada de "Raffinage et Génie Chimique", 

Tomo l, de P. Wuithier (Ref.2). 



Tabla 

16 

111, 5 

compon. m.p. (%) ref.(%) 

p6 

CP6

CH6

A6 

p7 

CH7

A7 

p8 

CH 8

A8 

Pg 

CH9

Ag 

(+) 

(++) 

17,32 15,60 (+) 

2,79 1,68 

2,80 0,28 

2,31 5,68 

19,00 15,20 (+) 

10,10 1,01 

2,40 10,93 

19,81 12,87 (+) 

10,35 0,52 

4,42 13,72 

6,15 3,07 (++) 

2,06 O,lU 

0,49 2,36 

E 100,00 83,02 

Estos valores no son del todo cerrectos, l')Ues en la ,..

reacción global existe una reacción concomitante de hi

drocraqueo de los hidrocarburos superiores parafÍnicos, 

así como también� hidracarburos cíclicos. 

te, la conversión total es menor que 100% # 

-ª..a..Q2. x 100 = 50% isamerización.6,15 

Por otra P�.!:. 

Observaciones: 

Los errores introducidos en la construcción de la curva son 

despreciables, pues: 

- Hidrocarburos superiores formados por hidrocraqueo, por

los cuales puedan obtenerse los P9, no existen;

La conversión total es bastante grande, cerca del 99%,

de cqui que los P9, al final son isomerizados practica-
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mente en su totalidad; 

La materia prima real �ontiene también isoP
9 

que no han 

sido tomados en consideración en la repartición por co� 

ponentes-llaves inicialmente. 

Las respectivas conversiones, expresadas en porcentaje-mol, S,!t 

rán P
6

� iP
6

: 65,9% ; P
7

� iP
7: 59,3% ; P

9 
� iP

9
: 

con estos datos se ha constru!do la Fig. III.2 

50%. -

Por extrapolación, se encuentran las. conversiones del nc
8 

y 

nC (tabla III.6)� 
10 

H.C.

nC
6 

nC
7 

nc
8 

nC
9 

nC
lO 

Observacién: 

Tabla III,6 

izo (%) 
Resto 

(% mol.) 

65,9 34,1 

59,3 40,7 

53,0 47,0 

50,0 50,0 

48,3 51,7 

Los valores de la tabla III.6 son referidos a la 

conversión molar en total de cada hidrocarburo y 

�o a los moies existentes en la materia prima. 

III�l.l. La Conversión Total de los n-alcanos dentro del Pro

ceso de Reformación. 

Calculando después de los datos de la tabla III.3 las 

conversiones en el equilibrio para el nc
6

, nc
7

, y nc
8

, se ob

tienen, respectivamente: 97,3, 98,8 y 99,1. Por extrapolacim 

gráfica (por cálculo sería demasiado complicado) se obtienen -

para ei nc
9 

y el nc
10 

las conversiones totales: 99,2 y 99,3% 

mol. Para el nc
7 

la conversi�n total es 86,0% mol en condici� 

nes de reformación industrial (Ref. 1) Para el nc6 la conver

sión total es del 72,0%mol (Ref.l). 
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La curva conversión(% mol) vs. no. de átomos en la -

a ll oula en el proceso general de reformación, tiende a confun

1 V de conversión total al equilibrio, como se
r•• eon a cur a 

aueatra en la Fig. III. 3.

De las curvas resultan los valores de la tabla III.,7. 

Conv. 

Total 
H.C.

eonv. al 

ef(Uilibrio 

Conv. en 

el proceso 

Tabla 11197 

97, 3 98,8 

72,0 86,0 

111.1.2. Reacciones del nc10

99,1 

94,0 

Moles existentes en la materia prima: 

Conversión total en el proceso 

Moles reaccionados (convertidos) 

Conversión después de la reacción 

99,2 99, 3 

97,0 98,0 

n -82, 3 kmol/h 
o-

x :0,98 (Fig. 3) 

nR:0,98x82
1

3;:80,7 
kmol/h ., 

Fig ., III.2. Ta
bla III.6 

nc1-0-- izo-c10:

-H2

48, 3% 0,48 3x80,7: 39,0kmol/h izoc10

nClO CHIO
+H2 

nCl-0--
cinf.

51,7% 0,517x80,7:41,7kmol/h resto 
producido 

El cálculo de reacciones se presenta en la Tabla III.8 • 
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Tabla 111
8

8 

nt : 41,7kmol/h 

Reacción k.102 
%R n€Kmo1) + nH2

nc1
�

CHlO 0,180 45,2 18,9 -18,9

nc1�
Cin�. 0,218 54,8 22,8 +22,8 

r_ 0,398 100,0 41,7 + 3,9

(+) Consumo H2

(-) Producido H
2 

Reacción de hidrocraqueo 
, segun la tabla 111.9 

Tabla 111.9 

nt 
- 22 ,8Kmol/h
-

Reacción k ., 102 
% R n(Kmol/h) 

plO� p9 + pl 0,49 11,3 2,60 

plO� p8 + p2 0,63 14,5 3,30 

pl� p7 + p3 1,09 25,1 5,70 

pl� p6 + p4 0,89 20,5 4,70 

plO� 
2 p5 l,24 28,6 6,50 

4,34 100,0 22,80 

No transformados: 1,6 kmol/h de nc10• Las velocidades de

reacción utilizadas han sido sacadas de la tabla 111.3. 

111 0 1.3. ReacciÓnes del nc9

n 
o 

= 117,3 + 2,6 

t t 
de: m.p ., nc10

: 119,9 kmol/h 
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Conversión total: x :  0
1
97 (Fig. 111 0 3) 

Moles transformadores: nR = o,97 x 119 = 116,3 kmol/h

Conversión despues de las reacciones: (Fig. 111.2, -

Tabla 111.6): 

-H 2
nc9

+H2
nC9

ºt : 58,15 Kmol/h

Reacción k.10 2 

nC9� CH9 0,132

nC9 > cmf • 0,120

L 0,252

48,3% u,50xll6,3:58,15 kmol/h t'.:e izo-C9

0,5xll6,3:58,15 kmol/h de res1D 

Tabla 111810 

% R n(kmol/h) 

52,3 30,40 

47,7 27,75 

100,0 58,15 

± 
nH2

-30,40

+27,75

- 2,65

(+) H2 consumido

(-) H2 produd.cb

Reaeciones de hidrocraqueo; , tabla 111.11 segun 

Tabla 111.11 

nt
- 27,75 Kmol/h
-

Reacción k.10 2 % R n�Kmol/h) 

p9�p8 + pl 0,30 1.5, 6 4,35 

P 9--+P7 + p2 0,39 20,3 5,60 

p9�p6 + p3 u,68 35,4 9,80 

p9�p5 + p 4 0,55 28,7 8,00 

t 1,92 100,0 27,75 

No reaccionado: 3,6 Kmol/h de nc9
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III.1.4. Reacciones del nc8

n 
o 

de 

: 89,3 + 

m.p.

3,3 + 

ne -·-· 
10 

4,35 : 96,95 kmol/h 

- ne 
9

Conversión total: x = 0,94 (Fig., III.3) 

Moles converticbs: nR: 0,94x96,95 : 91,2 kmol/h

Conversión despu�s de las reacciones (Fig. III.2, Ta-

bla III.6): 

nt 
- 42,9 Kmol/h
-

Reacción 

nC8-+- CH8

nC8� Cinf.

r 
(+) H

2 
consumido 

(-) H 
2 

producido 

53,0% o,53x91,2:48,3 kmol/h de izo-es 

47,0% 0,47x91,2 42,9 kmol/h de resto 
producido 

Tabla !11912 

k.10 
2

% R n(kmol/h) :!;nH
2 

0,100 56,2 24,1 - 24,1

0,078 43,8 18,8 + 18,8

0,178 100,0 42,9 - 5,3

Reacciones de hidrocraqueo, segun tabla 111.13: 

Tabla 1119 ·-13 

nt = 18,8 Kmol/h 

Reacción k ., 10
2 

" % R n(Kmol/h) 

p8�p7 + pl 0,19 15,6 2,9 

p8___. p 6 + p2 0,25 20,5 3,9 

p8�p5 + p3 0,43 35,2 6,6 

p8�2 p4 0,35 28,7 5,4 

r: 
1,22 10_0, O 18,8 

No convertidos: 5,75 kmol/h de nc8
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111.1.5. Reacciones del nC7

n = 57,6 + 5,7 + 5,6 + 2,9 71,8 kmol/h 
o 

·t t t 
de: m.p. nClO nC9 nc

8

Conversión total : x = o,86 (Fig. 3) 

Moles convertidos: n
B 

0,86x71,8 61,8 kmol/h 

Conversión después de la (Tabla lllG2): 

o,593x61,8 = 36,7 kmol/h de izo-c7

0,185x61,8 : 11,4 kmol/h de 

22,2% 0,222x61,8 : 13,7 kmol/h de e 
;tnf. 

Balance en hidrógeno: -11,4 + 13,7 = +2,3 kmol/h consumicbs 

Reacciones de hidrocraqueo, según tabla 111.14. 

n
t 

= 13,7 Kmol/h 

Reacción 

No convertidos: 

Tabla 111
1 

14 

k.10 % R n(Kmol/h) 

0,14 19,8 2,7 

0,18 25,2 3,5 

0,39 55,0 7,5 

0,71 100,0 13,7 

10,0 kmol/h nc
7 

• Las velocidades de reac

ción utilizadas han sido tomadas de la Tabla 

111.3., 
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111.1.6. Reacciones del nc6

n 
o 

de 

: 41,0 + 

m.p.

4,7 + 

nClO

2 3 

+ 3,9 + 2 ,7 : 62,1 kmól/h

Conversión total: x � 0,72 (Fig. lll.3) 

Moles convertidos: nR: 0',72x62,l : 44,7 kmol/h

CopversiÓn después de las reacciones: (Tabla 11. 2): 

0,659x44,7:2 9,5 kmol/h de izo-c6

6,6% 0,066x44,7: 2,9 kmol/h 

0,2 75x44,7:12,3 kmol/h e inf. 

Balance en hidrógeno: -2,9 + 12,3 : +9,4 kmol/h consumidos. 

Reacción de hidrocraqueo, según Tabla lll.15 

Tabla 111
9 

15 

nt : 12,3 Kmol/h

Reac;:ciÓn k.10
2 

% R n(Kmol/h) 

p 6--;,, p 5 + pl 0,14 2 3,8 2 ,8 

p6
--->

p4 + p2 
0,18 30,5 3 ,.8 

p6� 2P3 0,27 45,7 5,7 

r o,59 100,0 12,3 

No convertidos: 17,4 kmol/h de nc6•

lll Q2.l. Reacciones de las cicloparafinas 

En la materia prima existen ciclopentanos y alkylci

clohexanos. Dentro del proceso de reformación, el alkylciclo

hexano, en primer l ugar, s ufre una reacción de dehidrogenaciÓn 

( , ) , aromatizacion , y en seg undo l ugar, reaccion de hidrodecicli-
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zac�6n con formaci6n de izoparafinas. El ciclopentano sufre -

primero una isomerizaci6n en ciclohexano en alkylciclohexano -

respectivos, desarrollándose después estas reacciones hasta 

sus respectivas conversiones. 

111.2.2. Determinaci6n de las conversiones 

Para determinar el grado 'de la transformaci6n (ConveL 

si6n) después de cada una de las reacciones concurrentes, pod� 

mos utilizar las constantes de velocidades de reacci6n respee-

tivas de la tabla 111.3. Las reacciones que tienen lugar en -

el proceso general de la reformaci6n catalítica, en lo que at� 

ñe a las cicloparafinas, son rápidas, necesitándose' tiempos 

cortos para alcanzar el equilibrio termodinámico. Serán utili 

zadas en el cálculo general, las conversiones al equilibrio 

calculadas en base a la tabla 111.3 para el CH
6

, CH7, CH
8

, CP
6

;

y por la extrapolaci6n gráfica de las figuras lll.4 y lll.5 p� 

ra el CH
9 

CH
10 

y CP
8

• 

lll.2.3. Reacciones del CH
10 

n - 12,6 + 18,9 - 31,5 kmol/h
o -

t 
de: m.p. nC

lO 

Conversi6n total: x - 0,986 (Fig. 111.4 

Moles convertidos: nR = 0
1

986 x 31,5 : 31
1
1 kmol/h 

Conversiones después de cada reacci6n: 
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Tabla 111,16 

nt = 31,1 kmol/h

Reacción k.102 
% R n(kmol/h) + n'H

- 2

-3H
CHlO

2 
Al O

24,50 85,9 26,8 -80,4

+ H
2 

CH10 - CH9 
+ pl

o,54 1,9 0,6 + o,6

+ H
2 

CHlO _.. CH8 + p2 
1,34 4,7 1,4 + 1,4

+ H
� CHlO

CH7 + p3 o,so 2,8 O ,'9 + 0,9

+ H
2 

. ; 

CHlO � izo ClO
1,34 4,7 1,4 + ·1, 4

-

L 
-

31,128,52 100,0 .:..16,l 

Moles no convertidos: 0,4 kmol/h de CHlO" 
Las constantes de

velocidad 

111.2 '.4. 

de reacción se encuentran en la tabla 111.3. 

Reacciones del CH9

no 
- 31,5 + 30,4 +

1 r 
de : m.. p. nC9

Conversión total 

Moles reaccionados 

0,6 = 

i 
nC10

62,5 kmol/h 

X : 0,�81 (Fig. 111.4) 

nR - 0,981 x 6 2,5 = 61,3 kmol/h 

Conversiones después de cada reacción: 
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Tabla 111
1

17 

nt = 61,3 kmol/h

Reacción k.102 
% R n(kmol/h) + nH

2 

CH9 A9 24,50 88,8 54,q -163,5

CH9 CH8 + pl
1,27 4,6 2,8 + 2,8 

CH9 CH7 + pl 1,27 4,6 2,8 + 2,8 

CH9 izo c9 0,54 2,0 1,2 + 1,2 

r 27,58 100,0 61,3 -156,7

Moles no convertidos: 1,2 kmol/h de CH9

111.3.1. Reacciones del CP8 y CH8

Conversión en izÓmeros: x :  0,90 (Fig. 111.5) 

nR= 0,9xl0,2 = 9,2 kmol/h

CH8 de CP8

n0CH8 = 71,0 + 24,1 + 1,4 + 2,8 + 9,2 • 108,5 kmol/h 

t t t 
de: m.p. nC8 CHlO

CH9 c�8 

Conversión total X : 0 1
97 (Fig. 111.4) 

Moles reaccionados nR = 0,97xl08,5 = 105,5 kmol/h

Conversiones después de cada reacción: 
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Tabla 111
1

18 

n
t = 105,5 kmol/h

Reacción k.10
2 

% R n(kmol/h) 

CH -
8 A8 21,.50 97,5 

CH -8 CH7 + 
pl

0,09 0,4 

CH -
8 izo es

0,47 0,1. 

r 22,06 100,0 

Moles no convertidos: 1,0 kmol/h de CP8

3,5 kmol/h CH
8

111.3.2. Reacciones del CP7 y CH7

Conversión total: X =  0 1 88 (Fig. 111.5). 

102,9 

0�4 

2,2 

105,5 

+ nH
2

-308,7

+ 0,4

+ 2,2 

-306,l

Moles convertidos en CH7: nR : 0,88x44,2 = 39,0 kmol/h de CH7

n
0

CH7 = 63,3 + 11,4 + o,9 + 2,8 + o,4 + 39,0 = 117,8 kmol/h 

de : m.p. 
t t 

Conversión total : x : 0,95 (Fig. 111.4) 

Moles convertidos: nR = 0,95xll7,8 = 112,0 kmol/h 

Conversiones después de cada reacción: 

Tabla 111,19 

nt = 112,0 kmol/h

Reacción k.10
2 

% R n(kmol/h) 

CH7 A7 9,03 97,8 110,0 

CH7 izo c
7

0,20 2,2 2,0 

� 9,23 100,0 112,0 

+·nH 
- 2

-330

+ 2 

-328
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Moles no convertidos: 5,2 kmol/h de CP7 

5,8 kmol/h. CH7 

n0CP6 = 29,5 kmol/h conversión en CH_6: 5'' = 0,85 (Fig. 111.5) 

n' - 0,85 X 29,5 = 25,1 kmol/h CH6R -

n0CH6 = 36,9 + 2,9 + 25,1 = 64,9 ·kmol/h 

t 
de m.p. nC6 CP6 

Conversión total: X - 0
1

90 (Fig. 111.4). 

Moles convertidos: nR = 0,9 x 64,9 = 58,4 kmol/h 

Conversiones después de cada reacción: 

Tabla 111. 20 

nt = 58,4 kmol/h 

Reacción k.102 
% R n +' nH

2 -

CH6 -- A6 4,0 2 73,1 4 2,8 -1 28,4 

CH6 
__,. 

izo c6 1,48 26,9 15,6 + 15,6 

! 5,50 .100,0 58,4 -11 2,8

( +): H
2 

consumido 

( -) : H
2 

producido 

Moles no convertidos: 4,4 kmol/h de CP6 

6,5 kmol/h 

111. 5. Propiedade·s medias de la gasolina re formada estabilizada

�Gi 
= }:ni = 75 3, 3 

80.15 3 = 106,5 Kg/kmól 

N.O.R. = 109,66 (Tabla 111.2 2) 

- 20 L Gi 

� 4 
= en kg/dm3 

L G

� 
l. 
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LGi = G = 80,153 Kg.

Í
G� •
Ill. 

+ 

+ 

+ 

--

1500 
0,659 

3930 
0,670 

112 
0,773 

3870 
0,879 

2270 

10800 

190 + 

80153 
101670 

1000 655 
+

Q,683
+ 

0,702 
+ 

+ 
5780

if, 
7620 

+ 
0,693 0,705 

+
576 . 570 

+ 
0,778

+ 
0,769 

13560 15020 
0,867 0,868 

+ 1460 + 935 + 630

+ 8000 + 500 + 660

'12 + 4400 + 15600 

= / 3 0,790 kg dm 

460 227 3870 
0,718 

+ 
0,730 

+ 
0,655' 

5750 
+

370
+

510
+ 

0,720 0,749 0;763

390 
+ 

151 
+

.56
0,7�3 O, 7!H 0,811

10600 � -

0,865 0,870 

+ 310 + 5910 + 587Q + 8320 +

+ 144 + 700 + 740 + 498 +

+ 17300 + 12220 

3 
0,794 g/cm 

+ 4140 :: 101670 d�,41 



6 7 

°lo mol 

90 

85 

6 

8 

CONV. TOT. EQUILIBRIO 

C·HEXANO 490ºC, 25ATM. 

9 10 No. C. 

FIGURA 111. 4 

7 

CONV. TOT. EQUILIBRIO 

·PENTANO 490ºC. 25 ATM.

8 No. Atom. C. 

FIGURA III. 5 



Tabla III, 21 

Compon. M(Kmol/h) M G(Kg/h) 

H
2 1018,45 2 2040 

c
1 

19,15 16 307 

c
2 

24,30 30 7 30 

c
3 

36,20 44 1595 

c
4 

29,40 58 1700 

c
5

+isoc
5 

27,40 72 1975 

nc
6 

17,40 86 1500 

nC
7 

10,00 100 1000 

nc
8 1 5,75 114 655 

nC
9 

3,60 128 460 

nClO 1 
1,60 142 227 

isoc
6 

45,10 86 3870 

isoc
7 

39,30 100 3930 

isoc
8 1 50,50 114 5780 

isoc
9 1 59,35 128 7620 

isoc
10 

40,40 142 5758 

CP6
4,40 84 370 

CP
7 

5,20 98 510 

CP8
1,00 112 112 

CP 6,50 84 546 

CH
7 

5,80 98 570 

CH 
8 

3,50 112 390 

CH
9 

1,20 126 151 

CHIO
0,40 140 56 

A
6 

49,60 78 3870 

A
7 

146,20 92 13560 

A
8 

141,30 106 15020 

A
9 

87,70 120 10600 

Al O
26,80 134 3598 

L, 1907,70 r 88500 



Tabla 111 1 22 

Comp. M(Kmol/h) G(Kg/h) N.O. 

nc
6 

17,40 1,500 19 

nC
7 

10,00 1,000 o 

nC
8 

5,75 655 -19

nC
9 

3,60 460 -45

nClO
1,60 227 -53

isoc
6 

45,10 3,870 89

isoc
7 

39,30 3,930 80 

isoc
8 

50,50 5,780 90 

isoc
9 '59,35 7,620 103 

isoc
10 

40,40 5,758 106 

CP6
4,40 370 107 

CP7
5,20 510 83 

CP8
1,00 112 60 

CH6
6,50 546 110 

CH7
5,80 570 104 

CH8
3,50 390 60 

CH9
1,20 151 45 

CH10
0,40 56 25 

A
6 

49,60 3,870 99 

A
7 

146,20 13,560 124 

A
S 

141,30 15,020 133 

A
9 

87,70 10,600 142 

Al O
26,80 3,598 130 

[ 
753,50 80,153 

[.. 

X NO.X 

0,0231 0,40 

0,0133 o 

0,0076 -0,14

0,0048 -0,21

0,0021 -0,11

0,0598 5,33 

0,0522 4,18 

0,0672 6,04 

0,0787 8,12 

0,0537 5,70 

0,0058 0,62 

0,0069 ó,57 

O, 0'013 o,os 

0,0086 ó, ,9 5 

0,0086 0,90 

0,0046 0,27 

0,0016 0,07 

o,0005 0,01 

0,0658 . 6,53 

0,1941 24,10 

0,1876 25,00 

0,1165 16,96 

0,0356 4,64 

1,0000 109,66 

' 

"· 

20 

4 

0,659 

o,683 

o,702 

O, 71-8 

o,730 

0,655 

o,670 

0,693 

0,705 

0,720 

o,749 

0,763 

P,773 

· 0,778
... 

0,769

0,783

0,791 

0,811 

0,879 

0,867 

0,868 

p,865 

0,870 
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CAPITULO IV 

Preparación de la Materia Prima 

IV.l. Preparación de la Materia Prima

Las materias primas de base para el proceso de reforma

ción catalítica son fracciones de gasolina de destilación pri

maria; se puede utilizar t�mbién gasolina de cracking térmico, 

de cocking, ó de cracking catalítico. Para bajar el contenido 

de hidrocarburos no saturados, que aumentan la deposición de -

coke y disminuyen el exéeso de hidrógeno en la zona de reacciái 

las gasolinas de cracking y de cocking, por lo general, se me� 

clan con a_queññas de destilaciqn primaria, Ó, primeramente, se 

las somete a un proceso de hidrofinación profunda. 

La alimentación del bloque de reacción impone que se efe� 

túe una operación de preparación de la materia prima: prefra� 

cionamiento para fijar los límites_ de destilación para minimi

zar la acción de las substancias que desactivizan el cataliza

dor ( compuestos de azufre, de ar.sénico, etc.), Ó, que hacen ª.!:!. 

mentar la deposición de coque (hidrocarburos no saturados)� 

En cada caso es necesario tratar el gas de recir�ulación, ric� 

en hidrógeno, para separar las sustancias �e dañan el cataliz� 

dor, que se concentran en· este gas (hidrógeno sulfurado, por -

ejemplo). 

En el caso que se desee obtener una gasolina con un núm� 

ro de octano e\evaao, el punto inicial de destilación se fija 
' . 

e�tre 80--9o0 c, � el punto finál ent�e 180--205° c. La elec- -

ción del punto final se hace en función del porcentaje permiti 

do de d�posición de coque (proceso no regenerativo o regenera-

tivo). En cada caso se recurre a la materia.prima con punto -

final de destilación 230° c. 

Si se trata de la reformación de una fracción estrecha -

de gasolina para obtener hidrocarburos aromáticos, el conteni

do de cicloalcanos en la fracción debe variar entre 40-60%, y 

los límites de destilaci�n fijarse como sigue: 

Benzeno 

Tolueno 

Xilenos 

62- s5° c

so-105 ° c

120-14oº c
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Las operaciones de prefraccionamiento de la materia pri

ma se efectúan en la instalación de reformación catalítica, Ó 

en instalaciones especiales de prefraccionamiento; más raro, 

en instalaciones de destilación primaria (Ref. 2)º 

La presencia en la materia prima de compuestos de azufre, 

de arsénico, de cloro, nitrógeno, plomo y cobre, puede afectar 

en gran medida la actividad del catalizador. 

Una materia prima que se trabaja con catalizador de platd 

no, no debe tener más de 0
1 05% de �zÚfre; preferiblemente, más 

bajo que 0,01%. 

Se ha buscado el comportamiento del catalizador de plati

no con base '{'- aluminio (AP-52) al reformar una fracción de g� 

Í 
, o solina con 1 mitas de destilacion 80 - 180 C y con un conteni-

do de azÚfre entre 0,01 - 0
1

27% peso, la temperatura ha sido -

de 490
° C y la presión de 40 atm. con tiempos de funcionamiento 

variando entre 100 y 400 horas. Se ha determinado el efecto -

de desactivación del catalizador por el cambio del rendimiento 

en hidrocarburos aromáticos y por la caída del número de octa-

no de la gasolina reformada. Como corolario a la experiencia, 

se ha llegado a la conclusión que un contenido de azÚfre en la 

materia prima menos del 0,04% no afecta prácticamente la acti-

vidad del catalizador. Un aumento hasta de un 0,27% lleva a -

una desactivación notoria; y entre los límites de 0
1 01 - o,27%, 

el rendimiento en aromáticos decrece de 41 al 29% 1 o sea, 1 1 7 

veces; ello se traduce en una disminución de la capacidad de -

dehidrogenación y de dehidrociclización del catalizador; conc� 

rrentemente, crece la intensidad de la reacción de hidrocra- -

queo, marcado a su vez con un crecimiento de gases del 11,5 al 

l�,8%. Del mismo modo, el rendimiento en hidrógeno disminuye 

del 0 1
9 al o,1%. 

El hidrógeno sulfurado que se forma en el proceso, se 

acumula junto con los gases ricos en hidrógeno que se recircu

lan en la instalación, llegando a la concentración mínima que 

daña al catalizador, concentración que no tenía la materia prd 

ma. Aquella puede alcanzar dos o tres veces más de la que te-

nía originalmente ésta Última. Por este motivo, se ha estudi� 

do y efectuado la desulfuración de los gases de recirculación. 
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Se ha constatado que en el caso de una materia prima con un 

contenido de azufre de 0,1�% p�so, trabajando sin desulfurar -

el gas de recirculaci6n, el rendimiento en aromáticos disminuye 
•: ·I " 

después de 350 horas de funcionamiento, de 34·a 25,5% y la ci-

fra octánica (F2) baja de 75 a 69,7. En las mismas condicio

nes de trabajo, la desulfuraci6n,del gas de recirculaci6n man-
• < 

tiene el renqimiento en aromáticos y la cixfa octánica �e la -

gasolina dentro de los valores iniciales. 

En el caso de que el contenido de azufre en la materia -

_prima fuera un 0,27% en peso, aún con la desulfuraci6n del gas 

de recirculaci6n, tiene lugar la caída de la actividad del ca

talizador. 

Se impone, según el caso, la desulfuraci6n previa de la 

materia prima, 6 del gas de recirculaci6n. Esto Último es re-

comendable cuando el contenido de azufre en la materia prima -

no pasa del .0,05% (Ref. 1). 

La eliminaci6n del hidr6geno sulfurado del gas de recirc� 

laci6n se hace normalmente con un lavado en dietanol-amina. 

También el límite de azufre admitido, es muchas veces di� 

tado por el grado de corrosi6n que shs compuestos provocan en 

las instalacione� recomendándose por este motivo la desulfura� 

ci6n de la materia prima cuando el contenido de azufre es ma

yor que el 0,01%. 

La eliminaci6n del azufre y otros elementos dañinos se e

fectúa, la mayor de las veces, por hidrofinaci6n de la materia 

prima, utilizando para ello el hidr6geno producido en el proc� 

so .de reformaci6n catalítica. Las reacciones de hidrofinación 

son esencialmente caracterizadas por la ruptura de las uniones 

c-s, e-o y c-N. Ellas conducen a la formaci6n de hidrocarburos 

i·a la eliminaci6n del S,N�O bajo la� formas de SH2, NH3 y H2o

respectivamente. La stoqueometría de estas reacciones varía s� 

gÚn la naturaleza de los compuestos (Ref. 2). 

El secaño de la materia prima en el caso de reformaci6n 

que utiliza catalizaderes con soportes de aluminio tratados 

con ácidos al6genos, es efectuado en el cuadro de las instala

ciones de prefraccionamiento, eliminando el agua por el topa� 
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cabeza de la columna. El secado del gas de recirculaci6n 

despu,s de la desulfuraci6n con dietanol-amina, se hace con 

dietileno-glicol o con adsorbentes (silicagel, por ejemplOk En 

la Fig. IV.l se muestra un e�quema de operaciones sucesivas en 

el proceso de refromaci6n con catalizador de platino (inclusi

ve preparacf6n de la materia p�ima y del hidr6geno de recircu

laci6n). 

1 l 

IV 

l/ 
V 

2 J 5 

JI! 

J P,,l,criDn1rm,nl<>. 

2 .- H/dro lin8c10Í,. 

3 - BIO(/Ue de react:Úin.

A - Sd'¡N1rac/dn eM gJJStrs n'exl.s "n l,it:lrog,mo a al,{) presión, 
5 - . Sdf�rét:/ttin ú,/.9816 J,' d'S7ÍIÁi�róltuon "'1/1"1rlórm4do. 

'a - Jh�/,/un:,c/QD OÍ,/ f;PIU /'ICO -n ,?ldrDS,t>n_O, 

7 - cS#ct?áo e,J,./ ga5. 

J - ,1/1/;r,,q !JVmD. 
JI - 6w.se1�i?8 llg,ra. 
JI! - P;r/¡, ,,Ol!tUJdt!i o/a /6 �.s()//ne.
IV - 6.9.s. rico ,n Áá?rd.9'/?0. 

V - 6as. 

VI - ��rn>� ..,�¿/h'zD�.
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CAPITULO V 

Bloque de Reacción 

v.1. Blog�• de Reacción.

En el proceso de R.C. se utilizan muchos sistemas de rea� 

ciÓn. Cuando se trata de un catalizador de platino, la deposi 

ciÓn de coque sobre él, es bien reducido, lo que permite un 

funcionamiento largo sin regeneración; de aquí, su utilización 

en reactores de estrato fijo. 

El proceso de R.C. es fuertemente endotérmico, necesitán

dose un aporte contínuo de calor del exterior, que se realiza 

más fácil en un sistema con regeneración contínua del cataliz� 

dor que se introduce, junto con el hidrógeno, y a alta temperA 

tura, en la zona de . ,reacc1on • 

. En el caso del reactor.con catalizador en estrato fijo, el 

nivel de temperatura en el cual tiene lugar.la reacción (cerca 

de 500
°

C) no permite realizar el aporte de calor al reactor por 

el sistema clásico ñe circulación de un fluÍdo caliente a tra-

vés de tubos. El sistema de reacción se realiza en este caso 

utilizando más reactores adiabáticos, con calentamiento de los 

productos en hornos, antes de entrar al reactor siguiente. 

La determinación aproximada del número de pasos de reac

ción y la cantidad de calor que es necesario t�asmitir en los 

hornos de calentamiento intermedió del producto, se efectúa 

por el método elaborado por s. Raasev en 1953 (Ref.l). El métQ 

do se refiere al cálculo del sistema de reacción, en pasos, con 

reactores adiabáticos o politrópicos y, aporte Ó toma de calor 

entre los pasos de reacción, según que el proceso sea endotérm� 

co o exotérmico. Un métoáo similar, simplificado, se ha publi 

cado ulteriormente en la literatura especializada (1955), apl� 

cado al caso particular de reformación catalítica (Ref.5). 

Estos dos métodos pueden ser aplicados en aquellos casos 

en el que la composición del producto final se aproxima al 

equilibrio termodinámico. 
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Para aplicar el método de Raasev en el caso de R.c., se -

considera e11 proceso complejo de reacciones paralelas y suce s.! 

vas como una sola reacción global predominante, que alcanza 

prácticamente el equilibrio termodinámico. Ella es considera

da como la suma de las reacciones de dehidrogenación de los a� 

kylciclohexanos, y la dehidroizomerización de los alkylciclo-

pantanos. En el caso de una materia prima alcánica, es necesA 

rio considerar que se dehidroizomeriza también en aromáticos, 

una parte de los alcanes. 

Para una presión dada, exceso de hidrógeno y concentra

ción de reactantes de la materia prima (hidrocarburos que no 

se dehidrogenizan, se consideran como sustancias inertes), se 

construye una curva de equilibrio en coordenadas temperatara

conversión (Fig. V.l)(Curva6). 

En el gráfico así construÍdo, se determina el punto que -

corresponde a la temperatura y composición de la materia prima 

a la entrada del primer reactor (Punto A, Fig. V.lk La cons-

trucciÓn de la curva 1, que representa la variación de la tem

peratura y de la conversión x en el primer reactor, se efectda 

utilizando la reacción: 

X s
o 'E, (H ( A H 

2 9 8 
) r + Sa 1 • T s , p s

o 
H 298) 'L ti Ent. Te,pe 

o
H 298) =

o • • •  (l) en la cual: x - conversións 

calor de reacción en condiciones 
standard. 

!; (H - H
0

298),: entalpía molar de -Sal. Ts,ps 
los compenentes que 

salen del reactor -

en relación al esta 

do de referencia de 

gas ideal a 1 atm. 

y 298 ºK (25 o C) 
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L (H - H
º 

) 
Ent. Te,pe 298 entalpía molar de -

los componentes que 

entran al reactor -

(inclusive el exc�so 

de hidrógeno) 

El Último término de la relación representa la entalpía de 

la materia prima en condiciones de entrada al reactor, y puede 

ser calculado fácilmente de los datos iniciales. El segundo -

té�mino puede ser también calculado facilmente para una tempe-
ora tura arbitraria escogida. Conociendo (AH 298) 

r 
, que es e 1

calor de reacción en condiciones standard, se puede cálcular 

la conversión x que resulta por la caída de temperatura; de -. 
s 

t a t s. Las coordenadas x t asi de termina,das represen tan 
e s s 

el segundo punto de la curva 1 (Fig. v.1. ). Si se neglije ,la 

variación de la capacidad calorífica con la temperatura para -

el intervalo en el cual trabaja el reactor, lo cual puede ser 

supuesto, la curva 1 devie�e una recta, y aquellos dos puntos 

son suficientes para determinarla o trazarla en el gráfico. 

Si a la salida del reactor la composición del producto ha 

estado en equilibrio termodinámico, la temperatura y la c�mpo

sición de aquel, corresponde a la intersección de la recta 1 -

eon la- curva de equil�brto 6. Como ésto no' e�.posible pr!�ti-

camente,-puesto que ello implicaría teoricamertte un yolume� in 

finito del reactor, se admite, en base a los datos experiment� 

les, una conversión aproximada de aquella del equilibrio (pun-

to B, Fig. V.l.). El volumen del reactor crece fuértemenii con 

la aproximación del punto B a la curva de equilibrio, realizán 

dose. una conversión suplementaria muy pequeña eon un gra_n cr.·�

cimiento del volumen (por lo tanto, gastos de inversióp), ,de 

ésto, es preferible que se realice el cálculo cinétic�, y se 
" 

,determine en base a la posicion del punto B.�e la recta l. 

(Las temperaturas tf de salida de cada reactor,. cálpuladas con

la relación (1) se encuentran en la tabla V.l). 

Este cálculo se puede efectuar considerando el proceso -

adiabático del reactor, como uno izotérmico, desde el punto de 

vista cinético, que en el intervalo de tiempo considerado, re� 
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liza la misma conversiónº Esta equivalencia se hace aproximat� 

vamente, admitiendo una variación linear de la temperatura en 

el reactor, utilizando la relación de Orociko: 

tema 
10 

= t -
f log k

t 
log •••••••• � (2) 

en la cual: tema = temperatura equivalente media adiabética 

temperaturas final e inicial, respectiv-ª. 

mente. 

k
t 

= coeficiente de temperatura a la velocidad -

de reacción. 

Debido a que en el horno de recalentamiento del producto 

después_ de la salida del primer reactor no tiene lugar prácti ... 

camente ninguna reacción qu(mica, el proce•o d�ntro de aquel -

puede ser representado por una recta horizontal 2. 

La cantidad de calor que es necesario trasmitir al horno, 

se cálcula en base a la temperatura y composición del produc

to a la salida del primer reactor, y a la temperatura de entr-ª. 

da fijada para el segundo reactor. El cálculo de éste se hace 

de una manera análoga al del primero, teniendo en cuenta la � 

aplicación de la relación (2) y de la relación einética que, a 

la entrada de �uel, la composición del producto corresponderá 

al de la salida del primer reactor. 

El cálculo se continúa de este modo para todos los pasos 

de la reac.eión. 

La aproximación principal que se hace í con el método de 
. 

cálculo expuesto, proviene de negligir o despreciar la reac-

ción exotérmica de �idrocraqueo que tiene lugar en el Último 

paso de reacción y especialmente en el Último reactor, lo que 

hace que eri el cálculo
0

resulte también una ia!da de temperatu-

ra en éste. Último. En instalaciones industriales, a causa de 

la exotermicidad de la reacción de hidrocraqueo, la temperatu-

ra es prácticamente constante, o crece en unos 2 o 3 ºc. En -

una instalación c'On catalizador de O 1 2% Pt 1 · de la Bohlen 

(R.D.G), la variación de temperatura en los reactores ei como 

sigue (Ref. 6). 
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Reactor 1 2 3 4 5 

Tem. de entrada, ºe 502 520 502 515 510 

ºe 
1 

Tem. de salid-a 451 469 488 506 508 
. 

Variaeión de la tem. -51 -51 14 -9 -2

Una segunqa aproximación es aquella que admite que la va

riación de la temperatura dentro del reactor es lineal. En 

realidad, las reaeciones son mucho más intensas inmediatamente 

después de la entrada en el reactor, donde la temperatura es 

más elevada; ella disminuye a lo largo de la primera zona de 

acuerdo a una ley no linear. 

Las rectas 7 y 8 representan el desarrollo de los proce-

sos en estrato fluidizado y en estrato fijo. De la figura se 

observa que, si el tiempo de reacción fuera el mismo, la temp� 

ratura necesaria para obtener la misma conversión con catalizA 

dor en estrato fluidizado (7) será mucho menor que la·tempera-

tura en el reactor, con el mismo catalizador, en estrato fijo. 

Debido a que el tiempo de reacción en estrata fluidizado 

es más corto, la realización de la misma conversión necesita -

una temperatu;ra.más' elevada (8), que es inferior, a _su·ve�.· a 

aquella de entrada al reactor de estrato fijo, con el mismo CA 

talizador. 

La energía de
0

activaciÓn de la' reacción de hidrocraqueo -

sie�do más grande que la de reacción de dehidrogenación, al 

trabajar a temperatura más baj,a (estrato fluidizado), conduce 

a una menor intensidad de la·primera. 

V.2b Repar�ición de las reacciones entre los readtores

. 
, 

La reparticion en porcentaje del componente-llave que rea� 

ciena en cada reactor, se hace de acuerdo a la nat�taleza de 

la reacción, la cual tiene cuenta de su velocidad relativa. 

Asi, las reacciones que se desarrollan con velocidades grandes 

tendrán lugar predominantemente en el pr�mer reactor; aquella 

de menos velocidad, en el Último reactor. Aquellas que se de-

sarrollan con velocidades medias, se repartirán uniformemente 
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entre todos los reactores. La fig. V.2 tomada de "Raffinage -

_t Génie Chimique" de P. Wuithier (Ref. 2), muestra una _repar

tición de las reacciones entre los reactores. 

En la tabla V.l aparece la composición molar de los pro

ductos por reacción y por reactor, así como la caída de tempe-

ratura entre éstos. La tabla contiene además el aumento de nú

mero de moles en cada reactor, necesario para el cálculo d·e � 

caída de presión •. 

Los calores de reacción han sido calculados en base a lGs 

calores de f,ormación (Ross ini, tabla W) (Ref. 7). 

V.3. Cálculo de·los e /mol de la materia prima de alimentación

La instalación puede trabajar con una relación H
2

/m.p. 

(molar), variable: 

R
lV 

= 9/1 + 3/1 : 12/1 (total) 

Composición del ga� de ricirculación: H
2

= 90% molar 
(usual) 

La alimentación de R
1 , 11, 111· 

nm.p. 

Tabla V1
21 

Comp. n(kmol/h) 

m.p. 794. 9

H2
2385,0 

CH
4 

265,0 

r 
3444,9 

n 

nm.p. - 794,� kmol/hora 

- 3 x 794, 9 = 2385 kmol/h

�-
gas rec.,- = 0,9 

2650 kmol/h 

n
CH 

= O,lx2650 = 265 kmol/h 
4 

0 
= 7�07 kcal/kmol. e

' 
o 

= 15,0 kcal/kmol. e

(RQssini) 

. 
o 

e (m.p.): 75,0 kcal/kmol. C (G.Sucio)(S) 
p 



40 

c p
- lx75 + 3x7,07 + 3x 

O , lO xl5 =
o,9o 

o 101,2 kcal/kmol. e

Alimentación del RIV

nH 
-ª. 2 = inicial 

n 1 
m.p.

nh 
2. 2 sup lementario = 1 n m.p.

nH 
ll 2 = total n 1 m.p.

Gas de recirculación: 

Inicia l 2650 kmol/h 

Suplementario: 7950 kmol/h 

total 10600 kmol/h 

c - lx75 + 12x7,07 + 12(15/9)p 

nh = 2385 kmol/h
2 

nH = 9x794,9 = 7160 kmol/h 
2 

nH = 9545 kmol/h 
2 

o 
= 179,8 kcal/kmol. e

V.4. Cálculo de las Temperaturas Eqúivalentes a la Velocidad -

Media Adiabática. 

La temperatura equivalente a la velocidad media adiabáti

ca repvesenta �aquella a la cual un proceso izot,rmico, en el 

mismo intervalo de tiempo, conduce a la misma conversión en un 

proceso real adiabático. Se calcula con la relación (2) y la 

(3) 

• • • • • • • • • ( 3 )

donde E =  energía de activación = 39200 cal. aproximadamente PA 

ra la' materia prima que estamos tratando. (Ref. 9). 
- o 
T = temperatura media ( K) 
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Tabla V. 3 

Reactor ti< ºc) t(º C) 

I 470 -63,7 3 '

11 480 -48,9 8 

111 500 . -27,96

IV 520 -15,10 

T 
_ 470

1
00 + 4861

90 

+ 27 3 : 751,6 
º

K
2 

10x3 9200 
log R = o,35 t - 2 1

1
9 8x751,6 

tema I 2.24-6' 37 - 1- 406,27 - 28,5 log -0,23x63,7x0 ,35

tema 11 = 431,02 - 28,5 log 2,24-4' 9 -1
-0 ,.23x49x0, 35

2
1 24-2' 8-1tema 111 472,04 - 28,5 log= 

-0,23x28x0,35 

2,24-l,5l
- 1tema IV 486, 9 - 28,5 log = -0,23xl5,lx0,35 

tf< º c)

406,27 

431,02 

472,04 

486,90 

10 = 28,5 

= 448,28
° c 

o 483 ,, 5o e= 

= 493,11º c 

V. 5. C&lculo de los Elementos Geom,tiicos de los Reaetores

G - 35500 kg.
cat. 

VZR : VZR(I) + VZR(II) + VZR(lll) + VZR(IV) • 47,,l5 m3 

Este volumen de catalizador se reparte entre los cuatro -

reactores en función de la necesidad de la reacción. 

Para la repartición del catalizador por cada rea.ctor se -

ha tenido en cuenta el hecho que las reacciones lentas tienen 

necesidad de superficie activa mucho m&s grande que aquellas -

r&pidas o fuerte r&pidas. 
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Para el cálculo de las otras características geométricas, 

se han utilizado las siguientes reacciones: 

w = = . O ,74
·88500 - 119,6m

3
/h de m.p. líquida

. .

Usualmente, entre H
1 

y n
1 

se toma la relación H
1

= l,5D
1

; por 

lo tanto: 

de donde: 

Los resultados están tabulados en la tabla V.4. 

Tabla V,4, 

Reactor %,gr.cat G (Kg) V
ZR

(m3 ) w (h-1) D(m) H(m) 
caz. V 

, . 
. 

I '8, 45 3000 4,00 29,9 1,50 2,25 

II 9,45 3500 4,65 25,7 1,58 2,, 37 
. 

III 16,20 5750 7,65 15,6 1,87 2,81 

IV 65,50 2 3250 30,85 3,9 2,97 4,45 

L· 100,00 35500 47,15 ' 

V.6. Cálculo de las Caídas de Presión en los Reactares.

V.6.1. Cálculo del Tiempo de Contacto.

La cáida de presión del flujo de fluÍdos en medios porQ 
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sos está dada por la relación: 

donde 

Re: 

2d ·• g e 
• • • • • • • • • • ¡ • • • ( 4 )

3400 
Re • (régimen l aminar) •••••••• (5)

d • w. '" 
e I vap, 

• • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • ( 6 )

Af = coeficiente para la infl uencia de l as paredes (�=l) 

L = al tura del estrato poroso (H) 

w : vel ocidad del gas (m/s)

'( = peso específico del gas (K�/m3) 

d 
e = diámetro l ibre equivalente (mm),d = l ,09(Sincl air-Baker) ·e 

: viscosidad en condiciones de fl uimiento(Kg-f.s/m2) 

- constante de acel eración gravitacional (m/s2)

De l as relaciones (5) y (6) resul ta: 

�= 3400 )/: 'g 
d .w. rve 

• • • • • • • • • Q • • • • • • • • • ( 5 ' )

De las rel aciones (4) y (5'), resul ta: 

4 P = 11 o of • � • w
d e 

• • • • • • • • • • • • • • • • • • • e 4 , > 

V.6.2. Cálculo de la Viscosidad del Vapor

Jl � }J r. }Je

f r : f(9 ,7í) 

}Je (;_ 
Pc2/3

: 7 , 7 
/ Tcl 6 

--

Para la al imentación de R1, R11 Y R
111:

(Ref o 10) 
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Tabla V,5, 

Comp. N X M M. x 

m.p • 794,9 K>,2310 III 28,00 
.. 

H
2

2385,0 P,6 921 2 1,38 

CH4
2 16 5' o 0,076 9 16 1,23 

l: 
3444,9 1,0000 1. 30--,. 61 

/Je= 7,7 

Para la alimentación del R1V:

--
Te Pe Tc• x Pe• x G(Kg/li)· 

·. 

581,3 29,67 134,1 6,87 8�500 

33,1 12,80 22,9 8,87 4770 

190,9 45,80 14,7 3,52 4240 

l 171,7 19,26 97510 

�.( 19.26)213 

: 128 AJP
( 171,7) 116 / 

Tali>la V,6, 

Comp. N X M M. x Te Pe Tc• x Pe.X G(Kg/h)

m.p. 794,9 0,06 98 III 7;77 581,3 29,67 40,6 2,07 88500 

H. 
2 

9545,0 O ,�837 2 2 1,68 33,1 12,80 27,7 10,73 19090 

CH 
4 

1066,Q ©,0930 16 1,49 190,9 45,80 17,8 4,26 17000 

- . ··· 

11399,9 l,©000 ·r 10,94 l 86., 1 i"7,06 124§90' 
. . . 

... ·l 

. , 
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V.6. 3. Cálculo de las caídas de Presión en los Reactores

Características geométricas: 

HI = 2,25 m

DI
- 1,50 m 
-

VZR(I) = 4,0 m3 

29,9 -1 WI
- h-

Parámetros P,T,n: 

'Pi 
- 28 atm.; suponemos pf = 27 atm.
- AP

1 = 1 atm.; P : 

ti
- 470 ºe = 743 

º
K
}

-

ºK T = 711 
tf = 406 ºe = 679 ºK

t : 426,6 ºe = 700 ºKema 

n = 
+ 

2 

•n1· = 

2x 3445 + 3.45.5 
3617 kmol/h= 

2 

Parámetros reducidos: 

T T 
= 

T 
-r 

c

p 
p 

= 
p 

= 

c 

Vol.gas: 

Jll 
4, 141171,7 = 

J'-r 1,5 = 

27.50 
1,42 19,30 

• l,5xl28 192 ·/IP -

ñRTema 3617x0
1

082x700 
27,5 

192xlo-4

9810 
-5 2- 0,196xl0 k-f.s/m 

- 7550 m3 /h - 3 2,1 m /s



Sección y velocidad: 

='i� = 1,77 m 2 

4 
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w
1 

- Vol/gas/Sel - 2,1/1,36 = 1,54 m/s

Jl•L I w - 1 7 O O .,.,. ............. __

d2 

. -5 
= 1700 0

1
196xl0 x 2

1
25xl

1
54

l,092x10-6 

Tiempo de contacto en el R1:

:ZR ( 1), 

"= 
Vol. gas 

4.00 
2,1 • 0,767

Características Geométricas: 

HII ;:-... 
2,37 m

D
ll 

- 1,58 m 

VZR(II) 4,65 3m 

WII = 25,7 h-1.

Parámetros P,T,n: 

= 1,46 seg. 

- 0
1

97 atm. (�latm.)

Pi : 26,7 atm. (consideramos una caída de �resión de 0,3 atm.

en el horno 11) 

Pf - 25,6 atm. (suponemos una 6.P11 = 1,1 atm.)

p = 26,15 atm. 

ti
- 480 º e = 753 ºKf 
-

T = 728,5 ºK 
tf = 431º e 704 ºK -
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Tema: 448,3 ºe : 721,4 ºK 

+ An1 _1- -----=-=-

2ni 
_ 2x3790

1
5 + 305

1
3 

2 

ParámetFos reducidos: 

T 
r 

p 
r 

- T
T

- p
p

c 

728 .5 
171,7 

- 4, 24 

} 

- 26.15 : 1,35
19,30 

1,52 

3943 kmol/h 

l,52xl28 = 195 p =

195xl0
-4

98 10 
-5

: 0,199xl0 k-t.s/m�

nRrI'ema
Vol.gas -

p 

= 
3943x-0

1
08 2x7211

4 =
. 8 990 m3/h =

26,15 

Secci6n y.velocidad: 

2 
l:!11 

4 :
11'(1. 58 ) 2 

4 = 1, 96 

l,96x0,767 = 1,51 

= Vol., ·gasi _
8e 11.

2.49 
1,51 = 1,65 m/s

2m 

2m 

4. P 1 7 O O JI.
' 

L' w-
I 2 

_
1700 

0
1

199 x 10 x2
1

37xl
1

65 

1,092
x10

-6 - 1,1 atm.

(valor verificad�) 

Tiempo de·�ontaeto en 

f _
VZR(II)
Volgas 

• ")IT . "' t =
4.65 

• 0,767 :
2,49 1,44 seg • 



Características Geométricas 

HIII = 2,81 m

DIII - 1,27 m

VZR(III) = 
7,65 m3 

wlll : 15,6 h-l

Parámetros P,T,n: 

48 

Pi : 25, 3 atm. (consideramos una caída de presi6n de 0, 3 atm.

en el horno III) 

Pf = 24,� atm.· (suponemos AP
111 

= 1,1 atm.) 

p - 24,75 atm.

ti = 500 ºe - 773 

:] 
-

T = 759 ºK

tf
- 472 ºe = 745 

· tema - 48 3 ,� ºe - 756 ,6 ºK

n =

2 .: 
- 2x4096 + 221 1 5 

2 

Par�met�os Reducidos: 

T T 759 
4

,
4

"} 
-

= 
171,!l/ r -

e 

/J r 1,54

p 
p 24. 75 

-

= 
p

-

19,30 - 1,28 r 
e 

= 4206 ,2 kmol/h 
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JJ = )1
1!
•· )1 c = 1, 54xl28 - 19 7 JJP = 

19 7xio-4
9 810 

= O, 20lxlo-
5 

kg-f. s1n2 

Vol.gas= 
llR Tema= 4206x0

1
082x75 6, 6 _ 10500 m3/h = 2 , 9 2 m3/s.

p �4,75 

S�cción y Velocidad: 

= ,, 
4 

2,75 
2m 

seIII - SIII 1t t - 2,75 x 0,767 - 2,11 m2 

Vol.gas 
= 8eIII

� = - 1,38 m s.
2,11

4P 1 7 o o/J ·� ,·w
d 

= 

-5 
1700 o,201x10 x2

1
8lxl,38 

1,09
2

x10
-6 

Tiempo de contacto en el R111.:

' 
7,65
� �

2

• 0 � 767 - 2,01 seg •. 
, 

Características Geométricas: 

HIV : 4,.45 m

DIV - 2,9 7 m

V
ZR(IV) : 30,85 m3 

-1
w!V = 3 ,9 h 

1,1 atm. 

(verificado) 
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Parámetros P, T, n: 

P. = 23,6 atm. (consideramos una caída de presión de 0,6 atm.
1 

en el horno IV) 

Pf - 21,5 atm. (suponemos AP1V = 2,1 atm.)

P - 22,55 atm. 

- 793 

776,5 ºK 

tf = 486,9° c = 760 

tema: 493,7
°

C: 767 ºK

2ni 
n = 2 

2xl2267 + 205
1

45 
= = 12370 kmol/h 

Parámetros Reducidos: 

T 
r 

p 
r 

- 1. 
T 

e

p 
= 

p 
e 

776,5 _
86,1 

22,55 
- 17,06 -

9,0

) 

1,32 

/J r - 2,4 

)1 = /1 r· }Je = 2,4 x 76,7 = 184)'P =

-4184xl0 

9810 
:-5 

= 0,188xl0 Kg-f.sfti?

Vol.,gá.s = 

ñRT'ema
22,55 

_ 12370x0
1

082x767 
= 34400 m3/h 3 

= �,55 m Is 

Sección y Velocidad: 

81v

. 
D2 

- 7f .....1:i..- 4 
-

1í 
� 

. 

-

2 972 
6,95 2 

= m ' 

2 -s e IV = 81v· Ylt 6,95 X o·, 767 5,33 m 

Vol.gas. 9
1

55 / = 1,78 m s 
seIV 

- 5,33 

., -5 
Llp = 1700p,,L,w 

_ 1700 0
1

188xl0 x 4
1

45xl
1

78

· d! 1,092
x10

-6

Tiempo de contacto en el R1V:
VZR(IV)

t = 

30,85 
= . }t t • 0,767 : Vol.gas 9,55 2,48 sego

= 2,1 atm. 
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CAPITULO VI 

Sistema de Separación 

Intercambiadores de Calor . Hornos. 

VI.l. Descripción del Sistema de Separación

El sistema de separación está constituÍdo por dos vaos de 

expansión, de alta y baja presión y una columna de depentaniz� 

ción. El separador de alta presión realiza la separación del -

i, (H + CH )  d 1 fl t TrabaJ·a a 39 ºc. gas de recirculac on . 
2 4 e e uen e. 

El �eparador de baja presión disminuye el peso del va�or 

a la columna de depentanización. Trabaja a 35 °c, y 9 atm. 

El cálculo de la composición del gas para el separador -
• 

de alta es imposible de hacer, porque no se conoce la constan

te de equilibrio del hidrógeno • 

Para el separador de baja presión se ha podido hacer el 

cálculo del gas, aún no conociéndose la constante de equilibrio 

del componente-referencia, pero la asimilación de éste con un -

hidrocarburo �uya constante de equilibrio es conocida, habría 

introducido un error demasiado grande, haciéndose entonces el 

cálculo inútil. 

El separador de cabeza de la columpa de dep�nianización 

trabaja a 4,5 atm., la alimentación a 15o0c, el reflujo fresco 

a 40 ºc., 1/1 en relación con el producto de tope; la temperat� 

ra en éste Último es de 70 ºc (datos prácticos). 

VI.2. Cálculo del Diámetro de la Columna

VI.2.1. Dimensionaje de acuerdo al peso del vapor
•

El �imensionaje .se puede hacer en func·ión de v = ve
max. 

locidad máxima del vapor en la zona libre de la columna, y de 

V =  caudal volumétrico del mismo. 

rr. D2 

min •
4 

D 
m1n. 

• v = V , de dondemax. 

1-.,,..,....-�....,,� ... m-a_x_· -. 



52 

La velocidad máxima del vapor en la sección libre está -

dada por la relación: 

V = c(dl/d
2 max. 

1/2 1) ••••• (Ref. 11, pag. 304) 

donde: 

d
1 

= peso específico del líquido (reflujo interno) en 

condiciones de régimen en el tope de la columna, en 

kg/m 3• 

c 

d
2 

= densidad del vapor en condiciones de régimen en la 
'3 columna, kg/m.

= o,041 (const.ante empírica), para: s: 45 cm (dista!!_ 

= 

1 . 

cia entre platos, y h = 2,5 cm (cierre hidráulico). 

P,M 
donde p = presión en el tope (:4,5 atm) 

R. t 

= peso molecular del vapor

T = temp.era tura en el tope <= 343 ºK)

M - 0,207x 30 + 0,309x44 + 0,29lx58 + 0,233x72 = 51,20 

dl 

4. 5x51. 20-
=0,082x343 

¿;gi 730 -

i;! 
-

730 
,546 

38,18 kg/m 

+ 1595 +

1595

1700 

11.QQ + ,585 + ,579 

+ 1975 filtQQ 58:8 kg,Am3- .-- 10,2 
1975. 

+ --. 
,618 

Reemplazando en la relación de velocidad máxima ad•isible: 

v = 0,041(588/8,18 - L)112 - O 32 m/s maf• - ' 

\ , El caudal d� vapor en el tope de la columna sera� 

V .;: R + P R = 2P 

Q - 2P + P = 3P: 3x6000 - 18000 kg/h V 
V ": 

V = 

18000 
8,18 

3 3- 2200 m /h = 0,612 m Is

Dmin =� - 4x0,612

3,14x0,32 
___ __..___ .... ......_ p 
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· v.2.2. Dimensionaje de acuerdo al peso del líquido

El peso máximo del líquido está bajo el plato de alimell 

tación. El dimensionaje se hará en esta región. 

Consideremos que la velocidad máxima admitida del lÍqui 

do en el deversor es de O,l m/J l (Ref. 11, pag. 306) y que el -

área de conducto del deversor s: 

S - 0,1 S d - col.

El caudal en·e1 deversor sera: 

R' : F + R; R = 2P = 2x6000 = 12000 kg/h 

F - 86153 kg/h 

R' : 86153 + 12000 = 9 8153 kg/h 

V =

El volumen de líquido (reflujo interno) 

G - 9 8153 
d 7 95x3600 

3 
= o,0341 m /s 

Sd : V
_ 

O 
1
. O 341 

V O, l· 
- 0,341 2

m 

La sección de la columna será: 

Scol. : 10 Sd = 3,41 m2 

de donde: 

D 

.. 

--
� 4.x!: 41 ·

N 
: 2,09 m 

'1· 

Para establecer el diámetro efectivo de. la col,Um;(\a se -
' .• 

elige el mayor de los re sul tado_s halladqs en lQs cá.l,oulo s.. ,P.2, 
" '!. 

' • � ,f ,*' • .T , 

demos tomar entonces D f e ec. =.2,20 m, un p9co matar que el ál-
,. 

timo cal9ulado. De. la práctica, NR = 28 platos.



54 

VI.3. Calentador del hidrógeno suplementario para el RIV (con

el Reformado Fresco) (Sl) 

267-48 R - 48��259 : 0,96 

Ft = 0,78 (Ref. 12) 

p 
486-259 

o� 52. - -

486-48 -

At:219 ºG 

Atm1 
219-211

= 
-

2,3log 219 
-

211 

Qabs. GH • 
c 

• 
At

PH 2 2 

�t:211 ºc

217 

+ 

ºc 

V V GCH 
(H267-H48) 

4 
-

-

14320x3,55(267-48) +12720(276-118) 

- 13'210.000 Kcol/h
-

f· 

- Q b + 5% pérdida= l,05 x 13 210.000 =a s 13' 900. ooo Kcol/h 

Calor cedido de la cantidad total del reformado para en 

friar de 486
° a 259° , es: 

A ., V 

Q = 
GH • C ·�t + G (H486

-H259
) 

2 PH el 
2 

+ • • • • • • • • • • + • • • • • • • • • • + 

+·Ggas.
<H;82-Ht59

) - 21130 x 3,55·x 227 + 17267(466-271)

� 730(427-250) + 1595(403-234) +

+ 1700(385-218) + 1975(362-210) + 

+ 80132(368-151): 37'853QOO'Kcol/h· 

VI.3.1. Superficie de intercambio de calor

Atml - 217 ºc

-
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Para un valor elevado del coeficiente de intercambio de 

calor, el aparato es de construcción especial; los tubos con -

aletas, ciroulandq el hidrógeno por la carcaza y por los tubos 

el reformado fresco. 

2 oK - 120 Kcal/m .h. e 

13 1 210,000 
= 120x217x0,78 = 650 2 

m 

VI.4. Calentador de la mezcla de alimentación (S2)

Dentro de un cálculo estimativo del intercambio de calor, 

ha resultado una temperatura de salida del precalentador de la 

mezcla de alimentación,cerca de 230 ºc.

Para que este aparato sea económico, observando tml y Ft,

nos hemos fijado un valor más alto que 230(para la parte calie� 

te): 

t 
X 

39o0 c Q - M C At = 794,9xl01,2(390-230)
abs m.p. p 

- 12'500.000 Kcal/h

- Q b + 5
% pérdida_a s 

= 13 1 600.000 Kcal/h

SLq>onemos t = 370 ºe
X 

l,05xl2 1 900.000 

donde x: fr. peso del reformado que pasa por este aparato. 

Q - (1 - 0 1 368) [2130 X 3 1 55(486 -370) f 17267 (466-364) ced -
+ 730(427 -332) + 1595 (403 - 314) +

1770(385 -297) + 1575 (362 282) +

80132(368 - 234'[1= 13'620.000 Kcal/h

(verificado el supuesto) 
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VI.4.1. Superficie de intercambio de calor

390 
R -

- 4.86 

140-96
2 ,3 log .!.iQ. 

96 

- 2 30
370 =

- 118 ºc

1, 36} 

Ft - 0,75
486 - 370 

p = 486 230 
• 0,45

Da manera similar: 

2 o K - 380 Kcal/m .h. C

12 1 900.000 
= 380xll8x0,75 =· 380 m2 

VI.5. Determinación de la temperatura después de la mezcla

G1 = Cantidad de fluÍdo que sale de s1

G
2 

- Cantidad de fluÍdo que sale de s
2 

t - Temperatura después de la mezcla 
X -

t 
X Qced = Qabs 

G1
• c

Pl 
(tx - 259) = G

2 
c

p 2 
(370-tx)

. .  

e
pl = c

p2 
(la misma compósfci6n)

G¡ 
G 

� - X • .:::2_ - 1 - X 
G - 'G 

x(t -259) = (1 - x)(370-t ) 
X · X 

t : 259x + 370(1 - x) 
X 

: 259 X 0
9
368 f 370(1 - 0,368) : 329 OC 
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VI.6. Rehervidor de la columna de depentanización (S3)

ISO 

. 1 
d>.t, 

L 

Del balance: 

QRx + QF + �R:S = Qv + QB

QRB 
-

Qv + QB 
- (QF + QRx )-

QF 
� H:50

., 1
- G Hl50 + G + G Hl50 + G H = - C2 C3 C4 gas. 150 

- 730xl73 + 1595xl65 + 1700xl54 + 1975xl48 + 80�53x80 =

= 7'363.300 Kcal/h

2190xl23 + 479Qxl20 + 

+ 5100xll4 + 5920xll0 = 2'078.000 Kcal/h 

1460x50 + 3190x28 

+ 3400x23 + 3950x21 = 323800 Kcal/h

= G H 1
= 80153xl22 = 9'800.000 Kcal/h gas. 217 
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QRB: 2'078.000 + 9'800.000 - (7'363, 200 + 3 23-,800) -

= 4'190,000 Kcal/h. 

Q d: Q b + 3% pérdida - 1,03 x 4'190.000 = 4'310 . 000 Kcal/h
ce a s

t 
X 

329 

Qced GH • e .(3 29-t )= 

2 PH 
X 

2 

+ • • • • • • • • +
"' 

Gc4
(H

3 29

.(H; 29
1 

+ G - Ht ) +
c 

s X 

Suponiendo tx - 300
° C:

+ 
.¡ 

Gc1
(H329

H
v 

) +tx 

G (H 
l

gas. 3 29 

H t' )-

tx 

- H 
1 )

tx 

Q : 21130x355(3 29-300) + 17270(327-303) + 730(301- 280)
ced 

+ 1595(283- 263) + 1700( 265- 245) + 1975(26 2-233) �

+ 80132(201-180 = 4' 290.000 Kcalih

(verificado el supuesto) 

VI.6.1. Superficie de intercambio de calor

De manera similar: 

110-82 

2,3 log 110 

8 2 

= 96 ?e 

R -
219 - 218 
329 300 

329 300 
p = 329 218 

= o,0 ,345
l

. 

- 0, 26'1 {

.,d) 

K = 250 Kcal/m2
.h.ºc 

Qcam, 
s = 

K. fl tml .Ft

_ 4'290 .000 

250x96xl 
·2

: 174 m 

+
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VI.7. Cá l cul o de la temperatura de l a mezcla de al imentación -

inmediatamente después de mezcl arl a con el gas de recircu

lación comprimido. 

"'')4'/a 
t;,e. s: ?

+ nCH . c )(55-tx) -
4 PCH 

n m.p 
c (t -30) 

p X m.p.

4 

(2585x7,07 + 265xl 5)(55-tx) -

794,9x75Ctx-30) 

de donde: 

20820x55 + 59700x30 
20820 + 59700 - 36,5 ºe

VI.8. Precalentador de la mezcla de alimentación (S4)

Qced 
-

-

+ 

GR 

-

Q b =º .c .4t = 794,9x1Ql,2(230-36,5) =a s·. m.p p 

= 15 1 550.000 Kcal/h 

Q = Q + 3% pérdidaced abs. t 

- l ,03xl5'550.000 = 16'020.000 lcal/h

• c • (300-tx> + G'cl 
(H3�0 �H:x

) + ••••••
PH 2 2 

Gc4 
(H3�0 H" )tx 

+ • • • •
1 

G (H 
gas. 300 Hl 

)tx 

Suponiendo tx • 189 ºe

Q - 21130(300-189)3,55 f 17270(302-237) +ced 

+ 730 (278-217) + 1595(261-203) + 1700(245-14�)

+ 1975(214-124) + 80182(180-103): 16 1 020.CXDKca:Vh

(verificado el supuesto) 
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VI.8.1. Superficie de intercambio de calor

o 
189 -

230
° 

A tm1
15215 - 70 

ºe = 2,3 log 152 1 5 = 
107 

70 

e 230 36 1 5 R
- 300 189 

= 1, 70 � 

Ft = 0,72 

300 - 189
- 300 36,5 = 0,41

Por similitud con. otro aparato: 

K - 375 Kcal/m2 h ºe

15 '550. 000 : 54) J375xl07.x0,72 

VI.9. Condensadór del reformado fresca (Rl)

+ G (H l 
-
H 1 

) 
· 

gas. 189 - 39 =
¡ ';,. ·,. -· ' . '·' :

21130x3,55(189•3• +�17270(237�116) + 

730(217-39) 4 1695(203-27) + 1700 

(148-�3) + 1975(124-21) + 20132 

(103�19) - 20 1 120.oooKaal/h 
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El consumo de agua sera: 

2 O ' 7 2'0 , O O O 
= 4 6 O • O O O Kg/h lx45 

- 460 m3/h

VI.9.1. Superficie de intercambio de calor

e 

129-2 4 
Atm1 

-

2,3 log ll@.
24 

Por similitud: 

K: 465 Kcal/m2 h ºe

QcamS: K. 
{J

tml

VI.10. Calentador del reformado no estabilizado= alimentación

de la columna de depentanización -(-con el reformado.� es

tabilizaao ) (S5 ) 

150° 

Qabs. 
-

-

217° 

+ 

+ 

tx = 

+ 

..., 1 
G c ( H 1 5 O -H 

3 5)
2 

( ,, 
1 

Gc4 
Hl50-H

35 ) 

G (H 
l

gas. 150 

730(173-32 ) 

1700(154-20 ) 

+ 

+ 

+ 

- .1 

. 
V . l 

Gc
3 

(Hl50•H·35 ) 

Gc5 
(H;60

_:H}5>

:;: 4 l . 

1 '"' 
H35 ) ·:·

-f 

. 
·., •. ·f. 

15.95(1'65-24 ) 

1975(148-18 ) 

+ 

+ 

,, 

+ 

+ 

+ 80153(80-17 ) - 5'863,000 Kcal/h .... 

Qced = Qabs + 2 % pérdida= l,02x5'863,000 = 5 1 980,000 Kcal/h 

Qced 
-

- G (H 
l 

gas.es. 217 

1 1
Ht = H

2 17 
-

tx = 9301"" 

- H 
1 ) de donde: tx 

Q'-!iHl • 5 1 980,000 122 - 47,3 Kcal/kgG 80153 gas.es. 
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·vr.10.1. Superficie de intercambio de calor

150
° 67 - 58

2, 3 log 67 
58 

= 6 3,1 ºe

.Por similitud: 

2 . o K - 225 Kcal/m .h. e 

5'863,000 
225x63,l - 410 2 

m 

VI.11. Condensador de la -columna de depentanización (R2) 

Qced. =

+ 

'i 1 
Gc2 

(H70-H40) 

( 
., 1

Gc4 H70-H40) 

+

+ 

( V 1
Gc

3 
H70-H40) 

'I 1 
Gc5

(H70-H40) 

+ 

= 

- 2190(12 3 - 50) + 4790(120 - 25) -

+ 

= 

Consumo 

GH O
-

-

2 

5100(114 

1 1 593,000 

de agua: 

Qabs1 

A t. c 
· PH O. 2 

- 2 3) + 5920.( 110 - 2�)

Kcal/h 

1'593.000 5!;° m3 /h- =-
- 29-.,cl 

. ,. 

vr.11.1. Superficie de intercambio de 'calor 
. 

Atm1
16 - 15

ºe = 2,3 1og il.
= 15,54 

15 

Por similitud: 

K 350 Kcal/m 2 o 
= • h. e

Qcam. 1 1 593.000 
s = 

= 

350xl5,54 = 294 m 
K. f1tml

+ 

-

2 
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VI. 1 2. Enfriador del reformado estabilizado (R3)

Q : G (H 1 -H
1 ) - 80153(47,3-15) -ced. gas.es 93 40 

= 2'260,000 Kcal/h 

Consumo de agua: 

_ Qabs, 
4 t.c 

PH O2 

= 64,7 m3/h 

2'260.000 
= 

35xl 

vr.1 2. 1 . Superficie de intercambio de calor 

60° 
At = 33 - 15

ºe ml 2,3 log -ª-ª. 
= 2,3

15 

Por similitud: 

K - 240 Kcal/m. 2 h. ºe
-

40° 

s 

Qcam1 
2'260

1
000 

¿t:15 = K.Atml 
= 240x2,3 

VI. 13. Primer Horno (Gl)

: 64,700 Kg/h 

408 2 
= fil 

Realiza el calentamiento de la mezcla de la �ateria �!� 

ma con el gas de recirculación (H2 + CH4) de 390 a 70 ºe�

e 
p 

= M . e At. 
n. p. p

Q = 794,9xl01 ,2(470-390) = 6�t30000 k�il/h abs. 
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Consumo de combustible: 

combustible utilizado: gas de refineraía 

( r = 0,85) potencia calórica calculado con 

la relación: 

Hi = 1100 f 12650 f = 1100 f 1 2650x0, 85 =

: 11880 kcal/m3 

Rendimiento teórico del horno: Ylt = 0,70 

El consumo de combustible sera: 

Superficie: 

6'43000Ó 
0,7xll880 : 77 2 Nm3/h

En hornos con esta función se admite una -· 

tensión t6rmica: tt • 27100 kcal/m2 

6'430000 
27100 : 238m2 (hornd cilÍn-

f·'. 

drico vertical) 

VI.14. Segundo horno (C2) 

Realiza la elevación de la temperatur� del efluente del 
o \primer reactor (RI) de 406 a 480 c.

Y., ' " .1 

Para determinar la cantidad de calor ab�orp'id0
1
-?e, l& 

mezclá de reacción, se utiliza la relación: 

·•

Q�bs. - GH
2

.·cp
H 

• dt f Gcl
(H�8Q-�:06)+ �···t••Ggas.<H:80-H:06) 

2 

La composición de la alimentaci,Ón, del horno. C2 y el cálc]:! 

lo de densidades a partir del c6 son necesarios pa�a hallar el

contenido calórico; (tabla VI.l. ) • 
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Las cantidades de etano, propano y pentano son despreci� 

bles. 

Q : 5460(480-406) + 4240(460-392) + 87680(361-305) = 6'640CX>Ckc:Bl./h
abs. 

Consumo de combustible: 

6 1 640000 3 
-

O�xll880 - 800 Nm /h

Superficie: 

6'640000 
27100 = 245 m2 (horno cilíndrico vertical)

VI.15. Tercer horno (C3)

viene 

Realiza la elevación de temperatura del efluente que 
o del segundo reactor (Rll) de 431 a 500 c.

Para determinar la cantidad de calor absorbido de la 

mezcla de reacc�ón, utilizamos la siguiente zelación: 

La composición de la alimentación del horno C3 y"el 

cálculo de densidades de las fracciones a partir. del C� n;e,ces& 

rios para determinar el contenido calórico (entalpía) se mties

tra en la tabla VI. 2. 

Q abs .• 

Q 

B : 

= 6050x3,55x69 + 4270(480-414) + 73(441-380)_ +·133(416-358)+ 

+ 138(397-340) + 166(380-324) + 87100(376-32�i �

- 6•405000 Kcal/h

Consumo de combustible: 

abs. 6'405000 
0,70xll880 - 768 Nm3/h

Superficie: 

6'4o5ooo - 235m2 (horno cilíndrico Vertical)
27100 
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VI.16. Cuarto Horno (C4)

Realiza la elevación de la temperatura de la mezcla del 

efluente del tercer reactor (RIII) con el gas de recirculación 

suplementario. 

Para el efluente, de 472 a 52o
0c, y para el gas de re

o 
circulación, de 267 a 520 c.

El calor absorbido se calcula con la rehación: 

- GH • c • A t 1 + G c 1 
( H � 2 O2 PH 

2 

+ ...... ... 

H J
6 7 ) + GH • c • (l t +

2 p
},I 2 

G (H
V 

H '"" )gas. 520- 472 

La composición de la alimentaci�n del horno C4 as{ como 

el cálculo de las densidades medias de fr.c6 + se �uestra en -

la tabla VI. 3. 

Q - 14 320x 3,55(520-267) + 3,55(20740-14320)(5i0-472) +abs. 

+ 12720(498-276) + (17100-12720)(498-452) + 377(457-417)+, 

B 

A = 

+ 86524( 376- 354): 18'76QOOO Kcal/h

Consumo de combustible: 

= 

18'760000 
O, 7xll800 

Superficie: 

2250 Nm3/h 

= 

18'760000 
27100 - 690 m2 

Siendo as{ de grand� la superfi�ie, este heino.�ebe s�r
' g·r -,.11. 

rectangular con serpantina contínia e9 las pa�e��s� sin conve� 
. ,c1.on. 

Un horno cilíndrico vertical co� esta superficie debe

ría tener al menos 12 mts. de diámetro. 



Compos. 

H2 

el 

c2 

c3 

c
4

c
5

c
6

c
7

C
8

c
9

ClO

isoc6 

isoc7 

isoc8 

isoc9 

isoc10

CP 6

CP7 

CP8

CH6

CH7 

CH8 

CH 9 

CHlO

A6 

A7 

A8 

A9 

Al O 

20 76 8 8 

n(Kmol/h) 

2729 

265,19 

0,21 

0,04 

o 

o 

38,10 

53,90 

24,50 

111,50 

78,40 

3,70 

3,80 

4,51 

5,86 

3,97 

25,70 

36,:_ 40 

7,90 

27,10 

35,84 

37,20 

10,23 

1,73 

19,.60 

65,10 

74,40 

53,90 

10,72 

o - - - - �

Tabla Vl
1

1, 

M 

2 

16 

30 

44 

58 

72, 

86 

100 

114 

128 

142 

86 

100 

114 

128 

142 

84 

98 

112 

84 

98 

112 

126 

140 

78 

92 

106 

120 

134 

e 
15 

Gi(kg/h) 

- - -

5460 

4240 

6 

2 

o 

o 

3,280 

5,390 

9,630 

14,300 

11,100 

320 

380 

560 

750 

560 

2,160 

3,560 

880 

2,280 

3,510 

4,170 

1,290 

240 

1,530 

5,990 

7,890 

6,470 

1,440 

87,680 

f 
2

� Gi/fi 

0,659 4,960 

0,683 7,880 

0,702 13,700 

0,718 19,900 

0,730 15,200 

0,655 488 

0,670 567 

0,693 807 

0,705 1,060 

0,720 11,s 

� . ,�, 

0,749 2 8,80 .,. ,. . r ,, 

0,763 4,.55(¡) 

0,773 , .1, 140 

0,778 2,920 

0,1�� 
' l fl l

4,560 

o 1 7.8� 1 . .. "
5,325 

0,791 1,630 

0,811 296 

0,879 1,740 

0,867 6,910 

0,868 9,100 

·0,865 7, 480

0,870 1,660 

i 115,631 



Comp. 

isoc6

isoc7

isoc8

isoc9

isoc10

CP6

CP7

CP8

CH6

CH7

CH8

CH9

CHlO

A6 

n(Kmol/h) 

3025,64 

267,00 

2,45 

3,03 

2,38 

2,31 

24,51 

36,26

59,80 

80,74 

57,00 

20,10 

20,68 

27,11 

32,26

21,78 

16,90 

22,80 

4,20 

19,39 

15,62

13,07

0,24 

o 

33,30 

100,30 

105,30 

67,50 

16,08 

02� 87100 
I" n -114210 - º

'
7626

Tabla VI 1 2. 

M Gi(kg/h) 

2 6,050 

16 4,270 

30 73 

44 133 

58 138 

72 166 

86 2,110 

100 3,630 

114 6,820 

128 10,330 

142 8,090 

86 1,730 

100 2,070 

114 3,090 

128 4,130 

142 3,090 

84 1,420 

98 2,230 

112 470 

84 1,630 

98 1,530 

112 1,460 

126 30 

140 o 

78 2,600 

92 9,230 

106 11;160 

120 8,100 

134 2,150 

87,100 
15 

� , ,; = 0,767

0,659 3,200 

0,683 5,300 

0,702 9,710 

0,718 14,630 

0,730 11,060 

0,655 2,640 

0,670 3,100 

0,693 4,450 

0,705 5,850 

0,720 4,290 

0,749 1,890 

0,763 2,920 

0,773 670 

0,778 2,090 

0,769 1., 990 

0,783 

0,791 40 

0,811 o 

0,879 2,960 

0,867 10,650 

0,868 13,370 

0,865 9,350 

0,870 2,460 

i; 114,210 



Tabla VI 1 31 

Comp. n(kmol/h) M Gi(Kg/h) �:
º

Gi/
) 

;i.

H2
10,370,92 2 20,740 

c1
1,068,98 16 17,100 

c2
11,25 30 337 

c
3

15,60 44 686 

c4
12,50 58 725 

c5
11,52 72 829 

c6
13,09 86 1,125 0,659 1,710 

c7
19,47 100 1,950 0,683 2,8'50 

es 
34,50 114 3,930 0,702 5,460 

c9
48,19 128 

-

6,170 0,718 8, 580 

ClO
34,90 142 4,960 0,730 6,800 

isoc6
36,70 86 3,160 0,655 4,820 

isoc7
3�,28 100 3,430 0,6'?l0 5,120 

isoc8
44,89 114 5,120 0,693 7,380 

isoc9
53,09 128 6,790 0,105 9,620 

isoc10
35,94 142 5,100 0,720 7,080 

CP6
4,40 84 369 0,749 493 

CP7
5,20 98 515 o,763 674 

,, 

CP8
1,00 112 112 0,773 144 

CH6
18,11 84 1,520 0,778 1,950 

CH7
14,24 98 1,390 0,769 l,8l0 

CH8
7,00 112 784 O, 7,83 J.,000 

CH9
() 126 o O,,; 791 o 

CHlO
1,27 140 l 7ij a, a11 220 

A6 41,90 78 3,270 0,879 3,720 

A7 122,30 92 11,250 0,867 14,160 

A8 
123,80 106 1·3,120 0,868 15,100 

A9 
78,40 120 9,410 0,865 10,850 

Al O 21,44 134 2,870 0,870 3,300 

o
20. 86524 •0,7667 15 86,524 r. 112,841'

A ll?.R41 o ,_a0.772
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VI.17. Balance Térmico del Bloque de Reacciónº

El aporte de calor al bloque de reaeeión se hace por -

intermedio de la materia prima, gas de recirculaoión suplemen

tario introctucid0 al cuarto reactor (RIV), y· el,suministrado -

por los hornos. ... 

Parte del tatal, es consumido en las reacciones y el 

resto, sale del sistema con el efluente. 

Haciendo un balanee: 

Ql = 6 1 430000 Kcal/h

Q2 = 6'640000 Keal/h

6'405000' Kcal/hQ3 
-

Q4 =18 1 760000 Kcal/h

Q = G� .e .ti + GCH m.p. 
2 PH 42 

• t + G .H : 
c1, t

: 17 1 080000 Kcal/h 



QI = 

QII = 

QIII = 

QIV = 

t1.c .n 
p m.p.

t11.c .n p m.p. 

= 

= 

t .c n III p. m.p. 

t1v•c .n p m.p.
= 

• 68

63
1
73xlOl,2x794,9 

48,98xl01,2x794,9 

:27,96xlOl,2x794,9 

15,10xl79,8x794,9 

= 

-

-

-

= 

5'120000 Kcal/h 

3'940000 Kcal/h 

2 1 330000 Kcal/h 

2 1 165000 Kcal/h

Del cálculo de caída de temperatura en los reactores • 

• • 

+ ••••• G Ht gas. f

21130x3,55x486 + 17267x466 + 730x427 + 1595x403 + 

1700x385 + 1975x368 + 80132x3fr8 = 76'236000 Kcal/h 

Entrada: 

6 1 430000 + 6'640000 + 6'405000 + 18'700000 + 34'420000 + 17'080000: 

= 86'735000 Kcal/h 

Salida: 

5'120000 + 3 1 940000 + 2'330000 + 2'165000 + 76'236000 -

= 89 1 790000 Kcal/h 

VI.18o Justificación económica para las fijaciones de tempera

turas en los intercambiadores de Calor. 

Sl El fluÍdo caliente que sale del Último reactor a 486º c 

�leva la temperatura del hidrógeno que viene del com-

presar a 48° c, a 267°c. Se ha elegido esta temperatu-

ra porque ella dá un factor de eficacidad Ft = 0,78

del intercambiador, lo que permite utilizar sólo un p� 

se por la carcaza y dos pases por los tubos. Para un 

valor Ft 0,75 hubiera sido necesario considerar un in

tercambiador con dos pases de carcaza y cuatro de tubos.. 
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Observando la tabla ;zl."P, pa:r.a un aumento del factor 

eficacidad (Ft = 0,9 5) que se consigue con 2 pases por

carcaza y 4 por tubos, se produce una disminución de -

la superficie de intercambio de 11 5m2. Pero esta eco

nomía de superficie lleva a un compromiso de .elección: 

economía en superficie de intercambio de calor, o eco

nomía por concepto de bombeo hidraÚlico, pues un aumen 

to del número de pases se traduce en un aumento en la 

caída de presión del fluÍdo dentro del intercambiador 

de acuerdo a las fórmulas 

donde 

G 2 1 n 
di f

(para el interior de tubos) 

fl P = N fl p
\.. 

+ (N +1 )A.PT c c c (a través de la ca�

caza, según Kern) 

n - numero de pases por tubos 

numero de deflectores, que es función direc-

ta del número de pases por carcaza. 

Una elección Óptima necesitaría la comparación de dos 

parámetros: ahorro en dinero por metro cuadrado de re 

ducción de superficie de intercambio, y aumento de co� 

to por mayor potencia de bombeo requerida, de acuerdo 

a la fórmula 

Potencia 

s
2

, s4, s
5

, R1: Un análisis idéntico a base del factor Ft pa

ra los demás intercambiadors, permite considerar para 

s
2 

y s4 1 pase por carcaza y 2 pases por tubos, mien

tras que para s
5 

y R1 es indispensable que sean cuando

menos 2 pases por carcaza y 4 por tubos ya que Ft 0 1
7 5 

para el primer arreglo carcaza - tubos (1 - 2). 
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VI.19. Rendimiento de Productos

Q : 700000 t/año 
anual 

Tf t 
= 330 dÍas/año 

un o. 

Tabla VI 1
4l;, 

Materia Prima % peso 
--

Gasolina o.v. 100,00 

productos: 

Gasolina NOF
1 

90 90,60 

-

Productos ligeros 6,72 

Gas de recirculaciÓn 2,62 

-

100,00 

Qh(Kg/h) Q (t/a:io) 

88500 700000 

80150 634000 

6000 47400 

2350 18600 

88500 700000 

� 
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