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Síntesis 

El trabajo se desarrolla en la refinería “Camilo Cienfuegos” donde se requiere un método 

de determinación de la actividad del catalizador del hidrofinador de nafta, para conocer con 

exactitud la vida útil y remanente del mismo, de esa forma planificar la regeneración o   la 

compra de una carga nueva. El objetivo  es el de proponer una metodología eficaz que 

permita la estimación de la actividad del catalizador de hidrofinación de nafta, para las 

condiciones operacionales de esa unidad, para ello se realizó el análisis bibliográfico 

determinándose los métodos que se emplean comúnmente a nivel internacional, se aplica 

como estrategia metodológica el método Delphi, para la selección del modelo a desarrollar 

para determinar la actividad catalítica, cumplimentándose las diferentes fases del mismo, 

como resultado el modelo correlativo fue el seleccionado por los expertos. El desarrollo del 

mismo permitió obtener los gráficos de las curvas correspondientes, entre ellas la de  

Actividad relativa y WABTNormalizada, contra los días de corrida, mediante las cuales se 

puede precisar con exactitud la actividad del catalizador y su tiempo de vida útil. Se 

comprobó la validez de sus resultados comparándolos con los obtenidos por instituciones 

especializadas y se recomendó la implementación del mismo como parte del control que se 

realiza en la planta. 

 

  

 



 

Abstract 

The work is developed in the refinery "Camilo Cienfuegos" where a method for 

determining the activity of the naphtha hydroprocessing catalyst is required, and thus to 

know the use full and remaining exactly, the regeneration plan or buying a new load.  The 

aim is to propose an effective methodology for estimating the catalyst activity of the 

hydroprocessing naphtha, for the operating conditions of the unit, for this reason a 

bibliographic analysis was performed by determining the methods commonly employed 

internationally, the methodological strategy applied was the Delphi method for selecting the 

method to be applied to determine the catalytic activity, fulfilled the different phases, 

resulting in the correlative model selected by experts. The development of this method 

allowed to obtain the graphs of the corresponding curves, including Relative Activity and 

WABTNormalized, vs. days of run, through which you can specify exactly the catalyst activity 

and lifetime. The validity of its results was tested, compared with those obtained by 

specialized institutions. Its implementation was recommended as part of the control done in 

the unit. 
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Introducción 

INTRODUCCIÓN 

El hidrotratamiento o hidrofinación catalítica es un proceso donde el hidrógeno se pone en 

contacto, en un reactor catalítico de lecho fijo, con los hidrocarburos de las fracciones del 

petróleo bajo condiciones adecuadas de operación, con el objetivo de reducir el contenido 

de azufre, nitrógeno, oxígeno y metales pesados existentes, y así se garantiza que la nafta 

de alimentación al bloque de reformación catalítica cumpla con los parámetros 

establecidos. (Considine, 2010), (Mohamed A., y otros, 2012), (Shell Chemical 

Company., 2010) 

En la refinería de petróleo “Camilo Cienfuegos” de la provincia de Cienfuegos, en la 

sección de reformación catalítica, específicamente en el área de hidrofinación de nafta, está 

instalado uno de estos reactores como parte del proceso, en el que  se utiliza un catalizador 

de cobalto - molibdeno con soporte de alúmina y como todo catalizador su actividad va 

disminuyendo con el tiempo de uso, que traducido a vida útil puede ser larga o corta en 

dependencia a las condiciones de operación e inclusive a la disciplina tecnológica dentro de 

muchas otras causas. Esta pérdida de actividad va desde temporal hasta permanente 

(Paredes, 2014). 

En el tiempo transcurrido de operación, al reactor de hidrofinación se le ha realizado un 

cambio de catalizador de una firma de fabricación diferente a la original  y han variado 

algunas condiciones paranéfricas con relación a su diseño (Ramos, 2012). 

La actividad catalítica va en descenso por el uso y la solución inmediata  y  práctica a este 

fenómeno inevitable para mantener  los niveles de producción con la calidad requerida del 

producto final de esta etapa, que es ir aumentando la temperatura promedio del catalizador. 

Ahora bien, esta necesaria  alternativa de solución es acumulativa y no evita la sustitución 

definitiva al catalizador instalado, instante de tiempo en que esto debe de ser conocido con 

mucha anterioridad a pesar de que ya existe el plan estratégico a seguir llegado este 

momento. 

En todo este contexto y bajo las condiciones actuales en que opera el reactor de 

hidrofinación se cae en la incertidumbre de cuál es el tiempo de vida útil que  

aproximadamente  tiene  remanente con efectividad  el catalizador de la planta y esta 

situación crea dificultades operacionales que repercuten invariablemente en pérdidas 
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económicas sustanciales, sobre todo cuando el fenómeno de la total inactivación catalítica 

aparece sin predicción. 

La planta de hidrofinación de nafta trabaja bajo un estricto control de las variables de 

operación para que se actúe con la inmediatez suficiente ante cualquier alteración de 

algunos de estos pero sin embargo, aquí se excluye al tiempo de vida útil que le va 

quedando al catalizador porque no existe una herramienta que pueda contabilizar ese 

tiempo tan importante y decisivo. 

Bajo esta situación opera  el reactor de cobalto-molibdeno y sobre esta base se formula el 

problema científico siguiente: 

¿Cómo estimar en operación el tiempo de vida útil del catalizador del reactor de 

hidrofinación de nafta de la refinería de petróleo “Camilo Cienfuegos”? 

Una posible respuesta a verificar para este problema es la formulación de la hipótesis que 

se enuncia a continuación: 

A través del seguimiento del comportamiento de la actividad catalítica en el reactor de 

hidrofinación de nafta es posible pronosticar con aceptable exactitud el tiempo de 

efectividad remanente de su catalizador. 

Objetivo  general: 

Proponer un método predictivo eficaz para la estimación del tiempo de vida útil en 

operación del catalizador del reactor de hidrofinación de nafta de la refinería de petróleo 

“Camilo Cienfuegos”. 

Objetivos específicos: 

1. Identificar las variables operacionales y principales  causas  que afectan la actividad 

catalítica. 

2. Aplicar el sistema de experto de Delphi para la selección del método de estimación de la 

actividad catalítica. 

3. Validar el método propuesto para la estimación de la vida útil del catalizador cobalto-

molibdeno. 
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Capítulo 1: “Análisis bibliográfico” 

CAPÍTULO 1: Análisis bibliográfico 

1.1. Catalizadores sólidos 

Los catalizadores son sustancias químicas, simples o compuestas, y una de sus funciones es 

la de aumentar la velocidad de una reacción química, sin modificarse durante la misma, 

hecho que los diferencia de un reactivo. (Machaca, 2011) (Cuevas, 2009) 

En catálisis heterogénea el fenómeno catalítico está relacionado con las propiedades 

químicas de la superficie del sólido que se ha elegido como catalizador (superficie de 

contacto), donde se lleva a cabo la reacción, siendo por supuesto estas propiedades 

superficiales un reflejo de la química del sólido. (Pant, 2012) 

Los catalizadores heterogéneos son aquellos que actúan en una fase diferente que los 

reactivos. Generalmente son sólidos (metales, óxidos, sulfuros o sales, con alta energía 

reticular) que actúan sobre sustratos en una mezcla de reacción líquida o gaseosa. Los 

catalizadores heterogéneos suelen estar conformados por sitios activos, que son las 

sustancias que activan al reactivo para acelerar la reacción, los cuales se encuentran 

dispersos en un soporte que consiste en un segundo material poroso que mejora la eficacia, 

le da estabilidad a la fase activa y minimiza el costo del catalizador. (Pant, 2012) 

(Maldonado, 2012). (Scott, 2008) (Fuentes, y otros, 1997) 

Generalmente, este soporte debe tener un área superficial elevada para maximizar el 

número de los sitios activos accesibles a los reactivos. En la Figura 1.1.1 se muestra la 

estructura interna de un catalizador. 

 

Figura 1.1.1: Estructura de un catalizador sólido. Fuente: (Carberry, 1976) 
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1.1.1. Componentes de un catalizador sólido 

 Catalizadores soportados. 

Catalizadores donde la materia o masa activa se encuentra sobre otro componente que está 

en mayor proporción llamado soporte. La formulación del catalizador soportado se 

encuentra en forma de pastilla o partícula o extrudido. 

Este catalizador soportado formulado consiste en: 

• Agente catalítico, o metal activo: 

Son sustancias generalmente metales semiconductores, se conocen también como el 

ingrediente catalítico que se deposita e impregna en los soportes desde una solución. El 

metal activo es directamente responsable de la actividad catalítica, este puede ser una sola 

fase química o un conjunto de ellas. Sin embargo esta fase activa puede tener un costo muy 

elevado, como es el caso de los metales nobles o puede ser muy sensible a la temperatura 

(como en el caso de los sulfuros de molibdeno y cobalto), por lo cual se requiere de un 

soporte para dispersar el metal activo y proporcionarle al catalizador buenas propiedades 

mecánicas. 

• Soporte: 

Sustancias o componente principal que se encuentran en mayor proporción que sirve como 

base, soporte o ligazón con el componente activo. Es la matriz sobre la cual se deposita la 

fase activa, este soporte es poroso y por lo tanto presenta un área superficial específica 

elevada. Con poros pequeños la actividad se puede limitar por difusión, mientras que con 

poros grandes se dispone de una menor área activa. El soporte debe tener resistencia 

mecánica por si se usan flujos muy rápidos y resistencia térmica debido a las altas 

temperatura que se emplean en el procesamiento de las cargas. 

Existen diferentes tipos de soportes, entre los más comunes se encuentran: carbón, silicio, 

aluminio, zeolitas, magnesio, titanio, aluminio-silicio, aluminio-magnesio, aluminio-titanio, 

entre otros. La diferencia que se puede presentar en los distintos tipos de soportes es en la 

actividad catalítica, ya que esta se debe a diversos factores tales como: la existencia de 
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enlaces químicos del metal activo con el soporte, la diferencia de tipos de centros activos, 

la estructura física del soporte, la morfología de la fase sulfurada, etc. 

• Promotores 

Es aquella sustancia que, incorporada al metal activo o al soporte en pequeñas 

proporciones, permite mejorar las características de un catalizador en cualquiera de sus 

funciones de actividad, estabilidad o selectividad. Se conocen dos tipos de promotores: los 

texturales, que contribuyen a dar mayor estabilidad a la fase activa, y los electrónicos, que 

aumentan la actividad. 

Existen muchas combinaciones comunes para elementos activos en catalizadores de 

hidrotratamiento (NiMo, CoMo y NiW). La concentración peso de estos elementos activos 

es usualmente de 1-4 % para Co y Ni, 8-16 % para Mo y 12-25 % para W.  

La elección del catalizador varía de acuerdo a la aplicación y a la actividad/selectividad 

deseada. Los catalizadores de CoMo presentan relativamente poco consumo de hidrógeno. 

En el caso del cobalto la función principal es incrementar la actividad catalítica. 

1.1.2. Propiedades de los catalizadores sólidos 

Las propiedades son las características que presentan los catalizadores industriales entre 

ellas están las siguientes: 

a) Propiedades químicas: Actividad, selectividad, estabilidad, reducción y oxidación 

b) Propiedades físicas: Composición química, área específica, volumen del poro, 

porosidad, tortuosidad, factor de contrición, distribución de tamaño de poro, tamaño 

y forma de las partículas catalíticas, fuerza mecánica, resistencia a la atrición y 

erosión, etc. Densidades específicas, densidades aparentes del catalizador. 

c) Propiedades mecánicas: Las partículas del catalizador deben ser lo suficientemente 

fuertes para resistir cuatro formas diferentes de esfuerzos: 

• Abrasión, durante el transporte 

• Impacto, cuando se carga los catalizadores en los reactores 

• Tensiones internas, resultantes de los cambios de fase cristalina durante la reacción 
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• Tensiones externas, causadas por la caída de presión, peso del catalizador y ciclos 

térmicos. (Gonzalez, 2011) 

a) Propiedades Químicas:  

V La actividad catalítica: 

Es la propiedad que tiene la capacidad de aumentar la velocidad de reacción para las 

condiciones determinadas de presión y temperatura y se puede medir en función a la 

velocidad de reacción o a la constante de la velocidad. (Anchieta, y otros, 2004) 

La actividad del catalizador expresa la tasa de transformación del  reactivo bajo 

condiciones de operación diferentes. Una buena actividad significa una alta velocidad de 

reacción con dos posibles ventajas: una pequeña cantidad de catalizador se puede usar o las 

condiciones de operación pueden ser menos rigurosas, especialmente la temperatura de 

funcionamiento que puede ser relativamente baja. 

La actividad se mide prácticamente por la temperatura a la que el catalizador debe ser 

operado para alcanzar las especificaciones de los productos para condiciones de 

alimentación y operación dadas. (Leprince, 2001) 

V Selectividad:  

Es la propiedad del catalizador de favorecer a una de las reacciones termodinámicamente 

posibles a partir de un reactante dado, o sea, es la capacidad del catalizador para activar la 

transformación hacia el producto requerido entre todos los posibles. Se expresa en tanto por 

ciento con respecto a la fracción de reactante convertido (o productos formados). 

Una alta selectividad permite lograr un buen rendimiento del producto requerido y reducir 

las reacciones secundarias a un mínimo. 

V Estabilidad: 

Esta expresada en el período (minutos, horas, meses, años) durante el cual el catalizador 

retiene la actividad especificada y la selectividad deseada. 

La estabilidad del catalizador se define por el período durante el cual su actividad y su 

selectividad se mantienen sin cambios. En realidad, estas propiedades cambian en mayor o 

menor medida con el tiempo. 
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La actividad puede disminuir por los venenos o sustancias que presentan alteraciones en la 

estructura física y química del catalizador. 

b) Propiedades físicas: 

Los átomos de metal están dispersados dentro del soporte poroso. La reacción catalítica se 

lleva a cabo en los centros activos, por lo que una buena accesibilidad a estos centros por 

los reactantes es de primordial importancia. Los parámetros principales  de los 

catalizadores son: 

V La superficie específica del soporte: Expresado en m2 / g, que representa el área expuesta 

a los reactivos por gramo de catalizador. El rango típico para el catalizador de 

hidrotratamiento es de  50 / 300 m2 / g.  

V La porosidad: volumen de poros y distribución de poros del soporte. Grandes superficies 

específicas sólo pueden ser obtenidas a partir de un grano de alta porosidad, caracterizado 

por el volumen de poros. Los poros también deben ser distribuidos juiciosamente de 

forma tal que la superficie del catalizador sea efectivamente accesible por los reactivos. 

Debe crearse una red de canales de tal manera que el canal mayor o los macroporos, 

lleven los reactivos al canal menor o a los microporos, con el fin de minimizar 

atascamientos. Además el grano del catalizador no debe ser demasiado grande, de esta 

manera los poros son más cortos y la transferencia de los reactivos y productos es más 

fácil. 

V La tasa de dispersión de los agentes activos sobre el soporte: Está relacionada con la 

naturaleza química del catalizador y a su preparación. 

La Figura 1.1.2 proporciona una representación esquemática de la sección transversal de un 

grano de catalizador contiene macroporos y microporos.  
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                Figura 1.1.2. Sección 
transversal de un grano de catalizador. Fuente: (Axens, 2007) 

Las flechas muestran la dirección tomada por los reactivos (R) para alcanzar la superficie 

interna del catalizador. 

En la Figura 1.3, se muestra una descripción detallada de los granos de catalizador a escala 

atómica. 

 

      Figura 1.1.3. Granos de catalizador a escala atómica. Fuente: (Axens, 
2007) 

A escala macroscópica, el catalizador debe tener una buena resistencia mecánica para  

permitir su carga fácilmente sin romperse y soportar caídas de presión a través del lecho del 

catalizador en funcionamiento. 
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Todos los catalizadores para hidrodesulfuración consisten en metales soportados en una 

base porosa (aluminio, titanio o magnesio). Los metales se dispersan en una delgada capa 

sobre toda la superficie del soporte dentro de los poros. 

El cobalto u molibdeno son los dos metales más utilizados en los catalizadores de 

hidrodesulfuración. Normalmente se les emplea juntos en un catalizador. Esta combinación 

es la menos sensible a los venenos y la más universalmente aplicada para 

hidrodesulfuración, formando un catalizador bifuncional ácido / base  (CoMo / Al2O3). 

V La composición química típica es: CoO al 4 %,  MoO3 del 12 al 15 %,  Al2O3 86 a 

81 % 

V Propiedades de la estructura: Área superficial 150 a 320 m2 / Porosidad 35 a 65 cc 

/100 g 

Las velocidades de reacción para el caso de los catalizadores de hidrodesulfuración son 

limitadas por la difusión de los reactivos dentro de los poros y la del producto fuera de 

estos. La difusión puede incrementarse haciendo más pequeñas las partículas del 

catalizador. 

 

1.1.3. Mecanismo catalítico y velocidad de reacción. 

Las etapas de una reacción catalítica son: 

1) Transferencia de masa (difusión) de los reactivos desde el seno del fluido hasta la 

superficie externa de la partícula de catalizador. 

2) Difusión del reactivo desde la entrada del poro a través de los conductos del poro 

del catalizador hasta las inmediaciones de la superficie catalítica interna. 

3) Adsorción del reactivo en la superficie del catalizador. 

4) Reacción en la superficie del catalizador. Existen diversos mecanismos para las 

reacciones en superficies, dependiendo de cómo se lleva a cabo la adsorción. 

5) Desorción de los productos de la superficie del catalizador. 

6) Difusión de los productos desde el interior de la partícula hasta la entrada del poro 

en la superficie exterior. 
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7) Transferencia de masa desde los productos desde la superficie externa de la 

partícula hasta el seno del fluido. 

En la Figura 1.1.4 se observa la representación gráfica del esquema de las etapas que 

transcurren en una reacción catalítica. 

 

Figura 1.1.4. Pasos de una Reacción Catalítica. Fuente: (Fogler, 2001)  

Cada una de estas etapas posee su propia expresión de velocidad, que las rigen, pero 

cuando se considera que ellas transcurren en serie (excepto la difusión por los poros que 

siempre transcurre en paralelo) entonces una de las mismas representará a la extensión 

global del proceso y esta será la más lenta dentro de todas. 

1.2. Hidrotratamiento 

El hidrotratamiento (HDT) es uno de los procesos químicos más importantes y de gran 

escala que incluye una gran cantidad de procesos catalíticos de refinación que apuntan a la 

eliminación de los compuestos no deseados presentes en los cortes de petróleo. Todos ellos 

usan hidrógeno que reacciona con las impurezas que se eliminarán.  

Los procesos de hidrotratamiento pueden dividirse en dos grupos principales: procesos de 

hidropurificación donde se eliminan las impurezas, tales como el azufre 

(hidrodesulfuración - HDS), el nitrógeno (hidrodesnitrogenación - HDN), los metales 

(hidrodesmetalización - HDM), el oxígeno (hidrodesoxigenación - HDO); y los procesos de 

hidroconversión donde se cambia el peso molecular y la estructura de las moléculas 

orgánicas como son la hidrogenación (HYD), hidrodesaromatización (HDA), isomerización 
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(ISM) e hidrocraqueo (HCK) (Topsoe, y otros, 1996). Estos constituyen uno de los más 

importantes procesos catalíticos a nivel mundial, tanto que el mercado de catalizadores para 

refinación se estima que alcanzará para el año 2015 la suma de $3,4 millardos, de los cuales 

los catalizadores de hidrotratamiento constituyen 45%. 

A pesar de que los procesos de hidrotratamiento (HDT) son conocidos industrialmente 

desde 1930, los esfuerzos de la industria de refinación para satisfacer la tendencia mundial 

de especificaciones cada vez más exigentes en los combustibles, y así como la creciente 

demanda de combustibles para el transporte ha convertido al hidrotratamiento en un 

proceso cada vez más importante para las refinerías en los últimos años (Topsoe, y otros, 

1996). Esto se evidencia en los importantes volúmenes de consumo de catalizador para 

dicho proceso en años recientes. 

Una de las aplicaciones más importante de estos procesos lo constituye la 

hidrodesulfuración, debido a que en las refinerías de petróleo, el azufre es uno de los 

mayores contaminantes. La Figura 1.1.5 presenta un esquema simplificado de una refinería 

con los principales procesos de transformación de petróleo, donde es posible apreciar que 

los procesos de hidrotratamiento se aplican a la mayoría de las corrientes.  
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Figura  1.1.5. Esquema simplificado de una refinería. 
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En la actualidad los procesos de hidrotratamiento se han convertido en las tecnologías 

ambientales claves que ofrecen oportunidades de ajustar la calidad delos productos en una 

relación costo-beneficio aceptable, sin embargo, para mantener un desempeño ambiental 

adecuado, las unidades de HDT requieren de una actualización constantes de las 

formulaciones de catalizadores, lo cual sugiere diseños particulares de catalizador adaptado 

a cada corriente y a las condiciones de reacción. 

1.2.1 Hidrodesulfuración  

Las reacciones de hidrodesulfuración consisten en la remoción de azufre de las corrientes 

de refinerías en presencia de hidrógeno y un catalizador heterogéneo, para formar al 

hidrocarburo libre mientras que el azufre es eliminado como H2S. Esta reacción es 

relativamente simple, exotérmica y generalmente se realiza a elevadas temperaturas. Como 

ejemplo de lo descrito anteriormente se presenta a continuación la reacción de 

hidrodesulfuración de tiofeno:  

                             C4H4S + 4H2 → C4H10 + H2S  

En las reacciones de desulfuración de nafta ocurren comúnmente algunas reacciones 

indeseables como la recombinación del H2S con las olefinas y/o la hidrogenación de estas. 

Ha sido demostrado que la reacción de hidrogenación de olefinas conlleva a una pérdida 

significativa en el número de octano, es decir reducción del MON y RON debido a cambios 

en las propiedades detonantes del producto (Brunet, 2005) (Toba, 2007) 

Por tal razón se desea desulfurar la nafta evitando hidrogenar las olefinas para preservar 

octanaje de la gasolina manteniendo una alta desulfuración. Estas reacciones se detallan en 

el capítulo 2. 

1.3 Catalizadores de Hidrotratamiento. 

En los procesos de hidrotratamiento catalítico, usualmente se utilizan catalizadores de 

cobalto (níquel) – molibdeno (tungsteno) soportados sobre alúmina (CoMo  / Al2O3, NiMo 

/ Al2O3) (Topsoe, y otros, 1996). Como estos catalizadores son inactivos en su forma 

oxídica, un paso de sulfuración se debe realizar antes de su empleo en la reacción catalítica. 

En condiciones industriales, este paso de sulfuración se puede realizar empleando una carga 

que contenga una alta concentración de compuestos azufrados. Este paso es crucial para la 
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activación del catalizador, ya que afecta la formación de las fases activas y la vida útil del 

catalizador en fase sulfuro (Topsoe, y otros, 1996).  

Tradicionalmente se expone el catalizador con un compuesto orgánico (agente sulfurante) 

que libera H2S a temperaturas relativamente más bajas que los compuestos de azufre 

presentes en la carga, controlando la dosificación del mismo y evitando perder la actividad 

del catalizador durante esta operación.  

Durante este paso los óxidos metálicos, es decir CoMo conjuntamente con MoO3, se 

transforman en sulfuros activos metálicos. Existen varios agentes que sulfhidran usados con 

frecuencia para la activación de los catalizadores de HDS, tales como el disulfuro de 

carbono, sulfuro de dimetilo, disulfuro de dimetilo, entre otros.  

La activación del catalizador es de suma importancia para convertir los óxidos metálicos en 

sulfuros y tener entonces los metales en su forma activa. 

1.3.1 Causas que pueden provocar la desactivación del 

catalizador en el hidrotratamiento. 

Los catalizadores pierden actividad y selectividad de muchas maneras, por lo que se dedica 

mucho esfuerzo en el desarrollo de la medición de la desactivación y en el proceso de 

encontrar medios para minimizarla. La más común es el envenenamiento por impurezas en 

la alimentación, deposición de coque en la superficie del catalizador como resultado de 

reacciones colaterales y pérdida de la dispersión de los componentes activos por 

sinterización (coalescencia de las partículas para dar partículas más grandes, acompañadas 

por la pérdida de área superficial). (Hawkins, 2013) Algunos catalizadores sufren cambios 

físicos durante el funcionamiento normal; por ejemplo, una fase catalíticamente activa 

puede ser transformada en una fase inactiva. Componentes del catalizador pueden ser 

volátiles y vaporizarse gradualmente durante su uso; ejemplos son la sílice como soporte y 

óxidos de molibdeno presentes en los catalizadores de oxidación selectiva. (Vogelaar, 

2005) (Forzatti, y otros, 1999) (Baerns, 2011) 

La desactivación durante el curso del proceso es inevitable y representa un factor tanto 

técnico como económico en la mayoría de los procesos de refinación de petróleo. La 

desactivación por coquificación es causada por compuestos del carbono de alto peso 
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molecular, los cuales se depositan en la entrada del poro limitando la dispersión de los 

reactantes y productos. La velocidad de desactivación del catalizador y por tanto su vida 

son dependientes tanto de la alimentación como de las condiciones de operación. 

(Marinkpvic-Neduein, y otros, 1997) 

En general, la desactivación del catalizador dado por la deposición de coque se incrementa 

con el incremento de la temperatura y el decrecimiento de la presión parcial de hidrógeno. 

Sin embargo cuando se trata de nafta ligera de destilación directa, la desactivación del 

catalizador por deposición de coque ocurre muy lentamente (Antos, 2004). (Cuevas 

Garcia, 2008.) (Scott Fogler, 2006 ). 

Las variables de operación afectan el ciclo de vida del catalizador debido a su influencia en 

la velocidad de deposición de carbón en el catalizador. Hay una formación moderada de 

carbón durante los días iniciales de operación, pero la velocidad de incremento del nivel de 

carbón muestra una caída a niveles muy bajos en condiciones normales de operación. La 

temperatura es el referente con respecto a la vida del catalizador de hidrotratamiento. A 

mayor temperatura del catalizador incrementa la velocidad de reacción de formación de 

carbón, otros factores influyen igualmente. Una combinación de alta temperatura e 

inadecuada relación de hidrógeno - materia prima es muy perjudicial para la actividad del 

catalizador (Bond, 2005).  

La desactivación del catalizador es medida por el decrecimiento en la efectividad relativa 

del catalizador a condiciones fijas de operación después de un período de uso del mismo   

(días de corrida). Las causas primarias de desactivación son: (1) acumulación de coque en 

los centros activos del catalizador, y (2) combinación química de contaminantes (metales) 

procedentes de la alimentación con componentes del catalizador (quimisorción). La 

evolución en el tiempo de los dos efectos y su influencia en la actividad del catalizador de 

CoMo (pérdida de actividad) se presenta en la Figura  1.3.1.1. En operación normal, el 

nivel de carbón de 5 % masa puede ser admitido sin un decrecimiento significativo de la 

desulfurización, sin embargo, la habilidad de remoción del nitrógeno puede decrecer 

(Beltramone, 2008).  
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Figura 1.3.1.1. Actividad del catalizador de CoMo en función del coque y 
metales depositados (Ni, V).Fuente: (Raseev, 2004) 

1.3.2 Tipos de desactivación del catalizador y posibilidades 

de regeneración 

La clasificación de ésta varía según los diferentes autores, pero se puede considerar una 

tendencia general principalmente a tres tipos de desactivación: envenenamiento, 

sinterización y ensuciamiento: (Didier Ávila, 2012), (Bartholomew, 2001) 

 Envenenamiento: 

Se considera como tal la quimisorción fuerte de reactivos, productos o impurezas, sobre un 

centro catalíticamente activo. El veneno bloquea el centro activo y puede inducir a cambios 

en la superficie, resultando la formación de compuestos. En muchos casos el 

envenenamiento es irreversible requiriéndose el  reemplazo  del  catalizador  y  es  causada 

usualmente  por  la  acumulación  gradual  de  especies  inorgánicas  procedentes  de  la 

alimentación . Esta contaminación puede ser por arsénico, plomo, calcio, sodio, sílice y 

fósforo. 

 Sinterización: 
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Es un fenómeno de degradación térmica que da lugar a la desactivación del catalizador por 

pérdida del área específica del mismo debido a un crecimiento de cristales en la fase 

catalítica, o bien pérdida del área del soporte por derrumbamiento. Es un proceso que tiene 

lugar a elevadas temperaturas y generalmente se acelera en presencia de vapor de agua. 

Desde el punto de vista de la regeneración y debido a que la mayoría de los procesos de 

sinterización son irreversibles, es importante escoger las condiciones de operación 

adecuadas para que no se produzca. 

 Ensuciamiento: 

Consiste en una deposición física de especies procedentes de la fase fluida sobre la 

superficie del catalizador dando lugar a la pérdida de actividad por bloqueo de los centros 

activos del catalizador y por disminución del radio efectivo de los poros donde tiene lugar 

la reacción catalítica deseada. En aquellos casos en los que el grado de ensuciamiento es 

elevado, produciéndose depósitos pesados, se puede llegar a la desintegración de las 

partículas del catalizador e incluso al taponamiento de los espacios vacíos del reactor. 

Según su naturaleza podemos diferenciar dos tipos de ensuciamiento. El primero debido a 

la deposición de metales o compuestos metálicos como, por ejemplo, depósitos de níquel, 

vanadio o hierro, y el segundo consiste en la deposición de material carbonoso o coque, en 

el catalizador. Entiéndase por coque, depósitos orgánicos formados por la descomposición 

de hidrocarburos 

Las posibilidades de regeneración del catalizador y minimización de los efectos de la 

pérdida de actividad dependen en gran manera del tipo de desactivación. Los compuestos 

orgánicos del plomo se descomponen en el catalizador y la mayor parte se deposita en la 

porción superior del lecho catalítico como sulfuro de plomo. Los metales no se remueven 

del catalizador por regeneración. Cuando el contenido de metales, diferentes a la sílice, en 

el catalizador alcanza valores del 1 - 2 % masa, se debe considerar su reemplazo. El único 

modo certero de minimizar el efecto de las trazas de metales en el catalizador es limitar su 

entrada al sistema. 

Cuando la cantidad de coque formado llega a 15 – 35 % en peso expresado en carbono, el 

catalizador se somete a regeneración. La acumulación de metales en el catalizador es el 
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resultado de las reacciones de desmetalización. Los metales se depositan sobre la superficie 

del catalizador en forma de sulfuros. La cantidad de vanadio así depositado puede alcanzar 

30 - 50 % en peso en el catalizador. 

El oxígeno disuelto, aunque no es veneno de catalizador, debe ser eliminado de la 

alimentación, porque, especialmente en presencia de olefinas, puede ocurrir un 

ensuciamiento excesivo del equipamiento especialmente en los intercambiadores de 

efluente - materia prima (UOP, 2003).  

1.3.3 Factores operacionales que pueden incidir en la 

actividad catalítica y en su vida útil en los procesos de 

hidrotratamiento 

Durante la operación de hidrotratamiento  inciden variables del proceso que tienen un gran 

impacto en la conversión de la reacción, la selectividad, la actividad y estabilidad del 

catalizador: La presión total y la presión parcial de hidrógeno, la  temperatura del lecho 

catalítico, la relación de H2 / inyecto, la tasa del gas de reciclo y la pureza de H2, la 

velocidad espacial y el rango de alimentación fresca y todas ellas influyen decididamente 

sobre la actividad catalítica en la eficiencia del catalizador. 

a) Presión total y presión parcial de hidrógeno: 

La presión total de una unidad de hidrotratamiento se determina por el diseño del reactor y 

es controlada por la presión que se mantiene en el separador de alta presión. La presión 

parcial de hidrógeno, se calcula multiplicando la presión total por la pureza de hidrógeno 

(fracción molar H2) del gas de reciclo. La definición del valor de la presión total del reactor 

se decide dependiendo principalmente de la naturaleza de la alimentación y la cantidad de 

impurezas a eliminar (es decir, la calidad de la alimentación y la calidad del producto 

deseado). En general, cuando un tratamiento con hidrógeno se realiza a altas presiones 

parciales de hidrógeno, se obtienen los siguientes efectos principales (Mehra, 2005) 

(Gruia., 2006) (Berg, 1973) 

• El ciclo de vida del catalizador más largo  

• La capacidad para el procesamiento de cargas más pesadas  
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• La capacidad de rendimiento superior  

• La capacidad de conversión superior  

• La mejor calidad del destilado  

Dado a que la tasa de desactivación del catalizador se incrementará sustancialmente y el 

ciclo de vida  del catalizador se reduce a baja presión del reactor debido a la formación de 

coque, un reactor de hidroprocesamiento debe funcionar a la presión parcial de H2 muy 

cerca del valor de diseño, pero las limitaciones del equipo restringen el funcionamiento a 

una presión cercana al valor de diseño, la única manera de aumentar la presión parcial de 

hidrógeno es mediante el aumento de la pureza del gas de reciclo, que se puede lograr con 

el aumento de la pureza del hidrógeno (H2 producido). 

A presiones parciales de H2 más altas, la eliminación de impurezas es más fácil; sin 

embargo, los reactores serán más costosos y el consumo  de hidrógeno aumenta, lo que 

puede convertirse en un factor de costo significativo para la refinería, por lo tanto el nivel 

de presión requerido para las especificaciones del producto estará limitado por el costo y la 

disponibilidad de la tecnología. 

Como se ha explicado la presión del reactor juega un papel clave en el proceso de HDT 

para promover las reacciones químicas deseadas y evitar los efectos adversos. En realidad, 

el factor relevante en la termodinámica y la cinética de las reacciones, es la presión parcial 

de hidrógeno en el reactor, que resulta de la presión total (Ptotal) y la concentración de 

hidrógeno (XH2) en la fase gaseosa en el reactor: 

Presión parcial de H2 = Ptotal * XH2 

Una presión parcial de H2 alta acelera las reacciones de HDT deseables y favorece 

termodinámicamente las reacciones de hidrogenación de los ciclos aromáticos en las 

moléculas, que es un camino necesario en algunos mecanismos de reacción. 

Además, una presión parcial alta H2 inhibe los mecanismos de formación de coque y por lo 

tanto favorece fuertemente la estabilidad del catalizador y la duración del ciclo. 

Por estas razones, para maximizar la presión parcial de H2 una unidad de HDT funciona 

normalmente a la presión máxima permitida por el diseño del equipo. La presión parcial de 

H2 también se maximiza mediante el aumento de la relación H2 / HC, con un incremento de 
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esta relación aumenta la concentración de H2 en el rector. 

b)  Temperatura de reacción: 

 La temperatura del reactor generalmente determina los tipos de compuestos que se pueden 

eliminar de la alimentación del inyecto y también ayuda a establecer la vida útil del 

catalizador. El aumento de la temperatura aumenta la velocidad de reacción y por lo tanto la 

eliminación de impurezas. Sin embargo, similar a la presión del reactor, hay límites a la 

temperatura máxima admisible, ya que dependiendo de la alimentación por encima de un 

cierto valor el craqueo térmico de los componentes de los hidrocarburos se hace más 

prominente, lo que puede conducir a la formación de cantidades considerables de 

hidrocarburos líquidos de baja masa-molecular y gases, y también la desactivación del 

catalizador mucho más rápidamente que a temperaturas inferiores. El craqueo térmico 

también produce olefinas, que cuando se hidrogenan, liberan calor, aumentando más la 

temperatura, así como las tasas de craqueo térmico, provocando dentro del reactor 

temperaturas superiores a los límites máximos seguros. 

La temperatura tiene un efecto significativo en la promoción de reacciones de 

hidrotratamiento. Su efecto es ligeramente diferente para cada una de las reacciones que se 

producen. Cuando la temperatura se eleva, la desulfuración aumenta. La reacción de 

desulfuración comienza a tener lugar a temperaturas relativamente bajas como 230 0C, con 

la velocidad de reacción aumentando notablemente con ella. Por encima de 340 0C de 

temperatura sólo hay un ligero aumento en la eliminación adicional de compuestos de 

azufre.  

La saturación de olefinas se comporta un tanto similar a la reacción de desulfuración con 

respecto a la temperatura, excepto que la eliminación de olefinas puede estabilizarse a una 

temperatura algo superior. Debido a que esta reacción es muy exotérmica, el contenido de 

olefinas en la alimentación deberá ser controlado y en algunos casos limitados, para 

mantener la temperatura máxima del reactor  dentro de un rango de temperatura aceptable. 

La temperatura es uno de los parámetros principales de funcionamiento de la unidad. El 

aumento o la disminución de la temperatura del catalizador es la forma más eficiente para 

que el operador ajuste la calidad y el rendimiento de los productos. De hecho, la actividad 

del catalizador se relaciona directamente a su temperatura de operación. 
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La temperatura del reactor de Hidrotratamiento debe ajustarse para que ocurra un  

hidrotratamiento completo de la nafta que es alimentada. La cinética de las reacciones de 

hidrotratamiento en las camas de catalizador es mejorada por un aumento de la temperatura. 

(Wiley, 2007). Pero la temperatura también es el principal factor que influye en la 

formación de coque y por lo tanto en la estabilidad del catalizador. Las altas temperaturas 

favorecen la acumulación de coque; incluso en algunas circunstancias puede suceder que la 

temperatura sea suficiente para alcanzar la limitación termodinámica de las reacciones de 

hidrogenación, que también tiende a favorecer la alta formación de coque. 

El ajuste de la temperatura (aumenta) durante el ciclo del catalizador, y es la manera de 

compensar la desactivación del mismo y mantener la calidad de los productos. Esto 

significa que la temperatura determina la longitud del ciclo de vida del catalizador en la 

unidad: Una vez que se alcanza la temperatura de funcionamiento máxima admisible, el 

ciclo puede considerarse como terminado, excepto si la velocidad de alimentación se puede 

disminuir, o mejorar su calidad. (Weissman, y otros, 2014 ) 

c) La velocidad espacial y la tasa de alimentación fresca. 

Es una variable de proceso que normalmente se utiliza para relacionar la cantidad de 

alimentación que hace contacto con la cantidad de catalizador cargado dentro del reactor, 

en un tiempo determinado. La velocidad espacial (LSHV) normalmente se expresa sobre la 

base del volumen de hidrocarburos alimentados en una hora, entre el volumen de 

catalizador, por lo que su unidad de medida es h-1. 

La velocidad espacial es inversamente proporcional al tiempo de residencia, como tiempo 

espacial. Por lo tanto, un aumento en la velocidad espacial indica una disminución en el 

tiempo de residencia y así en la severidad de la reacción. Operando a un valor de velocidad 

espacial más alta y una velocidad de alimentación también más alta para una cantidad dada 

de catalizador se requiere una temperatura del reactor más elevada para mantener la misma 

hidrodesulfuración, es decir, la calidad del producto, resultando en un aumento de la 

velocidad de desactivación, reduciendo así la vida del catalizador. 

El tiempo de residencia de la alimentación dentro del reactor es obviamente un parámetro 

clave de la cinética del HDT. Se calcula por la ecuación siguiente: 
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 𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐄𝐄𝐄𝐄𝐄𝐄𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 (𝐡𝐡−𝟏𝟏) =
𝐅𝐅𝐕𝐕𝐅𝐅𝐅𝐅𝐕𝐕 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕ó𝐀𝐀 � 𝐀𝐀𝟑𝟑

𝐡𝐡 �

𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐅𝐅𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐂𝐂 (𝐀𝐀𝟑𝟑)
      (1.3.3.1) 

Cuanto menor sea la velocidad espacial, mayor será el tiempo de residencia y así mayor la 

reacción de HDT que puede progresar a través del reactor. 

Si se aumenta la velocidad espacial, manteniendo el mismo contenido de azufre en el 

producto, la temperatura del catalizador se debe aumentar para compensar la disminución 

en el tiempo de residencia. 

d) La relación de H2 / inyecto, la tasa del gas de reciclo y la pureza de H2. 

Aparte de las consideraciones económicas, el gas de reciclo se utiliza para compensar el 

consumo de hidrógeno y por lo tanto para mantener su presión parcial dentro del reactor.  

El uso de un alto exceso de hidrógeno (es decir, una elevada proporción de H2 / inyecto) 

asegura una adecuada conversión y la eliminación de las impurezas, debido al contacto 

físico eficiente del hidrógeno con el catalizador y los hidrocarburos; También, la 

deposición de carbono se reduce al mínimo, lo que reduce la tasa de desactivación del 

catalizador. Esto último es en realidad la razón principal para trabajar en una atmósfera de 

hidrógeno con alta concentración; de lo contrario, el catalizador se puede desactivar más 

rápido, debido a la formación de coque. 

Otro beneficio importante de funcionar a alta presión parcial de H2 es la reducción en la 

temperatura de arrancada inicial del reactor, lo que aumenta el ciclo de vida del catalizador. 

Pero hay un límite en el valor de la relación  H2 / inyecto, ya que por encima de un cierto 

flujo de gas, el cambio en la presión parcial de hidrógeno será relativamente pequeña y no 

se obtendrán beneficios adicionales 

El aumento del flujo del gas  de reciclo aumenta la relación H2 / hidrocarburo y la presión 

parcial de hidrógeno en el reactor. Además de esto, el objetivo del  flujo de gas es despojar 

los productos volátiles de los líquidos del reactor, los que afectan a la concentración de 

diversos componentes en la fase líquida reactiva. La presión parcial de H2 y la relación / 

hidrocarburo H2 deben mantenerse muy cerca del valor de diseño; de otro modo, la vida del 

catalizador estará afectada negativamente. 

23 



Capítulo 1: “Análisis bibliográfico” 

Alteraciones en las operaciones de la planta pueden dar lugar a pérdidas irreparables de las 

cargas completas de catalizador. Con sus graves consecuencias económicas.  

En los reactores de hidrotratamiento, el hidrógeno es un reactivo necesario. El hidrógeno se 

suministra a la unidad de HDT desde la unidad de reformación catalítica directamente, o a 

través de una red de hidrógeno común, lo más puro posible. El gas fresco (reposición) es el 

gas rico en H2, que entra a la unidad HDT. Prácticamente y por lo general, se ajusta su flujo 

para equilibrar la cantidad de H2 consumido en el reactor, por lo que no es una variable 

independiente del proceso. Las impurezas del H2 pueden inhibir la actividad del catalizador. 

En una unidad de HDT es necesario el reciclaje del gas que contiene hidrógeno de forma 

continua en la sección de reacción, prácticamente el gas desde el tambor  separador se envía 

de nuevo al tren de precalentamiento de la alimentación por un compresor de reciclado. El 

flujo de gas de reciclo debe ser considerado y se ajusta con respecto al flujo de 

alimentación de hidrocarburos. La pureza de hidrógeno se define como la relación H2 / HC 

que es la relación de flujo puro de hidrógeno en el gas de reciclo (Nm3 / hora) para un flujo 

de alimentación (m3 / h), en la primera entrada del reactor. 

𝑯𝑯𝟐𝟐
𝑯𝑯𝑯𝑯

=
𝑯𝑯𝑯𝑯𝑯𝑯𝑯𝑯ó𝒈𝒈𝒈𝒈𝒈𝒈𝒈𝒈 𝑷𝑷𝑷𝑷𝑯𝑯𝒈𝒈 �𝑵𝑵𝒎𝒎

𝟑𝟑

𝒉𝒉 �𝒈𝒈𝒈𝒈 𝒈𝒈𝒆𝒆 𝑮𝑮𝑮𝑮𝑮𝑮 𝑯𝑯𝒈𝒈 𝑹𝑹𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑹𝑹𝒆𝒆𝒈𝒈 

𝑭𝑭𝒆𝒆𝑷𝑷𝒋𝒋𝒈𝒈 𝑯𝑯𝒈𝒈 𝑨𝑨𝒆𝒆𝑯𝑯𝒎𝒎𝒈𝒈𝒈𝒈𝑨𝑨𝑮𝑮𝑹𝑹𝑯𝑯ó 𝑭𝑭𝑯𝑯𝒈𝒈𝑮𝑮𝑹𝑹𝒈𝒈 (𝒎𝒎𝟑𝟑  𝒉𝒉)⁄
         (1.3.3.2) 

La pureza de hidrógeno y el gas de reciclo, son necesarias por las razones siguientes: 

1. Para asegurar un suministro de hidrógeno suficiente en toda la cama del catalizador, 

con el fin de que las reacciones químicas deseables no estén limitadas localmente 

por la falta de H2. 

2. Para asegurar una concentración lo suficientemente alta de hidrógeno para 

promover las reacciones de HDT deseadas. Como cuestión de hecho, la 

termodinámica y la cinética de estas reacciones están fuertemente favorecidos por 

una alta concentración de hidrógeno en combinación con una alta presión. 

3. Para inhibir o mitigar las reacciones no deseadas de coquización, por dos 

mecanismos: la alta concentración de hidrógeno actúa en contra de la 

termodinámica y cinética de las reacciones de coquización; además, el flujo de gas 

de reciclado contribuye a la extracción de los materiales condensables pesados que 
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se adsorben en el catalizador como precursores de coque; y posteriormente para 

maximizar la estabilidad del catalizador y la duración del ciclo y contribuir a una 

buena distribución de gas / líquido en los lechos de catalizador para un uso óptimo 

del catalizador. 

La relación H2 / HC depende del flujo de gas de reciclo y el contenido de (pureza) de 

hidrógeno. El paso del gas de reciclaje se define básicamente en el diseño de las 

características del compresor de gas de reciclo que normalmente se ejecutan a plena 

capacidad. Se compone esencialmente de H2, metano y etano, H2S y pequeñas fracciones de 

GLP; su composición exacta depende de la temperatura y la presión del separador. Estos 

gases se forman en el reactor  por hidrogenólisis o reacciones de craqueo, y también 

arrastrados  por el gas de reposición. Esta es la razón por la que la pureza de gas de reciclo 

está fuertemente correlacionada con la composición del gas de reposición. 

La pureza del gas de reciclo es típicamente de (5 a 15) % más baja que la pureza del gas de 

reposición. Se puede mejorar mediante la purificación (por membranas) o mediante el 

aumento del flujo del gas de reposición. 

e) Calidad e impurezas de la alimentación 

La calidad de la alimentación es un factor que puede influir en gran medida en el 

rendimiento de una unidad de HDT. En fase de diseño las condiciones de funcionamiento 

de una unidad, la presión, rango de temperatura, flujo de gas de reciclo y la pureza, flujo de 

alimentación, se establecen sobre la base de un caso de alimentación de diseño, y 

finalmente, teniendo en cuenta algunos casos de flexibilidad. Pero durante su vida la unidad 

puede tratar muchos tipos de alimentación, a veces muy diferentes de los casos de diseño y 

más o menos reactivos a las reacciones de HDT. 

Las propiedades principales que deben considerarse son las siguientes: 

• Composición de la alimentación  

• El contenido de olefinas  

• Contenido de di-olefinas  

• Contenido total de azufre 

• Contenido total de nitrógeno 
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• Densidad 

• El contenido de aromáticos  

• Destilación ASTM 

En cuanto a la nafta, Axens hoy caracteriza esta alimentación elemento a elemento. Esto 

permite un enfoque completamente analítico de la cinética de los procesos de HDT de la 

nafta y especialmente los procesos catalíticos selectivos. 

Por ejemplo, con respecto a la HDS, que es el objetivo principal de una unidad de HDT, el 

contenido total de azufre del alimentado es la información necesaria, pero no suficiente 

para saber qué nivel de azufre se tendría en el producto. El intervalo de destilación y 

especialmente su parte pesada (punto 95%) proporciona una información complementaria: 

cuanto mayor sea el punto del 95%, más pesados y refractarios son los compuestos de 

azufre que contiene la alimentación. Un aumento del contenido de nitrógeno es una 

indicación de la reactividad de la alimentación hacia la HDS, ya que  los compuestos de 

nitrógeno son inhibidores de la actividad del catalizador. La densidad con respecto al rango 

de la destilación indica la aromaticidad de la alimentación, que también informa sobre su 

reactividad como compuestos aromáticos inhibidores de la actividad del catalizador. (Rana, 

y otros, 2004) (Kumbilieva, y otros, 2008) 

Impurezas en la alimentación 

La actividad del catalizador y la estabilidad puede verse afectada, ya sea temporal o 

permanentemente por los venenos presentes en la alimentación. Estas impurezas son 

principalmente, los metales y metaloides. Los metales son atrapados en el catalizador. La 

adsorción se produce preferentemente en las capas superiores de los lechos catalíticos y 

progresivamente se extiende hacia abajo. En la parte del catalizador afectada por estos 

compuestos,  su actividad se reduce drásticamente. (Fogler, 2006) 

1.4 Métodos para determinar la actividad catalítica. 

Las unidades de hidrotratamiento operan a un valor WABT (temperatura promedio del 

lecho por masa del catalizador) diferentes durante el tiempo de funcionamiento, que son 

conocidos como temperatura de comienzo de la corrida (sor) (WABTsor) y la temperatura  

final de la corrida (eor) (WABTeor).  
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Cuando se diseña una planta de hidrotratamiento, las simulaciones tienen que llevarse a 

cabo para al menos dos casos: en condiciones sor y eor. Las  propiedades de la 

alimentación, la calidad deseada del producto, y el diseño del reactor son los principales 

parámetros que definen los valores de WABTsor y WABTeor, así como el aumento de la 

temperatura durante el funcionamiento.  

De forma práctica, el tiempo de funcionamiento de los reactores de hidrotratamiento, se 

corresponde con WABTEOR - WABTSOR = 30 ºC. Cuando el WABT alcanza un valor 

cercano al límite máximo previsto, relacionado con la temperatura máxima de diseño del 

reactor,  el catalizador tiene que ser reemplazado. 

Para evaluar la evolución de la actividad del catalizador, comprobar que está normal o 

anticipar eventuales problemas, puede ser realizado un estricto seguimiento de los valores 

del  WABT en cada momento.  

Pero el WABT requerido a un tiempo dado en el reactor no depende solamente de la 

actividad del catalizador sino también de la calidad de la alimentación (azufre), flujo de 

alimentación, presión en el reactor, pureza de hidrógeno y severidad de la operación 

referida al azufre extraído de los productos. 

El término WABT es más útil si se normaliza para estar libre de los efectos de calidad de la 

alimentación y los efectos de las condiciones del proceso. Bajo una operación de severidad 

constante ideal, se observa una tasa de desactivación lineal constante, en términos de ° C o 

° F / bbl / libra de catalizador. 

Una operación de severidad mayor, tal como una menor especificación de azufre en el 

producto, peor calidad de la materia prima o un mayor rendimiento, inevitablemente dará 

lugar a un requisito WABT superior, una velocidad de desactivación más alta y un ciclo de 

vida más corto. 

Este es el propósito del WABT normalizado, eliminar el impacto de la variación de los 

productos, excepto la actividad del catalizador, de forma tal que la variación del WABT 

normalizado con el tiempo está solo dado por la variación de la actividad del catalizador (o 

desactivación). El WABT normalizado es generalmente calculado a partir de una base de 

referencia que puede ser el resultado de una prueba de corrida.  
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El procedimiento de cálculo necesario para calcular el WABT normalizado básicamente 

responde a la pregunta:  

¿Cuál sería el WABT si el hidrotratamiento fue operado bajo un conjunto estándar e ideal 

de condiciones basándose en las lecturas reales de las temperaturas del reactor? 

Por ejemplo, los datos de la  prueba ejecutada, muestran que, bajo el flujo de alimentación, 

el WABT del  reactor y el contenido de azufre en la alimentación, se logra un cierto nivel 

de azufre en el producto. El primer paso consiste en calcular la constante de velocidad 

cinética de hidrodesulfuración (HDS) y posteriormente calcular un WABT normalizado, 

usando la ecuación de Arrhenius para el efecto de la temperatura sobre la velocidad de 

reacción. (Hu, y otros, 2001) 

La fórmula final sería:     

                                                                       (1.4.1)                              

Dónde: 

T0 = temperatura normalizada en la unidad absoluta  

T = temperatura medida en la unidad absoluta 

R = constante de la ley de los gases 

E = energía de activación de HDS. 

Si la unidad absoluta para la temperatura es en grados Kelvin, la constante de velocidad del 

gas es de 1,987 cal / mol / ° K y la energía de activación en cal / mol. La energía de 

activación para HDS está en el intervalo de 16.000 hasta 21.000 cal / mol para las naftas. 

El procedimiento anterior puede usarse si las únicas variaciones en la operación son la 

velocidad de alimentación y el contenido de azufre en la alimentación y el producto. Sin 

embargo, si existen diferencias significativas en las propiedades de la alimentación (por 

ejemplo, aromaticidad, alimentación más pesada, tipo de crudo), un efecto más complicado 

de la propiedad de la alimentación debe ser incorporado en la fórmula de normalización. 

También se deben considerar otros factores, como la presión parcial de hidrógeno, y los 

efectos del envenenamiento por HS. 
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Por definición la tendencia del WABT normalizado es un estimado de la velocidad de 

desactivación, usualmente expresado en ºC / mes.  

Hay diferentes métodos de estimación  del WABT normalizado o formas que conducen a 

evaluar la actividad del catalizador, distinguiéndose dos métodos fundamentales. (Berg, 

1973), (Axens, 2007) 

1.4.1 Método pseudo-cinético 

Método basado en un modelo pseudo-cinético conocido como “Punto de vértice”. Este 

método es generalmente empleado cuando se requiere una aproximación grosera de la 

unidad o cuando se colecta solo una pequeña cantidad de valores del sistema.  

La ecuación básica de este método se muestra a continuación:  

dS / dt = - k * [S] n * [pp H2] m                          (1.4.1.1) 

Con K = Ko * e - Ea / RT  

Dónde:  

S: Concentración de azufre, en mg/L 

t: Tiempo, en días de corrida  

ppH2: Presión parcial de hidrógeno, en kgf/cm2 

Ea: Energía de activación, en kcal/mol 

R: Constante de los gases, en kg/cm2 L mol-1 K-1 

Ko: Actividad del catalizador en kcal/mol 

T: Temperatura, en ºC 

Este método está limitado porque no tiene en cuenta el cálculo del WABT y el efecto cero 

de azufre (es más difícil remover los últimos mg/L de azufre).  

Con solo unos parámetros de operación el modelo pseudo - cinético da una buena primera 

aproximación y es muy útil cuando las correlaciones no existen para las predicciones.  
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1.4.2 Método correlativo  

Método basado en un modelo correlativo fundamentado en experiencias de plantas piloto. 

Es relativamente exacto y permite un seguimiento cercano de la actividad del catalizador, a 

través de correlaciones de curvas obtenidas en dichas plantas pilotos con respecto a la 

planta a nivel industrial 

Las correlaciones son desarrolladas para un tipo de alimentación por ejemplo, nafta de 

destilación directa,  con un catalizador particular y en la  planta piloto del Instituto Francés 

del Petróleo (IFP).  

Estas correlaciones están sustentadas en más parámetros que el modelo pseudo - cinético lo 

que permite una evaluación más exacta de la actividad del catalizador. Las mismas son  

realizadas por la firma suministradora del catalizador, en este caso Axens - (Axens, 2007). 

A partir del modelo correlativo las curvas dedicadas a una unidad en particular pueden ser 

trazadas como:  

HDS= f (LHSV, ppH2) contra diferentes WABT.  

HDS= f (WABT) contra diferentes LHSV, TMP, ppH2.  

Esta familia de curvas obtenidas  se trazan a partir de los modelos de correlación que han 

sido especialmente dedicados a un caso particular y no puede ser usado en otros.  

 

1.5  Métodos de investigación   

1.5.1 Método Delphi 

El método de Delphi se encuentra dentro de la familia de los métodos investigativos. Es 

especialmente útil cuando no se pueden satisfacer los requerimientos de acumulación de 

información que exigen los métodos comprendidos en las otras familias de técnicas, pero si 

cuando se cuenta con un conjunto de personas - expertos - que pueden ofrecer visiones 

prospectivas razonablemente sólidas sobre los asuntos que desean estudiarse, por lo que el 

autor considera que es el que más se adapta para aplicar en esta investigación.  
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1.6 Proceso de regeneración de los catalizadores de 
hidrotratamiento. 

El ciclo de vida del catalizador depende de su actividad y cesa cuando la misma ya no es 

capaz de asegurar la obtención del grado de hidrofinación necesario de la nafta, a pesar de 

que el proceso se desarrolle a la temperatura máxima permisible. (Axens. , 2005). 

La regeneración consiste en quemar el coque y el azufre asentados sobre el catalizador 

durante todo el proceso de operación. La cantidad de coque depende de la naturaleza de la 

materia prima tratada, el nivel de hidrotratamiento deseado y las condiciones a las cuales se 

desarrolla. (Argyle, y otros, 2015). 

Al aumento de depósitos sobre el catalizador contribuyen los siguientes factores:  

V El largo período operativo del catalizador.  

V La caída de presión del proceso.  

V La subida de la temperatura del proceso.  

Sobre la aceleración del proceso de formación de coque influye la disminución de la 

velocidad volumétrica de conducción de la materia prima y el aumento de la tasa de 

circulación del gas hidrogenado.  

La regeneración de los catalizadores se realiza ex situ o in situ.  

En la primera es necesaria la extracción del catalizador y regenerarlo en otra planta 

restableciendo sus propiedades y posteriormente proceder a su recarga en el reactor. 

La regeneración in situ es ejecutada en el propio equipo (reactor), aprovechando las 

facilidades tecnológicas, empleando una mezcla de aire - vapor 

(NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) o una mezcla de aire-nitrógeno. (Axens., 2005), 

de acuerdo al fabricante del catalizador. 

El procedimiento de regeneración contempla: (1) la preparación de la unidad para la 

regeneración (disminución de inyecto, hidrogenación para la desorción de productos 

residuales del petróleo, soplado del sistema con gas inerte y vacío, conexión del sistema de 

regeneración); (2) regeneración (tratamiento del catalizador con vapor/nitrógeno, quema del 
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coque hasta 530 ºc, calcinación a 530 ºc, tratamiento con vapor/nitrógeno, a una presión no 

mayor de 3 kgf/cm2); (3) restablecimiento del sistema de operación normal.  

(Axens., 2005), especifica que cuando una de las siguientes situaciones ocurre, es tiempo 

de regenerar el catalizador:  

 El incremento de la temperatura no permite obtener los productos con las 

especificaciones deseadas o los rendimientos han sido muy reducidos que no es 

posible seguir operando la unidad económicamente.  

 Se ha alcanzado el máximo de temperatura en los reactores.  

 La caída de presión en los reactores no permite un flujo suficiente del gas de reciclo.  

Se asume que estas situaciones son el resultado de la deposición de coque.  

Al procedimiento de regeneración con el uso de nitrógeno y aire se le denomina 

procedimiento seco. Como regla general, el vapor no debe ser usado para la regeneración 

de catalizadores de Axens. El vapor puede ser usado para la regeneración de algunos 

catalizadores específicos. El catalizador de hidrotratamiento HR-406 no resiste una 

regeneración con vapor (Axens., 2005). 
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CONCLUSIONES PARCIALES 

La catálisis es un tema amplio y complejo que se documenta en muchas y variadas fuentes, 

sin embargo, la catálisis industrial es un campo competitivo, y muchos conocimientos 

prácticos son privados. 

La literatura consiste en patentes, libros, revistas, y documentación comercial, pero hay una 

falta de resultados cuantitativos que caractericen el comportamiento de los catalizadores 

industriales bajo condiciones de procesos reales, es difícil encontrar datos sobre el 

comportamiento de catalizadores a largo plazo con impurezas y materias primas 

industriales multicomponentes.  

Los catálogos de los proveedores de catalizadores son valiosas fuentes de información.  

Estos proveedores pueden estar dispuestos a compartir información y dar opciones técnico 

comercial, para mejorar sus posibilidades de venta.  

De un análisis de la literatura se puede concluir: 

1. La actividad de un catalizador da la medida de: 

 Conversión: mol de reactivo transformado por mol de reactivo inicial. 

 Velocidad de reacción: mol de producto obtenido por volumen de catalizador por 

tiempo. 

 La velocidad de la reacción en relación al catalizador utilizado. 

2. Durante el ciclo de operación, la actividad del catalizador se puede calcular según 

diferentes metodologías planteadas por diversos autores, haciéndose énfasis en el 

método correlativo. 

3. En la pérdida de la actividad catalítica influyen muchos factores, siendo los más 

relevantes en los procesos de hidrotratamiento, la presión total y la presión parcial 

de hidrógeno, la temperatura, la velocidad espacial y la tasa de alimentación, la 

relación H2/inyecto y la pureza del H2. 

4. Los necesarios tratamientos de regeneración de los catalizadores sólidos, pueden 

conducir a una disminución de su vida útil. 

5. Las posibilidades de la regeneración de los catalizadores sólidos, está en 

dependencia al tipo y grado de inactivación que estos presenten. 
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CAPÍTULO 2: Materiales y métodos  

2.1. Descripción del proceso tecnológico.  

2.1.1. Descripción del proceso tecnológico de la unidad de 

hidrofinación de nafta de la refinería “Camilo Cienfuegos” 

Un diagrama del flujo tecnológico de la unidad de hidrofinación aparece en el Anexo  

2.1.1.1 

El objetivo fundamental de la unidad de hidrofinación de nafta es la refinación preliminar 

con hidrógeno de la materia prima, para eliminar los compuestos nitrosos y sulfurosos en 

presencia del catalizador de Co - Mo soportado en Al2O3, así como estabilizar este producto 

hidrogenado para su envío en los parámetros requeridos a la unidad de reformación 

catalítica.  

En el inyecto a esta unidad fracción (70 – 180) ºC proveniente de la destilación atmosférica 

es necesario observar el contenido de plomo, arsénico y otros metales, ya que pueden 

provocar la desactivación permanente del catalizador, un máximo de azufre de 500 mg / l y 

de nitrógeno de 30 mg / l. (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985). 

En esta unidad el suministro de materia prima se encuentra en el orden de los 63 m3/h de 

fracción (70 – 180) °C desde el área de tanques intermedios dirigiéndose al tambor de 

materia prima D-201 a una temperatura de 40 ºC y una presión de 5 kgf/cm2. La bomba de 

inyección de materia prima (P-201/R) succiona la fracción (70 – 180) °C desde el tambor 

(D-201) y la descarga al nudo de mezcla para combinarse con gas hidrogenado circulante, 

suministrado por el compresor de pistón (C -201/R), a un flujo entre (17450 a 21150) 

Nm3/h a una temperatura de 70 ºC y una presión de 39 kgf/cm2.  

En el tambor B-206 se separa el gas hidrogenado enriquecido por la parte superior que va al 

separador de succión B-203, del Compresor C-203 para reponer las pérdidas de presión en 

el sistema.  

Después del nudo de mezcla la fracción (70 – 180) °C con gas hidrogenado, pasa al 

precalentamiento en los intercambiadores (3, 2, 1-E-201), los cuales trabajan en serie. Este 

producto pasa del intercambiador al horno (F-201) donde alcanza la temperatura de 
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reacción (266 – 330) oC y presión de 35 kgf / cm2, para dirigirse, posteriormente al reactor 

(R-201). 

En el reactor (R-201) de lecho fijo de catalizador de cobalto y molibdeno sobre soporte de 

alúmina, tiene lugar la hidrogenación de los compuestos orgánicos sulfurosos, nitrosos y 

oxigenados con desprendimiento de hidrógeno sulfurado, amoníaco, agua y la eliminación 

de metales pesados presentes en la materia prima. La velocidad espacial de la conducción 

de materia prima al reactor (R-201) es de 2,5 h-1. En el tambor (B-201) ocurre la separación 

del producto hidrofinado inestable del gas hidrogenado circulante que sale por la parte 

superior y va al separador (B-202) y posteriormente a la succión de los compresores (C-

201). Adicionalmente en el (B-202), tiene lugar la separación de las gotas del producto 

inestable del gas hidrogenado.  

En el bloque de Estabilización ocurre la separación de los productos de la hidrofinación 

(sulfuro de hidrógeno, agua y amoníaco) del hidrogenado estable. El hidrogenado inestable 

pasa a la Torre Estabilizadora (T-201) y entra en los platos 16 y 19. En esta Torre a una 

presión de 12,5 kgf/cm2, y a una temperatura de 140 °C en el tope y de 249 °C y 13 kgf/ 

cm2 en el fondo se separa el hidrogenado de los productos formados en el bloque de 

hidrofinación.  

La fracción (70 – 180) °C estable (nafta hidrofinada estable) sale por la carcasa a 145 °C y 

una presión 12 kgf / cm2 y descargada al bloque de Reacción de Reformación. Antes de la 

succión de las bombas el producto pasa a través de los filtros de productos hidrogenados 

(1,2-V-204), con la finalidad de eliminar posibles impurezas hacia el bloque de reacción de 

reformación (NEFTECHIMPROMEXPORT, 1985) 

2.1.2. Descripción del reactor de hidrofinación R-201  

Un esquema del reactor (R-201) aparece en el Anexo 2.1.2.1 

El reactor catalítico (R-201) es de lecho fijo, vertical, cilíndrico, con flujo de alimentación 

axial continuo, heterogéneo (catalizador sólido y reactantes en forma gaseosa) y adiabático 

(aislado del medio exterior, la variación de temperatura dentro del reactor viene 

determinada por el calor de reacción, la que es ligeramente exotérmica)   de diámetro 2200 
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mm, altura de cama catalítica de 6800 mm y de volumen de catalizador de 25,5 m3, presión 

de operación máxima de diseño: 48 kgf/cm2, temperatura del medio de operación: 400 ºC. 

Fluido de trabajo: 85 % vol., sulfuro de hidrógeno hasta 0.3 % vol., cloruro de hidrógeno: 2 

mg por cada unidad de humedad, fracciones de hidrocarburos hasta densidad de 0.75 kg/m3  

El reactor es cargado (carga densa) (anexo 2.1.2.2) en marzo del 2008 con catalizador HR-

406 de la siguiente forma:  

En la parte superior: 540 kg de ACT 108; 390 kg de ACT 077 y 825 litros de esferas de 

cerámica de 25 mm de diámetro. 

Carga de 18525 kg de catalizador cobalto - molibdeno HR-406.  

En el fondo: esferas cerámicas de 25 mm y de 12 mm de diámetro. Ante la falta de esferas 

cerámicas de 6 mm se cargan 405 kg de catalizador GO-70 (Co - Mo, sobre base alúmina 

de 2 mm de diámetro).  

Para asegurar un bajo incremento de la caída de presión (Axens, 2007) propone dos capas 

de ACT 077 y ACT 108. El ACT 077 es un inerte de poros macroscópicos de alúmina en 

una alta fracción de vacío para proveer una eficiente captura de partículas y otros 

contaminantes contenidos en la alimentación. El riesgo de bloqueo y de formación de 

aglomeraciones en el tope de la cama catalítica es grandemente reducido y el ciclo de vida 

del catalizador se extiende hasta la parada de la Unidad.  

La siguiente capa es de ACT 108 (anillos cerámicos inertes) que permite optimizar el 

tamaño del gradiente a lo largo de la cama catalítica y provee una alta fracción libre para el 

atrapado de partículas. 

 Las condiciones de operación de la unidad de Hidrofinación (Anexos 2.1.2.3) 

El comportamiento del catalizador HR-406 se prevé que sea: WABT SOR- 266 oC, WABT 

EOR- 330 ºC y un largo de ciclo mayor de 10 años (Axens, 2007)  

 El comportamiento esperado por diseño del catalizador HR-406 (Anexo 2.1.2.4) 

Tomado de (Axens, 2007) 

2.1.3. Reacciones que ocurren en el reactor: 

Las reacciones involucradas en este proceso se pueden clasificar como reacciones químicas 
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deseadas y reacciones químicas indeseadas. 

Reacciones Químicas Deseadas: Eliminación de azufre; de nitrógeno; de compuestos 

oxigenados; eliminación de metales. 

Las reacciones de Hidrogenólisis del  C-S, C-N y C-O  conllevan al rompimiento de los 

enlaces respectivos. Estas reacciones son denominadas como desulfurización, 

desnitrificación o hidrogenación de compuestos oxigenados (desoxigenación) según 

corresponda. 

Reacciones Químicas Indeseadas: Hidrocraqueo: Las reacciones de Hidrocraqueo  son 

indeseables porque consumen H2, producen compuestos ligeros disminuyendo los 

rendimientos de productos  y reducen la pureza de Hidrógeno en el gas de reciclo. 

Saturación de Aromáticos y la Coquización: El coque  se produce por la condensación  y 

polimerización sobre la superficie del catalizador de moléculas de aromáticos pesados. El 

coque  producido se deposita sobre el catalizador provocando su desactivación. Se puede 

disminuir con temperaturas de operación lo más bajas posibles, con alta presión parcial de 

hidrógeno y un menor tiempo de residencia del Hidrocarburo sobre el catalizador. 

a. La hidrodesulfuración: está regida por la siguiente ecuación general:  

                 CxHySn + 2nH2             CxHy+2n  + nH2S 
En las reacciones de desulfurización el compuesto de azufre reacciona con el hidrógeno en 

presencia del catalizador a condiciones controladas, lo que origina la eliminación del azufre 

en forma de H2S que es separado en la sección de fraccionamiento. 

Las reacciones de hidrodesulfuración se pueden realizar a partir de varios mecanismos y 

dependen del tamaño molecular y de la estructura del compuesto que contiene el azufre, es 

por esto que en orden creciente de dificultad de eliminación se tienen las moléculas 

sulfuradas de tiofeno, benzotiofeno o dibenzotiofeno. 

En las siguientes fórmulas químicas la letra R y R´ corresponden a cadenas de 
Hidrocarburos (Carbón e Hidrógeno) solamente. Veamos las reacciones principales: 
 

Catalizador 
R – S – H   +   H2                          R – H   +      H2S      17 kcal/mol   Reacción exotérmica 
(mercaptano)      (Hidrocarburo desulfurizado) 
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 Catalizador R - H 
R – S – R´ +  2H2   +  H2S 17 kcal/mol Exotérmica   
  
                                                      R´– H 
 
              H      H 
          H                           H 
                                                Catalizador 
        H                                 H      + 2H2                        C4H10     +  H2S 
                               H 
                         S 

                                                                
                                   Catalizador        R - H 

R – S – S – R´   +3H2   +2H2S   
R´ - H 

 
De forma general estas reacciones se comportan de la siguiente forma: 

o Estas reacciones presentan un consumo de Hidrógeno particularmente más 

elevado si la alimentación es rica en compuestos de tiofeno. 

o Producen H2S. 

o Son exotérmicas 

o En  condiciones de operación son reacciones completas 

o Son rápidas con excepción de la desulfurización de los compuestos de  tiofeno 

que son más lentas. 

Desde el punto de vista cinético: 

 Se incrementa con la temperatura 

 Se incrementa con la presión y mayormente con la presión parcial de hidrógeno. 

 Un catalizador diseñado para esta selectividad 

b.- La hidrodesnitrogenación: En la reacción química con Hidrógeno el Nitrógeno es 

removido como NH3 y fácilmente eliminado en el tratamiento en la corriente de la sección 

de fraccionamiento. Veamos un ejemplo de este tipo de reacción: 

                                                                   Catalizador 

R – NH2    +   H2            R – H  +  NH3 

                       Catalizador 

                + 5 H2     C5H12  +  NH3 

       N  
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Piridina 

Las características generales de este tipo de reacciones son: 

 Consumen Hidrógeno 

 Producen NH3 

 Son exotérmicas 

 Son reacciones completas de acuerdo a las condiciones de operación 

 Son mucho más lentas que las reacciones de HDS 

Desde el punto de vista cinético: 

 Al incrementar la temperatura se acelera la reacción 

 Al incrementar la presión se acelera la reacción 

 Requiere de un catalizador selectivo específico. 

 

c.- La hidrodesoxigenación: Las reacciones de eliminación de Oxígeno en presencia de 

Hidrógeno, producen agua. 

              Para los alcoholes y fenoles 

                        R-OH+H2                    R-H+H2O 

Similar a  la  hidrodesnitrogenación, la desoxigenación  es más difícil  que la 

desulfurización. Los compuestos oxigenados no son un problema significativo  en las naftas 

vírgenes,  pero están con prevalencia  en las naftas sintéticas y craqueadas. 

En los combustibles más pesados (gas oíl)  se encuentran ácidos nafténicos y fenoles 

 

d.- Reacciones de Desmetalización: Eliminación de metales pesados. (As, Pb, Cu, Ni, Va) 

Los metales están presentes en las alimentaciones más  pesadas pero pudieran estar en los 

destilados más livianos por contaminación del crudo o de las fracciones, en la propia 

refinería. Los compuestos organometálicos se craquean y el metal  queda atrapado en los 

poros del catalizador. 
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2.2. Metodología para la investigación.        

Mediante el diagrama de bloques se presenta gráficamente la secuencia de las etapas que se 

realizan para la obtención del método de determinación de la actividad del catalizador de 

hidrofinación de nafta de la Refinería Camilo Cienfuegos. 

Aplicación del sistema de expertos de Delphi

Selección y formación 
del comité de expertos 

Aplicación y análisis de las encuestas

Confección del informe final y su divulgación

Realización de los 
cálculos 

Obtención del modelo de 
control operacional

Confección de 
encuestas

Determinación de la actividad 
catalítica por el método seleccionado

Búsqueda de 
datos 

Validación del 
modelo
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2.2.1.  Aplicación del método Delphi como estrategia metodológica  

 Aplicación de método Delphi 

El método de  Delphi consiste en someter a un grupo de expertos o especialistas al llenado 

sucesivo de dos o más formularios destinados a recolectar sus opiniones y visiones sobre el 

futuro del tema en cuestión. Cada instancia de llenado del formulario se denomina ronda.  

Uno de los objetivos básicos de un Delphi consiste en el logro de pronósticos que sean el 

producto de consensos lo más sólidos posibles. La vía para alcanzar este consenso supone 

que, en las rondas posteriores a la primera ronda, cada experto que ha realizado pronósticos 

que se desvían en algún grado de los pronósticos más consensuados tenga la posibilidad de 

modificar su respuesta. Para ello se le presentan los resultados de la pregunta específica en 

que ha existido tal desviación, y se le propone que la reconsidere si encuentra argumentos 

razonables para ello. De lo contrario, debe ratificar su respuesta anterior. 

El resultado final del Delphi es un conjunto de pronósticos más o menos consensuados 

sobre los diferentes temas y aspectos presentes en el cuestionario, a lo que se añaden las 

innovaciones producto de las respuestas a preguntas abiertas. Dicha información, 

materializada en una base de datos susceptible de diversos tratamientos estadísticos, 

permite la construcción de escenarios más o menos probables de concretarse en el horizonte 

futuro; y, naturalmente, también admite interpretaciones que trascienden la información 

puramente estadística producida a partir del Delphi. (Linstone, y otros, 1975),  (Campo, 

2014) 

El éxito del método Delphi dependerá del número de rondas y el tipo de retroalimentación. 

Al no ser imprescindible la presencia física de los expertos, se eliminan los problemas 

derivados de la distancia y las complejidades de organizar reuniones presenciales, y se 

garantiza la confidencialidad, reduciendo las posibles influencias entre los miembros. 

Además, la fluidez del intercambio de información enriquece las conclusiones definitivas. 

(Astigarra, Eneko, 2015) (Varela, 2012) 

Fases del método: 

1. Definición del problema sobre el que alcanzar consenso: 
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Selección de un método para la estimación de la actividad del catalizador de hidrofinación 

de nafta. 

2. Selección de los expertos: 

Primeramente se determina el número de expertos, (de acuerdo a la literatura el número 

debe estar entre 11 y 24) para ello se elabora una lista (en este caso de 16) con los 

candidatos a participar, que deben cumplir con ciertos requisitos, es decir, deben poseer 

conocimiento sobre el tema, (Dr., MSc., Lic., Ing.), profesionalidad y ética en el puesto de 

trabajo, años de experiencia, lo que determina además el nivel de responsabilidad y 

conocimiento, relevancia de sus trabajos, en la posición que ocupan, en lo destacado de sus 

opiniones, creatividad, disposición a participar, capacidad de análisis y pensamiento 

lógico, así como su espíritu de trabajo en equipo. 

Se determina el coeficiente de competencia (𝑲𝑲𝑹𝑹𝒈𝒈𝒎𝒎𝒄𝒄𝒈𝒈𝑨𝑨𝒈𝒈𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑮𝑮) de cada uno de ellos, lo que 

representa el parámetro a tenerse en cuenta para seleccionar cuáles serán los participantes. 

Se obtiene de la manera siguiente: 

𝑲𝑲𝑹𝑹𝒈𝒈𝒎𝒎𝒄𝒄𝒈𝒈𝑨𝑨𝒈𝒈𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑮𝑮 = 𝑲𝑲𝑹𝑹 + 𝑲𝑲𝑮𝑮 

Donde: 

𝑲𝑲𝑹𝑹 − Promedio de los valores que el candidato le confiere a cada aspecto que se evalúa en 

una encuesta presentada. Para ello deben elaborar su autoevaluación de forma anónima con 

una encuesta para la selección de los expertos que contribuirán al desarrollo del estudio.  

𝑲𝑲𝑮𝑮 −Coeficiente de argumentación, dado por la sumatoria de los valores adquiridos en 

cuanto al grado de influencia de cada una de las fuentes de argumentación  

Los resultados se clasifican según: 

• La competencia del experto es Alta (A): Si 𝑲𝑲𝑹𝑹𝒈𝒈𝒎𝒎𝒄𝒄𝒈𝒈𝑨𝑨𝒈𝒈𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑮𝑮 > 𝟖𝟖 

• La competencia del experto es Media (M): Si 𝟓𝟓 < 𝑲𝑲𝑹𝑹𝒈𝒈𝒎𝒎𝒄𝒄𝒈𝒈𝑨𝑨𝒈𝒈𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑮𝑮 ≤ 𝟖𝟖  

• La competencia del experto es Baja (B): Si 𝑲𝑲𝑹𝑹𝒈𝒈𝒎𝒎𝒄𝒄𝒈𝒈𝑨𝑨𝒈𝒈𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑮𝑮 ≤ 𝟓𝟓 

  Una vez aplicado este método se obtuvo como resultado:  
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 Coeficientes de competencia de los candidatos (Anexo 2.2.1.1)   

De los candidatos propuestos para el desarrollo de la investigación, ninguno presenta 

evaluación de baja competencia, mientras 9 resultan evaluados de alta competencia, los 

cuales son finalmente seleccionados. 

 Relación de expertos (Anexo 2.2.1.2) 

3. Desarrollo de la primera ronda, en cual los expertos cumplimentan las 

preguntas del Cuestionario 1 y la reenvían a los encargados de su análisis:  

Este primer cuestionario se realiza para determinar el nivel de actualización tecnológica 

sobre el problema a resolver, así como para que conozcan su papel en el desarrollo de la 

investigación.  

 Cuestionario 1 (Anexo 2.2.1.3) 

4.  Preparación y envío de los cuestionarios de la segunda ronda: Cuestionario 2: 

Este segundo cuestionario se realiza para poder evaluar y determinar el mejor método para 

la estimación dela actividad del catalizador de hidrofinación de nafta. Se ofrece una 

explicación de cada uno de los métodos, ventajas y desventajas, para que cada experto 

pueda realizar una correcta selección.  

Para asignar una evaluación a estos métodos tenga en cuenta los aspectos siguientes: 

V El método seleccionado hace utilización del sistema de datos disponible en la 

Refinería, (Exaquantum) 

V Es complejo en su ejecución y entendimiento 

V Se considera correcta su exactitud y precisión  

V Permite sistemáticamente conocer cómo se encuentra la actividad del catalizador 

Según criterio, evalúe el método más idóneo a aplicar: 

 Cuestionario 2 (Anexo 2.2.1.4) 

5. Preparación del informe final y distribución entre los participantes: 

Luego de culminadas las rondas y recogidos los cuestionarios, se analizan los resultados 

mostrándose (Anexo 2.2.1.5) un resumen de los resultados de las encuestas. Sumando la 

puntuación que asignaron los expertos a cada método y dándole un orden de prioridad, se 

obtiene que el Método Correlativo fuera el seleccionado por los expertos. 
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2.2.2.  Determinación de la  actividad catalítica según el método 

seleccionado 

La principal tarea de monitoreo en la unidad es generar los datos de rendimiento del reactor 

frente al  tiempo de operación. Esta información es crucial para la evaluación del catalizador con 

que se opera y la realización de futuros estudios. Seguidamente se demuestra el procedimiento de 

cálculo necesario para la supervisión de la unidad, de acuerdo al método correlativo, donde la 

conversión de azufre es el objetivo y la temperatura del reactor se ajusta al alza para compensar 

la pérdida de actividad catalítica debido a la desactivación. La (WABT) del reactor en función 

del tiempo de corrida debe ser generada a partir de los datos de funcionamiento. 

Es fundamental la determinación de la  WABT Normalizada,  que graficada en correspondencia con 

los días de corrida, permite el cálculo de la desactivación del catalizador, de acuerdo a  la 

ecuación matemática (lineal, poligonal, etc.) más ajustada que se obtenga de la aplicación del 

programa del Excel. 

Para ello se introducen los datos recopilados del sistema de control de la refinería (Exaquantum) 

en la base de datos del programa desarrollado en el Excel, donde son  calculados, de acuerdo a 

las formulas elaboradas, los valores que permiten obtener las curvas en los gráficos 

correspondientes y el cálculo final deseado. 

La secuencia de cálculos establecida en el programa es la siguiente: 

 𝐓𝐓𝐕𝐕𝐚𝐚 =  𝟏𝟏
𝟑𝟑
𝐓𝐓𝐕𝐕 + 𝟐𝟐

𝟑𝟑
𝐓𝐓𝐄𝐄                                                              (2.2.2.1) 

Tav: Temperatura promedio de la alimentación.   

Te: Temperatura entrada de la alimentación al reactor. 

Ts: Temperatura salida de la alimentación al reactor. 

 𝐏𝐏𝐕𝐕𝐚𝐚 = (𝐏𝐏𝐕𝐕+𝐏𝐏𝐄𝐄)
𝟐𝟐

                                                                      (2.2.2.2) 

Pav: Presión promedio en el reactor 

Pe: Presión entrada al reactor 

Ps: Presión salida del reacotr 
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 𝐏𝐏𝐇𝐇𝟐𝟐 =
�
�𝐏𝐏𝐕𝐕𝐚𝐚∗𝐅𝐅𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕∗𝐏𝐏𝐅𝐅𝐂𝐂𝐕𝐕𝐂𝐂𝐕𝐕 𝐇𝐇𝟐𝟐 𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕�

𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏 �

�𝐅𝐅𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕+𝐅𝐅𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕ó𝐀𝐀�
                           (2.2.2.3) 

PH2 (bar) 

 Pav: Presión promedio 

Fgas de reciclo: Flujo del gas de reciclo (kmol/h) 

Pureza H2 del gas de reciclo: Pureza de H2  del gas de reciclo (vol. %) 

Falimentación: Flujo de alimentación 

 𝐑𝐑𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕ó𝐀𝐀 𝐇𝐇𝟐𝟐− 𝐎𝐎í𝐕𝐕 =  
�
�𝐅𝐅𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕∗ 𝐏𝐏𝐅𝐅𝐂𝐂𝐕𝐕𝐂𝐂𝐕𝐕 𝐇𝐇𝟐𝟐 𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕�

𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏 �

𝐅𝐅𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕ó𝐀𝐀 𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕
            (2.2.2.4) 

Relación H2 – Oíl (Nm/m3) 

F alimentación total: Flujo de alimentación total (m3/h) 

Fgas de reciclo: Flujo de gas de reciclo (Nm3/h) 

Pureza H2 del gas de reciclo: Pureza de H2  del gas de reciclo (% vol.) 

 𝐅𝐅𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 (𝐤𝐤𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐡𝐡⁄ ) =  𝐅𝐅𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕

𝟐𝟐𝟐𝟐.𝟒𝟒𝟏𝟏𝟒𝟒𝟒𝟒𝟏𝟏𝟓𝟓𝟖𝟖𝟓𝟓
                                 (2.2.2.5) 

Flujo del gas de reciclo (kmol/h) 

Fgas de reciclo: Flujo de gas de reciclo (Nm3/h) 

 𝐅𝐅𝐠𝐠𝐕𝐕𝐄𝐄 𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 (𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀 𝐡𝐡⁄ ) =  𝐅𝐅𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕ó𝐀𝐀 𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕
𝐆𝐆𝐄𝐄

                                 (2.2.2.6) 

Flujo del gas de reciclo (ton/h) 

F alimentación total: Flujo de alimentación total (m3/hr) 

GE: Gravedad específica 

 𝐌𝐌𝐕𝐕𝐀𝐀𝐌𝐌𝐏𝐏 = (𝐀𝐀 − 𝐌𝐌 − 𝟑𝟑𝟐𝟐) ∗ 𝟓𝟓
𝟗𝟗
                                                (2.2.2.7) 

 𝐀𝐀 = �∑𝐃𝐃 𝐀𝐀𝐀𝐀𝐓𝐓𝐌𝐌%
𝟑𝟑

∗ 𝟗𝟗
𝟓𝟓

+ 𝟑𝟑𝟐𝟐� 

𝐌𝐌 = 𝐕𝐕
�−𝟏𝟏.𝟗𝟗𝟒𝟒𝟒𝟒𝟏𝟏𝟐𝟐−𝟏𝟏.𝟏𝟏𝟏𝟏𝟖𝟖𝟎𝟎𝟓𝟓∗��

∑𝐃𝐃 𝐀𝐀𝐀𝐀𝐓𝐓𝐌𝐌%
𝟑𝟑 ∗𝟗𝟗𝟓𝟓+𝟑𝟑𝟐𝟐�−𝟑𝟑𝟐𝟐�

𝟏𝟏.𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟔𝟔
+𝟐𝟐,𝟗𝟗𝟗𝟗𝟔𝟔𝟗𝟗∗�𝐃𝐃 𝐀𝐀𝐀𝐀𝐓𝐓𝐌𝐌𝟗𝟗𝟏𝟏%−𝐃𝐃 𝐀𝐀𝐀𝐀𝐓𝐓𝐌𝐌𝟏𝟏𝟏𝟏%∗

𝟗𝟗
𝟓𝟓
𝟖𝟖𝟏𝟏
�
𝟏𝟏.𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑𝟑

�
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Media aproximada de las temperaturas de ebullición obtenidas a partir de la curva 

ASTM (MeABP °C) (Fahim, y otros, 2009) (Garea, 2014) 

DASTM 10%: Destilación ASTM 10% (°C) 

DASTM 90%: Destilación ASTM 90% (°C) 

 𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕 𝐌𝐌𝐌𝐌 = 𝟐𝟐𝟏𝟏.𝟒𝟒𝟖𝟖𝟎𝟎 ∗ 𝐗𝐗 ∗ 𝐘𝐘 ∗ 𝐙𝐙                                             (2.2.2.8) 

𝐗𝐗 = 𝐕𝐕[𝟏𝟏.𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟎𝟎𝟓𝟓∗(𝐌𝐌𝐕𝐕𝐀𝐀𝐌𝐌𝐏𝐏+𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑.𝟏𝟏𝟓𝟓)∗𝟏𝟏.𝟖𝟖 −𝟔𝟔.𝟔𝟔𝟖𝟖𝟔𝟔𝟏𝟏𝟐𝟐∗𝐆𝐆𝐄𝐄+𝟏𝟏.𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟓𝟓𝟖𝟖𝟐𝟐∗(𝐌𝐌𝐕𝐕𝐀𝐀𝐌𝐌𝐏𝐏+𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑.𝟏𝟏𝟓𝟓)∗𝟏𝟏.𝟖𝟖∗𝐆𝐆𝐄𝐄] 

𝐘𝐘 = [(𝐌𝐌𝐕𝐕𝐀𝐀𝐌𝐌𝐏𝐏 + 𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑.𝟏𝟏𝟓𝟓) ∗ 𝟏𝟏.𝟖𝟖]𝟏𝟏.𝟐𝟐𝟎𝟎𝟏𝟏𝟏𝟏𝟔𝟔 

𝐙𝐙 =  (𝐆𝐆𝐄𝐄)𝟒𝟒.𝟗𝟗𝟖𝟖𝟑𝟑𝟏𝟏𝟖𝟖 

Alimentado MW (kg/kmol) 

GE: Gravedad específica   

MeABP: Media aproximada de las temperaturas de ebullición obtenidas a partir de la curva 

ASTM   

 𝑭𝑭𝑮𝑮𝒆𝒆𝑯𝑯𝒎𝒎𝒈𝒈𝒈𝒈𝑨𝑨𝑮𝑮𝑹𝑹𝑯𝑯ó𝒈𝒈(𝒌𝒌𝒎𝒎𝒈𝒈𝒆𝒆 𝒉𝒉⁄ ) =  𝑭𝑭𝑯𝑯𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑹𝑹𝒆𝒆𝒈𝒈∗𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏
𝑨𝑨𝒆𝒆𝑯𝑯𝒎𝒎𝒈𝒈𝒈𝒈𝑨𝑨𝑮𝑮𝑯𝑯𝒈𝒈 𝑴𝑴𝑴𝑴

                                            (2.2.2.9) 

Flujo de alimentación (kmol/h) 

F reciclo: Flujo de reciclo (ton/h) 

Alimentado MW: (kg/kmol) 

 𝑺𝑺𝑺𝑺 =  �𝑭𝑭𝑮𝑮𝒆𝒆𝑯𝑯𝒎𝒎𝒈𝒈𝒈𝒈𝑨𝑨𝑮𝑮𝑹𝑹𝑯𝑯ó𝒈𝒈+ 𝑭𝑭 𝒈𝒈𝑮𝑮𝑮𝑮 𝑯𝑯𝒈𝒈 𝑯𝑯𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑹𝑹𝒆𝒆𝒈𝒈�
𝑯𝑯𝑮𝑮𝒈𝒈𝑨𝑨𝑯𝑯𝑯𝑯𝑮𝑮𝑯𝑯 𝑯𝑯𝒈𝒈 𝑯𝑯𝑮𝑮𝑨𝑨𝑮𝑮𝒆𝒆𝑯𝑯𝑪𝑪𝑮𝑮𝑯𝑯𝒈𝒈𝑯𝑯

                                                            (2.2.2.10) 

SV (kmol/h)/kg cat. 

F alimentación: Flujo de alimentación 

Fgas de reciclo: Flujo del gas de reciclo (kmol/h) 

Cantidad de catalizador: Cantidad de catalizador 

  𝐊𝐊𝐇𝐇𝐃𝐃𝐀𝐀 = 𝐀𝐀𝐕𝐕 ∗ 𝐕𝐕𝐀𝐀(𝑺𝑺𝒈𝒈 𝑺𝑺𝑺𝑺⁄ ) ∗ 𝑷𝑷𝑯𝑯𝟐𝟐
−𝟏𝟏.𝟎𝟎𝟖𝟖                                                    (2.2.2.11) 

KHDS: K de hidrodesulfuración 

SV: Relación masa total entrada / masa catalizador (kmol/h)/kg cat. 

Se: Azufre entrada (wt ppm) 

47 



Capítulo 2: “Materiales y métodos” 

Ss: Azufre salida (wt ppm) 

PH2: (bar) 

 𝑲𝑲𝑮𝑮𝑨𝑨𝑮𝑮𝒈𝒈𝑯𝑯𝑮𝑮𝑯𝑯𝑯𝑯 = 𝑲𝑲 𝑯𝑯𝑯𝑯𝑺𝑺 

𝒈𝒈
�𝟗𝟗𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏∗� 𝟏𝟏

𝟓𝟓𝟗𝟗𝟑𝟑 − 𝟏𝟏
(𝑻𝑻𝑮𝑮𝒂𝒂+𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑)��

                                                        (2.2.2.12) 

Kstandard: K estándar para proceso (Gonzo, 2011) 

KHDS: K de hidrodesulfuración 

Tav: Temperatura promedio 

 𝑲𝑲𝒈𝒈𝒈𝒈𝑯𝑯𝒎𝒎 = 𝑲𝑲𝑯𝑯𝑯𝑯𝑺𝑺 ∗ �
𝑷𝑷𝑯𝑯𝟐𝟐 𝒈𝒈𝒈𝒈𝑯𝑯𝒎𝒎

𝑷𝑷𝑯𝑯𝟐𝟐
�
𝑷𝑷𝑹𝑹𝒈𝒈𝑯𝑯𝑯𝑯

∗ 𝒈𝒈�
𝑬𝑬𝑮𝑮

𝟏𝟏.𝟗𝟗𝟖𝟖𝟔𝟔∗�
𝟏𝟏

(𝑻𝑻𝑮𝑮𝒂𝒂+𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑) − 𝟏𝟏
(𝑻𝑻𝒈𝒈𝒈𝒈𝑯𝑯𝒎𝒎+𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑)��         (2.2.2.13) 

KNORM: K normalizada para el proceso 

KHDS: K de hidrodesulfuración 

Ea: Energía de activación = 18000 (kcal/mol) 

Tnorm: Temperatura normalizada = 273(°C) 

PH2 norm: Presión de hidrógeno = 15.2 bar 

PH2: Presión de hidrógeno 

Pcorr: Presión de corrida = 0.68 bar 

 𝑹𝑹𝑨𝑨 = 𝑲𝑲 𝒈𝒈𝒈𝒈𝑯𝑯𝒎𝒎
𝟏𝟏.𝟏𝟏𝟒𝟒𝟑𝟑𝟖𝟖𝟏𝟏𝟒𝟒

                                                                                    (2.2.2.14) 

RA: Actividad relativa          

Knorm: K normalizada 

0.043804: Es la Knorm escogida para el proceso 

 𝐌𝐌𝐀𝐀𝐌𝐌𝐓𝐓𝐍𝐍𝐕𝐕𝐂𝐂𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕  = 𝟏𝟏

� 𝟏𝟏
(𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑+𝐓𝐓𝐀𝐀𝐕𝐕𝐂𝐂𝐀𝐀)�−

𝟏𝟏.𝟗𝟗𝟖𝟖𝟔𝟔
𝐄𝐄𝐕𝐕

∗𝐋𝐋𝐀𝐀�𝟏𝟏.𝟏𝟏𝟒𝟒𝟑𝟑𝟖𝟖𝟏𝟏𝟒𝟒
𝐊𝐊𝐀𝐀𝐕𝐕𝐂𝐂𝐀𝐀

�
− 𝟐𝟐𝟔𝟔𝟑𝟑               (2.2.2.15) 

WABT Normalizada (°C) 

 ∆𝐏𝐏 =  𝐏𝐏𝐕𝐕 − 𝐏𝐏𝐄𝐄                                                                                   (2.2.2.16) 
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ΔP (bar) 

Pe: Presión de entrada (bar) 

Ps: Presión de salida (bar) 

 𝐓𝐓𝐌𝐌𝐏𝐏 = (𝐓𝐓𝟏𝟏𝟏𝟏+𝟐𝟐∗𝐓𝐓𝟓𝟓𝟏𝟏+𝟓𝟓∗𝐓𝐓𝟗𝟗𝟏𝟏)
𝟖𝟖

                                                                  (2.2.2.17) 

TMP: Curva de destilación de la alimentación según norma ASTM - D - 86  

 𝐇𝐇𝐃𝐃𝐀𝐀 =  𝐀𝐀𝐕𝐕 − 𝐀𝐀𝐄𝐄
𝐀𝐀𝐕𝐕 

∗ 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏%                                                                     (2.2.2.18) 

HDS: Hidrodesulfuración 

Se: Azufre entrada (mg/l) 

Ss: Azufre salida (mg/l)) 

 𝐋𝐋𝐇𝐇𝐀𝐀𝐕𝐕 = 𝐅𝐅 𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐀𝐀𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕ó𝐀𝐀 � 𝐀𝐀𝟑𝟑 𝐡𝐡⁄ �
𝑺𝑺 𝐕𝐕𝐕𝐕𝐀𝐀𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐂𝐂𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐕𝐂𝐂 (𝐀𝐀𝟑𝟑)

                                                              (2.2.2.19) 

LHSV: Velocidad espacial 

F alimentación: Flujo de alimentación (m3/h) 

V Catalizador: Volumen de catalizador (m3) 

Los valores calculados le permiten al programa Excel desarrollado, la construcción de 

gráficos, que van relacionando los diferentes parámetros de operación contra los días de 

corrida, los cuales serán mostrados y analizados en el Capítulo 3.  

 

2.2.3.    Validación del modelo  

El método correlativo para la determinación de la actividad del catalizador, es desarrollado 

por las firmas proveedoras de los mismos, en este caso AXENS, la que está obligada según 

contrato de venta a realizar un monitoreo del comportamiento del catalizador, el mismo fue 

realizado en marzo del 2015 a solicitud de la dirección técnica de la refinería, sirviendo de 

elemento de comparación con el modelo creado. 

De forma independiente el método pudo ser evaluado con otra reconocida firma proveedora 

de catalizadores, como lo es la Haldor Topsoe, la que accedió a realizar el estudio en mayo 
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del 2015, como parte de su política comercial y por única vez, ya que esta evaluación  

forma parte del contenido de trabajo de sus ventas.  

2.2.4.   Análisis técnico económico 

El tiempo de vida del catalizador es un aspecto importante en el diseño de las tecnologías 

químicas, porque el costo del catalizador representa un 0,22 % del costo de los productos 

petroquímicos (Farsang, y otros, 2014). La rápida desactivación catalítica causa pérdidas 

económicas y de tiempo para la producción, debido a la interrupción de la operación del 

proceso. En el diseño, operación y control, debe tenerse en cuenta que el tiempo de vida del 

catalizador puede ser afectado por los factores siguientes: envenenamiento, ensuciamiento, 

formación de depósitos por carbono y por daños mecánicos, además de la afectación por las 

variaciones en las condiciones de operación, analizadas en el capítulo anterior. 

La complejidad de las tecnologías de hidrotratamiento y la selección del catalizador  

requiere de la refinería un trabajo en estrecha colaboración con los licenciantes y 

proveedores de procesos catalíticos, para buscar la solución más económica con la máxima 

flexibilidad, aspecto este que necesariamente conlleva a tiempo y recursos. 

El ingeniero de procesos tiene que supervisar de cerca el rendimiento del reactor de 

hidrotratamiento, para asegurar las especificaciones de calidad del producto, sin someter el 

catalizador a una desactivación innecesaria, superando las deficiencias del proceso y 

manteniendo un funcionamiento seguro. Para lograr ese objetivo y programar las paradas 

de la unidad, se tiene que conocer la tasa  de desactivación del catalizador, el tiempo que 

resta para llegar a la temperatura final de la corrida, así como  el comportamiento 

operacional que presenta, en comparación con la semana pasada, el mes pasado, etc. 

Como resultado de ello se evitarán paradas de planta y pérdida de tiempo como de 

producto, pues al detener el proceso de hidrofinación se interrumpe el de reformación y se 

afectará la producción de gasolina para el mercado.  (Petrov, 2004) (Locatelli, 2012) 

(Hoffman, y otros, 2013) (Seif Mohaddecy, y otros, 2013.) (Birtill, 2009)  
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CONCLUSIONES PARCIALES 

1. El sistema de expertos de Delphi puede ser efectivo como metodología  

investigativa, para la determinación del modelo para la determinación de la 

actividad catalítica en el proceso de hidrotratamiento. 

2. El modelo correlativo presenta ventajas sobre el modelo pseudo cinético, su 

utilización en la determinación de la actividad catalítica y con ello el control 

operacional en el hidrotratamiento de nafta,  presenta gran interés técnico. 
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CAPÍTULO 3 Resultados y discusión.   

3.1  Análisis de los resultados.  

Para el análisis de los resultados se utilizan datos desde el 6 de septiembre de 2008 hasta el 

21 de diciembre de 2014 (Anexo 3.1.1), se descuenta el tiempo afectado por diferentes 

causas que provocaron paradas mayores a 15 días, se relaciona  en el  (Anexo 3.1.2).  

Introduciendo los datos en el modelo de Excel programado, se obtuvieron los resultados 

siguientes: 

3.1.1.     Comportamiento del flujo de alimentación  

 

Figura 3.1.1.1 

El comportamiento del flujo de alimentación ha estado a un 85 % del flujo de diseño, 

(figura 3.1.1.1). El crudo procesado en la destilación atmosférica es de base parafínico lo 

que incide directamente en la materia prima que se procesará en la sección de hidrofinación 

de nafta. La concentración de olefinas en la nafta de alimentación al reactor es menor que 

0.2 %vol. (límite de detección del método analítico empleado en su determinación). Solo en 

el mes de septiembre de 2011 alcanzó un valor de 0.2 %vol. El contenido de olefinas en 

naftas de destilación directa (la nafta virgen pesada es una nafta de destilación directa) es 

de (0.1 a 0.3) % vol. y es considerado como muy bajo. 

En los años 2008, 2009, 2013 y 2014 no se reportaron valores de este componente pero si 

se tiene en cuenta que el crudo refinado desde 2008 a 2012 cumple la mezcla pactada de 88 
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% volumen de crudo Mesa y 12 % volumen de crudo Merey, se espera que el contenido de 

olefinas en esos años haya sido semejante a los reportados del 2010 al 2012, con valores 

muy bajos (< 0.3 % vol.). Este flujo de alimentación compuesto por hidrocarburos desde C5 

hasta C9 proveniente de la fracción (70 – 180 °C), se comportó de manera estable 

atendiendo a los rangos de diseño, obteniéndose un promedio del flujo de alimentación de 

62 m3 / h. Los puntos de ebullición de la fracción alimentada tanto inicial como final 

promediaron (74.9 y 177 °C) respectivamente, los promedios de la destilación ASTM - D - 

86 en correspondencia al 10 % de 92 °C, 50 % de 116 °C y de 90 % de 155.7 °C, de esta 

forma se cumple con los parámetros de diseño para el proceso (fig. 3.1.1.2). Dicha fracción 

se comporta en el período analizado con una composición promedio de parafinas de 21.2 

%, iso-parafinas de 31 %, aromáticos de 18.4 % y naftenos de 29.3 %. La composición de 

una nafta típica se puede ver en (Pujadó, 2008)  

 

Figura 3.1.1.2 Destilación de la alimentación vs días de corrida 
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3.1.2. Comportamiento del flujo del gas de reciclo  

 

Figura 3.1.2.1 Gas de reciclo (Nm3/h) vs días de corrida 

El flujo del gas de reciclo presenta gran dispersión, (figura 3.1.2.1) con un promedio de 

14582.2 m3/h, el cual debería estar dentro del rango de (17450 y 21150 m3/h) según las 

condiciones de operación de la unidad, esta poca estabilidad es debido a problemas con el 

compresor C-201, pues por los años de explotación y daños no puede alcanzar el flujo 

requerido.  

La pureza de H2 en el  gas reciclado es constante y con un promedio de 99 % en volumen. 

Una alta pureza de hidrógeno ayuda con la HDS y disminuye las reacciones de 

recombinación de mercaptano. 

 

3.1.3. Comportamiento de la relación Hidrógeno / Hidrocarburo 
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Figura 3.1.3.1 Relación (H2 / HC) (Nm3/h) vs días de corrida 

La relación H2 / HC ha estado bastante estable durante el tiempo analizado, (figura 

3.1.3.1). El  promedio en el período analizado es de 233.9 Nm3/h y las condiciones de 

operación señalan que debe ser de 232.9 Nm3/h, esto incide en la no formación de 

mercaptanos por recombinación.  

3.1.4. Comportamiento del azufre en la alimentación y en el 

producto. 

 

Figura 3.1.4.1 Comportamiento del azufre 

La (figura 3.1.4.1) brinda la serie de datos correspondientes a la entrada y salida del azufre 

al reactor R-201, puede observarse que los valores son bajos y constantes a lo largo del 

tiempo, pero con una leve tendencia a aumentar, relacionado con la desactivación del 

catalizador. 

Los valores obtenidos son menores de 0.2 mg/l, obteniéndose incluso muchas veces valores 

inferiores a 0.1 mg/l. El hidrotratamiento de la nafta está orientado a obtener una 

concentración de azufre en la salida menor o igual a 0.5 mg/l. De acuerdo a ello se estaría 

sobretratando la nafta para obtener concentraciones de azufre más bajas de las 

especificadas. Se podría disminuir gradualmente la WABT de la unidad hasta obtener un 

valor de azufre en el producto de entre 0.4 y 0.5 mg/l. De esta manera se lograría aumentar 

la duración del ciclo operativo del catalizador HR-406, siempre y cuando no se afecte el 

proceso de reformación catalítica, así como un ahorro energético en la unidad. 
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3.1.5. Comportamiento de la temperatura 

 

Figura 3.1.5.1 Temperatura promedio (0C) vs días de corrida 

Puede observarse en la figura 3.1.5.1 una tendencia al aumento de la temperatura de 

operación, que se acelera hacia final del ciclo. Esta necesidad de aumentar la temperatura se 

corresponde a una desactivación del catalizador y no a cambios en la severidad de la 

operación, ya que tanto las propiedades de la alimentación como las del producto 

permanecen estables durante el ciclo analizado. 

Esta desactivación puede deberse al tiempo de operación o al envenenamiento del 

catalizador por diferentes contaminantes, como pueden ser Si, Ni, V, Pb, Fe, As, o Na. 

Algunos metales como el Ni, Pb o el V tapan la boca de los poros, evitando que la nafta 

entre en contacto con los sitios activos, lugar donde ocurre la hidrodesulfurización. Por su 

parte, el Si se deposita a los lados de los sitios activos, disminuyendo la superficie donde 

ocurren las reacciones químicas buscadas. Si bien la sílice es un contaminante típico de las 

naftas provenientes de unidades de coque, se han registrado casos donde este contaminante 

se encuentra en los hidrocarburos ingresantes a la torre de destilación atmosférica, y por lo 

tanto en la nafta de destilación directa. El As por otro parte se adhiere a los sitios activos, 

impidiendo que ocurran estas reacciones. Por último, el Fe o el Na se depositan de forma 

intersticial entre el catalizador, produciendo un taponamiento que origina tanto una pérdida 

de actividad en el catalizador así como un aumento en la pérdida de carga en el lecho del 

reactor. En el control analítico de la refinería Camilo Cienfuegos, solo se analiza el Pb. 
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3.1.6. Comportamiento de la diferencia de presión  

 

Figura 3.1.6.1 Diferencia de presión (bar) vs días de corrida 

Según el análisis realizado por (Ramos, 2012), la causa de elevación de la caída de presión 

del hidrofinador está dada por la acumulación de partículas e impurezas mecánicas en la 

parte superior de la cama catalítica del reactor, lo cual crea una resistencia al paso de la 

mezcla gaseosa limitando una correcta distribución del fluido en el catalizador. Por lo 

general estas impurezas suelen ser partículas de sulfuro de hierro formadas como resultado 

del proceso de corrosión en las tuberías y aparatos del sistema. 

Analizando la figura 3.1.6.1 expuesta, se puede apreciar que es dividida en tres 

trayectorias, observándose un aumento de la diferencia de presión durante los primeros 

1400 días, donde luego de una parada, se realiza un skimming o desnatado del reactor, 

consistiendo en la extracción de (1 a 1.5 m) de altura de cama catalítica y su sustitución por 

catalizador fresco, logrando reducir la misma. Posteriormente se realiza el cribado y la 

carga por manga al reactor, consiguiéndose una segunda disminución de la diferencia de 

presión en la última parada del ciclo analizado  
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3.1.7. Comportamiento de la actividad catalítica  

 

Figura 3.1.7.1 Actividad catalítica vs días de corrida 

En cuanto a la actividad catalítica es predecible que descendiera, pues está estrechamente 

relacionada con la desactivación del catalizador, cuando esto comienza a ocurrir se toman 

medidas para poder amortiguar la pérdida de la actividad y seguir obteniendo un producto 

con la calidad requerida, figura: 3.1.7.1. De acuerdo a la literatura (Bartholomew, C.H.; 

Butt, J.B.;, 1991) (Kuiling, y otros, 2008)  la primera etapa de desactivación está dada por 

la deposición de coque y luego por la deposición de metales en el catalizador. 
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3.1.8. Comportamiento de la WABT Normalizada  

 

Figura 3.1.8.1 WABT Normalizada (0C) Vs Días de corrida 

En la  figura 3.1.8.1 se muestra el ascenso de la WABT Normalizada desde 262.4 °C hasta 

310.1 °C con respecto a los días de corrida. Según la ecuación de la recta (y= 0.0172 x + 

266.29), que del programa se obtiene,  se puede estimar la actividad que tiene el catalizador 

y predecir el tiempo de vida que le resta, obteniendo que por cada 30 días que transcurren el 

catalizador se desactiva 0.51 °C, por lo tanto: 

 Si se fija que la temperatura actual es de 310.8 °C y la desactivación se alcanzará cuando 

llegue a 331°C, se puede estimar la actividad que aún posee el catalizador. La diferencia 

de estas temperaturas será de 20.2 °C y que por cada mes va perdiendo 0.51 °C debe 

quedarle 39.6 meses de vida útil al catalizador. 

Tales resultados concuerdan con los presentados por el proveedor (Bray, y otros, 2015)  

los que tienen como conclusión que: 

V La unidad ha operado durante 6.8 años con el catalizador suministrado. 

V La desactivación del catalizador será de 0.5 °C  

V Se espera que la actividad del catalizador restante sea mayor de 3 años   

V La velocidad de desactivación del catalizador es baja, y se espera un tiempo del ciclo  de 

vida útil mayor a los 10 años 

Por lo tanto el método fue correctamente elegido y aplicado. 
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Figura 3.1.8.2 WABT normalizada (0C) vs días de corrida (por etapas) 

También se realiza una comparación con los resultados obtenidos por la firma Haldor Topsoe 

(Sola, 2015), la que concluyó una valoración a la unidad con fecha 29/05/2015, analizando el 

comportamiento de la WABT normalizada frente a los días de corrida, pero se realiza por etapas, 

dando como resultado lo expuesto en la figura 3.1.8.2. Pueden notarse tres rectas de 

desactivación a lo largo del ciclo evaluado, cada una con mayor pendiente  a  la anterior, por lo 

que la desactivación actual del catalizador sería entonces aproximadamente 0.81 ºC/mes y el 

tiempo remanente de operación sería de 25 meses.  

Es importante observar la tendencia de la desactivación a acelerarse. Además es necesario tener 

en cuenta que desde el cribado del catalizador y recarga del reactor en forma “sock” en 

diciembre de 2013, se está operando con una menor masa de catalizador, lo cual resulta en un 

aumento de la WABT de operación. Por lo tanto, es posible que el tiempo operativo real pueda 

ser algo menor. 

El autor considera que esta última valoración es la más ajustada a las condiciones actuales de 

operación y debe ser tomada como base para los análisis posteriores. 

Estos resultados también confirman la validez del método seleccionado y la implementación 

realizada en el hidrofinador de nafta de la refinería “Camilo Cienfuegos”. 
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3.2 Análisis técnico económico    

Contar con un modelo propio de control operacional del hidrofinador de nafta, basado en la 

determinación de la desactivación (actividad)  catalítica, permite estar informado 

constantemente de la forma en que se está desarrollando el proceso, qué factores y de qué 

forma están incidiendo y poder tener un cronograma lo más ajustado posible a todas las 

actividades que son necesarias realizar para el correcto funcionamiento de la unidad.  

Las firmas que se dedican a esta actividad cobran por realizar este trabajo, o lo incluyen en 

el contrato de venta del catalizador como un servicio de post venta. 

El costo del catalizador (15,57 USD/ kg) (Axens, 2006), (costo total de 398 592 USD) se 

verá afectado, tanto en aumento como en defecto, en la medida que se opere correctamente 

o no, la planta. Es una inversión inicial que hay que realizar y tratar por todos los medios de 

cuidar. Es importante indicar que cada m3 de nafta que se procesa tiene un costo de 0,073 

USD, solo por concepto de uso del catalizador de hidrofinación. 

Mantener el funcionamiento de la unidad de reformación catalítica depende del catalizador 

de hidrofinación de nafta, pues el producto (gasolina) obtenido de este proceso representa el 

11% de lo que se vende en la refinería.   

El precio actual de la venta de gasolina en la refinería alcanza la cifra de 624 960 USD/día. 

Por ello es importante no detener la producción pudiendo determinar el ciclo de vida en el 

que se encuentra o le queda al catalizador, de esta forma contar con la carga fresca 

disponible y disminuir pérdidas económicas y de tiempo.  

Contar con tal estimación permite la planificación de la compra del catalizador, así como 

todo el proceso establecido de descarga y carga del catalizador. Esta es llevada a cabo por 

un personal y equipamiento especializado, por lo que tanto su presencia, como sus días de 

trabajo representan inversiones económicas.  

Además de preservar y alargar la vida útil del catalizador, se puede hacer un análisis del 

consumo energético y del ahorro que se puede obtener, al operar en condiciones menos 

severas garantizando la no afectación del proceso de reformación catalítica, ajustándose al 

contenido de azufre según diseño.  
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Conclusiones 

CONCLUSIONES  

1. Se demuestra que con un seguimiento del comportamiento de la actividad catalítica 

en el reactor de hidrofinación de nafta, a través del método predictivo en operación, 

que conduce a la estimación del tiempo de vida útil de su catalizador, se verifica la 

hipótesis de esta investigación.  

2. Las principales variables de operación que inciden decididamente en la disminución 

de la actividad catalítica son: la temperatura, presión total y presión parcial del 

hidrógeno, su pureza y relación con el inyecto, la velocidad espacial, el flujo de gas 

de reciclo y calidad de la materia prima  y las causas que aceleran esta inactivación 

se resumen en envenenamiento por impurezas en la alimentación, deposición de 

coque y pérdida de componentes activos. 

3. Es eficaz la aplicación del sistema de expertos de Delphi en la selección del método 

seleccionado para la estimación de la actividad catalítica, bajo las condiciones de 

operación de la planta de hidrofinación. 

4.  Con el método predictivo propuesto se logra estimar el tiempo de vida útil del 

catalizador de cobalto molibdeno del hidrofinador de nafta y esta afirmación es 

corroborada con la información del fabricante y de otra firma especializada. 
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Recomendaciones 

RECOMENDACIONES 

1. Incluir la aplicación del método seleccionado de determinación de la actividad 

catalítica, en el control del proceso de la unidad de hidrotratamiento de nafta.  

2. Evaluar la posibilidad de la implementación de este método en el hidrofinador de 

gas oíl.  

3. Hacer análisis periódicos de la composición de la alimentación para poder 

identificar contaminantes presentes (Si, Ni, V, Pb, Fe, As, o Na). Así como conocer 

la concentración de nitrógeno en la entrada y salida del reactor. 

4. Estudiar el efecto de disminuir gradualmente la WABT de la unidad hasta obtener 

un valor de azufre en el producto de entre 0.4 y 0.5 mg/l, sin afectar el 

comportamiento de la unidad de reformación catalítica. De esta manera se lograría 

aumentar la duración del ciclo operativo del catalizador y un ahorro energético. 

5. Monitorear la diferencia de presión de entrada y salida del reactor R-201 con una 

atención especial. 
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SIMBOLOGÍA 

 

WABT: Temperatura promedio del lecho por peso de catalizador.  

HDS: Hidrodesulfuración. 

HDN: Hidrodesnitrificación.  

S: Contenido de azufre. 

ppH2: Presión parcial de hidrógeno.  

Ea: Energía de activación. 

R: Constante de los gases.  

Ko: Actividad del catalizador  

LHSV: Velocidad espacial.  

WABT SOR: Weight Average Bed Temperature Start of run (Temperatura promedio del 

lecho catalítico al inicio del ciclo de operación). 

WABT EOR: Weight Average Bed Temperature End of run. (Temperatura promedio del 

lecho catalítico al final del ciclo de operación). 

DCS: Distributing Control System (Sistema de Control Distribuido).  

ACT: Anillos cerámicos inertes 
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Anexo 2.1.1.1: Diagrama de la unidad de hidrofinación de nafta 
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                    Anexo 2.1.2.1: Reactor de Hidrofinación 
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             Anexo 2.1.2.2: Tipo de carga del Reactor  

 

Parámetro Unidad 
Medida Valor 

Alimentación m3/h 73.0 
Alimentación t/h 56.7 

Presión mínima de salida del reactor bar A 34.0 
Presión parcial mínima de hidrógeno a la salida del 

reactor bar A 15.3 

Volumen total del producto m3 25.7 
Volumen de catalizador m3 23.4 

Velocidad espacial horaria de líquido h-1 3.1 
Flujo del gas de reciclo Nm3/h 17000 

Relación H2/HC Nm3/m3 232.9 
Pureza del gas de reciclo % vol. 75.0 

Flujo de reposición Nm3/h 1000 
Pureza del gas de reposición % vol. 75.0 

Anexo 2.1.2.3 Condiciones de operación de la unidad de Hidrofinación 
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Parámetro Unidad Medida Valor 

SOR Temperatura de entrada al reactor oC 265 

SOR Temperatura de salida del reactor oC 267 

Incremento de la temperatura adiabática oC 2 

EOR Temperatura de entrada al reactor oC 329 

EOR temperatura de salida del reactor oC 331 

Contenido total de azufre ppm p/p 0.5 

Contenido total de nitrógeno ppm p/p 0.5 

Gravedad específica C5+ - 0.777 

Consumo Químico de hidrógeno Nm3/m3 0.8 

Caída de presión de la cama catalítica SOR Bar < 0.5 

Primer ciclo de vida esperado del Catalizador Años > 10 

       
 Anexo 2.1.2.4 Comportamiento esperado por diseño del catalizador HR-406 
 

 
 
 

Anexo 2.2.1.1 Coeficientes de competencia de los candidatos 
 

Expertos Grado Científico Función 

Gabriel Orlando Lobelles   Máster Especialista A de procesos 
Eduardo Figueredo García Máster Director de ingeniería 

Fernando Piñón Yanes Máster Especialista A de Proceso 
Ramiro E. Rodríguez Tabares Máster Especialista A de Proceso 
Rosaura Usagaua Ramos Máster Especialista A de Proceso 

Candidatos 𝑲𝑲𝑹𝑹 𝑲𝑲𝑮𝑮 𝑲𝑲𝑹𝑹𝒈𝒈𝒎𝒎𝒄𝒄𝒈𝒈𝑨𝑨𝒈𝒈𝒈𝒈𝑹𝑹𝑯𝑯𝑮𝑮 

9 8,56 0,8 9,36 

80 

 



Anexos 

 

Elso V. Armas Castro   Máster Especialista A de Proceso 

Miriam Paredes del Sol Máster Especialista A de Proceso 

Serguei Varela Pared Máster Especialista A de Proceso 

Miguel López Medina Máster Especialista A de Proceso 

Anexo 2.2.1.2. Relación de Expertos  

 

PREGUNTAS Sí NO 
Conoce usted el proceso de Hidrofinación de nafta 

 (sección 200 Refinería Cienfuegos)   

Conoce el catalizador que se utiliza en el Reactor (R-201)  
en este proceso   

Sabe cómo estimar el nivel actividad del catalizador   
Conoce las causas de la desactivación del catalizador   

Conoce como afectan los parámetros operacionales la vida del  
catalizador   

Se lleva a cabo algún método de análisis que permita estimar el nivel  
de actividad o de desactivación de este catalizador  actualmente   

Conoce algún método que permita estimar el nivel de actividad o de 
desactivación de este catalizador   

 
                           Anexo  2.2.1.3 Cuestionario 1 
 

MÉTODOS MÉTODO 
PSEUDO - CINÉTICO 

MÉTODO 
CORRELATIVO 

Evaluación   
Nota: 1 punto para el método seleccionado 
          0 punto para el método no seleccionado 

 
Anexo 2.2.1.4 Cuestionario 2  
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 Métodos 

 Pseudo-cinético Correlativo 

Suma 3 6 

Orden de prioridad 2 1 
 

                        Anexo 2.2.1.5 Resumen de los resultados 
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Anexo 3.1.1 Datos procesados en el Excel, desde 06/09/2008 hasta 
21/12/2014 
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Desde Hasta Dias 
06/11/2008 24/11/2008 18 
21/05/2009 28/06/2009 38 
10/12/2009 04/01/2010 24 
08/05/2010 01/06/2010 23 
03/11/2010 15/01/2011 73 
08/12/2011 01/01/2012 23 
14/01/2012 04/02/2012 20 
08/12/2012 01/01/2013 23 
15/07/2013 21/07/2013 6 
29/11/2013 31/12/2013 32 

 TOTAL 280 

Anexo 3.1.2. Datos no incluidos por paradas de la unidad. 
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