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Resumen 

Debido a la generación de moléculas a lo largo de los reactores de lecho transportado durante la desintegración 
catalítica de hidrocarburos pesados, disminuye la densidad y se incrementa la velocidad de la mezcla reactiva. Esta 
situación provoca un cambio en dirección axial de la velocidad relativa del catalizador respecto a la de la mezcla 
reactiva evaporada y, consecuentemente, variación continua de los coeficientes de transferencia de masa y calor entre 
la fase gaseosa y la superficie del catalizador. Estos cambios en los coeficientes afectan a la velocidad efectiva de las 
reacciones de desintegración. Utilizando un modelo matemático para un reactor ascendente de desintegración 
catalítica, en el cual se considera explícitamente variación en la velocidad de gases, de catalizador y en la densidad 
de la mezcla reactiva, se hace un análisis del cambio que exhiben los coeficientes de transferencia. Es importante 
hacer notar que el coeficiente de transferencia de masa puede variar hasta un 50% a lo largo del reactor. El 
coeficiente de transferencia de calor exhibe variaciones del orden del 11%. 
 
Palabras clave: desintegración catalítica, modelado matemático, reactor de lecho transportado, coeficiente de 
transferencia de calor, coeficiente de transferencia de masa. 
 
Abstract 

Due to molecules generation during the catalytic cracking of heavy hydrocarbons in riser reactors, the density of the 
reactive mixture decreases and its velocity increases. This situation provokes axial variation of the slip velocity 
between the catalytic particles and the reactive mixture and consequently, the continuous variation of heat and mass 
transfer coefficients. These changes affect the effective reaction rate. In this work, using a mathematical model for a 
catalytic cracking riser reactor, which considers explicitly the variation of the reactive mixture density, an analysis of 
the changes exhibit by transport coefficients is performed. It is important to note that mass transfer coefficient values 
can change up to 100% along the riser. Values for the heat transfer coefficient changes about 11%. 
 
Keywords: catalytic cracking, heat transfer coefficient, mass transfer coefficient, mathematical modelling, riser 
reactor. 
 
1. Introducción 

El proceso de desintegración catalítica 
se lleva a cabo en reactores de lecho 
transportado conocidos como “risers” o 
“elevadores”. La carga líquida precalentada 
(generalmente gasóleos de vacío) y el 
catalizador caliente (proveniente del 
regenerador) son suministrados en la parte 
inferior del reactor. Al contacto entre ambas 
fases, la carga líquida se evapora 
instantáneamente, iniciando su 

desintegración y la producción de gran 
cantidad de moléculas de peso molecular 
menor al de la carga, disminuyendo la 
densidad de la mezcla reactiva e 
incrementando la velocidad en dirección 
axial. En el reactor aparecen dos regiones: 
una en la base que se distingue por la 
aceleración del catalizador, la otra, con un 
flujo del catalizador totalmente desarrollado 
que permanece hasta la salida de la mezcla 
reactiva y del catalizador del reactor. Durante 
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- Ambas fases se desplazan en flujo pistón. el recorrido el catalizador viaja a una 
velocidad menor a la mezcla reactiva 
(conocida como velocidad de deslizamiento o 
“slip”) debido a la diferencia de densidad de 
las fases (Vendersbosch y col., 1999). 

- La carga se evapora y se mezcla con el 
catalizador de modo espontáneo. 
- El reactor no tiene salidas ni entradas 
laterales. 
- Las reacciones de desintegración son 
únicamente catalíticas. 

El objetivo del presente trabajo es 
modelar sistema reaccionante considerando 
explícitamente la presencia de las fases 
sólida (catalizador) y gaseosa (mezcla 
reactiva) y, a través del uso de correlaciones 
fundamentales aceptadas, seguir el cambio de 
los coeficientes de transferencia a lo largo del 
reactor, a consecuencia principalmente del 
cambio de densidad de la mezcla reactiva. 

- La mezcla gaseosa es ideal. 
- El gas disminuye su densidad debido a la 
generación de moléculas de peso molecular 
menor por las reacciones de desintegración. 
 

A continuación se describe el modelo 
matemático del reactor de desintegración. Las 
variables y sus unidades se definen al fin del 
artículo. La densidad de la mezcla gaseosa en 
cualquier punto del reactor es: 

 
2. Desarrollo teórico 

El modelo del reactor incluye un 
esquema cinético de 5 seudocompuestos 
(Maya Yescas y López Isunza, 1993), los 
balances de masa para las especies 
reaccionantes y el balance de energía. La 
desintegración de la carga sigue un esquema 
de segundo orden, en tanto que las reacciones 
de desintegración de las especies generadas 
son de primer orden.La dependencia de la 
velocidad de reacción con la temperatura 
toma la forma típica de Arrhenius (Van 
Landeghem y col., 1995; Sungungun y col., 
1998). El modelo considera como la entrada 
del reactor al punto donde se encuentran la 
carga líquida, con el catalizador. La carga se 
precalienta a una temperatura en el intervalo 
de 430 K a 490 K, y el catalizador en el 
intervalo de 935 K a 945 K. Al contacto se 
provoca la evaporación instantánea de la 
carga, obteniéndose una mezcla de 
hidrocarburos y catalizador con una 
temperatura en el intervalo de 815 K a 835 
K.  

 
∑= i iiREFG PMC ξρ   (1) 

 
La velocidad de la mezcla reactiva es: 
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La corriente de las partículas del 

catalizador se acelera debido al arrastre 
provocado por la mezcla evaporada y el 
efecto de retención por acción de la gravedad, 
alcanzando una velocidad (terminal o de 
Stokes) constante y ligeramente menor a la de 
la mezcla reactiva (McCabe y Smith, 1976; 
Bolkan-Kenny y col., 1994). 
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El coeficiente de arrastre  que 
aparece en la Ec. 3 está en función del 
número de Reynolds de partícula, . Sus 
valores se obtienen de las siguientes 
correlaciones (Bird y col., 1960; McCabe y 
Smith, 1976): 

DC

pRe
Esta mezcla reacciona de modo 

heterogéneo generando moléculas, y sale del 
reactor con una temperatura en el intervalo 
de 790 K a 810 K. Las características del 
modelo utilizado son: 6.0Re

5.18500Re2
p

Dp C =<<   (4) 
 

- Al reactor se le considera de lecho 
transportado y heterogéneo. 

44.0200000Re500 =<< Dp C  (5) 
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Aquí, el número de Reynolds de 
partícula se calculó como: =
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La fracción volumétrica ocupada por la 

fase gaseosa en cualquier punto del reactor 
es: 

( ) 00.. PP TzTIC ==   (11.1) 
 
La función de desactivación del catalizador 
es: 
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El balance de masa para cualquier 
especie A en fase gaseosa es:  

En los lechos transportados, la 
transferencia de calor es resultado de los 
mecanismos de conducción y convección, 
principalmente. Una forma posible para 
calcular el coeficiente de transferencia de 
calor (Brodkey y Hershey, 1988) es: 
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El balance de masa para cualquier 
especie A en la superficie catalítica es:  

Donde se utilizó la definición del 
número de Nusselt (Ec. 14) y su correlación 
con los números de Prandtl y Reynolds (Ec. 
15 y 16). Es importante notar que el número 
de Reynolds se evaluó utilizando el valor de 
la velocidad terminal de partícula, . Tv
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El calculo del coeficiente de 

transferencia de masa se realizó de manera 
análoga: 

El balance de energía en la superficie 
del catalizador es: 
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En el recuadro (Fig. 2) se observa el 
perfil de velocidad terminal ( ) entre la 
mezcla reactiva y el catalizador. 
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En donde G  es el gasto en masa por 
unidad de área, evaluado a v  y  es el 
número de Schmidt: 
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Resultados y discusión 

El modelo presentado se resolvió 
utilizando un método Runge-Kutta de 4º 
orden en una computadora tipo PC. Los 
resultados de la integración de las ecuaciones 
se presentan en las siguientes figura. La 
densidad de la mezcla reactiva disminuye 
mientras avanza por la dirección axial del 
reactor (Fig. 1), debido a la generación de 
moles. Se puede notar que el cambio de 
densidad es muy importante al inicio del 
reactor, que es donde se lleva a cabo la 
mayor parte de la reacción catalítica, ya que 
ahí es donde hay más carga disponible y el 
catalizador está más activo, y continua a lo 
largo de todo el lecho. 

 
Fig. 2. Perfil de la velocidad de la mezcla reactiva 
y del catalizador a lo largo del reactor de 
desintegración. En el recuadro v . T

 

Como se puede esperar de la forma de 
las correlaciones para los coeficientes de 
transferencia, tanto el coeficiente de 
transferencia de calor como el de masa 
disminuyen a lo largo del reactor (Fig. 3). 
Análogo al cambio de velocidad, el cambio 
en los coeficientes es más rápido al inicio del 
reactor. Esta situación provoca que la 
velocidad efectiva de reacción se vea 
disminuida por la menor transferencia de 
masa entre las fases, además de los efectos 
cinéticos de desactivación catalítica. 
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Fig. 1. Cambio de densidad de la mezcla gaseosa 
en un reactor de desintegración catalítica. 
 

La generación de moles y la 
consecuente disminución de la densidad 
gaseosa, provocan que la velocidad de la 
mezcla reactiva se incremente (Fig. 2) y, 
simultáneamente, por arrastre se incrementa 
la velocidad del catalizador. 

. 

Fig. 3. Cambio de los coeficientes de 
transferencia de masa y de calor a lo largo del 
reactor de desintegración catalítica. 
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El punto más importante a notar en la 
Fig. 3 es que el coeficiente de transferencia 
de calor no cambia más de un 11% bajo las 
condiciones simuladas; sin embargo, el 
coeficiente de transferencia de masa exhibe 
cambios que alcanzan un 50% del valor 
original. De ahí la gran importancia de 
considerar a estos parámetros del modelo 
como variables y no como constantes durante 
la simulación de este tipo de sistemas. 

(GAC )  Concentración en fase gaseosa del 
seudocompuesto “A” (kmol/m3) 

(
0

GAC )  Concentración inicial en fase gaseosa 
del seudocompuesto “A” (kmol/m3) 

( )PAC  Concentración en la superficie sólida 
del seudocompuesto “A” (kmol/m3) 

( )
0

PAC  Concentración inicial en la superficie 
sólida del seudocompuesto “A” 
(kmol/m3) 

 REFC  Concentración molar de referencia 
(kmol/m3) Conclusiones 

( )PPC  Calor específico del catalizador (kJ / kg 
K) Los coeficientes de transferencia de 

masa y calor tienen un efecto directo en la 
velocidad efectiva de desintegración. Estos 
coeficientes cambian de manera sensible 
debido a los cambios de densidad y velocidad 
de la mezcla reactiva, consecuencia de la 
generación de moles por las reacciones de 
desintegración. Hasta muy recientemente ha 
sido una práctica común en ingeniería 
química, considerar a estos coeficientes 
constantes. Se sugiere que al estudiar 
unidades FCC se considere explícitamente el 
cambio de los coeficientes de transferencia, a 
fin de obtener resultados adecuados al 
modelar este tipo de sistemas. Es importante 
notar que el más afectado por el cambio de la 
densidad de la mezcla es el coeficiente de 
transferencia de masa, el cual puede exhibir 
un decremento del orden del 50%. 

(GPC )  Calor específico del gasóleo (kJ/kg K) 

Pd  Diámetro de partícula (m) 

VD  Coeficiente de difusividad (m2/s) 
g  Aceleración de la gravedad (m/s2) 
G  Flux de gas (kg/m2 s) 

Gh  Coeficiente de transferencia de calor 
(kJ/m2 s) 

Gk  Coeficiente de transferencia de masa 
(m/s) 

(Gk )  Conductividad térmica fase gaseosa 
(W/m K) 

CATm  Gasto en masa del catalizador (kg/s) 

Gm  Gasto en masa del gasóleo (kg/s) 

jPM  Masa molecular del seudocompuesto j 
de la desintegración  (kg/kmol) 

jR  Velocidad de reacción del 
seudocompuesto “A” (kmol/m3 s)  
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GT  Temperatura de la fase gaseosa (K) 

PT  Temperatura de la superficie catalítica 
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Gv  Velocidad de la fase gaseosa (m/s) 

Pv  Velocidad de partícula (m/s) 

Tv  Velocidad terminal de partícula (m/s) 

Coquey
z

 Rendimiento a coque (%p) 
 

 Variable axial del reactor (m) Nomenclatura 
 

Símbolos latinos Símbolos griegos 

α  Coeficiente de actividad catalítica 
(Adimensional) 

TA  Área transversal del reactor (m2) 

Va  Área superficial de partícula (m2/m3) 
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)( jrH∆  Entalpía de reacción de formación del 
seudocompuesto j (kJ/kg) 

ε  Fracción volumétrica ocupada por la 
fase gaseosa (m3/m3) 

iξ  Fracción molar del seudocompuesto i 
(Adimensional) 

Gρ  Densidad de la fase gaseosa (kg/m3) 

Pρ  Densidad de la partícula de catalizador 
(kg/m3) 

Gµ  Viscosidad de la fase gaseosa (kg/m s) 
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