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INTRODUCCION

El craqueo catalitico tiene como funcién mejorar el rendimiento
de gasolina con mayor nimero de octanos, a costo de destilados

bajo la ccién de catalizador . cada vez mds selectivos.

El catalizador es un agente que modifica el mecanismo de ruptu-
de los enlaces entre dtomos de carbono, también aumenta la velo_

cidad de transformacidn.

El catalizador reduce la severidad de las reaccidnes eliminando
la formacidn de reacciones secundarias rEpregntadas por gas, co
ke y residuos pesados, aumentando por consiguiente la produccién

de gasolina.

El craqueo catalitico ha tenido una evolucidn ascendente en la
refinacién del petréleo, es asi que comenzando con unidades de
poco alcance en cuanto a la obtencidn de gasolina como la uni-
dad de Craqueo Catalitico en lecho fijo, pasando luego a uni-
dades de craqueo catalitico en lecho movil y alcanzado por il-
timo la construccidén de una compleja Unidad de Craqueo Catali-
tico en lecho flufidizado, con un rendimiento madximo de gasolina
en cuensecuencia de esto el nimero de octano de la gasolina pto_

ducidad ha llegado al final a duplicarse.

Ponemos en manifiesto algunas unidades de craqueo catalitico
en las cuales se trata de explicar su funcionamiento y consti
tucidn con lo cual nos podemos dar los cambios que han sufrido

las unidades primarias para llegar a las actuales.

En la Refineria Estatal Esmeraldas, existe una unidad de cra-
queamiento catalitico, de la se se explica parte de su funcio

namiento, en cuanto a variables del proceso y ademids de habla



Qg los principales flujos que existen en las unidades
de Craqueo Catalitico y coneentracidn de gases, unidades que fun
cionan paralelamente y no podrian ejecutar su procesogla una -
sin la otra e inclusive a la unidad de concentracidn de gases no

se la toma como tal sino, como una seccidn de FCC.



CAPITULO 1

CARACTERISTICAS GENERALES DEL CRAQUEO CATALITICO



1.1.- CATALISIS

Es el proceso que consiste en la modificacidn de la
velocidad de una reaccién quimica, mediante la adi-
cion de una substancia denominada catalizador que -
interviene indirectamente en la reaccidn sin consumir
se y regenerandose al final del proceso. La palabra
catdlisis del griego Katalysis, disolucidn, acabamien
to se utilizé en 1597, en el primer libro de Quimica,
Alchemia de Libarius, sin embargo el primero que la a
plicd para descubrir un grupo de reacciones quimicas
fue J.J. Bergelius de 1835.

"Catalizadores son substancias que por su mera presen
cia provocan reacciones quimicas que de otra manera

no podrian tener lugar'.

La idea de la catalisis es muy antigua en la historia
de la quimica, ya en un manuscrito &rabe del siglo
XIV Alfani describia el "xerion, elixir piedra noble,
magisterium, que curaba la enfermedad y transformaba
los metales bdsicos en oro, sin que el sufriese la me

nor modificacién'

Los primeros catalizadores empleados de forma conscien
te fueron los fermentos o enziwas que actuan en las

reacciones que tienen lugar en los seres vivos.

El catalizador permite que el equilibrio se alcance -
mds rapidamente y como consecuencia la velocidad de la
reaccidn en sentido directo se aumenta en la misma can

tidad que el sentido inverso.

En general la actividad catalitica se explica por un -

cambio en el mecanismo de la reaccidn.



En general la actividad catalitica se explica por un cam—

bio en el mecanismo de la reaccidn. El mecanismo para una
reaccidn no catalizada implica etapa con alta energia de -
activacidn mientras que utilizando catalizador, la energia
de activacidn de estas etapas es baja, aumentindose asi la
eficacia de las colisiones entre las moléculas por la cual

se incrementa la velocidad de la reaccion.

1.1.1.- CARACTERISTICAS DE LOS CATALIZADORES:

- La reaccidn de los catalizadores es especifica,
esto es solo catalizar determinadas reacciones
en condiciones concretas de presidn y tempe
ratura. AsI el monoxido de carbono y el hidré-
geno, en presencia de un catalizador de niquel
a 380°C y a la presidn atmosférica forman meta-

no y dioxido de carbono
2C0 + 2h,; - CHg4 + CO,

Mientras que a 300°C y 300 atmosferas de presidn
en presencia de un catalizador compuesto de oxido
de zinc con un 10% de un catalizador de niquel a
380°C y ala presién atmosférica forman metano y

dioxido de carbono

200 + 2Hy =CH, + COp
Mientras que a 300°C y 300 atmosfera de presidn
en presencia de un catalizador compuesto de oxi
do de zinc con un 10% de oxido crémico (Cr; Os)

forman Alcohol metilico.

Algunas veces como en el dltimo ejemplo citado
una substancia (szos) aumenta la actividad ca-
talitica del catalizador principal (ClZ4 05 )y

entonces se le llama promotor.

- En muchos casos la forma fisica del catalizador

es importante, asi en la formacidn de trioxido



de azufre a partir del dioxido de azufre y oxigeno se utili
za como catalizador platino finalmente dividido mientras que

en la oxidacién del amoniaco para dar dcido nitrico.
4C Hy + 507 =4C0 + CHZ0

Se emplea malla de platino porque el platino finalmente di
vidido es demasiado activo y provoca pérdidas al favorecer

la reaccidn siguiente.
4NHg + 30, 22N, + 6Hz0

- Una cantidad muy pequena de catalizador puede ser sufi-
ciente para acelerar una reaccién TITO JJ (1903) halld
que un atomo gramo de Ion cvuprico ejercia una accidn -
perceptible favoreciendo la oxidacidn de 10" ca® de dioxi

do de azufre o de sulfitos en disolucidn.

- E1 aumento en velocidad de reacciones puede ser propor-
cional a la cantidad de catalizador presente. Asi por
ejemplo la velocidad de hidrosis del acetato de me
tilo y puede aolicarse a la determinacidn de la concen-

tracion de Ion hidrdgeno que actda como catalizador.

- Los catalizadores no sufren: ningin cambio quimico con-
viene no obstante,hacer ftar que pueden aparecer al fi-
nal del proceso en un estado fisico diferente, como otu
rre en el caso del hilo de platino que se emplea en la

oxidacidn del amoniaco que se vuelve rugoso.

- Los catalizadores pueden sufrir el fendmeno conocido -
por envenenamiento que consiste en la reduccidn o pérdi
da de su actividad catalitica producida por pequenas -
cantidades de cuerpos extranos, el intenso efecto cata-
1itico del platino en la oxidacién de SO a SOs , cone
cido a principio del siglo pasado, no se podia aplicar

en la prictica debido a que el catalizador perdia muy -



pronto su actividad, mids tarde cuando los gases reaccionantes
se obtuvieron en un estado de elevada pureza, libres de com-

puestos de agenicos fue posible llevar a cabo la reaccidn.
1.1.2.- CLASIFICACION DE LAS REACCIONES CATALITICAS

Se clasifican en dos grupos: Catdlisis homogénea y hete-
rogénea.
CATALISIS HOMOGENEA.- La catdlisis es homogénea cuando -
el catalizador y el sustrato se en
cuentran en el mismo estado de agregacidn en una fase co
miin, a este tipo pertenencen dos acciones gaseosas con -
catalizadores gaseosos y las reacciones en disolucidén -
cuando el catalizador y el sustrato estan disueltos en -

el mismo disolvente.

En la catadlisis homogénea cabe admitir que el cataliza-
dor forma un compuesto intermedio con el sustrato o con
otro participante en la reaccidn, el cual a su vez reac
ciona librando el catalizador. Este es el caso del ejem
plo md3s comin de catilisis homogénea. Esta teoria sobre
el mecanismo dela catdlisis, que parece ser aplicable a
gran nimeros de casos , esta teoria del compuesto inter-
medio propuesta por Clement y Desormes en 1806 para apli
car la accidn catalitica del 6xido de nitrdgeno en el pto

ceso de las camaras de plomo.

Entre los casos mis interesantes de catdlisis homogénea
se encuen#ran las acciones catalizadas por dcidos y ba-
ses, ésta catdlisis dcido-base es de suma importancia,
pues rige las velocidades de un gran niimero de reaccimes
organicas y en especial muchos de los casos de quimica-fi
siplégicas, ya que muchas de las encimas actfian como cata

lisadores dcido-base. Los primeros estudios en este te-



rreno se deben a Kerchhoff que en 1812 estudid la trans
formacipn del almiddn en glucosa por accidn de los dci-
dos diluides y a Thenard, quien estudid en 1812 la des-
composicidn del peroxido de hidrdgeno en disoluciones al

calinas.

CATALISIS HETEROGENEA.- Se dice que un procesp cataliti
co es heterpgneo cuando el cata
lizador y el sustrato estdn en dps fases distintas, 1la
reaccidn en este casp se produce en la superficie de se
paracion de las dos fases. Dentro de este tipo de cata
lisis la reaccitn mids frecuente e impprinte es aquella
en que el catalizador es splido y el sustrato es liqui-

do ¢ gaseosop.

A la catdlisis heterogénea también se la llama catili-
sis de contacto. Pertenecen también a este tipo de ca
tdlisis muchas reaccimes gaseosas en las que no se a-
diciona ningin catalizador, ya que la pared del reci-

piente actia como es, por lo cual se lp llama de pared.

Para explicar el mecanismo de la catidlisis heterpgenea
cabe suponer por analogia con la catidlisi homogénea el
catalizador forma cm el sustrato un autentico compues
to quimico intermedip, aunque también podria pensarse
que solo se produce un proceso fisicp en el 1limite de
las dos fases, es decir, una absprcidn de las molécu-
las del sustrato en la superficie de la substancia de
contactop, nombre que se da también al catalizador en
este tipo de reaccignes, entre las propiedades fisico
-quimico qae se debe tener en cuenta para la valora-
cipn de la eficiencia de un catalizador sdlido, se en
cuentra la superficie de &ste que se expresa en mygr
de sdlido, ademds se debe tener en cuenta la energia

superficial del catalizador, que es una magnitur inde



1.1.3.-

pendiente de la superficie especifica, pero que esti di-
rectamente relacionada con las irregularidades geométri-
cas de la superficie, asi como con la concentracidn de

puntos activos en ésta, constituidos por dtomos o imes

de la superficie ricos en energia.

En general en los procesos de catilisis heterogéneos pue

den distinguirse las siguientes etapas:

- Difusidn de los cuerpos reaccionantes hacia la superfi
cie del catalizador.

- Unidn de los cuerpos reaccionantes del catalizador,
bien conformacitn de un compuesto bidimensionado de su
perficie o bien por medio de una absorcion fisica.

- Absprcion de los productos resultantes.

- Difusidn de los productos resultantes de jandp libre la
superficie del catalizador.

Corrientemente la primera etapa y la Gltima son las mids

rdpidas, mientras que la tercera suele ser la mds lenta

de todas y por lo tanto, la que regula la velpcidad de

la reaccionm.

APLICACIONES

Las aplicacimes de la catdlisis adquieren cada dia mis

interés, basta con citar los procesos catiliticos de
craqueo de petrdleo, que ocupan en la industria quimica

un lugar preponderante.

En la actualidad muchas de las investigaciomes que se
realizan en el campo de la quimica van dirigidos a la

preparacion de catlizadores, con lo cual se viene au-

mentando las posibilidades de sintesis de nuevas subs

tancias y se estd consiguiendo un mayor rendimiento

econdmico en la industria quimica moderna.
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1.2.- RESENA HISTORICA DEL CRAQUEO CATALITICD

El propdsito de cualquier proceso de craqueo o desintegra
cidn, es cambiar largas moleculas de hidrocarburos en mo-
léculas cortas cuyo valor es mids alto, esto se puede con-
seguir ya sea por medio de calor o de un catalizador; an-
tes del desarrollo complejo que ha alcanzado la refinacidn
del petrdlec en sus diferentes" procesos de tratamiento de
petrdleo crudo cmsistia esencialmente en una unidad de
destilacion directa, con la cual la produccidn de gasolina
que podia obtenerse no era tan elevada como se deseaba.

El descubrimiento accidental del craqueo térmico vinoa -
complementar este esquema primario inicial, las reacciones
de craqueo térmico de los gaseolos para lograr el fraccio-
namientp de las cadenas largas, se llevaba a cabo a altas
temperaturas y presimes, permiténdo aumentar el rendimien
to en gasolina, que era el objetivo esencial en aquella &
poca. El craquep térmico producia una gasolina de pcbre ca
lidad v grandes citidades de gases ricos en compmentes de
poco valor comercial, gran cantidad de productos residuales

pesados Util solamente comp compcnentes del fuel oil.

Antes de la Segunda Guerra Mundial, se descubrid un catali
zador que permitia la accign de craqueo a temperatura algo
mas baja y presimes mucho mids bajas que aquellas utiliza-
das en el proceso de craqueo térmico. Aqui las temperaturas
de trabajo son de 426 a 510°C y las presiones generalmente
superiores a la atmosférica, sin embargo producian un porcen
taje mids alto de mayores componentes de me jor calidad y va-
lor comercial, es decir que aplicado a los productos de cra
queo, permitian modificar la naturaleza de la gssplina pro-
ducida.

El catalizador que se descubrid era una arcilla compuesta
principalmente de diaido de cilicie y oxido de alumi o.
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Al principio, tal catalizador se cargaba en un reactor de
lecho fijo, la operacidn asi era ciclica empezando con ca
talizador altamente activo y finalizando con un cataliza-
dor de muy baja actividad. Este proceso todavia no satis
facfa las condicimes buscadas, pues la gasolina aiin no e
ra de un buen octanage y rendimiento, el sistema operacfo
nal consistia de un trabajo rudimentario, existia una ca-
dena de reactores, los cuales se podian aislar uno de los
otros y regenerar el catalizador de éste, por lo que su -

rendimiento no era favorable todavia.

Con el pasar del tiempo, debido a intensas investigaciones
y al desarrollo de la industria se disefid un sistema que
permitid circular el catalizador continuacmente a la zona
de reaccidn y luego a la zona de reactivacidn y con ello
se logra estabilizar la operacion, para lo cual se disend
primeramente un reactor de lecho movil y luego de lecho
fluidizado. Por consiguiente hoy en dia los procesos de
craqueo catalitico que se utilizan se pueden clasificar en
unidades de lecho movil o de lecho fluidizado, se ha deja-
do a tras totalmente a las unidades de lecho fijo, hasta
llegar al punto de la no utilizacidn de este.

Existen varias modificacioes bajo cada una de estas clases
dependiendo del disenador o constructor, pero dentro de una

misma elase la operacidn bdsica es my similar.

El desarrollo de la industria y la puesta a punto de proce
sos de separacitn y transformacién cada vez mids selectivos,
asociados al descubrimiento de yacimientos miltiples de pe
troleos crudos, condicimaron la evelucion del refino has-
ta su comple jidad actual. Esta evolucidn puede caracteri-
zarce por el crecimiento de nimero de octanp y la capaci

dad de las unidades de transformacitm.
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El craqueo catalitico en cualquiera de sus formas; lecho mé
vil o lecho flufdizado emplea catalizador de naturaleza &ti
da como gel sintético de silice - alumina®montmorillenita

activada con acido.

Los catalizadores utilizados en los procesos de lechp movil
y lecho fluidizadp son quimicamente similares y diferentes
s0lo en su configuaracion fisica. La unidad de lecho mdvil
utiliza bolitas de catalizadores o cilindro de un didmetro
apraximdo de 1/8 a % de pulgada; y el catalizador de lechp
fluidizado tiene un tamafio;mpdio de particulas de 50 mictd

metros (microres).

El catalizador es un material que mopdifica (acelera la velo
cidad de una reaccifn sin alterarse quimicamente y sin Fdmr

parte de los productos finales).

El moderno preceso de craqueo catdlitico fluido emplea un ¢a
talizador sintético en formm de particulas esféricas muy pe-
quefias las cuales se comportan comp fluido cuando se airean

con vapor, aire o gases de combustion.

El procesp de craqueo produce copke que permanece sobre las
particulas del catalizador bajando su actividad para mente
rer la actividad del catalizador a un nivel Gtil, es nece-
sario regenerar el catalizador eliminando por combustitm

cm aire este cdke, como resultado el catalizador es circu
lado continuamente; de la zona de reaccion a la de regene-
racitm y de nuevo a la de reacci@m. La reaccitn de craque
o0 es endotérmica y la regneracidn es una reaccidn exotérmi

ca.

Algunas unidades del craqueo catalitico se disefian para u
tilizar el calor de la regeneracit para suministrar el ne

CESario para la reaccitn y para calentar a la carga hasta
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la temperatura de reaccidn. Se conocen como unidades de re

cuperaciin de calor.

Ademds de promover la acciin catdlitica el catalizador es
también un vehiculo para transferir el calor de una zona a
otra, las dos zonas estidn localizadas en dos recipientes se
parados, el reactor y el regenerador; estidn unidas por la
vajante de catalizador agogdo y regenerado. Las temperatu-
ras medias del reactor estdn en el intervdlo 870 a 950°F,
con temperatura de aceite de alimento desde los 600°F a los
850°F y temperatura de regeneradores pordel catalizador de
1.100a 1.250°F.

Los diagramas de flujo de ambos tipos de proceso son simila
res; la carga combinada de alimento se pone en contacto con
el catalizador o en la linea ascendente del alimento o en

el reactor; confprme se van elevando la reaccidn avanza, el
catalizador, se desactiva progresivamente debido a la forma
cion de coke del catalizador en la superficie del cataliza-

dor.

El catalizador y los vapores de hidrocarburos se separan me
[canimente en los ciclmes del reactor, los cuales estdn co
locados en pareja y por lo general son dos; el aceite que

permanece en el catalizador se elimina mediante agotamien-
to con vapor en el despojador, antes de que catalizador én
tre en el regenerador; los vapores de aceite se elevan por
la parte superior, contindan por la linea de transferencia

de vapor del reactor a la fraccionadora para en esta colum-
na realizar su separacitm en corrientes que poseen los in-
tervdlos de ebullicitn deseada. El catalizador agotado flu
ye por la deslisante en el regenerador y se reactiva por e-
liminacitn de los depdsitos de coke mediante combustitn can
aire. Las temperaturas del regenerador sm controladas cui
dadosamente para prevenir la desactivacion del catalizador

por sobre calentamiento. Esto se realiza generalmente por

centrol del flujo de aire para proporcionar la deseg‘razal
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COp /CO en los gases de combustion de salida, dado que la com
bustion de CO& COy no elimina el coke del catalizador pero

si produce un exceso de calor. *

Los gases de combustion y el catalizador se separan mediante
ciclones, el catalizador se trata con vapor para eliminar el
oxigeno absorvido antes de que €ste entre en camtacto con el

%eite de alimento.

CRAQUEO CATALITICO DEL LECHO MOVIL

La unidad de craqueo catalitico de lecho movil utiliza un
lecho sdlido continuo de catalizador que gravita a travéz
de la unidad en una masa compacta. Uno de los requisitos
para la operacidn en una unidad de lecho movil es la nete_
sidad de mantener un perfil horizontal y uniforme de la
velocidad del caglizador a travéz del reactor y del horno
de regeneracidon. En el flujo del proceso de una unidad

de craqueo catalitico de lecho mpvil, el catalizador flu-
ye al reactor desde el depdsito de compensacion situado
encima del mismo. Alrededor el 80 a 95% entra por la ca-
beza del reactor v se descarga en formm de caid libre,
se dispersa en forma de una cortina anular que rodea la
tobera de alimentacidn de la mezcla de fases del hidrocér
buro de manera que el hidrocarburo pulverizado se mezcla
con las particulas del catalizador; el catalizador remanen
te del 5 al 20% del circulante entra a travéz de una coro-
na de tubps periféricos y mantiene la cabeza del lecho ca-
talitico al nivel requerido para dar la vel ocidad espacial

necesaria para lograr el rendimiento deseado.

El catalizador y los hidrocarburos descienden por el reac-
to enequicorriente hacia la zona de liberacitm del vapor,
en la base; en ella se sacan los productos y el catalizador

agotado mediante un flujo ascendente de vapor para eliminar
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los hidrocarburos atrapados en los huecos existentes entre
las particulas y absorvido sobre el catalizador. El vapor
de agotamiento abandona el reactor con los productos hidfo
carbonados, también se produce un vapor de purga justo de-
ba jo del reactor, para actuar como medio de cierre, para se
parar los vapores de hidrocaburos en el reactor de los ga-
ses de combustitn en el regenerador. El vapor de purga flu
ye hacia abajo en x corriente con el catalizador al regene

rador.

El regenerador en la unidad de crakeo catalitico del lecho
movil era originalmente un horno termofor desarrallado por
la socony vacuum oil company ( ahora mdvil), para la rege
neracidon de arcillas utilizadas en el tratamiento de aceite
lubricante; en este horno el cdke se eliminaba por combustion
del flujo descendente de catalizador en varios etapas con
serpentines refrigerantes entre etapas, para mantener la tem
peratura del catalizador suficientemente baja, (por debajo de
los 600°C), para prevenir la pérdida de actividad. En unida-
des de diserio reciente la eliminacién del coke por combustidn
se realiza en una sala etapa sin el uso de serpentines inter-

medios para eliminar el calor.

En el horno se inyecta aire para quemar el coke del cataliza-
dor, en las unidades de craqueo catalitico del lecho movil el
aire puede fluir en x corriente con el catalizador o puede fn
troducirse hacia la mitad del horno en flujo en contracorrien
te en la zona superior y en flujo x corriente en la parte in-

ferior.

Un sistema de separacidn en la base del hornoysepara al cata-
lizador, cae en una basija de elevacidn; en este punto el ca-
talizador es arrastrado por una corriente de aire que lo ele-
va hacia un tanque de rebosamiento donde la dilatada area del
recipiente y la utilizacit de un panel de separacitm dan lu-

a
gar a la caida del catlizador a una pila.
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1.4,- CRAQUEO CATALITICO EN LECHO FLUIDI ZADO

Los procesos craqueo catalitico en lecho fluidizado em-
plean un catalizador en forma de particulas muy finas
que se comportan como un fluido cuando se airean con

vapor.

El catalizador fluidieado circula continuamente en las
zonas de reaccidn y la zona de regeneracidn y actiia ¢o
mo vehiculo para transferir el calor desde el reggera-
dor al aceite alimento y al reactor. Dos tipos de uni
dades béicas de craqueo catalitico en lecho fluido se
utilizan hoy en dfa , son las del tipo "lado por lado"
donde el reactor y el separador son vasijas adyacentes
una a la otra y las de tipo orthoflowoapilado, donde el

reactor se monta sobre la parte supefor del regenerador

Una de las diferencias del proceso mds importantes en
las unidades de craqueo catalitico en el lecho fluidi
zado se refiere a la localizacidén y cont;i de la reac

cién de craqueo.

Hasta cerca de 1965, la mayoria de las unidades se dise
naban con una fase densa del lecho catalitico fluidiza-
do separado en el recimpiente de reaccidn. Las unidades
operaban de tal manera que la mayor parte del craqueo te
nia lugar en el lecho del reactor. La extencidn del cra
queo se controlaba variando la profundidad del lecho del
reactor (tiempo) y la temperatura. Aunque se reconoc id
que el craqueo tenfa lugar en la linea de alimento que
ascendfa al reactor debido a que la actividad catalitica
y la temperatura poseen alli sus valores mas altos, no
se realizd ningin intento para reglar los mas altos, no
se realizd ninglin intento para regular la reaccién con-

trolando las condiciones de la linea ascendente.



17

Después que se adoptase por las refinerias, el catalizador de
zeolita mids reactivo, la cantidad de craqueo que tenfa lugar

en la linea ascendente ( o linea de transferencia) se incre-
mentd a niveles que requirieron cambios operac?gles,en las u-
nidades recientemente construidas se han disenado para operar
con un nivel de’' lecho en el reactor manteniéndose el control
de la reaccidn variando la velocidad de circulacidon del rea-

tor.
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™Muchas unidades antiguas se han modificado para mximizar

y controlar el craqueo en la linea ascendente.

Las unidades operan también con diferentes coml:f.nacimes
de la linea ascendente de alimento y reactores de lecho
denso, incluyendo la linea ascendente de alimento segui
da del reactor del lechp denso, la linea ascendente de
alimento en paralelo con el lecho denso y lineas ascen-
dentes de alimento paralelas (una para el alimento nue-

vo y otra para el alimento reciclado).

Las corrientes de alimento nuevo y de reciclado se pre-
calientan mediante hornos @ intercambiadores de calor y
entran a la unidad por la base de la linea ascendente
del alimento donde se mezclan con el catalizador regene
rado caliente. El calor del catalizador vaporiza al a-
limento y 1o lleva a la temperatura deseada de reacciom.
La mezcla de catalizador y vapores de hidrocarburos su-
ben a lo largo de la linea ascendente hacia el reactor.
Las reacciones de craqueo empiezan cuando las reacciones
del alimento entra en contacto con el catalizador calién
te, en la 1inea ascendente y continfia hasta que los vapo

res se separan del catalizador en el reactor.

Los vapores de hidrocarburo se envian a la columna de
fraccionamiento de crudo sintético para su separacitn en

producto liquido y gaseoso.

El catalizador que abandona el reactor se denomina cata-
lizador debilitado y ceontiene hidrocarburos absorvidos
en su superficie; ésto se eliminan mediante agotamiento
con vapor antes de que el catalizador entre en el rege-
nerador, la temperatura del regenerador y la eliminacion
de CO que por combustidn se controlan variando el caudal

de aire para dar la razon deseada CO2/CO en los gases de
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combustidn de la regeneracidn. El calor de - combustidn
aumenta la temperatura del catalizador hasta 1.100 o
1.250°F y la mayor parte de este calor lo transmite el
catalizador al aceite de alimento en la linea ascendente
del alimento; el catalizador regenerado contiene de 0.2
a 0.4% en peso de coke residual.

Los gases de combustién que abandonan el regenerador con
tienen u na gran cantidad de monoxido de carbono el cual
se quema a COq en un horno de CO (caldera de calor resi-
dual) para recuperar la energia del combustible disponi-
ble; los gases calientes pueden .utilizarce para .gene-
rar vapor o para acciomar turbinas de expancidn para com
primir el aire de regeneracitn y general potencia eléctri
ca.- El diseno moderno de UOP de una unidad de craqueo ca
talitico fluido consiste en dos secciones.

- La seccion catalitica

- La  seccitn fraccionamiento
Las cuales operan juntas de manera integrada.

SECCION CATALITICA.- o de reacciin se compme esencialmen -
te del reactor y del regenerador los
cuales en conjunto con las ba antes y el elevador formn el
circuito de circulacion, la carga combinada llega a la base
del elevador del reactor donde se vaporiza y es llevada a
la temperatura de reaccidn por el contacto con el cataliza-
dor caliente, los sapores gas oil son separados del camli=
zador en los ciclmes del reactor y enviados a la fracciopa

dora.

El coke producido se deposita en el catalizador el mismo que
fluye hacia el regenerador en donde se combustima al poner-

se en contacto con el aire caliente.
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El calor de la combustitn eleva al ctalizador a una tempe.
ratura aprakimadamente de 600°C en la fase densa y 690°C

en los ciiones.

El catalizador una vez regenerado es enviado p r la ba-
jante del regenerador al elevador del reactor donde se po

ne en contacto con la carga combinada de gaseolos.

SECCION DE FRACCIONAMIENTO.- esta seccidn se compone bési_
canente por la fraccionadora
a la que llegan los vapores productos de la desinteeracidn

para su fraccionamiento.

Los productos que se tienen son: aceite ciclico pesado, a-

ceite ciclico liviano, gasolina no estabilizada y gases.

El craqueo catalitico tiene camo fin obtener gasolina de
buena calidad y al to octanage 90-92 octanos, segin el mé

todo de investigacidn.

A partir del craqueo catalitico se obtiene también gran
cantidad de gas rico en la fraccidn butano. butileno, se

obtiene también gasoleo liviano y pesado.

Como materia prima se utilizan fracciones pesadas: asi
como destilados obtenidos por destilacidn primaria al va
cio del petréleo, es decir la fraccién 300 - 500°C, pue-
den ser utilizados también como materia prima las fraccio
nes de diesel ; los gasoleos de la coke faccidn, del cra

queo térmico o del hidrocraking.
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1.5.- PRODUCTOS DE CRAQUED CATALITICO

GAS.
Se caracteriza del 80-90% de hidrocarburos no saturados

Cy - C4 especialmente isobutano.

Estos gases se los titiliza para la obtencién de isooctano

técnico ( proceso de alquilaciaen).

Estos gases pasan luego a una estacién de fraccionamiento

en donde se obtiene Cq4, Cy, Cg, Cg4.

Cy se utiliza como combustible para la obtencidén C CLgeCq
fraccién etano-etileno mediante la polimerizacidn del e-

tileno se puede obtener polietileno.

El etano se puede utilizar como refrigerante o como mate-

ria prima para la pirdlisis en fase gaseosa.

Cs,el propano se lo utiliza como disolvente en el proceso
de polimerizacién del propileno obtenemos el polipropileno
que es un componente de la gasolina de alto octanage para

la obtancién de fenoly acetona

C4-iC4 se lo utiliza en alquilacidén para obtener iCg por
la deshidratacién del butano en butamdieno, este dltimo

al polimerizarce nos di el caucho.

GASOLINA ESTABLE.- Comienza a ebullir a 195°C y se utili-
za como componente de gasolinas de avién y automéviles

nimero de octano 87— 93 (segilin el método de investigacidn)
£
4 = 0,720%+0.770

GASOLEQ LIVIANO.- Fraccidn 195° - 280°C se utiliza como

componente del combustible diesel

a0
j? =(),8804 0.93 NGmero de eetano 40-45
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Se utiliza como materia prima para la obtencidén de carbonos

térmico. TEmperatur de solificacién - 55°C +-65°C.

Fraccion 280 -420°C. Se utiliza como materia prima para la

obtencidn de carbono térmico
0
J2?= 0,960= 0,990. Temperatura de solidificacién 0 5°C

GASOLEQ PESADO.- fraccién sobre los 420°C. Se utiliza como

conbustible, Bldera P‘“=1,oao+1.o7o
s
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1.6.- MECANISM DE LA REACCION

El craqueo catalftico es un ejemplo del catdlisis he
terogéneo; la reaccidn ocurre en el limite entre dos fases:
fase solida )(catalizador) y fase gaseosa o liquida (materia

prima)

Los productos formados del craqueo catalitico son el resul
tado de reacciones primarias como secundarias. Se designa
como reacciones primarias aquellas que implican la escisidn
inicial del enlace carbono-carbono y la inmediata neutrali-
zacidn del ioncarbonio. Las reacciones primarias se pueden

representar com siguen:

Parafina —— Parafina + olefina
AQUil nafteno —— Nafteno + olefina

Aquil aromitico -» Aromitico + olefina

El craqueo catalftico sigue el mecanismo del ioncarbonio es

decir del ion hidrocarburico cargado positiva mente.

~ +
Este ioncarbonio puede obtenerse por la unidn del patron H
a un alqueno

+ +
CHz = CHZ + H CH3 - CHZ

Thomas sugirié al mecanismo segin el cual los ionescarbo-
nios se forman inicialmente a una pequena cantidad de cra-

queo térmico de N - parafinas para formar olefinas.

Estas olefinas adicionan un proton del catalizador para for
mar una pequena molecula de parafina y un nuevo ioncarbonio

grande.

Como ejemplo caracteristico de reaccidn de craqueo de hidro
carburo de n- parafinicos se puede observar la sigueinte be

cuencia para el n-octano (donde R= CHy CH,CH,CH,CHz)
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Etapa 1: Reaccidn de iniciacidn de craqueo térmico suave

N—CeHm CH4 + R-CH = CH;'

Etapa 2: transferencia de un patrén

0
'
R-CH=CH, + H,0 +| Al - 0 - Si
1
0
+ 9
R-CH-CH; + |HO - Al - 0-Si
0

Etapa 3: Escisidn beta
+* +
R- CH-CHy— CH, -CH = CH, + CH, - CH, - CH, -CH,

Etapa 4: Re-ordenamiento hacia una extructura mis estable.

El orden de estabilidad del ioncarbonio es terciario > se-

cundario > primario.

CH; CH,
+ + ' '
CH, -CH, -CH,-CH; = CHy -CH -CH, -CH; = CH; -CH -CH,5CH;-C-CH,
+

Etapa 5: Transferencia del ionhidrd&geno

CH,

' +
CHy—C-CH4+CgH18 i-C4H,, +CH;-CH-CH,-R

+

De este modo se forma otro ioncarbonio grande y la cadena

estd lista para repetirse asi misma.
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1.7.- CRAQUEO DE LAS PRINCIPALES CLASES DE HIDROCARBURO

Aunque el mecanismo bdsico es esencialmente el mismo, la for
ma y la extencién de la respuesta al craqueo catalitico di-

fiere grandemente entre los diversos tipos de hirocarburos.

1.7.1.- CRAQUEQ DE HIDROCARBUROS PARAFINICOS

El craqueo catalitico de parafinas se caracteriza por pro-
produccidn alta de hidrocarburo Cs y C4 en los gases craque
ados, velocidad de reaccidn y productos de terminados por
el tamafno y extructura de las parafinas, e isomerizacién
hacia extructuras ramificadas y formacidén de hidrocarburos
aromdticos resultantes de reacciones secundarias implican-
do olefinas. Con respecto a la velocidad de reaccién, el
efecto del catalizador es mads pronunciado a medida que au-
menta el nimero de dtomos de carbono de la molécula aunque
el efecto no es apreciable hasta que el nimero de dtomos

de carbono es por lo menos 6.

La velocidad de craqueo también estd influenciada por la

extructura de la molécula; asi también Atomos de carbono

terciarios son las que se craquean mids fdcilmente; mien -
tras las que contienen carbono cuaternario son las mis re
sistentes; los compuestos que contienen ambos tipos de &-
tomos tienden a neutralizarce entre siI sobre una base uno
es a uno. Por ejemplo el 2, 2,4~ trimetilpentano (uno -
terciario y uno cuaternario.) se craquea solo ligeramente
mas de prisa que el normal octano, mientras que el 2,2, -
4,6- pentametilhectano (uno terciario y dos cuaternarios)
se craque a una velocidad inferior a lo que lo hace el -

normal dodecano.

La velocidad de craqueo delas parafinas aumenta si aumen-

ta el peso molecular de las mismas.
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Reaccidn de descomposicidn en el enlace C-C

R-CH, +- CH, - CHy-CH; SR - CHy + CH; - CH =CH,
: 4 o

CH,-CH = CH; + H—CH,- CH - CHj

El patrdn del catalizador H+ se une a la molécula olefi-
nica. Vemos asi que como resultado del contacto de hi-
drocarburos de la materia prima con el catalizador y de
la reaccidn con los protones del catalizador se forman -

los ionescarbonos.

Es posible también separar el H, de l® molécula parafiai
ca

+
CH, -CH, -CH, -CHy+ R —RH + CHy - CH,- C H —CH,~CH,

Es caracteristico también la isomerizacidn del ioncarbo-
no que forma iso extructuras primarias, secundarias y -
terciarias. Estas Ultimas tienen quimicamente mayor es-
tabilidad.

R - CH, -CH, -CHz—Cﬁ_{:,RCHQ -CHZ—EH -CHy =RCH, —(? -CHq

CH4

Los ionescarbonos pueden descomponerse, esta rutura se e
fectda en el enlace B mds débil con relacidén a la posi-

cidon del dtomo de carbono cargado positivamente

[
R-CH, —% -CH,—R CH, + CH, -é ~CH 38~ CH, +CHy =C~CH
CH ‘ CHg CHs
isobutileno
Analizamos el craqueo del hidrocarburo parafinicos ya q'
son los componentes tipicos de la materia prima utiliza-

da en el craqueo catalitico.

1.7.2.- CRAQUEO DE HIDROCARBUROS OLEFINI (S
Las velocidddes de craqueo cataliticos de los hidrocarbu
ros olefinicos son mucho mds altas que las correspondien

tes de las parafinas. Las reacciones principales son:
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Escisiones de los enlaces carbono--carbono :

Isomerizacion

Polimerizacidn

Saturacidn, aromatizacién y formacidn de carbono.

La isomerizacidn de las olefinas por saturacidén y aromati
zacidén son responsables del alto nimero de octano y de la
susceptibilidad al plomo de las gasolinas craqueadas ca-
taliticamente. La velocidad mayor de las reacciones de
transferencias de hidrdgeno en las olefinas de cadena ra-
mificada, da lugar a que las razones iso- a parafinas nor
files sean mayores que las razones de equilibrio de las o-
lefinas originales. Ademds, los naftenos actdan como da-
dores de hidrdgeno en las reacciones de transferencias -

con olefinas para dar lugar a iso parafina y agméticas.
CRAQUEO DE HIDROCARBUROS NAFTENICOS

La reaccidn de craqueo de mayor importancia de los nafte-
nos en presencia de alliminas-silicios es la deshidrogena-
cidén a aromAticos. Existe también una escisién del enla-
ce carbono-carbono en ambos, anillo y cadena laterales 1li
gadas, pero a temperatura por debajo de los 1.000°F, 1la
reaccion de deshidrogenacidn es considerablemente mayor.
La deshidrogenacidn es muy extensa para los naftenos, Cg
y mayores,dando lugar a una gasolina de alto octanage.
Los productos liIquidos no ciclicos y los gases craqueados
resultantes del craqueo de los hidrocarburos nafténicos
estdn mids saturados que los resultantes del craqueo de

parafinas.

El craqueo catalitico de estos hidrocarburos se realiza
muy rdpidamente con mucha velocidad y se descompone en el
lugar

del grupo alquilo.
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REACCION DE DISSOCIACION

7\ # N

— | | +cn,=cu-cH,-cH,
. /—CH; -CH; -CH, -CHx i
Butil ciclohexano ciclohexano n-butileno

REACCION DE DESHIDROGENACION

/\ AN
\ S \ 1\ +H2
LW N/ TCHs
Metil cielohexano Tolueno C;Hg

1.7.4.- CRAQUEO DE HIDROCARBURO ALQUENICOS

1.7.5.~

Los alquenicos de menor peso molecular (etileno, repropi-
leno, butileno) cambian muy poco a 400°C y en presencia

de catalizadoZes sflice-aldmina. Pero a 500°C las trans-
formaciones que sufre el butileno son mayores, se descom-
pone, polimeriza o isomerizg. Asi mismo de estos catali-
zadores los alquenos se saturan de hidrdgeno al cual se
desprenden de los productos absorvidos en la superficie

del catalizador.

— REACCION DE DISOCIACION

CHy ~CH, ~CH,, ~CH, +CH, ~CH=CH, — CHs ~CH, ~CH=CH,+ CH,=CH~C,

n-heptano | 1 butileno Propileno
- ISOMERIZACION
i
2CH, =CH-CH, -CH; == CHz -CH, -CH=CH-CH-CH, -CH,
n-butileno i CgHyg
- HIDROGENACION

CHz ~CH; ~CH=CHH, — CH; -CH,-CH,-CH;
n—C;,H; n—C4H,o

CRAQUEO DE HIDROCARBUROS AROMATI 0Q0S

Los hidrocarburos aromaticos son grupos alquinicos conte
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NIENDO menos de tres dtomos de carbono, no son muy reacti

VOS.

La reaccién predominante de los aromdticos con cadenas al

quilicas largas es la clara rotura de las cadenas latera-

les, sin la rotura del anillo. El1 enlace carbono-carbono

roto es el adyacente al anillo y los compuestos de bence-

no conteniendo grupos alquilicos se puede craquear con la

recuperacidon caso cuantitava del benceno.

El craqueo catalitico de los hidrocarburos alquinoramiti-

cos se diferencia del craqueo térmico en que la cadena al

quinica no se destruye sino que ocurre una dealquilacidn

dando lugar a la formacidén de los correspondientes hidrb -

carburos aromidticos y olefinas.

AsI el propil benceno al someterse al craqueo catal, da
lugar a la formacidén de benceno en propileno y por cra-

cking forma el tulueno y etileno.
CHZ - CH2' CH3

[ C.C. &~
P S = _CH
\//’\H — l§/l| + CH,= CH 3
BT g™
N IV 4+ cH=CHy

Son una excepcidn los hidrocarburos metil aromiticos
los cuales en presencia de catalizadores, cambian la
posicidé n del grupo metil. Asi el craquin del sile-

no nos da tulueno y tiimetil benceno.

.. CHs A\ CHy
T L A

Al = &

700N
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1.8.- LOS CATALIZADORES ’

1.8.1.- PRCPIEDADES DEL CATALIZADOR

El uso de co-mpuestos de aluminio en % desintegracidn ca-
talitica se inicia en el ano 1820, en ese entonces se usa
ba una suspencidn de cloro de alumninio en hidrocarburos
liquidos. Afios después, usaron lecho de catalizador flui
dizado, con minerales conteniendo aluminoqi%%tos y se in-
trodujeron en el mercado. Las primeras unidades de FCC -
durante la segunda guerra mundial, utilizaron catalizado-
res que fue una arcilla natural finamente di vidida, la -
siguiehte etapa fue tratar quimicamente este catalizador
para mayor mejoramiento en la eficiencia. Poco después -
de la segunda guerra mundial, este catalizador natural
fue empleado y reemplazado por un aluminosilicato (AAS).
Amorfos sintéticos los cuales no sdlamente fueron superfo
res catilicamente si no que también estaba formado de par
ticulas que siendo esferas casi perfectas (catalizador mi
croesferoidal) mejoraban la operacidn mecanica de la uni-
dad. EStos catalizadores ASS de alta vy baja alimina es-
tuvieron en operacidén por 20 anos en USA y ahora son usa-

dos atn fuera de los EE.UU.

En el ano 1960 un nuevo grupo de aluminio silicatos (gas
o Xas) fueron introducidos en la industria de refinacién

del petrdleo.

Estos tam-ices moleculares ceoliticos mostraron una gran
superioridad catalitica y lo mismo que la estabilidad con

respecto a sus prodecesores y el uso de sus catalizadores

Gas dio como resultado una mejor distribucidn de los pro-
ductos, mayor produccidén de gasolina, menor cantidad de

s 5
gas eco y memor producciodon.de coke.
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Es probable que el 997 del catalizador empleado en las u-
nidades FCC de los EE.UU. es del tipo zeolitico

No es diffcil de mostrar en una sola unidad las ventajas
o desventajas de varios catalizadores pero se requieren
algunos meses para un cambio sustancial en el contenido

de catalizador de la unidad.

COMPOSICION QUIMICA

El ca%lizador natural fue una arcilla finamente dividida
tratada quimicamente y fue el que originalmente se uso en
el proceso. Este catalizador rapidamente cayd en desuso

a pesar de su bajo costo. Comparado con el catlizador sin
tético de baja alGmina, que es el mas usado, que el natural
producia un ligero aumento en el niimero de octano de la ga-
solina. Sin embargo por su actividad inicial mds baja y -
por la estabilidad, una reaccidn mayor de repesicidn, se te
quiere para mantener la estabilidad del catalizador, y algu
nos tipos de caflizador natural son envenenados por concen-
traciones altas de azufre. Algunos tipos de catalizadores
no se regeneran tan facilmente, ya que en el gas de la
combustidén la relacién de C); /CO es mds alta, una gran can
tidad de aire se requiere para la regeneracidn; como este
catalizador estd compuesto por particulas irregulares tien-
den a erocionar Jas bajantes y las vdlvulas deslizantes mas
rdpidamente, también se erociona el catalizador produciendo
una gran cantidad de finos que se pierden por la chimenea.
También se ha observado que en los catalizadores naturales
la circulacidn es mds dificil y la velocidad mayor de cir-
culacidén en una unidad puede ser aumentada a menudo por el

cambio a un catalizador microesférico.

Los catlizadores semisinté&ticos fueron hechos de arcillas
naturales y fue un intento para obtener simultidneamente las
ventajas del bajo costo de los catlizadores natuiles y el
alto rendimiento de los catalizadores sintéticos, en la

practica parece que las propiedades y rendimientos de los
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SEMISINTETICOS son intermedios y que todas las desventajas
de los catalizadores naturales se encuentran en grado algo

menor.

Los catalizadores simisintéticos y los naturales se usan
en aquellas unidades que procesan stock que estan fuerte-

mente contaminados con metales.

En general la solucidn mds econdmica a este problema es
la eliminacidén de los contaminantes por cambio en la uni

da de preparacidon de la carga.

1.8.3. CATALIZADORES SINTETICOS
Los catalizadores sintéticos son preparados quimicamente
.y en general son los de forma microesferoidal con la pro
piedades fisicas deseables como actividad inicial alta y
buena estabilidad.

Algunos tipos de catalizadores sintéticos son disponibles

CATALIZADOR DE BAJA ALUMINA

Contiene el 12 al 14% de alimina fue el primer catalizador
sintético y el m3s versdtil y confiable de los catalizado-
res de ese entonces, posee propiedades bien balanceadas
las cuales sirven de patrdn de comparacidn de otros catali
zadores en ese entonces,posee propiedades bien balancea-
das las cuales sirven de patrdn de comparacidn de otros ca

talizadores mis recientes.

CATALIZADORES DE ALTA ALUMINA
Contienen del 22 al 26% de alimina, es un catalizador con

actividad inicial alta y estabilidad superior.

CATALIZADORES GAS

-

Este titulo cubre un campo completo de tecnologia que se
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lo puede considerar en su infancia.

Después de una década de trabajo, todo lo que se sabe por
seguro es que mejores catalizadores se hacen y estdn dis-
ponibles mensualmente. En la actualidad tamices molecula
res tipo x y primarios tipo y son de interés primario.
La actividad y la selectividad de ambos tipos pueden ser
modificados por intercambios catednicos, deeatfeonizacidn
y carga de metal, la extructura matriz de estos cataliza
dores son tales que el 90% del drea superficial correspon

de a los cristales de geolita.

Catalizadores de tamices moleculares de las convenciona-
les en muchos aspectos:

-Ellos son mds estables con respecto a la desactivacidn
térmica de vapor y tiempo.

-Menor sinterizacidn

-Actividad miAs alta en equilibrio

-Permite una conversidn mis alta por pasada y por esto
los flujos de reciclo menores.

-A una conversidn dada

-El1 rendimiento de gasolina es mayor

-Las fracciones de butano y mds livianos son reducidos
-Las fracciones de butano

-Hay una reduccidn potencial en produccidn de coke de-

bido al catalizador mis activo.

ACIDEZ

Ya se trate de una tierra natural o de un catalizador sin-
tético del tipo silice-alimina o sflice-magnecio, se ha de
mostrado sobradamente el caracter adcido de algunos centros
activos bien por neutralizacidn alcali o bien liberacidn
de la acidez por intercambio ionico, bien por liberacidn
de CO, o inversidén de la zacarosa, por absorcién de amoni

2
co por colorantes indicadores, de estas medidas se conclu-
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ye que los centros activos del catalizador presentan una

dcidez equivalente a el”dcido sulfirico de 90% en peso.

1.8.5.- RELACION ACIDEZ-ACTIVIDAD

La Acidez del catalizador aumenta con su concentracidn -
en alimina siendo su actividad proporcional a dicha aci-
dez . Se constanta que el gel de :ilice, o el de a-
ldmina no presenta aisladamente caracteristicas &dcidas
pero al estar presentes, los grupos AL-OH y AL-0-AL Vs
por otro Si-OH-Si, adopatan un camportamiento dcido por
formacidon de la agrupacidn parece que
como consecuencia de la asimetria eléctrica, se produce
el desplazamiento de un par de electrones del enlace AL-0

hacia el dtomo de :ilitio mds cercano fuertemente cargado

:S-;,-O:Alljo: Si :
0
oF

El ion AL se hace mas positivo y puede extraer un ion OH
+
de una molécula de agua prdoxim, quedando el ion H proten

en la superficie del catalizador.

Un catalizador sintefico que posea de 10 a 257 de aliimina
posee antes de ser utilizado, una superficie extremadamen
te grande (600 a 800m2/gr) y un volumen de pros que alcan
zan 0.6 a 0.8 cm3/gr, éstas caracteristicas que se miden
por absorcidn de nitrdgeno, evolucionan rapidamente cuan-
do se utiliza bajo la influencia de la temperatura, su su
perficie y el volumen de sus poros, disminuyen y su dcidez
asi como de su actividad, decresen. Por encim de la acti
vidad; del mismo modo en presencia del vapor de agua a
550°C, la superficie disminuye asi como el volumen de los

poros.
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Este Giltimo decrese menos rdpiddamente que la superficie

lo que supone un aumento del didmetro de los poros.

La desactivacidén del catalizador es tanto mds rdpida cuan
to mayor es su actividad. rSegin parece la desactivacidn
fresco, corresponde a su mayor parte a su elevada tempe-
ratura que se alcanza durante la combustion del coke for-
mada en cantidades importantes, sobre el catalizador muy

activo.

Ademds de la temperatura y el vapor de agua desactivan al
catalizador las bases inorgdnicas u orgidnicas (compuesto

de nitrdgeno). También reducen la accidn catdlitica, el

hierro el vanadio, el niquel y el cobre; presentes en es
tados combinados y en cantidades jnfer-iores en la alinﬂEL
tacidén al favorecer las reaccidon de deshidrogenacidn y de
condensacidn con decrimento de la gasolina; los dos dGlti-

mos citados son 10 veces mis activos que el hierro.

La concentracion media en contaminante de un catalizador

de equilibrio.

1.8.6.- COMPOSICION
Los catalizadores silice alimina se dividen en dos grupos:
los naturales y los sintéticos, los de tipo cilice magnecio
boro aluminio y sflice sirconeo estan poco extendido y se
presentan en forma de pastilla o de polvo finamente dividi-
do en microesferas (sintético). Segin el proceso de manipu

lacién utilizado.

1.8.7 .- ACTIVIDAD
El catalizador debe poseer desde el principio una buena ac-
tividad y mantener durante mucho tiempo actividad normal
(actividad de equilibrio), dicho mantenimiento de la activi
dad se efectiia mediante un aporte continuo o esporadico, de
catalizador fresco, la estabilidad de la actividad influye

sobre el consumo del catalizador.
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Existen numerosos modos de medir la actividad del cata--
lizador se determina en el laboratorio el comportamien-
to del catalizador con un equipo y en una condicién nor
malizada midiendo la produccidn de gas y de destilado,
as{ como el carbono depositado. La cantidad de destila
do recogida, mids las pérdidas constituyen el "D+L" que
es una de las bases empleadas mids frecuentemente. Los
métodos mids extendidos son los utilizados por Jersey
UOP Houdry Act. A. Los diferentes tipos de catalizado-
res tienen selectividades diferentes para una misma con

version.

SELECTIVIDAD

Se ve por ejemplo, que el catalizador gilice aldmina -
tiene menor rendimiento en gasolina, que el catalizador
natural que a su,vez es mis débil que el silice magne-
cia; no obstante, el nimero de octanos de la gasolina -
formada es mids elevada y su concentracidn en olefinas

ImeEnor. -

Es importante mantener la selectividad del catalizador
los venenos pueden eliminarse, bien por oclucidn en el
catalizador, bien convirtiéndolos por fraccionamiento;

en unas particulas finas que escapan.

DENSIDADr VOLUMETRICA

La densidad volumétrica aparente de un catalizador FCC
es su densidad aparente y es determinado por el peso
de una cantidad de catalizador requerido para llevar

un cilindro de 25mm.

En catalizadores frescos el ABD esta entre 0,45 a
0,50 gr/mm mientras que en los catalizadores en equili
brio varian entre 0.65 a 0.80. E1 ABD depende de la

composicidn quimica, el volumen . poral y la distri
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bucién del tamano de las particulas.

AREA SUPERFICIAL

Las partficulas del catalizador del FCC estdn llenos de
poros y mientras la actividad se debe a la composicidn
quimica del catalizador, el drea superficial es una me
dida de la disponibilidad de la actividad del cataliza
dor. Un catalizador fresco tendrda un drea superficial
de 500m2 /gr mientras que uno de equilibrio tendrd alre
dedor de 150m2/gr, el Area superficial se correlaciona
bien con la actividad en catalizadores de la misma com

sicidon quimica.

El area superficial se determina por la absorcidn de -
un fluido en el catalizador. Generalmente se usa ni-
trégeno en el laboratorio pero tambi&n hay técnicas

que usan liquidos.

DIAMETRO Y YOCUMEN PORAL

El volumen de los poros en un catalizador y su didme-
tro promedio pueden ser determinados por técnicas de
laboratorio similares a aquellos usados para el area,
superficial. Un catalizador con alto volumen poral y
alto didmetro del poro tenderd a regenerarse mas
facilmente y exhibiendo mayor estabilidad y resisten-
cia a la sintetizacidn. Sin embargo, un volumen po-
ral mids alto implica una resistencia fisica menor vy

una creciente susceptibilidad a la atricidn.

TISTRIBUCION DEL TAMARO DE LAS PARTICULAS

Las propiedades de fluidificacidn del catalizador es-
tan en funcidn de rango de tamano de las particulas

de catalizador. Una distribucidn tipica del tamano de

las particulas mds:deseables para una determinada uni
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dad es la distribucidn mis gruesa a la cual se obtiene
una operacidén mids estable, y @sta distribucidn da como

resultado una pérdida minima por chimenea.

Una fluidificacién satisfactoria demanda un rango de ta
mafio de particulas y el porcentaje bajo 40 micrones y
sobre 10 micrones son buenos indicadores del comporta-
miento que se espera del catalizador. Las unidades de
FCC de UOP, las cuales son disenadas para un cataliza-
dor relativamente @rueso operan normalmente con 5% me-

nos de particulas mids pequenas que 40 micrones.

La distribucidn del tamano de la particula de cataliza
dor en una unidad serd el resultado de un equilibrio que
tenga que ver con la atricidm, operacidn de los ciclones
flujo de carga, flujo de reposicidon de catalizador y ti

pos de catalizadores.

INDICE DE SINTERIZACION

Es una medida arbitraria del porcentaje de particulas
de catalizador que tieue 1» mayoria de sus poros cerra-
dos por la sinterizacidn; se lo determina por flotacion
en un liquido pesado para asi separar aquellas particu-
las que tienen densidad diferente a la mayoria de las
particulas del catalizador. Se hace una investigacidén
en el caso de que aumenta el indice de sinterizacidn o

si el indice excede de 5%.

RESISTENCIA A LA ATRICION

La resistencia a la atricidn de un catalizador se mide
por la cantidad de finos producidos por el soplado de
aire a alta welocidad a través de una muestra de cata
lizador por un nimero determinado de horas. Hay un sin
nimero de métodos que son usados, de los cuales el mis
informativo es el que mide la cantidad de finos produci

dos en las 12 horas iniciales de prueba, y la velocidad
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N
.

promedio de los fines producidos en el periodo inicial
tienden hacer aquellos originalmente producidos en el
segundo perfodo, son el producto de una atricidn verda

dera.

Un buen catalizador tendrd una rata promedio de atricidn
de alrrededor de 0.2% en peso por hora en el segundo pe-

riodo.

Se puede creer que un catalizador con alta resistencia

a la atricidon es deseable,sin embargo, estos catalizado-
res duros probablemente erocionen el equipo mids ridpida-
mente y no produciran | finos suficientes para mantener
la distribucidn de tamanos de las particulas necesarias
para mantener una operacidn estable. Ademis, si se usa
una mezcla de catalizador duro con normal, el cataliza-
dor duro puede contribuir a la rotura del catalizador -

normal y producir una excesiva cantidad de finos.

VENENOCDEL CATALIZAROR
Los efectos de los metales productores de hidrégenos,ni
que, vanadio, hierro y cobre han sido discutidos bajo
Propiedades de la Carga . Estos contaminan-
tes tienen que haberse depositado sobre el catalizador
para que sean efectivos, y a menudo se observa que el
porcentaje de éstos contaminantes es en el catalizador
es casi igual a las ppm del metal en la carga. El ana-
lisis del metal contenido en el catalizador no es un in
dicador infalible de su actividad productora de hidrége
no porque los metales pueden ser anormalmente activos o
inactivos. Ademids el hierro ya sea de la unidad o como
sedimento de la carga puede confundir 1la situacién
aunque esta trampa de hierro es generalmente magnetica

y puede ser removida.
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La contaminacidn - por sodio en el catalizador puede ser
debido a la presencia de sales de sodio ya sea en la- car
ga o en el agua de atomizacidén. Las sales de sodio ablan
dan la extructura del catalizador y permiten la sinteriza

cidén a temperaturas mias bajas.

El azufre rebajard la actividad en algunos tipos de cata-
lizadores naturales. Sin embargo, los catalizadores natu
rales mds modernos son quimicamente tratados para hacer-

los resistentes al azufre.

MANEJO DEL CATALIZADOR

Un buen manejo del contenido de catalizador es importan-
te para una operacidn estable en cualquier proceso catalf
co, sin embargo en la unidad FCC; el efecto de cualquier
cambio en la politica del catalizador tomard meses hasta
que sea aparente el cambimo, y siempre hay la gran tenta-
cioén de cambiar la politica del catalizador prematuramen-
te porque los resultados anticipados que no han tenido el
tiempo suficiente para que sean aparentes o son cubiertos

por otros efectos.

La adicién de catalizador debe hacerce continuamente y lo
mds uniformemente posible (la visidn de catalizador debe

hacerce continuamente y lo mas uniformemente posible).

La adicidn por tandas de catalizadores tiende a causar
cambios en la conversidn y es evidente que se perderd mis
por la chimenea. Se recomienda que el catalizador de equi
librio sea inspeccionado semanalmente y los resultados
graficados con otras condiciones de proceso de manera que
las tendencias del proceso sean inmediatamente observadas.
El tipo y flujo de reposicidn del catalizador deben deci-
dirse con anterioridad y deben ser mantenidas por lo me-

nos por dos meses.
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REGENERABILIDAD |

Es fundamental que se queme facilmente el coke deposita-
do sobre el catalizador. Los factores que favorecen es-
ta combustidn son: la temperatura elevada del regenera-
dor y la naturaleza del coke depositado. El catalizador
cilice-alimina permite alcanzar la temperatura mis ele-

vada: 600 a 650°C y formar un coke facil de quemar.



CAPITULO I1

PROCESOS DE CRAQUEO CATALITICO
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El catalizador utilizado es natural o sintético, circula °
con ayuda de un sistema neumitico de transporte, los (l-
timos sistemas de Houdriflow tienen el balance el calor
cerrado lo que elimina la necesidad del horno de preca-
lentamiento de la carga y elimina el retiro del calor -

del regenerador mediante serpentines enfriadores.

La unidad, Houdriflow, ubicada en una superficie de 12,2x18.
3 m2, el reactor catalitico, regenerador y tolvas para el ca

talizador caliente, estdn unidos por un sdlo cuerpo.

CONDICIONES DEL PROCESO: Los parametros del proceso por 1lo
general se mantienen en los siguien
tes limites:
Temperatura de Reaccidn 455 a 510°C
Presién: 6 a 7 atms
Temperatura en el regenerador 370 - 595°C
Presién: ATM

‘Velocidad Volumétrica 1.5 a 4 h~l
Relacién catalizador - carga : 3/7

Catalizador; forma: comprimidos
Consumo alimentado: 0,6 a 1,4 kg/m3
Porcentaje de H sobre C.K: 2,5 a 8



ESQUEMA DEL PROCESO

RECIPIENTES

1 - Compresor de aire

2 - Calentador del aire

3 - Regenerador

4 - Reactor

5 - Tolva de catalizador fresco

6 = Tolva estacionaria

7 - Chimenea

8 - Sedimentador--separador

9 - Sistema de separacidn de los finos del catalizador

10 - Elevador neumdtico del catalizador

11 - Dosificador del sistema de elevacidn del catalizador

12 - Recipiente para conservacién del catalizador en caso
de parada.

LINEAS

I - Aire

IT - Vapor para despojo

III - Carga

IV - Aire de elvacidn

\ - Salida de gases de chimenea

VI - Gas hacia el dosificador del sistema de transporte

VIT - Caglizador a la tolva estacionaria

VIII - Adicién de catalizador

IX - A tolvas de finos de catalizador

X - Salida de exceso de aire y gases

XI - Catalizador a la tolva de recoleccién

XII - Catalizador hacia el sistema dosificador de eleva-

cidén neumitica.

46



2.2 EL PROCESO ORTHOFLOW AUIDO
FIRMA: COMPANIA PROYECTO TECNICO KELLOGG

OBJETIVOS DEL PROCESO: Selectiva consersién de frac
ciones del petrdleo a valio-
sas olefinas ligeras, gasolina y aceite combustible

para hornos.

CARGA: Desde fracciones de gasolinas hasta masut,
en algunos casos, por ejemplo, en el craqueo
de una carga altamente aromdtica. Emplean de ante-
mano hydrobon para alcanzar altos Indices de conwer
sidén y alta selectividad en la salida de productos

terminados.

PRODUCTOS: Gasolina de alto octanage, componentes -
de aceite combustible y diesel carga pa-
ra produccion de hollin, olefinas ligeras, isobuta-

no para la produccién de alquilados, gas seco.

DESCRIPCION DEL PROCESO: La unidad de orthoflow indi_
vidualmente de acuerdo a la
necesidad de cada Refineria para convertir cargas de
mds baja calidad en produccién de mayor valor con pe
quenas inversiones y bajos costos de explotacidn.
Las condiciones de reaccidén en particular, cataliza-
dor utilizado y la construccidn del reactor se esco-
ge de tal manera que se pueda asegurar la midxima se-

lectividad en la conversidn de determinada carga.

En el esquema se representa una unidad que utiliza
caglizador zgiitico y fue proyectada para el craqueo
de un solo tipo de carga con el mdximo rendimiento -

de gasolina de una mayor calidad, esta unidad consta
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de un aparato combinado en el cual el craqueo se realiza

solamente en el elevador del sistema neumidtico de trans-
porte de catalizador sin recirculacidn, la carga fresca

ingresa al elevador exterior en el punto donde comienza

su tremo vertical y atrapa el catalizador comprimido con
vapor y que cae de la seccidn de despojo. Los productos
de la reaccidn ingresan en el sedimentador separador don
de el catalizador se separador donde el catalizador se -
separa de los gases de hidrocarburo, el catalizador en -
este caso agotado cae a la seccidn de despojo donde se
realiza el soplado con vapor de hidrocarburos residuales

como gases, atrapados en el catalizador.

El catalizador despojado caee por la bajante al regeneta

dor, donde se realiza el quemado del coque.

CONDICIONES DEL PROCESO:

Temperatura de reaccidn: 475 - 540°C
PRESION: 0.7 de 2.1 atms

Temperatura en regenerador: mayor a 675°C

Presidn en el regenerador: 1.5 a 2.45 atm

Los rendimientos tipicos de una unidad Orthoflow vienen da

dos en el cuadro siguiente.
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ESQUEMA DEL PROCESO

RECIPIENTES

Regenerador de dos etapas

- Seccidn de despojo

- Sedimentador - separador
Reactor-elevador

- Columna principal de fraccionamiento

- Separador

~N Oy B W N
|

- Columna de despojo

LINEAS

I - Carga

II - Aire

IIT - Vapor

IV - Corriente de reflujo

V - Al sistema de fraccionamiento de gases
VI - Gasolina de craqueo

VII - Aceite ciclico ligero
VIII- Residuo de craqueo.
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EL PROCESO THERMOFOR AIRLIFT

FIRMA: MOVIL OIL

OBJETIVOS DEL PROCESO: A) Produccién de alta calj;
dad.

B) Aumento de salida de com
bustible destilado.

C) Disminucidn de salida de
combustibles residuales.

CARGA: Una amplia gama de gﬁoleos de destilacidn -
primaria o tratados de antemano y en algu-
nos casos petrdleo crudo.

PRODUCTOS: En dependencia de las condiciones y de

la economia de cada Refineria, este pro
ceso se lo puede utilizar para la obtencidn de mia-
ximos rendimientos de gasolina de alto octanage vy
de aceite de combustibles.

DESCRIPCION DEL PROCESO: La carga se mete al reac-—

tor en forma de una co-
rriente liquido/gas, los productos de reaccidén se
dirigen a la seccidn de despojamiento y separacidn
de gases. El catalizador cae por gravedad a tra-
vés de una capa en el reactor pasando a través de

la seccidn recolectora de gases. El catalizador a

gorado y despojado ingresa al regenerador donde se

realiza el campleto quemado del coque después de -
la regeneracién el catalizador pasa a través de en
friadores para retiro del calor y luego ingresa al
dosificador del sistema de elevacién de aire donde
es recogido por una corriente de aire de baja pre-
sidn para ser transportado a la tolva separador -

superior, aqui el catalizador se separa del aire y

comienza lentamente a caer por la bajante cerrando

e
de esta manra el ciclo.

CONDICIONES DE PROCESO:
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Velocidad volumétrica: .1 a 2.5 hl
Relacién volumétrica catalizador/carga 2 a 7
Temperatura media en el reactor: 450 - 510°C

Relacidn Volumétrica reciclo/carga: de 0 a 0.5






ESQUE MA DEL PROCESO

RECIPIENTES

1 - Horno de calentamiento de carga
2 - Reactor

3 - Zona de despojo

4 - Regenerador

5 - Soplante

6 - Dosificador del sistema airlift
7 - Tolva-separador superior

8 - Chimenea del regenerador

9 - Ramificador

10 - Columna de fraccionamiento.
LINEAS

I - Carga

I1 - {Vepor hermetizante

III -(vapor para despojo del caflizador

IV - Aire al quemado de coke
\Y - Gas de Chimenea
VI - Vapor {enfriamiento)

VII - Reciclo

'VIII - Gas himedo

IX - Gasolina de craqueo

X - Aceite ciclico ligero
XI — Aceite ciclico pesado
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2.4,- B PROCESO ULTRA CAT

FIRMA: STANDARD OIL OF INDIANA

OBJETIVOS DEL PROCESO.- Conversidén de una amplia gama
de gasoleos de baja calidad a

productos valiosos de menor punto de ebullicidn.

CARGA: Fracciones de gasoleos de destilacién primaria
desde destilados pequenos hasta gasoleos de va

cio y de asfaltizado.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- La carga fresca y el reci-
clo se mezclan con el cata-
lizador regenerado en la base del elevador reactor,
los productos del craqueo catalitico y el catalizador
se separan en la tolva separador separador superior y
luego en los ciclones, el catalizador agotado pasa a
la zona de despojos en la cual convapor en contraflu-
jo se realiza soplado de los hidrocarburos (despojado
El Catalizador, despojado cae al control de una valtu
la al regenerador, al mismo tiempo que los gases vy
el vapor se unen con los productos del craqueo y a -
travez de los ciclones salen a la columna fraccionado
ra. Aqui los productos del craqueo se dividen en gas
himedo, gasolina cruda, aceite ciclico ligero, aceite

ciclico pesado y fondos (slury).

El catalizador agotado y despojado regeneran mediante
el quemado del coque, los gases de combustién a tra-
vez de los ciclones votan a la atmosfera, el cataliza
dor regenerado a control mediante una valvula cae ha-
cia la base del elevador-reactor se-rrando de esta
manera el ciclo.

La geometria del elevador-reactor asegura una minima
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Duracién del contacto con la carga con el catalizador, per
mitiendo de esta manera alcanzar un mdximo rendimiento de
gasolinas y olefinas ligeras, con un minimo de reacciones

de entrega de hidrdgeno y craqueo secundario de la gasoli-

na ya formada.

El método de regeneracién en este sistema es bastante ori-
ginal y permite alcanzar un considetable contenido de co-
que en el catalizador regenerado, lo que da la posibilidad
de disminufr la cantidad total de catalizador en el regtne
rador y el contenido de CO y compponentes sulfurosos en
los gases de combustidn de la regeneracidn sin la necesi-

dad de montar un caldero u horno CO.
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ESQUEMA DEL PROCESO

RECIPIENTES

1 - Soplante

2 - Regenerador

3 - Separador

4 - Elevador-reactor

5 - Seccidn de despojo

6 - Columna fraccionadora

7 - Compresor de gases
LINEAS

I - Carga

II - Reciclo

IIT - Aire

IV - Gas de chimenea

\Y - Vapor

v - Gas himedo

VII - Gasolina cruda

VITII - Aceite ciclico ligero
IX - Aceite ciclico pesado
X - Slurry

XI - Slurry CON finosde catalizador
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2.5.- ALEXICRAKING

FIRMA: ESSO RESEARCH AND ENGINEARY COMPANY

OBJETIVOS DEL PROCESO. - El flexicraking se emplea

para la conversién catali

tica de distintos gasoleos y deasfaltizados de des
tilacién primaria con la obtencidn de productos de
bajo peso molecular, en particular de olefinas,ga=-
solina de alto octanage, destilados medios y otras
fracciones valiosas. El esquema tecnoldgico  del
flexicraking perfecciond la posibilidad de caracte
rizar la carga, pronosticar las salidas, perfecclo_
ndé también la tecnologia de proyeccidn del reactor
renerador y facilita las actividades de seguridad,

disminuyendo la contaminaciodn.

La unidad que utiliza el elevador en calidad de re
actor de primera etapa, se diferencia por la ubica
cidén a gran altura del regenerador y el reactor y la
ufilizacién de lineas en forma de U en lugar de vil-
vulas para la regulacidn de la circulacién del cata
lizador, en este tipo de unidad (a) puede trabajar
en dos variantes: con utilizacidn de la linea de -
transporte (elevador) o con inclusidn complementa-
ria de una altura cambiante del nivel de la face -
densa por encima de la linea de transporte. De,es-
ta manera el esquema permite cambiar la velocidad
volumétrica de la carga de acuerdo a los Indices de
conversidn exigidos o en caso necesario cambiar el

tipo o la cantidad de catalizador para aumentar la

salida de determinado producto.

En la variante con craqueo sGlamente en la linea de
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transporte (b) la reaccidén termina ripidamente lue-
go de la separaecidn de los gases del catalizador en
los ciclones. Este tipo de reactor es recomendable
para altas velocidades volumétricas, para craqueo

de cargas de alta calidad, en catalizadores seoliti
cos activos o en aquellos casos cuando se desea rea

lizar el craqueo a altas temperaturas.

TEMPERATURA DE REACCION 485 C
PRESION 630 (g/cmz)
TEMPERATURA EN EL REGENERADOR 607 °C
PRESION 700 g/cm2
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ESQUEMA DEL PROCESO {VRRIANTE A

RECIPIENTES

1 - reactor

2 regenerador

3 - chimenea

4 - seccidn de despojo

5 - elevador- reactor

6 - bajante de catalizador regenerado

7 - recipiente de sedimentacidn con ciclones
8 = soplante principal

9 - soplante auxiliar

LINEAS

) 8 - Carga fresca

11 - Aire

III - ‘por para despojo del catalizador
v — gases de chimenea

v - productos del craqueo
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ESQUEMA DEL PROCESO VARIANTE B

* RECIPIENTE

- Reactor

- Regenerador

— Chimenea

- Seccidn de despojo

Elevador-reactor

- Bajante del catalizador regenerado

- Recipiente de sedimentacidén con ciclones

- Soplante principal

O 0 ~ O U B W N =
I

- Soplante auxiliar

LINEAS
L - Carga Fresca
LL - Aire

IIT -t1Vupor para despojo del catalizador
v - Gases de chimenea

V- - Producto del craqueo



65

2.6.- AUIT GALF

FIRMA: GALF RESEARCH INVESTIGATION Y DESARROLLO

OBJETIVOS DEL PROCESO.- El craqueo catalitico de di
ferentes tipos de carga a altos indices de conver-
sidn con la obtencidén de mdxima salida de gasolinas

y aceite combustible y baja produccidn de coque.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- El catalizador fluido se
emplea en los sistemas de reaccidén formado por 1la
linea de transporte, para la obtencién de un indi-
ce de conversidon de diferentes tipo de carga con
la obtencién de productos de calidad predetermina-
da; las ventajas complementarias del proceso, la
alta salida de olefinas en combinacién con una al-
ta relacidn de isoparafinas sobre normal parafinas
con altos Indices de conversidén y baja produccién
de coque obteniéndose como resultado una alta sali

da de gasolinas de gran calidad.
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ESQUEMA DEL PROCESO

RECIPILENTES

Zona de separacién con ciclones

Elevador-reactor

Seccidn de despojo

Regenerador

v N~
|

Calentador de aire

LINEAS

I - Vapor dispersante

II - Carga

III - Entrada inferior de carga

IV - Entrada superior de carga

v - Recirculacién

Vi - {Vapor para despojo del catalizador
VII - Productos de craqueo

VIII - Gases de chimenea

IX - Aire
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2.7.- ALUIT TEXACD

FIRMA: TEXACO DYDLOPMENT

OBJETIVOS DEL PROCESO.- Refinacién de una amplia gama
de gasoleos de destilacidn
primaria incluyendo destilacidn atmosférica y al va-

cfo, gasoleos de coquefaccién y deasfaltizados.

PRODUCTOS.- Hidrocarburos olefinicos ligeros, gases
comprimidos, gasolina de alto octanage,

destilados medios, materia prima para petroquimica.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- Las particularidades del
proceso incluyen:
a) Cracking separado de la carga fresca y de la recir
culacidn en sus respectivas lineas de transporte,
craqueo complementario de la recirculacidn en la

face densa del catalizador.

b) Seccién separada de despojo de catalizador agotado

de alta efectividad.

c¢) Alta velocidad de reaccidén en la face densa y baja

velocidad en la face diluida.

d) Flujo de catalizador agotado hacia el regenerador
por simple gravedad, debido al peso del cataliza-

dor acumulado en el reactor.

e) Alta efectividad de los ciclones en el regenerador
y reactor.
Las particularidades mas importntes se ven clara-
mente en €l. La carga precalentada se mezcla con

el catalizador regenerado en la base de la linea
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de carga fresca, el crqueo se realiza mediante la caida
del catalizador con los vapores de la carga al separa-
dor-reactor de construccidén especial, la linea de trans
porte estd calculada para crear las condiciones necesa-
rias de craqueo, el elevador de carga fresca llega so-
bre el nivel del catalizador en el reactor, en consecu-
encia de lo cual la carga sale de €l corriente abajo,
el gasoleo circulante que regresa de la columna fraccio
nadora atrapa el catalizador regenerado en la base del
elevador de la recirculacidn y sube por €l a través del
despojador del catalizador agotado y entra al nivel del
catalizador de la zona de reaccidn corriente arriba,los
gases de los dos elevadores se mezclan sobre el nivel
del catalizador y salen de la cima del reactor a la co-
lumna fraccionadora a través de los ciclones en los cua

les se atrapa el catalizador.

La regulacidn independiente de las condiciones del cra-
queo en la linea de transporte y en la fase densa del -
reactor asegura una alta flexibidad en el campo de la -

severidad en el craqueo de la carga recirculante.

El catalizador agotado por los elevadores interiores
con vdlvulas ingresa a la zona de despojo en la cual se
mete en contracorriente vapor para el despojo, los va
pores de la seccidn de despojo se sacan por las lineas
interiores a la seccidn superior del separador-reactor
y el catalizador despojado por la bajante va el regene-

rador.

En el regenerador de construccidn especial se lleva a -
cabo el quemado del coke de la superficie del cataliza-
dor, el catalizador regenerado regresa a mezclarse con

la carga fresca y con la recirculacién en la base de am

bas lineas de transporte cerrando el ciclo.

Los gases de chimenea salen del regenerador a través de

unos cuantos ciclones.
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SALIDAS.- Como consecuencia de la alta flexibidad de explota-
cién, la unidad puede trabajar con Indices de con-

versidn que varian de un amplio rango.
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ESQUEMA DEL PROCESO

RECIPIENTES
1 - Regenerador
2 - Reactor
3 - Seccién de despojo
4 - Conductor del catalizador
5 ~-— Columna principal de fraccionamiento
LINEAS
I - Carga fresca de gasoleo
II - Carga recirculante
IITI - Aire
IV - Gases de chimenea
V- - Vapor
VI - Gases al compresor
VEI - Gasolina no estabili-zada
VIII - Aceite ciclico ligero
IX - Aceite ciclico pesado
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2,8,- CRAQUEO CATALITICO FLUIDO

Objetivos del proceso: Conversionadas fracciones des

tiladas en:

Gasolina de alto octanage y carga para produccidén

del alquilado.

Carga para la petroquimica

Combustible diesel y combustible de horno

Gases comprimidos

Aromaticos Cg y Cj

CARGA.- El tipico abastecimiento comprende fracciones
desde las gasolinas hasta los productos desti

lados, incluendo fracciones de craqueo.

POR ADICION DEL PROCESO.- Esquema tipico presentado

claramente muestra las par-

ticularidades de la unidad con la ubicacidén del reac-

tor y regenerador a una misma altura, la unidad se -
complementa con equipo para % utilizacién de la enkr
gia contenida en los gases de chimenea, la necesidad

de dicha energia se determina por las condiciones de
cada Refinerfa, a lac porque debe completamente tomar
se en cuenta la exigencia con la lucha en la contami-
nacidn, aunque para la sencillez y finalidad de la ex
plotacidén en la mayoria de los casos se utiliza un sé
lo elevador, dependiendo de las necesidades se puede

colocar varios elevadores.

En los {ltimos procesos de las unidades nuevas y de

las reconstrufdas para una mdxima y completa utiliza
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cion de todas las ventajas de los modernos catalizadores,
industriales se prevee el craqueo sGlamente en el eleva-

dor como se muestra en el esquema, la carga se mezcla con
el catalizador regenerado caliente que ingresa al Gnico!E
levador en el cual se realiza el craqueo, en el separador
superior, los productos del craqueo se separan del catali

zador (bunquer).

Ingresan a la columna fraccionadora donde se realiza la -
divisidén de los productos a las fracciones requeridas pa
ra disminuir los detalles de los aparatos, el proceso se
lo lleva a cabo a alta presidon. Las unidades pueden tra-
bajar con la mitad de su capacidad en relacién a la carga

lo que permite mantener una alta efectividad del proceso.

Las altas temperaturas, se emplean también para llevar al
minimo la duracidn de la regeneracidén. Las pérdidas del
catalizador varian de 0.14 a 0.3 kg/m3 de carga fresca,

al mismo tiempo que la adicidn del catalizador para mante

ner la actividad requerida varia de 0.42 a 0.71 kg/mB.

El sistema analizado satisface todas las necesidades del

proceso, en calor y seguridad en la completa regeneracidn
del catalizador, independientemente de la intensividad de
la recirculacidn y de la cantidad de coke en el cataliza-

dor agotado.
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ESQUEMK DEL PROCESO

RECIPIENTES

- Soplante

- Regenerador

- Separador

Seccidn de despojo

- Fraccionadora

(= S L "E I L
|

- Sedimentador de lodos

LINEAS

I - Carga Fresca

ITI - Aire al regenerador

ITI- Gases de Chimenea

IV - (Vepor

V - Gas y gasolina a concentracidn de gases
VI - Aceite ciclico ligero

VII- Aceite clarificado
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CAPITULO TIII

UNIDADES DE CRAGUEO CATALITICO FLUIDO Y CONCENTRACION DE GASES

DE REFINERIA ESTATAL ESMERALDAS
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3,1.,- UNIDAD DE CRAQUEAMIENTO CATALITICO ALUIDO (F.C.C.) '

La planta de craqueo catalitico fluido de Refinerfa ha si-
do disefiada para procesar 12.600 b/d de carga fresca, com-
puesta de una mezcla de gasoleos proveniente de la unidad
de Vacio, a una conversién de 75% en volumen con cataliza-
do ceolftico y una temperatura de 520°C, tiene la facilidad
de operar hasta con el 60% de la capacidad de disefio. En-
tre los productos que se obtienen ‘tenemos los siguientes:
- Un chorro gaseoso (LPG) €5/Csde cima de la fraccionadora
que se combina con gases provenientes Sedes y Seref y se
envian a gascon aser procesados.

- Un chorro liquido de cima de la fraccionadora (gasolina
inestabilizada) que se envia Gascon para su estabiliza-
cion.

- Un chorro de aceite ciclico liviano.

- Un chorro de aceite ciclico pesado.

- Un chorro de aceite clarificado (Lodos).

Ademds esta planta produce gases de chimenea los mismos q'

podian ser usados como combustibles en una caldera de CO.

Esta unidad consiste de dos secciones: a) la seccidn cata-
litica y b) la de fraccionamiento, las cuales operan jun-

tas de manera integrada.
3.1.1.- CORRIENTES DEL PROCESO

FLUJOS DE CARGA FRESCA.- El gas de la unidad de Vacio

que ha de ser sometido a cra-
queo catalitico, se envia desde los tanques Y-T 8.005/
8.006, al tambor de carga F-V 5 por accidn de las bom-
bas de transferencia F-P 1, bajo contrel de flujo F-FRC
112. Te este acumulador la carga fresca con una tempe-
ratura promedio de 70-80°C, es enviada por las bombas
F-P 2a través de los intercambiadores de aceite clarifi
cado-carga fresca F-E 2, donde alcanza una temperatura
sobre los 130°C, antes de entrar al calentador de carga
F-H 1.
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La carga en el horno F-H 1, alcanza una temperatura que
va entre 360 - 370°C, dependiendo dela severidad que se
requiere darle al proceso de craqueo; antes de entrar
al elevador-reactor, es enviada con lodos de reciclo
proveniente del decantador de lodos F -V 6, la carga
combinada entra al regenerador del reactor F-V 4, a una

temperatura comprendida entre 355 -365°C.

FLUJO DE FONDOS DE LA FRACCIONADORA.- Los fondos de la
fraccionadora

F-V 7, que salen con una temperatura promedio de 349-
351°C, son succionados por las bombas F -P 6 para lue-
go dividirse en dos corriented : una que se dirige al
decantador de lodos F-V 6 donde se recupera el catali-
zador y se lo envia al elevador-reactor; la otra corri
ente se subdivide en dos flujos secundarios: una que
sirve para la generacion del vapor de 150 psig. en 1la
aaldera F-E 1 y otra que cambia calor con la carga fres
ca en el intercambiador F-E 2, finalmente éstas dos co-
rrientes se unen e ingresan como reflujo a la fraccioha

dora F-V 7.

FLUJO DE ACEITE CLARIFICADO.- El aceite clarificado sa-
le por la parte superior
del decantador de lodos F4Vi6, bajo control de flujo
F-FRC127 y se divide en dos corrientes: una que va ¢o
mo reflujo a la fraccionadora y otra que luego de in-
tercambiar calor con la carga fresca de gasoleo en el
intercambiador F-E 3, se envia bajo control de flujo
F-FRC 126, por medio de las bombas F-P 3 a la unidad -
de VIscoreduccidn en forma conjunta con aceite ciclico
ligero y pesado, donde se mezcla con fondo del despoja

dor de residuo T-WV4 para obtener fuel oil.
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FLUJO DE ACEITE CICLICO PESADO.- Este aceite sale de la
fraccionadora a una tem
peratura promedio de 298-305°C y se divide en dos corrien
tes: una que se destina a produccién, se dirige al despo-
dor F-V9 en donde es despojado de las fracciones ligeras,
sale por el fondo a temperaturas entre 275-285°C y por ac
cion de las bombas F-P9 se envia a la unidad de Viscorre-
duccién, bajo control de flujo F-FRC172; la segunda corri
ente es accionada por las bombas F-P7 y se subdivide a su
vez en dos corrientes secundarias: una que se dirige a la
unidad de concentracidn de gases, en donde después de in-
tercambiar calor con gasolina estabilizada en el intercam
biador G-E10, regresa a la fraccionadora sobre el plato
de extraccidn de aceite ciclico pesado; la otra corriente
se mezcla con la carga de gasoleo que se dirige al reac-

tor.

FLUJO DE ACEITE CICLICO LIGERO.- El aceite ciclico ligero
es retirado de la fraccio
nadora a la altura del plato colector 18 a una temperatura
promedio de 238-240°C, por medio de la bomba F-P8 de re-
ciclo de este aceite, una fraccién es enviada al rehervidor
del despojador de Gascon GE8, luego pasa por el enfriador
GE5> y se dirige a la absorvedora secundaria G+4VV¥, bajo con-
trol de flujo G-FRC59 como aceite pobre. El aceite enrique

cido en la absorvedora G4V7 retorna a la fraccionadora.

La otra fraccidn de aceite ciclico ligero que sale de la
torre fraccionadora, va al despojador F4V8, luego que se
estabiliza tiene una temperatura promedio de 216-225°C,

por accidn de las bombas F-P10 se la envia a la unidad de
Viscorreduccidén bajo control de flujo F-FRC176, al eleva-
dor del reactor como destilado de emergencia y al cabezal

de aceite de lavado a través de enfriador F-E5.

*
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FLUJO DE GASOLINA NO ESTABILIZADA.- Los vapores que salen
del domo de la fracéig
nadora a temperatura promedio de 147-153°C, se condensan
al pasar por los intercambiadores F-E7 y salen a una tempe
ratura 33-38°C, se recogen en el acumulador F-V10, donde
por diferencia de densidades se separan; agua, gas y gaso-
lina no estabilizada, esta ltima se envia a la unidad de
concentracion de Gases por medio de las bombas F-P2, El
reflujo de gasolina no estabilizada envia a la fraccionado
ra sobre el plato 1, por medio de las bombas F-Pll, para

controlar y regular la temperatura en el domo, el FTRC 155

FLUJO DE GAS DE COMBUSTION DEL REGENERABOR.- el coke depo-
sitado sobre
el catalizador encél reactor es quemado con aire que ingte
sa a la temperatura de 178-185°C y distribuldo uniformemen
te en el regenerador F-V3. Los gases productos de la com-
bustidn suben a la fase densa de catalizador a una tempera
tura de 645-655°C, pasan a través de dos etapas de ciclo=
nes separadores y saén por el domo del regenerador, éstos
gases pasan a través de dos valvulas deslizantes denomina-
das de gas de chimenea, a una cdmara reductora de presién
(cdmara de orificio) y al silenciador para luego ser elimi_

nados a la atmosfera.

FLUJO DE CATALIZADOR REGENERABO¢- después de haberse pro-
ducido la combustién me
diante la cual se quema el coke contenido en el cataliza-
dor, este catalizador caliente abandona el regenerador a
través de la bajante del regenerador a una presidn de
2.7-2.8 Kg/cm y se dirige al elevador-teactor donde se -
mezcla con la carga que ingresa al reactor, elevando su
temperatura hasta unos 500°C, dependiendo de la severidad

que se desee proporcionar al proceso.
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FLUJO DE CATALIZADOR AGOTADO.- El catalizador que descién
del del reactor pasa alrre
dedor el elevador-reactor en el agotador, donde fluye por
7 reflectores perforados en contracorriente con el vapor
de agotamiento. El vapor de agotamiento despoja los vapo
res de aceite de las particulas de catalizador, la misma

que retorna al reactor.

El catalizador agotado abandona el agotador a través de -
la vajante del reactor que se controla con una vidlvula

deslizante, el coke depositado en el catalizador es quema
do con aire, distribuido uniformemente en todo el regene-

rador por una grilla colocada en el fondo del mismo.

FLUJO DEL AGHA DEL F-El.- El agua tratada previamente en
SETIL ingresa a la caldereta

FEl bajo control de flujo F-FRC138, donde gana calor de

los fondos de la fraccionadora y se obtiene vapor de 150

psig.

FLUJO DE LODO DE RECICLO.- Los lodos de reciclo provienen
del fondo del cantador de lodos
los mismos que se unen a la carga fresca bajo control de

flujo F-FRC128, desplies que ha sido calentado en el horno

La cantidad de reciclo es fijada de acuerdo a los requeri
mientos del proceso y puede variar del 2 al 6% vol. de la

carga fresca.

3.1.2.-(VRRIABLES DEL PROCESO

SECCION DEL REACTOR.- En una unidad de craqueo catalitico
la seccidn de reacciér y la de rege

neracién operan juntas como una unidad integrada, en esta

parte discutiremos cada seccidn independientemente, aunque

nosotros sabemos que no es posible realizar un cambio en
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una seccidén sin afectar la otra, el propdsito de toda u-

nidad de desintegracidén catalitica es convertir una carga
de aceites pesados de poco valb comercial en otras mis 5 4
vianas de mayor valor, en la desintegracidn catalitica q'

ha hecho convencional de tanto por ciento de conversidn.

-La conversidn.- Se define como el porcentaje de la carga
de gasoleo craqueado a otros productos di

ferentes.-

BPD de gasoleo producido

Conversidén = 100 (1- BPD de carga ala unidad

)

La conversidn debe ser corregida para cualquier conteni

do de gasolina en la carga.

FLUJO DE CARGA.- Una unidad de craqueo catalitico fluido
puede refinar su carga con amplias varia
ciones en la velocidad de ésta,conversidn constante con
grandes variaciones a velocidades bajas de carga y una ba
ja conversién a altas velocidades, se puede conseguir de-
bido a que la carga combinada tenderd a mantener la carga

a
total al elevdor-reactor casi constante.

TEMPERATURA DE LA CARGA.- Generalmente la temperatura de
la carga combinada es estable,

pero un buen método para incrementarla es aumentar la tem

peratura de la carga fresca que producira aproximadamente

lo siguiente:

Réduce la conversidn por 4.0

Incrementa la temperatura del regenerador en 11°C.

Reduce el rendimiento de coke en 5%.

Reduce la relacidén catalizador/ aceite (C/0)

Estas relaciones son las mds apropiadas para mantenerse en
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operacidén, ademids la vaporizacidn debe ocurrir en el ca-

lentador de la carga.

FLUJO DEL RECICLO.- El reciclo se determina por la rela-

cidén de carga combinada definida asi:

BPD de reciclo total
BPD de carga fresca

CFR= 1+

El CFR serd de 1,05 con el reciclo necesario solamente pa
ra recuperar los finos del catalizador de la seccidn de

fraccionamiento.

Un 0,1 de CFR que se incrmente afectard de la siguiente ma

nera en la operacidn:

Incremento de 0.37% de coke.

La temperatura del regenerador sufrird cambios de acuerdo
la composicidn del reciclo.

Incremento de la carga a la seccidn de fraccionamiento,con
lo cual hay la necesidad de realizar algunos ajustes.

TEMPERATURA DEL RECICLO.- Otra manera de aumentar la tempeta
tura de la carga aumentada, es la
de aumentar la del reciclo, produciendo los mismos efectos

que el incremento a lar carga fresca.

COMPOSICION DEL RECICLO.- De acuerdo al nivel de conversiodn
y al tipo de carga, se debe la com
posicién del reciclo, con la posibilidad de disminuir el re-

ciclo total enviando mas aceite clarificado.

En operacidén normal el catalizador arrastrado se recupera
reciclando el lodo del fondo del decantador al reactor y una

cantidad de aceite clarificado es llevada al almacenaje para
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CONTROLAR el nivel en la columna fraccionadora y el punto
final de ebullicién del aceite cfclico ligero.

Cuando el aceite clarificado es reducido en su rendimiento
y aumentado el reciclo de SLURRY en la misma cantidad y las
otras corrientes de reciclo se reducen para mantener cons-
tante la relacidén de la carga combinada, la temperatura en
el fondo de la columaa principal permanecerd casi constan-

te mientras que subird en la fase densa del regenerador.

Si la unidad opera con una relacién de combustién del coke
maximo o con mdxima temperatura en el regenerador, se acén
seja bajar el reciclo total para obtener una mejor remocidn

del lodo clarificado.

En una unidad que opera a baja temperatura de reaccidn se

puede mejorar la operacidn reduciendo el rendimiento de a-
e

ceite clarificado a almacenamiento e incrmentando la seve-

ridad de la desintegraeidn.

TEMPERATURA DEL REACTOR.- El contenido de calor de la carga
combinada es el factor que deter-

mina la temperatura del reactor (relacién C/0).

Se puede incrementar la conversidn con un cambio positivo en
la temperatura del reactor, pero si la temperatura de la car
ga combinada es variada, esta puede ser craqueada en la mis-

P ¥
ma conversionm y con diferentes temperatuas del reactor.

Se usa para bajar la conversidén cambios de temperatura del

u :
reactor, cando otras variables han sido ajustadas.

r <
Un incemento en la temperatura del reactor, producira los si

guientes efectos, (la conversidn constante):
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2 _ .
Incrementa la produccidn de gas livianocy mas ligeros.
Incrementa el rendimiento total de C, -Cg4

Incremento del contenido de oleofinas en todos los pro
ductos liquidos.

Incrementa el nimero de octano dela gasolina mas cuando
se adiciona el plomo, este casi no tiene efectos.

Menora el incremento de gasolina en un 1% por cada 25°F
que se aumenta a la temperatura del reactor.

PRESION DEL REACTOR.- El operador no tiene accién diree-
ta en la presidén del reactor debi-
do a que ésta no es una variable independiente, se puede
variar la presién en el reactor, realizando algunos cam-
bios en la succidn del comprensor de gases, también en
la cafida de presidn en la columna fraccionadora. La va-
riacidn de la presidn en el reactor no produce une fecto
relativo, comparando con las otras variables, sin embar-
g0 por un incremento en la presidn se producird algunos
efectos como:
Incrmento en la conversidn,
Ligero aumento en la temperatura del regenerador

Incremento en la densidad del catalizador en el elevador-
reactor.

Retraso en la velocida d de los gase s en el elevador-reac
tor y en la entrada a los ciclones.

Decremento en el nivel de catalizador en el agotador del
reactor.

FLUJO DEL PAVOR AL AGOTADOR.- La relacién de circulacidn
del catalizador es por lo
general de 1 a 4 1lib./tons. de catalizador circulado y de-
termina la cantidad de vapg que se ~ necesita para arras-
trar los vapores de aceites existentes en los interespacios

del catalizador.

Si el vapor requerido es exagerado en su uso no presta nin

gin beneficio adicional. .
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Cuando una unidad se pone en marcha se utiliza una gran can
tidad de wvapor.

Para operacidn normal el flujo de vapor se incrementa en um
10% del mfnimo. Cuando la unidad se va a poner fuera de
servicio se reduce lentamente la cantidad de vapor de mane-
ra que cuando se pare totalmente la unidad, el flujo de va
por se encuentra bajo el minimo y es en este momento cuando

la temperatura del regenerador sufre un incremento.

De acuerdo a los siguientes cambios en las condiciones del
proceso se requerird un incrmento en el vapor de agotamien

to cuando la unidad se encuentre en operacidn normal.:

Con un incremento en el flujo de carga fresca.

Con un incremento del flujo de reciclo

Con un incremento en la presidn del reactor.

Con un incremento en la temperatura de la carga combinada.
Con un decremento en la temperatura del reactor

Cuando la distribucidn del tamarnio de particulas sufre un

deterioro.

Relacidn/catalizador aceite ( C/0).- La relacién cataliza
dor aceig se denomina
a la relacidén de libra/hr. De catalizador circulado, sobre
libra/hr de carga fresca o lib/hr de carga comb%ada. ESta
variable no es independiente y se puede incrementar con un
aumento en la temperatura del reactor y decrecerid con las

temperaturas del reactor y la carga combinada.

Si las condiciones del proceso sufren un cambio de manera
que la relacién catalizador/aceite se incremente, se obsér_
vard un aumento en la conversidn y en el rendimiento de co-

ke.

VAPOR AL ELEVABO® REACTOR.- La inyeccidn de vapor con @ -~
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la carga al elevador es deseable en ocasiones pero en peque
nas proporciones para evitar la atricidén del catalizador,
este vapor se utiliza generalmente en emergencias; esto es
el pago de la unidad de arranque de la misma, para elevar
el catalizador, reemplazando el aceite de la carga y para

evitar la acumulacién del catalizador en el elevador-reac-

tor.
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VARTABLES DEL PROCESO-REGENERADOR.- La funcidn del regene-

rador es quemar el co--
ke depositado en el catalizador que retorna del reactor, y
al hacer esto, provee el calor necesario para la operacién
de la unidad. La operacidén del regenerador influencia en
el funcionamiento del reactor. Si el catalizador es rege
nerado indebidamente, la distribucidn del producto se verd
afectado y posiblemete un incremento en la produccidén de
gases livianos se prodrad observar. 'Mfis importante es el e
fecto que tiene 1la variacidén de temperatura de la fase -
densa del regenerador en la relacidn catalizador/aceite.
Una temperatura baja de la fase densa ocasiona una alta -
circulacién de catalizador, lo que incrementa la conver-
sidén v el rendimiento de coke, el cual también limita la
capacidad de la unidad.

POSQUEMADO. -
El coke consiste principalmente de una mezcla de carbono e
hidrégeno el que es oxidado durante la regeneracién de a-

cuerdo a las siguientes reacciones exotérmicas:

c + 02 — C02 + Calor
Carbon Oxigeno didéxido de carbono

cC + %02 —— @ + Calor
Carbdn Oxigeno modxido de carbono

H2 + X002 —— H 20 + Calor

Hidrégeno Oxigeno  Agua

El CO también puede sufrir la siguiente reaccidn:

0 + %02 — co2 + calor



90

Si el CO es expuesto a mds oxigeno se quemard a CO2, y es
ta reaccidn liberard mucho mids calor que el que produce
la combustidn a mondéxido. Esta reaccién es llamada pos-
quemado y la cual tiene lugar sobre el lecho del regenera
dor en los ciclones y en chimenea; si es que hay suficien
te oxIgeno para la reaccién. El pos-quemado se observa
inmediatamente por el progresivo aumento de temperatura
desde la fase densa, hacia la dilufda y la chimenea a me-
dida que la reaccidn se va realizando. En efecto la ele-
vacién de la temperatura es una excelente medida de la -
cantidad de oxigeno presente en la chimenea, lo cual es u
sado como un criterio para regular el flujo de aire (u o-

tra variable)

TEMPERATURA DE LA FASE DENSA

La temperatura de la fase densa en la unidad de FCC no es
td bajo control directo, pero depende de las condiciones
del reactor y de la calidad del stock de carga. La tempe
ratura del regenerador es el mecanismo de balance del pro
ceso puesto que los cambios en las condiciones del proce-
30 que tienden a producir mas coke, produce un incremento
de temperatura en el regenerador el cual tiende a reducir
la relacién catalizador/aceite que a la vez reduce el rén

dimiento de coke y se restablece el balance

Los cambios del proceso que producen un incremento en la

temperatura son :

- Un incremento en la gravedad especifica de la carga, o
un incremento en el promedio del punto de ebullicién de
la carga.

-Un decremento en la calidad de la carga (residuo carbono
alto o bajo factor "K" de UOP)

- Un inctemento en la gravedad especifica del reciclo to-
tal (producida por un incremento en el reciclo de lodos
o un decremento en el envio de tanques del lodo clarifi-

cado).



91

- Un incremento de la temperatura de la carga combinada
- Un incremento en la tempertaura del reactor

- Un incremento en la presidn del reactor.

PRESION DEL REGENERADOR

La presidn del regenerador no se controla directamente,
pero es igual a la presidén del colector de cabeza del frac
cionador mids la caida de presién a través del fraccionador
y mds la presién dife¥ncial controlada entre el reactor y

el regenerador.

La presién del regenerador puede = variarse independiente-
mente por la variacidén de'! la presidn diferencial del reac
tor-regenerador y dentro de los limites impuestos para man
tener - una diferencia de presidén a través de las 2 valvu-

las deslizantes de catalizador.

SI SE REDUCE LA PRESION EL REGENERADOR SE TENDRA:

-Incrementa la diéferencial en la vdlvula deslizante de ca
talizador agotado.

-Decrece la difegncial en la valvula de catalizador rege--
nerado.

-Decrece el consumo de potencia del soplete

-Mejora ligeramente la distribucidn del aire

-Se incrementa la cantidad de catalizador que va a los ¢i
clones.

-Incrementa la diferencia de los ciclogs

NIVEL DEL REGENERADOR

En una unidad de FCC, el regenerador es el recipiente que
suministra el ca%lizador, y todo el contenido excepto lo
que estd en las bajantes, elevador, reactor y agotador es
tard en el regenerador. El nivel del regenerador varia
ligeramente con los cambios en las condiciones de opera-
cidén, pero el dnico y real control en el flujo relativo -

de adicién o extraceion de catalizador.
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Un nivel alto en el regenerador incrementard el tiempo
de residencia en el recipiente, y asi se mejorard la
regeneracién. Sin embargo a medida que el nivel del
regenerador aumenta, la longitud de las colas de los
ciclones decrece porque la cantidad de catalizador que

va a los ciclones aumenta.

Esto hace que el retorno del catalizador de los ciclo-
nes al lecho del regenerador se haga mas dificil. Las
limintaciones arriba mencionadas imponen un limite su-

perior definido en el nivel del regenerador.

Ya que el cat?izador en cualquier proceso se desactiva
rd a una velocidad minima sin importar el flujo de car
ga y la composicidn,hay una tendencia para una relacidn
de reposicidén minima establecida en porcentaje (1 a 2%)

del inventario sin importar el flujo.

Una ventaja del nivel bajo del regenerador consiste en
que decrece la estabilidad de la unidad debido a dos e
fectos. Primeramente, una gran cantidad en el regenera
dor absorvera los efectos de anormalidades menores en
las condiciones de operacidn, ya que un cambio en la
temperatura del regenerador ocasiona que la circulacién
del catalizador resultante de estas anormalidades sea me
nor, segundo un lecho bajo el regenerador reduce la uti-
lizacién del oxigeno. Si pasan "burbujas" de aire a tra
vez del lecho antes de que todo el oxfgeno haya sido
consumido, ocurrird el llamado posquemado, y en la fase
diluida la temperatura de los gases de la combustidn se——
rd fluctuante. En caso extremo, el posquemado serd tan
severo que para controlarlo, el flujo de aire tendra q'
ser reducido bajo la cantidad mecesaria para una regene-

racidn satisfactoria.



93

FLUJO DE CIRCULACION DE CATALIZADOR

Un incEmento en la circulacidn de catalizador reduce el
tiempo de residencia en el regenerador y tiene un efec-
to adverso en la regeneracidn, el cual es importante ra

ra vez.

FLUJO DE AIRE DE REGENERACION

La variable mas importante de la regeneracién es la can
ticad de aire la cual debe ser balanceada con la canti-
dad de coke de manera que siempre haya una relacidn de

posquemado controlada en los gases de la combustidn.

Si se suministra aire suficiente, el coke en el catali-
zador aumentarda y la unidad se estard ''retrasando en el

Quemado"

DISTRIBUCION DEL AIRE

Una distribucidn uniforme del aire es esencial para una
buena operacién del regenerador. Si en una seccidn del
lecho del regenerador pasa mads aire que en otra, la re
generacion del catalizador no serd completa, pero antes
de que esto ocurra, serd aparente que el oxfgeno no con
sumido pasa el nivel del lecho con el aire y causard un

posquemado.

La distribucidn pobre del aire puede ser causada por da
no en la grilla o debido a la operacién con una cantidad

de aire substancialmente menor a la que se disefa para

la grilla.

ACEITE DE ANTORCHA
Las boquillas de aceite de antorcha permiten atomizar el
aceite en el lecho del regenerador cuando se necesita co

ke adicional para satisfacer las necesidades del calor
de la unidad.



94

El aceite usado debe ser destilado para asegurar la ausén
cia de contaminantes metdlicos, pero debe tener un punto
inicial de ebullicién (IBP) sobre 250°C. Para evitar su
vaporizacidn antes de la ignicién cuando es usado durante
las puestas en marcha. El aceite antorcha no se usa du-

rante la operacidén normal.

CONDICIONES DEL CATALIZADOR
La operacién del regenerador no es agecta considerablemen
te por cambios normales en las propiedades del cataliza-

dor pero los cambios anormales pueden ser significantes.

Una pérdida substancia de los finos del catalizador oca-
sionard una fluidizacién pobre en el regenerador. No so-
lamente se aumentarid el contenido de carbdn en el catali-
zador regenerado sino que, también pasard el oxigeno a tta
vés del lecho y volverd a la unidad susceptible a los pos-

quemados.

Ocasionalmente el catalizador se sintetizard por la exposi
cidn a altas temperaturas o por el ablandamiento debido a

la contaminacién de sodio.

RETRASO EN EL QUEMADO

Cuando el coke es quemado del caflizador a menor velocidad
a la que se deposita en el reactor el contenido de carbdn
en el catalizador se incrementa y la unidad se retrasa en

el quemado.

Esta variable se la puede corregir por medio de:

-Siempre mantener el patrdn normal de temperatura en el

regenerador.

-Periddicamente chequear el color del catalizador regene-
rado.

-Anticiparse a aquellos cambios de las condiciones de pro
ceso los cuales incrementan el rendimiento de coke, por
ejemplo, incrementar el flujo del reciclo en la carga,

decremento en la temperatura de la carga combinada.
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-Evitar el uso de agua de atomizacidn y de aceite de an-

torcha.

AGUA DE ATOMIZACION

Atomizadores de vapor y agua estan provistos cerca a la
entrada de cada uno de los ciclones de la etapa. Estos
atomizadores son usados para proteger los ciclones de la
temperatura excesiva y funciona sélamente en condiciones

anormales.
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3.2.- UNIDAD DE CONCENTRACION DE GASES

La pr%cipal corriente de carga de la unidad de concentracidn
de gases, proviene del acumulador F4Vi0 de la unidad de FCC,
que es comprimido al pasar por las dos etapas del compresor

G-Cl.

Al salir de la segunda etapa de comprensidn se une a corrién
tes de diferentes unidades tales como: Al 1liquido de cabeza
del estabilizador de Platforming, al liquido de cabeza de la
estabilizadora C+ y7 y al gas del domo de la debutanizadora
C4 v6 de la unidad de crudo.

Basicamente esta unidad se divide en dos secciones: seccidn

de recuperacidn y seccidn de estabilizacidén.

SECCION DE RECUPERACION.- que comprende la absorvedora pri-
maria G4V6é y la absorvedora secun

daria G+ v/, donde se recupera hidrocarburos como C , C ,

y mas pesados utilizando gasolina no estabilizada y aceite

ciclico ligero de la unidad de FCC respectivamﬁte.

SECCION DE ESTABILIZACION.- couprende la debutanizadora G-
{ V9, donde se obtienen los si-
guientes productos: por el fondo gasolina estabilizada, q'
es enviada a la unidad merox gasolina para eliminar mercap
tanos y SHy . Por el domo gases cuya composicidn es rica
en C;y C; (LPG), parte de este gas se envia a la unidad me
rox LPG y otra parte al separador de Cy/C4(G4Vil), don de
se obtiene C4por el fondo que se envia a almacenamiento y

por el domo C,.

3.2.1.- CORRIENTES DEL PROCESO.
FLUJO DE GAS DE SUCCION DEL COMPRESOR.- los gases conte-
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nidos en el recipiente G4Vt (gases que no se han condensado
provenientes del domo de la fraccionadora F-V7), se dirige

a la primera etapa del comprensor, al salir de esta primera
etapa se divide en dos corriented : una que fluye hacia el
enfriador G-E 1, donde se mezcla con agua de lavado que se

haya bajo control de flujo G-FC22, proveniente de tanque G-
V8. La otra corriente retorna al condensador F-E7, en la u
nidad de FCC bajo control de presién F-PRC192, con el propd
sito de manéner el valor de presidén fijada en el acumulador

F=V10.

El gas y el condensado que sale del enfriador G-El,fluye al
separador 6-V4, donde sesepara el liquido (hidrocarburo yta
gue de lavado) y el gas que se dirige a lz segunda etapa de
comprensidén, se une a las corrientes de vapores provenien-
tes del despojador G-V8, al condensado que sale del separa-
dor a los fondos de la absorvedora primaria, al . liquido
de cabeza del estabilizador de platforming y al liquido de
la debutanizad>ra C-yY 6 de la unidad de crudo, antes de en

trar al enfriador de alta presién G- E2.

Esta mezcla de gases y condensado pasa a través del enfri

ador, hacia el acumulador de alta presién G- V5.

FLUJO DE GAS DE LA ABSORVEDORA SECUNDARIA.- Los gases que
salen por el
domo de la absorvedora primaria a una temperatura entre
45-51°C, se dirige al absorvedor secundario, inggsando
por el plato #20, fluye hacia arriba donde se pone en con
tacto en contracorriente con el aceite ciclico ligero,pro
veniente de la unidad de craqueo catalitico, el cual in-
gresa a la columna bajo control de flujo G-FRC 59, sobre

el tope del primer plato.

El gas pobre sale por el domo de la aborvedora secundaria

bajo control de presién G-PRC50, luego se puede unir wuna
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parte de lce geses gue salen por el domo de la debutami

zadora, para ir al sistema de gas combustible.

FLUJO DE GAS DE L/ LEBUTANIZADORA.- Por el fondo de la
debutanizadora sale
gasolina estabilizada a temperatura promedio 184-186°C
en la misma que se divide en dos corrientes: una en pri
mer lugar cede calor en el intercambiador G-E7 a los
fondos del agotador G-V8 y después a la carga de alimén_
tacidén al agotador en el intercambiador G-E6; fidlmente
esta corriente pasa a través del enfriador G-E9 a una
temperatura promedio 39-42°C , se dirige a la unidad me

rox gasolina para un tratamiento posterior.

La segunda corriente q' suministra el calor necesario a
la debutanizadora, intercambia calor con el aceite cicl{
co pesado procedente de la unidad FCC, bajo control de
flujo G-FRC85 en el rehervidor G-ElQ0 e ingresa a la de-

butanizadora como reflujo.

FLUJ ¢ DE PRODUCTOS DEL BOMPcDE LA DEBUTANIZADORA.-
Por. el domo de la debutanizadora salen gases a una tem-
peratura promedio 67-69°C, una parte de este gas se pue
de enviar al sistema de gas combustible de REfinerfa pa
ra mantener la presidn del sistema en un valor dado.

La otra parte se condensa en el enfriador G-Ell y se re
coge en el acumulador G4v10, luego el condensado se di-
vide en dos corrientes: una que por medio G-P7, se en-
via como reflujo a la debutanizadora bajo control de -
flujo G-FRC86¢ y la otra corriente que accionada por las
bombas G-P8, se subdivide a su vez en dos corriente: se-
cundarias: la primera que se dirige a la unidad merox
LPG y la segunda que luego de intercambiar calor en el
G-El2 con los fondos del separador de C,/C,, ingresa co

mo alimentacidn a éste separador, bajo control de flujo
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GFRC97.

FLUJO DE PRODUCTOS DEL FONDO DEL SEPARADOR.- Los fondos del
separador se -
dividen en dos corrientes: una que luego de precalentar la
carga al sepa%dor en el intercambiador G-El12 es enfrfada -
con aire en el G-El3, para luego dirigirse a a%acenamiento

bajo control de flujo G-FRC10l.

La otra corrier.te gana calor en el rehervidor C-El4, bajo

control del flujo G-FRC109,de la nata proveniente de FCC.

Luego ingresa como reflujo al separador siendo esta corri-

ente la que suministra el calor necesario a la columna.

FLUJO DE PRODUCTOS DEL D(MO DEL SEPARADOR.- Los productos

de.cabeza del
separador, propano y propileno principalmente salen a una
temperatura promedio 45-49°C, pasan a través del enfria-
dor G-El5, se condensan y son recogidos en el acumulador
G- 12, el liquido por accidn delas bombas G-P9 se envian

como reflujo al separador.

Los productos netos de cabeza son tomados de la lfnea de
gases antes del condensador G-El5, bajo control de nivel
G-LS115 del acumulador G-V12, para luego ser enviado al

sistema de gas combustible.
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