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INTR0DUCCI0N 

Para que se pueda obtener el r.c áximo provecho de las instalaciones 'i� 

dustriales, donde los rendimientos y caracter(sticas de loE' productos, 

dependen en un alto grado de las condiciones de operación, es necesa 

rio el conocimiento de las correlaciones existentes entre estas condi 

ciones de operación, los rendimientos y las caracter(sticas de los pr� 

duetos. E se conocimiento perniitirá operar, en cada situación especr­

fica, en condiciones que produzcan resultados más ventajosos y asr 

optimizar una unidad de proceso. 

La bibliografía técnica y las experiencias obtenidas transmiten varias 

inforrr..aciones en base a las cuales se procura establecer las ecuacio 

nes entre las variables independientes y dependientes de una deter -

minada unidad de proceso; sin embargo las caracter(sticas propias de 

diseño, detallarr·.iento mecánico y rango de valores de las variables 

pueden tener influencia decisiva en los resultados. 

Cuando se dispone de una unidad piloto, que provea resultados extra­

polables a los de la TTnidad Industrial, se puede desarrollar un trabajo 

meticuloso y preciso, de establecimi�nto de correlaciones, sin emba..::. 

go éstas se pueden obtener también de los resultados de las corridas 

de prueba realizadas en la r:nidad Inc.ust.:ial. Cuando se desea establ� 

cer correlaciones teniendo corno base las anotaciones diarias de las 

condiciones de operación de la TTnidad, la falta de precisión de los da­

tos tiene que ser compensada con un ,nayor número de éstos. 

En ei presente trabajo se describe un conjunto de tentativas hechas pa 

ra establecer correlaciones que liguen las condiciones de operación y 



los rendimientos de los productos y sus calidades, pa.ra la Unidad de 

Craqueo Cat a1ítico Flu(do de la �efinerra "La Pampilla 11, llegando 

así a establecer las condiciones que optimizen la operación de esta 

t!nidad. 

Se ha seleccionado de los Registros Diarios de 0?eraci6n un gran nú­

mero de datos operacion.::i.les, esperándose que las tendencias media::: 

observadas representen satisfa.ctoriamente los efectos de las condi 

e iones operacionales sobre los rendimientos; sin embargo es neces::-.­

rio aclarar que más irr�portan.te que el v'ilor absoluto de las predicci� 

nes deducibles a partir de las correhciones aqur establecidas, es sin 

duda el anáHsis de la irr:portancia relativa de cada variable y del sen 

tido de variación que ellas irr-primen en la operación de la T'nidad. 

Otra finalidad de este análisis es mostrar la técnica ut::..lizada en la 

obtención de las correlaciones, pues el méta:l o empleado en el roani­

puleo de los datos, en el establecimiento matemático de las ecuac !_-.:, .. 

nes y en el análisis estadrstico de los resultados po,.l rá ser provecho­

s o �:1.ra todos aquellos que afronten ¡:roblemas similares. EPtos da -

tos también ser�,irán de valiosa fuente de información para los que 

�ienen interés en obtener datos s obr(, unid2.des de Cr;,.c¡.:.-. " .. _. CAtalrtico 

en general y la T-Ynidad existente en h. Refinería "La Pampill a" en 

p2.rticular. 



CAPITUL O I 
-------------

DE3C �IPCION GENE�/.L DEL PROCE,O DE CR..AOUEO 

El tér.mino 11 Cra.queo 11 se arylica a. todas las reacciones de descom­

posición 'lue expe dment2.n las sustancias orgánicas, es1)ecialmen­

te los hidrocarburos que tienen como c::>usa fundamental l? aplica -

ción del calor. Siendo el principal objetivo 12. manufactura de p:ro -

duetos ligeros de m;,yor valor. 

1.1 Craqueo Térmico 

Le. ori.nerc infot'm�ción de C rc.Queo Té :mico data desde 

T) rinci-pios ele 18 ()'), cuando se e raqueaba 2.ce ites a.nimales

pe re>. obtener componentes lige,os que et"an renortados en 

registros quÍwicos como un? cu ciosidad. Más tarde fueron 

otorgadas na.tentes británic?..s describiendo el uso de altas 

tempe·r atu ra.3 y e> ltas presiones de Destile ción ,ara aumentar 

lo-:; !'endimicni:os de combu� tib le de petróleo 1)�.ra l? .nna ras. 

1' orinchior:; de 1901 2.umeni:ó rapidamente el mercado P"-r..,,. 

la gasolina y esto estimuló el desarrollo del proceso de cra­

queo tino batch, f,ié patent"'l.dO por pdme ,·a vez por el Dr. M. 

Burton de la 'standard Oil Co.; en 1943, r;e estimó por lo m� 

nos el 50% de las gasolinas en el mundo era producido nor 

Ci:-ai:tUeo Térmico. 

Este oroc eso consistía en el calentamiento de una fracción pe-

sada de D,--: stilación del Crudo(Ga3 Oil) que a condicione<J de pre-

sión y temocratura ingresaba a un => cámara de t"eacción llamé'-

d;;i. 11 50:\ker" en donde se le daba el tiempo adecuado, P"' t'a que 

las reacciones de Craqueo se desarrollaran vor si mismas, 

como resulte.do de est::,,.'5 reacciones ouc se desenvolvían 



2 •. 

en el curso del día se f orrr-.aba coque, disrr:.inuyendo la capaci­

dad del Soake:r, obligando a usar otro de reserva rr.ientras se 

hacia la limpieza al primero. 

Los productos ligeros eran obtenidos por el tope y los pesados 

por el fondo que podían ser reciclados si se deseaba. Este pro 

ceso se operaba con una presión de 300 a 600 psig. y un rango 

de temperatura de 85() - llOO º r.. 

El Craqueo Térmico, en general, comprende reacciones de hi 

drogenaci6n, polirr.erizaci6n, isom.erizaci6n y muchas otras. 

Sin embargo, la reacci6n química principal comprende la for -

mación de un radical libre por la pérdida casual de un átomo de 

hidr6geno de otro radical libre seguido de una ruptura de enl� 

ces ft de un átomo de carbono deficiente en hidr6geno. Por� 

so,' se pueden encontrar todas :os posibles enlaces grandes de 

carb6n en el producto de craqueo térmico. Los radicales li 

bres pueden sufrir n:ayor desnidrogenaci6n de Olefinas y Par� 

finas, que luego se is omerizan o polin1erizan. Los naftenos no 

pueden conv�rtirse en aromáti.cos, pero las cadenas laterales 

de los ;:i.rorné'.ticos pueden rom ,)erse ci ·hay más de un átomo 

de carbo;:io. 

Según la carga de alimentación y las condiciones de operaci6n, 

el craqueo térrrüco puede ser usado tam.bién para reformar na_! 

tas, reducir la viscosidad de los aceites residuales pesados, 

tam.bién se usa en el "Coking" de residuales pesados. 

1. 2 Craqueo Catalítico:

Antes de la ::\.ceptaci6n general del Craqueo Térmico (aproxi-
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madamente 1913) las gasolinas de motor se obtenían de la Des­

tilaci6n directa del crudo. Por eso, el rendimiento de gasolina 

era s6lo el 20% en voluroen, siendo su número octano de 50-55. 

Con la introducci6n del Craqueo Térmico y el Romo Tetraetni 

co (1925), las c:::i.lidades y rendirr ientos aumentaron, hasta el 

punto en que por el ?.ñ.o 19 35 el rendimiento fu� de 60% volumen 

por barril de crudo, obteniéndose gasolinas de 79 octanos. Sin 

embargo estas gasolinas producidas térmicamente, tenían u na 

b�a calidad por su contenido de olefinas y diolefinas ( compue� 

tos que polimerizan formando gomas) y no respondían bien a los 

compuestos antidetonantes del Plorno Tetraetnico y por ese en­

tonces la demanda de gasolina de alto octanaje había aumentado 

debido a la Segunda Guerra Mundial. 

El uso de catalizadores ácidos para modificar los rendimientos 

y calidad de los productos craqueados fue descubierto hace mu­

cho tiempo. En efecto M. Me Afee de la Gulf Oíl había ensayado 

un proceso corr.:ercial utilizando un catalizador de Cloro Alúmi­

nico a 500-550 º F y a presi6n atmosférica por el año 1915. La 

reacci6n funci6n6 , pero el proceso fa116, ?rincipalmente por -

que el catalizador era muy caro y difícil de separar del residuo. 

El primer proceso comercial con éJdt.:> no lleg6 hasta 20 años 

después cuando Eugene I-loudry (Socony Vacuum y después Sun 

Oíl) invent6 un proceso para utilizar arcilla activada (un mate­

rial ácido snico alurr foico) en un proceso de craqueo de cama fi 

ja, Houdry descubri6 también que el carb6n que se forma en la 

arcilla durante la reacci6n puede ser quemado, restaurándose 

de esta manera la actividad de la arcilla (regeneraci6n). 
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Por el año 1923, estaban en operación o en construcción 24 uni 

dades Boudry, siendo la carga total de 330, 000 B/D. Este proc� 

so era cíclico, consistiendo de un ciclo de diez minutos de reac 

ci6n, diez minutos para cambiar válvulas de purga y 10-20 mi­

nutos para quemar el carb6n dependiendo del stock de carga. Un 

sistema de irte ,.·c-:ir- �:ot:::'.o: :--'e .::alor de sal fundida fue usado pa 

ra extraer el calor durante la regeneraci6n (quemado del coque) 

y transferir calor durante e 1 ciclo de reacción. Socony Vaccmn 

que hab{a estado varias veces ;:i_filiado con Poudry en 1930, de -

sarroll6 su propio proceso, el TCC (Thermofor Catalytic Crack 

ing). Este proceso empleaba un catalizador circulante que fluía 

por gravedad a través de una zona de reacci6n hacia un tubo el� 

vador, por gravedad a través de un horno pé!.ra quemar el car -

b6n y de nuevo hacia el tubo elevador. El catalizador usado pri­

mero fue granular (malla 8) y luego un catalizador de arcilla. 

Por el año 1943 se craqueó cat':1.líticamente 300, 000 B/D de ga� 

oil por ei proceso TCC. Otro proceso de cama fija importante 

fue el empleado por Phillips Petroleum Co., el proceso "Ciclo 

versión" empleando un c:\talizs-:lor de Bauxita (Alumina). Este 

proceso 110 tuvo tanta cabida c<.·;:nercial corro lo.:J de circulaci6n. 

l. 3 Craque�<;atalítico H'luído

Las unidades de Craqueo Catalftico con catatizador circulante 

son extraordinarias desde el punto de vista n"":.ecánico, con una 

cantidad de mecanismos de prucesos ingeniosos pa:i:-a la circu­

lación de 1 catalizador, transf e,·encia de calor, etc. 

Sin embargo, numerosos problemas de operación llevaron a la 

Standard Oil de New Jersey a investigar siste1"Tlas que en-.;:'ea-
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ban aceite "Slurry" es decir acei.te de reciclo q 1.1e contenía 

cantidades pequeñas de catalizador fino. El éxito inicial de e.! 

ta técnica en los reactores estimularon a continuar los estu -

dios en los sistemas de mezcla s61ido-vapor. Esto, asu vez 

di6 como resultado el invento del proceso real llarr-ado "Cra­

queo Catalrtico F'lu(do 11 el más importante de todos los proc� 

sos de refinación. 

Para establecer los lechos fluidizados fue suficiente el grado 

de deslizamiento entre los gases y sólidos y lo que es más ir'!! 

portante su exacto paralelismo con la dinámica de un sistema 

de fluídos. Se encontr6 que si podrfa establecerse un diferen­

cial de densidad entre dos segmentos de un sistema de fluidi­

zaci6n de s6lidos, el fluído podfa fluir en la dirección del seg­

me nto de menor densidad y que la cantidad de fluído era con­

trolado por diferencial de presión a través de una válvula. 

Pna vez que se descubri6 este principio básico y surr.ándose 

a esto la gran necesidad de obtener gasolina de alto octanaje 

para suplir los requerin-1ientos de la Segunda Guerra Mundial, 

la corr,ercializaci6n de este proceso aumentó rapidamente, C� 

mo resultado de este requerinüento el gobierno de los EE. PU. 

decretó una patente general, abarcando el craqueo cat:3.lrtico 

de todas las compañfas, bajo la famosa 11Recomendaci6n 41 11 • 

Aunque la Standard Oil Development N . .J., organizó el proce­

so junto con la .M. W. t<"ellogg y la Standard Oil de Indiana, o -

tras compañías que suministraron investigación y desarrollo 

fueron la Anglo Iranian úil, Shell, Texaco y la Universal Oil 

Products. 
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Ca pri.mera TJnidad de Cra�ueo Catafitico ft1nciún6 en , v1ayo 

194?., en Pnton "Qoup.e, Louisiana, en la 1:'efiner(a de la Stan­

dard vil de New Jersey. Esta inició sus operaciones con un 

catalizador de 13% alumirri- snice producido por la Davison 

Chemical Co. en su planta de �urtis Bay •,Jf.aryland. 

El proceso de craqueo catalítico fluído , emplea un catalizador 

en forn,a de esferas pequeñísimas que se comporta como fluJ. 

do cuando se mueve con los vapores de hidrocarburos. 

El catalizador se circula contiiíuam.ente ede la zona de reacci6n 

a la zona de regeneración. Además de promover, la acción c� 

talítica, el catalizador es el vehículo de transmisión de calor 

de una zona a la otra; estas dos zonas son dos recipientes se­

parados; reactor y regenerador . El proceso de Craqueo Cata­

lrtico �lufüo co:-ista de dos secciones : Catalítica y Fraccion�­

mien to, las cuales operan juntas, de una manera integrada. 

La Sección Catalítica consiste del Reactor y del 'Regenerador, 

los que junto con el tubo elev"l.dor y las bajantes forrr•an el cir 

cuita de ci.rculí".ci6n del catalizador. El c;italizador circula as 

cenc'!ien:'.o T_)Or el tubo elevado_· al reactor, baja por el agotador 

el regenerador y por medio d� la h&jante del regenerador re -

gres a al tubo ekvador. 

Las corrientes de reciclo y c'3.rga fresca, llarr:ada. carga corribi 

nada entran a la unidad 'Pºr lá.base del tubo elevador donde S-3 

vaporizan y calientan a la terr. peratura del Re actor por el cata­

lizador caliente. La mezcla de v::ipores de aceite y catalizador 

sube por el tubo elevador, llegando al Reactor. La desintegra­

ción del gasóleo comienza inr:1ediatamente que entra en contac­

to con el catalizador en el re--ictor. Los productos de desintegr� 
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ci6n , en fase vapor, continúan por la línea de vapores del 

reactor y van a la fraccionadora. 

El carb6n se deposita en el catal.izador circulante en la zona 

de reacción. El catalizador ahora gastado fluye del reactor al 

regenerador donde se quewa el carb6n. El calor de combus -

ti6n eleva la temperatura del catalizador a 1100 º -l300 º F, 

siendo la mayor parte de este calor transferido a la carga en 

el tubo elevador. En las secci6n de f'racc ionarr• iento los vapo-

res del reactor destilan , el gas6leo de reciclo regresa al 

tubo elevador para nueva desintegración y los productos: acei­

te clarificado, aceites cfclicos, de desintegración, gasolina e� 

tabilizada y el gas h\Íl"P..edo salen de la planta. La gasolina esta 

bilizada y el gao húmedo se bombean y se comprimen respec­

tivamente a la planta de concentraci6n de gases para una nue­

va separación. 

1. 4 Reacciones del Craqueo Catalítico 

En este capftulo se resumirán las reacciones qu{micas que se 

des.?.rrollan en el Craqueo C"ltalrtico , que son opuestas a aqu!:_ 

llas que ocurren en el Craqueo Tttm.ico. El mecanismo exacto 

de las reacciones no se conoce, sin embargo se ha discutido y 

se ha publicado bastante sobre esta área. El problema para d!:_ 

terminar la naturaleza exacta de estos mecanismos es la difi­

cultad en describir y proveer los ácidos naturales de la Sflica 

y el aluminio presentes en los catalizadores amorfos. Sin em­

bargo, el uso de zeolitas (Snicatos alurr•in{cos cristalinos) en 

los catalizadores de Craqueas modernos, ha ayudado en las t�c 

nicas de investigaci6n. 
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El Craqueo Catalítico posiblemente comienza con una olefina 

pr?ducida por el craqueo térmico. En este punto, esta olefi­

na puede ganar un átorr, o de hidr6geno de una parafina, y se 

convierte en un 1 'ion carbonio" (una parafina con hidrógeno 

deficiente en electr6n) creando al mismo tiempo un ion car­

bonio de la parafina. Esto, aparentemente ocurre en un me­

dio ácido del catalizador. Una vez que se disponga de iones 

carbonio s en la mezcla, pueden reaccionar en una variedad 

de formas hasta en craqueo. La transferencia de hidrógeno 

también puede ocurrir especialmente en las reacciones cata 

lizadas con Zeolita. 

A continuaci6n se muestra un mecanismo eimplificado de la 

reacc i.6n propuesta de craqueo del ron carbonio. 
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CAPITULO II 

EF'ECTO DE LAS VARIABLES DE OPERACION EN LOS REN­

DIMIENTOS DE LOS PRODTTCTúS DEL CRA0TJEO CATALIT:1-Cú 

FLl'IDO 

En la zona de reacción (tubo elevador y Reactor ) de la T_Tnidad de 

FCC se produce el craqueo de la carga, el resultado de las reaccio­

nes de craqueo desde el punto de vista termodinámico es una absor­

ción de calor, ya que las reacciones de craqueo son endoterá-icas. 

Durante la fase de reacci6n con".lo resultado de las reacciones de era 

queo se deposita coque(hidrocarburo fuertemente deshidrogenado) s� 

bre el catalizador obturando sus centros activos y disr.:i inuyendo su 

actividad total. Este coque, sub-producto de las reacciones de cra­

queo es eliminado del cataliz.ador por corr .busti6n en el Fegenerador. 

L;q_ corr busti6n de coque es exotérrnica, siendo las t err,peraturas pe!: 

rr.isibles en el Regenerador más ;:iltas que en el Reactor. El calor 

producido por la combusti6n del coque es aprovechado para suminis­

'.;:-ar el calor necesario para elevar la ten.1.peratura de la carga a la 

temperatura de reacci6n. El balance térmico entre el "Reactor y Re­

generador y el transporte de catal izador de un recipiente al otro es 

asegurado por la circulación del catalizador que se convierte asr en 

un parámetro fundamental de la operación de la l!nidad de Craqueo 

Cai:alrtico. 
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En resum�n, la cor.1busti6n del coque en el regenerador, produce el 

calor necesario para suplir el calor de reacci6n del craqueo. Las 

reacciones producen a su vez el carbon necesario para la corr·bus -

ti6n, siendo el nexo entre ambas etapas
,. 

la circulaci6n del cataliza­

dor. Resulta de esta manera que la formación de coque y su subse � 

cuente combusti6n es la clave para examinar las variables de opera 

ci6n. 

Cabe mencicnar que la capacidad de una unidad de craqueo catalítico 

está generalmente limitada por su capacidad de querrar coque( lirr� 

tacione:.de aire, ten1peratura en el regenerador, tiempo de residen­

cia para la combusti6n, etc.). 

Las variables que afectan la producci6n de coque son la calidad de 

la carga, calidad del eatalizador y la conversi6n. La conversi6n a 

su vez depende de las condiciones de operación. Dentro de este as­

pecto, se describe a continuaci6n la influencia de las condiciones de 

operaci6n y de la e onversi6n sobre los rendL-:,ientos de los produc­

tos de la Pnidad de Craqueo Fluído. 

Para estudiar la influencia de las variables de operaci6n se ac ostut'!!_ 

bra hablar de intensidad (6 severidad de craqueo y de conversión). 

Para una carga deternJinada la intensidad o severidad es tanto ma -

yor cuando las condiciones de operaci6n son roás severas, es decir 

que la conversi6n es n ás elevada. 

2. 1 Variables de Proceso 

2. l. 1 L;_i. Conversión, -

Para un hidrocarburo puro, se define como la 
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cantidad de este producto desaparecido en el 

tiempo. Para una fracci6n cowpleja de petr6-

leo la conversi6n expresa la cantidad de gaso­

lina y gases producidos. Si I es el 110 en volumen 

de productos cuyo punto de ebullici6n es supe­

rior al punto final de ebullici6n de la gasolina, 

la conversi6n queda definida l)Or: 

C = 100 - I 

La conversi6n as( determinada se conoce tam -

bién con,o conversi6n hasta 2l:30 º F y no es una 

rr,edida IT')UY correcta ya qµe asurr:e que todo m� 

terial en los productos con punto de ebullici6n 

rrayor de 430 º Ti" no ha sido convertido-· y pro -

viene de la carga incluso el coque. Por ejerrplo 

si. el punto inicial de ebullici6n de la carga es de 

�00 º l?, todo producto con punto de ebullici6n 

menor de é 00 º F, ha sido convertido de la car-

g1., pero corro la conversi6n solo mide hasta el 

punto 430 º F, los productos entre 430 º F y 600 º P 

no están siendo considerados cor,10 provenien­

tes de la reacci6n sino de la carga. Por lo tan­

to deber-, os decir que el significado de la conve!. 

si6n real cambia con el punto inicial de ebulli -

ci6n de la carga. tina mejor medida de fa con­

versión es la llamada conversi6n 20%, que ex­

presa el 'lfo de productos sobre carga con punto 

de ebullición menor al 20% de li'i TBP de la car­

ga. 
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Tiempo de contacto, velocidad espacial y

relación cataliz/oil (e/o) 

Un catalizador fresco es extramadarn.ente ac 

tivo, pero la. formación de coque obtura sus 

centros ;,ctivos y su actividad decrece rápi­

damente; ::il cabo de 30 n--,inutos de trabajo, 

en contacto con una carga cualquiera, la a� 

tividad del catéllizador puede ser la milloné-

1!1 ima parte de la inicial. 

La actividad media durante la fase de era -

queo es función de la du :ación de esta fase. 

Por otro lado la actividad del catalizador re 

generado es función de la cantidad de coque 

remanente, que contiene despúés de la rege­

neración, la actividad de un catalizador rege 

nerado es sien,pre menor a la de un cataliza 

dor fresco. 

Se ve rlSÍ que la intensidad del craqueo es 

elevado, no solo si la cantidad del cataliza­

dor por unidad de carga es importante sino 

también si la actividad media es elevada. Dos 

parámetros traducen esta primera influencia: 

la velocidad espacial y la relación catalizador/ 

aceite, la. segunda será discutida en el párra­

fo 2. 3. 

La velocidad espacial (M/hr/M) representa 

el flujo en peso ?ºr hora de carga relacio-
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nado al peso del catalizador en la zona de reacción; 

la velocidad espacial es también expresada a partir 

de volúmenes y se anota v/hr/v. 

La relación c/ o, es la relación del flujo por hora en 

peso del catalizador y el flujo en peso por hora de la 

carga. 

TEMPERATURA DEL REACTOR. -

La temperatul'a del reactor se determina por el con­

tenido de calor de la carga y por la cantidad de catali ­

zador que está circulando a través del tubo elevador 

con la carga de alimentación (Relación Catalizador/ 

Aceite) aumentando la temperatura del reactor, au­

mentará la conversión, pero la misma carga puede 

ser desintegrada a la misma c.onversión a diferentes 

temperaturas del reactor ó cambiando la relación de 

carga combinada. De hecho, los cambios en la tem­

peratura del reactor se usan generalmente para ajus­

tar el nivel de conversión después de haber fijado 

las demás variables. 

Un aumento en la temperatura del Reactor (A conver­

sión constante) produce los siguientes efectos: 

1. - Mayor rendimiento de Gas Seco.

Z. - Un aumento en la producción de propano-butano

3. - Disminución en el rendimiento de gasolina

4. - Aumenta el número octano claro de la gasolina

Un cambio de la temperatura del reactor produce un au­

mento en la conversión y una disminución directa en el 

o/o del coque, sin embargo el aumento de la temperatura 

del reactor, por medio del aumento de la conversión 

afe cta indirectamente el rendimiento del coque. 



2. l. 4

14 .. 

Fna relación entre las variables de opera­

ci6n y la conversión será de la forma: 

e : tf ABPTFRV)
100-<: 

Donde C, representa la conversi6n y los 

otros términos representan a las derr ás va­

riables de operaci6n (temperatura del reac­

tor, velocidad espacial, presi6n, relación, 

catalizador/aceite, calidad de la carga, con 

versión, etc. ). Todos los valores excepto 

F que es las constante de la velocidad de era 

queo de la carga, rerresentan factores básl 

cos que afectan la intensidad de las. reaccio­

nes de craqueo y el producto de estos facto­

res se puede llamar intensidad de craqueo(!). 

Entonces la relación anterior se convierte: 

e : 

(100-C) F 

Tiempo de contacto. -

En el craqueo catalítico flu{do, el tiempo de 

contacto G (en minutos) está definido por: 

G • 60 

M/hr/M. C 1 O· 

Si M/hr /M permanece constante para un ra­

te de carga dada ( se mantiene estable el ni -

vel del reactor) y si e/o aumenta G decrece
J 

el catalizador tendrá menor tiempo entn 
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regeneraciones y será más activo dando mayor 

conversi6n. 

Por ejemplo, si el nivel del reactor se aumen­

ta: 

a) Aumenta el catalizador en la zona de reac­

ci6n y aumenta el % de carbón

b) Aumenta 9 entre regeneraciones y disminu

ye la actividad promedio del catalizador y

la conversión.

El resultado neto de aumentar el inventario del 

nivel de catalizador del reactor tiEJne pequeña 

influencia sobre el aumento en la conversión que 

la velocidad espacial puede tener en una varia­

ci6n de un craqueo normal. 

Para un determinado M/hr/M cuanto más eleva 

do es C/0 menor será el tiempo de contacto y 

la actividad media del catalizador será más ele 

vada. Es decir que C/0 y M/hr /M tiene efectos 

inversos sobre el craqueo. 

�. 2 Propiedades de la carga: 

2. 2. 1 El rendimiento y la calidad de los productos de

craqueo catalítico estará relacionados con las 

propiedades físicas y qurmicas de la carga. 

Entre las propiedades, las que más signifi -



PRODUCTO 

Coque 

Gasolina 

Total G3.s 

Isobuteno 

Butano Normal 

Propileno 

Propano 

Etano y Ligeros 

Octanaje de la 
Gasolina 
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ficado tienen son: el punto de ebullición prome 
. 

-

dio, distribución y tipo de carbonos, la conceE_ 

traci6n de Nitr6gEnO Básico y el total de Azu­

fre. 

No todas estas propiedades son necesarias pa­

ra calcular el rendimiento de cada producto 

craqueado, 

La tabla N º l muestra·· estas propiedades, 

Punto 
Ebulli 

ci6n 

% Atemos de Carbono 
en la estructura 

E'rac. Frac. 
A rorr.ática Saturada 

Naf- Para Naf- Para 
Prom� tenes finas tenes finas 

y X 

Y. :X 

X X 

y :X 

y X .X 

X X X 

y X 

X y 

X X X 

N º Total 

Ba- de 
sic o Sulfuro 

X y 

X 

y 

TABLA N º l : Significado de la influencia en los rendimientos de los 

productos de Craqueo 

2. 2. 2 Para estudiar con mayor detalle la influencia 

de la calidad de la carga en el Craqueo C.tcirr-
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tico debemos considerar que es lo que suce­

de en el Craqueo Catalítico de Hidrocarburos 

Puros: 

a. Las parafinas craquean preferenterl"ente

en aquellas uniones donde se producen

fragmentos que contienen tres o cuatro

carbonos, Las parafinas norrr:ales tien­

den a craquear en enlace 't -C ::u bono y

muy del centro de la rr-olécula, de man�

ra que la producción de Metano y Etano

sea bajo. Las cadenas grandes tienden a

craquear sirr,ultánearnente en diferentes

sitios.

b. Los naftenos ( cicloparafinas ), también

tienden a pro ducir fragmentos de tres o

cuatro átomos de carbono y craquean ta!!_

to en el anillo como en la cadena, espe­

cialn,ente si la cadena contiene más de

tres átomos de carbono.

c. En los arorr.áticos sustitu(dos et enlace

de anillo es selectivamente atacado, de -

jando en el extremo un anillo de arorr.á­

tico descubierto, Esta reacción se hace

más extensiva, si los grupos sustituídos

contienen más de tres átomos de Carbono.

d. Lrls ole.-f-inas , reaccionan como las par�

finas excepto que mucho más rapidamen­

te. Además ocurren muchas reacciones

secundarias y auxiliares.
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Los siguientes análisis son necesarios para 

definir las propiedades esenciales de las car 

gas para Craqueo Catalítico: 

- C:r:\vedad Específica API a 60 º Ti'

- Destilaci6n ASTM

- Indice de R-efracci6n

- Porcentaje en peso de azufre

- Viscosidad cinámatica de lOíl º l?' y 200 ° 17'

- Separaci6n de los saturados por snice GEI.

- Distribuci6n del tipo de Carbono

Para encontrar la distribución del tipo de 

Carbono. En el Laboratorio se utiliza el n,é 

todo n-d-M, que reouiere únicamente el co­

nocimiento del índice de refracción y de la d�,.. 

sidad (a 68 º F, a no ser que el contenido en 

parafina s61ida exija trabajar a 158 ° r.) junto 

con el peso n1olecular. 

E�tá basado en relaciones lineales entre la 

cornposici6n de las fracciones de Pidrocar­

buros y las propiedades citadas, antes yde2,_ 

pués de una supuesta hidrogenaci6n. Las re 

laciones se exnresan por las ecuaciones. 

Porcentaje de C = a 
m 

t· b c1 d t- c D n 

Donde "Porcentaje de C", es la proporci6u 

del Carbono presente, distribuida en estruc 

turas aromáticas , nafténicas y paraf{nicas; 
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a, b, c son constantes, m es el peso molecu-

lar. ód y D n son las diferencias en densi­

dad e indice de refracci6n entre los valores 

deterrr•inados para la muestra y los corres­

pondientes a un Hidrocarburo Teórico de pe­

s o rr, olecular infinito, 

El peso molecular se puede determinar con 

una f6rmula empírica que correlaciona apr2_ 

ximadamente el peso molecular con el punto 

de ebullición promedio ( l\AABP) para las car 

gas de Cr;:iqueo C;:)talítico. 

MABP = ?.12. 5 + l. 49t Peso Molecular 

O bien, se puede deter1ninar con ayuda de 

curvas ya establecidas. 

·ctilizando el método n-d-M en el L3.borato-

rio, encontramos para la carga: 

a. Cn = "1) de átornos de C:irbono en los
anillos nafténic os. 

Cp = ...,o de átomos de Cél rbono en los 
anillos paraf(nic os 

Ca = 1ri de a(orr,os de Carbono en los 
anillos arorr•áticos 

b. Separaci6n de la fracción saturada de la
carga por Silica GEL

c. Análisis de la fracci6n saturada, de don­
de se halla:

s 
Cp = % de átomos de Carbono en los Iso 

y N parafinas, como también las 
cadenas laterales en anillos naf­
ténicos. 
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"1,, de átomos de carbono en anillos 

nafténic os. 

d. Tomando la diferencia:

Cp 

% de átor.r,os de carbono en a tillos 

nafténi�os �ond�nsado en anillos 

aren.áticos.· 

% de átomos de Carbono en las ca 
denas parafínicas en anillos arorr.á 
ticos y en estructuras nafténicas 
aromáticas asociadas. 

Nota: s y a denotan asociaci6n con las fracciones 

saturadas y aromáticas respectivamente. 

Influencia de las Propiedades de la carga en los 

rend imientce de los productos de Craqueo Cata­

lrtico: 

a. Punto de Ebullición Promedio:

A 1 aumentar el punto de ebullición promedio

de la carga , resulta""lumento en los rendi­

rrientce de todos los productos craqueados,

lo cual se muestra por el aumento en el ni

vel de conversi6n, como se detalla en la fi­

gura N º l. Lr1 correlación indica que el pu!!

to de ebullici6n promedio no tiene influencia

en el número octano de gasolina. Esto nos

dice q_ue generalmente el cambio de Número

Octano acompañado de un aumento o dsmin_!!
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ci6n en el rango de ebullici6n de la carga, 

es el resultado de un cambio en el tipo 

de distribución de C1rbonos. 

� � 

/V/,4(ii . .p �; 
Fig. # 1 

b, .v.odificando la distribución de parafinas 

y naftenos de una fracci6n aromática: 

Incrementando el contenido de carbonos en 

las parafin'ls disn1inuye el rendimiento del 

total de gas, el núrr�ero octano de la gasoli 

na y aumenta el coque. El rendimiento de 

la gasolina perroanece constante, pero hay 
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una ligera disminución en la conversi6n. Es­

tas modificaciones se presentan en la t.ig. 

N º 2. 

� 51.)l����_.::G�a�l'/�v�t�-R.�S�,�-o�A/����º����c.�s�0
--��--

� 

e 401' , 6-�·sc&N// • a Vo L .

� l__------������-,,1.����----� 
lv 31) 

2 

o 

30 

f" z.o 

IÓ o .z.o 
�������--''--�����----' 

�e 

Sin embargo, un cambio en la distribución 

nafteno/parafina de una fracción saturada da 

lugar a un aumento en el rendimiento to tal 

de gas y una disminuci6n en el rendimiento 

de gasolina y número octano de la misma, el 

coque permanece constante sin ningún cam­

bio. Esto se puede ver en la Fig. N º 3. 
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so 

3� � 2n 
%C 

Si se increm.enta el porcentaje de C p a ex 

pensas del porcentaje de C� aumenta el 

rendimiento del total de gas y disminuye 

ligeramente el rendirriento de coque. In­

tercambiando átorr-os de Carbono Nafté-

nico entre arorráticos y fraci:iones satu­

radas generalrr.ente no se tiene ningún 

efecto en la d istribuc i6n de los productos. 

Estos efectos se detallan en las i:;'iguras 

N º 4 y N º 5 res?ectivamente. 

Coque % Peso

2 30 ""º So o 

% es

...,� Jo % CA ,, " 
f' 
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Fig.# 6 
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Aumentando el porcentaje de Cp, dismi-

nuye por algún tiernpo el porcentaje de 
A 

Cn, pro du ce un aumento en el total de gas 

y baja el número octano de la gasolina. 

Aumentando el porcentaje de C
8 

, disnü-
n 

nuye por algún tiempo el porcentaje de 

ci , también aumenta el rendimiento de

gas, pero aumenta el número octano de la 

gasolina, 

Las figuras N º 6 y N º 7 nos muestran es­

te efe cto: 
Conversi6n % Peso 

40 Gasolina % Vol. 

� 30 
--..,.; 

Total gas %
�

-�
-�

<

\,U

°"

10 
Coque 

4 

o 

50 46 

% Peso 

% C
='

• 1 • • 

3� e� 20 10 o 
IV 
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e, C:ravedad API: 

Un cambio en esta característica de la car-

ga,ssrá debido a una modificación en el ran­

go de ebullición o en el tipo de crudo del 

cual proviene esta carga. Si la gravedad A PI 

aumenta debido a que el crudo del que provi� 

ne la carga es más parafínico (tiene un ma­

yor "K" UOP), puede anticipar los siguientes 

cambios: 

La carga se craqueará más cicilmente, au­

mentando la conversión o será posible una 
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reducción en la temper3.tura del Reactor 

a conversión constante, podrá observar­

se un aumento en el rendimiento de gas� 

lina y los productos tenderán a ser menos 

olefínicos. 

El factor de Caracterización UúP (lTni-

versal Oil Products) viene definido por la 

f6rr; ula: 

K = 

1/3 
T 
d 

Donde T, es el l)Unto medio de ebullición 

en grados Rankine y d, es la densidad re 

lativa a 60 º r;;'. 

g. Metales:

L.:t rnayoría de los crudos contienen com-

puestos metálicos, los cuales pueden en­

trar 3. la Unidad de Craqueo Catalítico, ya

sea por arrastre o porque los compuestos

sean volátiles. De los metales comunes·

Níquel, V3.nadio, Fierro, Sodio y Cobre

son particularmente nocivos. Cuando oe

depositan en forma activa en el cataliza­

dor cambian la distribución del producto,

ocasionando un aumento de producción de

Hidr6geno, produciendo envenenamiento

del catalizador, es decir que éste se desa�­

tiva. UOP ha establecido una relación del
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contenido de metales en el catalizador de 

equilibrio (de una unidad de Craqueo Cat3.­

lítico Fluído) llamado factor metálico que 

viene dada por la f6rmula: 

FM "' 0, 9 7 Fe + (), 04994 V t 1 O(/'\ cxx:B Cut 

+Q. 0220 Ni)

FM = 

Fe = 

V = 

Cu = 

Ni = 

Factor métalico % peso 

Contenido de fierro (% t;>eso) 

en el catalizador de equilibrio 

Contenido de Vanadio ('1:, oe -

so) en el catalizador de eq. 

Contenido de Cobre (% pes o) 

en el catUizador de equlic:rio 

Contenido de Niquel (% peeo) 

en el catalizador de equilibrio 

Cuando F� es mayor que uno, hay peligro 

de envenenamiento del catalizador. 

h. Azufre:

El azufre es tan indeseable en la carga de

planta!:' de Craqueo Catalítico, como lo es

en la carga de cualquier planta de una reü_

nería, pues ocasiona corrosi6n del equipo

y aumenta la dificultad en el tr1tamiento

de los productos. El contenido de azufre

en una gasolina catalítica con un punto fi­

nal de ebullici6n de 400 ª F, tendrá más o
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menos ll1"1o del contenido total de azufre que 

teaga la carga fresca, oero esta cantidad 

puede aurr,entar rápidamente, si la tempera­

tura final de ebullici6n pasa de 400 º F, como 

es de esperarse, mientras mayor sea el con 

tenido de azufre en la gasolina, menor será 

su susceptibilidad al plomo tetraetnico. 

La figura N º 8 muestra para una determina­

da carga de gas6leos la variaci6n de la dis­

tribuci6n de azufre en los productos de Cr� 

queo Catalítico fluído con la conversi6n. 

100 
Fig. # 8 

Di s i:tri bue i 6.:1 80 
del 1'.zufrc en Ac. Cíclicos 
los productos 

de un0 unidnd 
60 

de FCC; % 
40 

20 
/ 

, Gnsolin� 

, : : : __ = =: ¿ . _ -:._--.; ___ -_=--1r---c oque

O 40 

Convcrsi6n % Vol. 
00 

Para una conversión típica de la mitad del 

Azufre es cc12vertido a H
2

S, la mayoría del 

resto van en los aceites cíclicos y 'Pequeña� 

cantidades son distribuidas en la gasolina y 

el coque. La distribución exacta de azufre 
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en el Hz S, gasolina, aceites cíclicos y co­

que varía con el tipo de carga, tipo de cat� 

lizador, conversión y variables de proceso 

( estudios realizados muestran que las varia 

bles significantes son la velocidad espacial 

y el tipo de carga). Se encontró que el cam 

bio de velocida,:J espacial tiene influencia en 

el aumento de azufre en la gasolina, por ejm. 

al incrementar la conversión por reducción 

de la velocidad espacial (mayor tiempo de r!::_ 

sidencia) se reduce el contenido de azufre. 

Cuando se aumenta la conversión, con la tem­

peratura del reactor, hubo menor efecto en el 

contenido de azufre en la gasolina. 

A una conversión constante, usando cataliza­

dor zeolita (mayor actividad) se producen 

gasolinas que contienen más azufre. Eviden­

temente, el aumento del azufre no se produ­

ce por el catalizador zeolítico, sino debido a 

las altas velocidades espaciales que se em -

plean en este caso. 

2. 3 Propiedades del Catalizador 

El catalizador que se usó en lasprimeras Uni­

dades de Craqueo Catalítico Fluído, era una 

arcilla natural finamente molida y que se le 

daba un tratamiento químico para mejorar 
1
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su funci6n acíclica. Más tarde se desarrollaron cataliza-

dores completamente sintéticos, los cuales no eran supe 

riores solo catalíticarriente sino que tenían partículas que 

eran esferas casi perfectas, lo cual mejocaba el desemp� 

ño de las unidad es de craqueo. 

El comportamiento de uncatalizador es igual al de un Co 

loide, es decir que cuando el polvo es adecuadamente ai­

reado, se corr,porta como un líquido , permitiendo de esta 

manera la circulaci6n y la factibilidad de colocar insru -

mentos para medir el flujo, temperatura, etc. 

2 . 3. 1 Ca ta lizad or Sintético: 

Los catalizador sintéticos se preparan química­

mente y generalmente son catalizadores microes 

féricos con las propiedades físicas deseables de 

alta actividad inicial y buena estabilidad. Estos 

pueden ser amorfoe y cristalinos. Su composi -

ci6n en '10 peso es como sigue: 

Amorfos Cristalinos o Zeolitas 
Baja Alta 
A lUI'l". Alum. XZ- 25 XZ-3t DZ-7

Al
2 

o
3 

13. 00 28.00 . 31. 00 36. 00 35. 00

Si o
2

8é .. 80 71. 60 68.4t 63.44 

Na
2

0.03 0.04 º· O( 0.07 º· 23 

Fe 0.03 0. 03 0. na o. ()q r.. 20 

so
4 

º· 30 0.60 0,40 º· 4() 
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Pérdida por igni-
ci.6n (a 1500 º F 13.'l1. ".13.00 12.0012.0013.00 

Volumen Poro ce/ 
gr. O. 77 U i0-0.B8 0.60 Q S5 0.47

ABD gr/ce 0.43 0.3t-U4' 0..52QS5 0.56 

Conversión% Vol.9J. 00 58. 00 84.0'lBB-8989.00 

Propiedades primarias de un Catalizador; 

2. 3. 2. 1

2. 3, 2. 2

2. 3. 2. 3

Area Superficial (S. A. ) 

Es el área total presentada por el 

catalizador y se determina por ab­

s orci6n de Nitrógeno. Se exµresa 

en m2/gr. Disminuye con el uso, 

deactivaci6n del catalizador, des-

gaste y taponamiento de los poros. 

Es una medida de la actividad del 

catalizador. 

'!olurr.en del poro (P. V.) 

Es el volúrnen total de los poros 

del ca tal izad or, determinado por 

absorción de Nitrógeno. Se mide 

en ce/gr. 

Densidad aparente (A. B. D. ) 

Represanta el peso por unidad de 

volúmen del catalizador. Se deter-

rr.ina pesando el catalizador conte­

nido en un volúmen de 25 ce. Se ex 

presa en gr /ce. 
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2. 3. 2. 5
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Contenido de Al
2
o

3 

Es el porcentaje en peso de Al
2

0
3

, 

del catalizador de equilibrio. Es una 

indicr\ci6n de la calidad del catali-

zador en uso, tiene influencia en la 

actividad del catalizador; depende 

de la calidad del cataliz.�dor fresco, 

que se va érlicionando y de los facto 

res que lo deactivan. 

Contenido de metales 

Las -pruebas efectuadas en el Labo 

ratorio, determinan e 1 contenido de 

Sodio, Fierro, Níquel, Vanadio y 

Cobre, principales contaminantes 

del cataliza:'lor y principales respon­

sables de la deactivaci6n y envene­

namiento del catalizador. En gene­

ral provienen de la rr.,isma carga de 

gasoleos, el fierro y el níquel son 

producidos en parte por abrasi6n 

de catalizador sobre las partes in­

ternas de la unidad. El contenido de 

carb6n, que se reporta como porca.!l_ 

taje en peso, es el carbón deposita­

do sobre e 1 catalizador durante la 

operación y que idealmente puede ser 

elirriinado por combustión en el "P.ege 

nerador. 



2. 3. 3

2. 3. 2. 6

33 •• 

Medida de las pal'.tículas: 

El porcentaje en ?es o de las partíc� 

las de catalizador menores de 20, 40 

y 80 micrones y el tamafio promedio 

(APS) de las partículas de catalizador 

ee reportan en micrones. Las pro­

piedades fluídas del catalizador son 

una funci6n del tamaño de las partí­

culas. La distribución de las partí­

culas de catalizador para una Unidad 

de Craqueo Catalítico, es el result� 

do de un equilibrio entre el desgas­

te, trabajo de los ciclones, carga, 

reposición y tipo de catalizador. 

Propiedades derivadas del catalizador: 

2. 3. 3. 1

2. 3. 3. 2

Conversión: 

Es una medida de la actividad de 1 ca 

talizador y se determina procesando 

un gasóleo bajo condiciones estanda­

rizadas, en presencia del catalizador 

en prueba. El producto resultante se 

destila hasta 400 º F , la relaci6n de 

residuo de la destilaci6n al volúmen 

de muestra procesada expresada en 

porcentaje en volúm.en, es la conv"" 1'." 

si6n. 

Factor de producción de Carb6n (CF) 

Es una indicaci6n de la actividad y s� 
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lectividad del catalizador, un alto va 

lor puede ser indicio de envenenamien 

to del catalizador, 

Ca.talizador de Equilibrio : 

Se sabe que el catalizador no interviene directa -

mente en las reacciones del Craqueo Catal{tico, 

rriás bien las acelera, las orienta e inhibe reacclo 

nes parásitas, sin embargo no permanece inmuta­

ble durante el pr ocaso, se desactiva con el tiempo 

(6 sea pierde parte de sus caracter{sticas gradual 

mf.l.nte} y se recubre de carbón (coque) lo que tam­

bién le hace perder su actividad, haciéndose nece­

sario eliminar este carbón para volverlo a sus COE_ 

diciones de trabajo, esta eliminaci6n se hace con 

aire ( regeneraci6n) y as( obtenemos el catalizador 

de equilibrio. 

2. 3. 4. 1

50 

Cálculo de la actividad del cataliza-

dor de equilibrio de una unidad de 

Craqueo c�talrtico Flu(do. -

En papel logarítmico si graficaroos 

% conversi6n vs. tiempo caras). 

Convcrsi6n 

40 
(%Vol.) 

1 10 35 100 
n (dias) 
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Ottenemos una recta cuya ecuación 

as: 

A = K - c log n

En donde 

A 

K 

c 

n 

actividad (Conversi6n) 

Constante ( acti viclad 
inicial) 

Pendiente de la recta 

Tiempo (d(as) 

Cálculo: 

Consideramos la Pnidad de Craqueo 

Catal(tic o Flurdo como un reactor 

completamente fluidizado, con inve.!!_ 

tario total de catalizador : 1. 

Llamamos a : cantidad de catalizador 
afladido y removido co­
mo una fracción del in­
ventario de catalizador 
por día. 

E -an 
'6 d l 1· ntonces e : Fracc1 n e cata 1za-

-an
ae 

dor usado remanente 
del inventario después 
de n aras.

Fr;:icci6n del elemento 
diferencial del catali­
zador usado en n días. 

Por tanto la actividad de equilibrio: 

A = 

,- -an 
K 

).
ae 

. Q 

dn - c 

.[ 
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A = K -

Ya que 
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5QIO -�n
Ln n dn 

2. 3
ca 

5-:e
an 

dn= Invent. total: l 

Por tanto la actividad de equilibrio: 

A 

A =

A :: 

- t( - c 
2. 3

K+� 
2. 3

K +_S,_ 
2. 3

�
« 

e -
x

(Ln x- Ln a)dx 

ºf:-
x

Lnadx-c
-·

2. 3

ºf":'x Lnx dx 
� 

Lna - c 
-)C 

2. 3

5 :-x Ln x dx 

e Integral definida 

Teorra de la formación de Carbón en 

e 1 Catalizador: 

l. WHSV :; peso de carga por ho-
ra por velocidad es�� 
cial, su unidad es hora -1 

6 sea : W /H/WC 

en donde: 

W : peso de carga (aceite) 

H :hora 

WC : Masa de catalizador 

2. G : Tiempo de contacto o de .. -

sidencia 

Es el tiempo (en minutos) en el 

cual la carga está en contacto 
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con el catalizador desde el punto 

de encuentro (parte inferior del t� 

bo de levantamiento) hasta el reac 

tor. 

3. Z : e/o

Es la relaci6n de lbs /hr de catali­

zador a las lbs/hr. de carga 6 sea:

WHSV G 

60 

: l 
z 

Esta f6rmula tarribié n se puede es-

cribir: 

e/o • 60 

W/H/WC/G 

l<'orma generalizada aplicable a cual­

quier catalizador, cualquier carga 

y cualquier temperatura. Ecuacio­

nes encontradas por el f'r. Voorhies. 

o 

o o 

Ce 

Cf 

Cf 

! 

: 

• 

A G
n 

BV
m 

60 Ce 

wc; 

60A G
n

-l 
w 

Por último reemplazando no s queda: 

Ce : cantidad de coque que hay en el 
catalizador y que se está forman­
do o quemando: 
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lbs /hr co5ue 
lbs/hr cataliz. 

V : Conversi6n 

W: W/Hr/WC 

AyB : Constantes : f (catalizador, 
tipo de carga, ) 

n y m: Potencias que es una fun­
ci6n de la naturaleza del 
catalizador ( según UOP 
n = 1 /2) 

Cf Carb6n en la carga de ali­
mentaci6n 

En unidades de craqueo catalíti­

co flu(do se acostumbra expresa.E_ 

se refiriéndose a la relaci6n ca-

talizador /carga , que es una fun 

ci6n de G y W. 

Sabemos que: cat. : Z : 60 
carga W G 

Sustituyendo para W = 60 
ZG 

pero 

V=(� 2):n 
B 

G - 60 -

wz 

n
--

1 

G¿_ 
m 

1-n 
Luego : V = (60)m 

wm (Z)rn �
n B

L!.l m 
w 



CAPIT TTLO III 

UNIDAD DE CRAQUEO CATALITICú FLUIDO DE LA REFlNERIA 

"LA PAMPILLA" 

3. l p�s�_!�i�n JQ J.i Unicfad: 

El Craqueo Catalnico Fluído es un proceso para convertir hi­

drocarburos pesados (usualrrente en el rango de ebullición del 

gas6leo) a hidrocarburos ligeros más valiosos (especialmente 

aquellos en el rango de ebull'.ci6n de la gasolina y gasea licua­

dos. Las reacciones se realban en la presencia de un catali­

zador a condiciones controladas Ele temperatura, presión y 

tiempo de residencia. 

El término "Unidad de Craqu<!O Catalítico Flu(do", describe 

la unidad de proceso en la cual el catalizador consiste de par­

tfculas muy pequeñas, que al contacto con el vapor, ee campo!. 

ta como un flu(do. Este cataFzador fluidizado fluirá y es circu 

lado de un recipiente a otro. La circulaci6n del catalizador es 

usada l?ara transferir calor cel regenerador al reactor, para 

permitir obtener en recipienf es separados las reacciones de 

craqueo y la regeneraci6n del catalizador y para establecer y 

controlar la temperatura de la reacción del craqueo. Las se� 

cione s de fraccionamiento y ::oncentraci6n de gases contienen 



el equipo necesario para condensar y separar la col"riente de 

vapores del reactor en productos especificados. 

3. l. l Descripción general. -

L� carga fresca consistente en gasóleos provenie!!. 

tes de la t:nidad de Pestilaci6n junto con los reci­

clos ( fondos de l�. colurr,na. principal y aceite cícli 

co ?esado) es enviada al tubo ascendente del rea_s 

tor, donde la carga combinada encuentra al catali 

zador provenientr. del regenerador (usualmente a 

ll00-1200 º 1.') vapuriElndose oor efecto de la tem­

peratura. 

La mezcla de catalizador y vapores de hidrocar­

buro aproximada nante a 885-930 º F suben por el 

tubo ascendente :' entran al reactor. Estos vapo­

res de la carga e 1evan el catalizador fluid izado, 

produciéndose lar, reacciones de craque<J. en las 

que por rompimiento de las moléculas de hidroca!. 

buros se produce:1 nuevos cori-1puestos más ligeros 

y coque. el cual E e deposita en la superficie de las 

partículas del cat ilizad or . 

.La mayor parte d;? las reacciones de craqueo tie­

nen lugar cnient1 as el catalizador y los vapores 

suben por el tubo ascendente hacia el reactol"; el 

resto de las reacciones es completado en el lecho 

denso del reactor. 

Una plancha cvnvexa en el fondv del reactor. enci­

ma de la entrada del tubo elevador, asegura una 
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&tribuci6n uniforme de los gases en el reactor. 

Despu�s que el catalizador y los vapores de pe­

tr6leo pasan a trav�s de la plancha perforada, la 

reducci6n en la velocidad permite que el catali­

zador se separe de los vapores de hidrocarburos, 

excepto las part!culas más finas que son separ� 

dos en un ciclón de una etapa situado en la parte 

superior del reactor. Este reduce el contenido 

de catalizador de los vapores a una concentra -

ci6n que no es inc6rnoda para el fraccionador. 

Los gaees de hidrocarburos pas<ln luego al fra� 

cionador para ser separados en varias fraccio­

nes. Los finos de catalizador que son retenidos 

en el ciclón regresando al lecho del catalizador 

del reactor a tra v�s del tubo del fondo del ciclón. 

Cerno resultado de las reacciones de craqueo en 

el tubo ascendente y el reactor se produce una 

depoeici6n de coque en el catalizador. Este ca­

talizador "gastado" del reactor baja a través del 

stripper en contracorriente con vapor de agua, 

el cual, desplaza los gases de hidrocarburo de 

los espacios entre las partículas del C"1talizador. 

Fl catalizador libre de estos gases sale del strip­

per y pasa al t ubo de bajada. Una válvula desliza� 

te en el tubo de bajada restringe el flujo de catali­

zador de tal manera que se tenga un nivel adecua­

do de catalizador en el reactor. El catalizador ga..! 

tado que entra al regenerador es puesto en ccntac-· 

tú con una corriente de aire para quemar el carbón. 
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del catalizador. En el regenerador el catalizador 

gastado entra al lecho denso del catalizador, el cual 

es fluidizado por el aire que ha sido distribuido por 

un sistema de tuberías con toberas. La combustión 

de la materia carbonosa depositada en el cataliza­

dor comunmente llamado coque 6 carb6n aumenta 

la temperatura del catalizador aproxi'nadamente a 

1200 º F. El catalizador regenerado pasa luego al tu­

bo de bajada del regenerador y luego de pasar a 

través de la válvula deslizante del catalizador reg!_ 

nerado se mezcla con la carga combinada y se rei­

nicia el ciclo de operación, Este flujo de catalizador 

regenerado caliente del tubo de bajada del regener� 

dor es controlado con la válvula deslizante, de tal 

rr1anera que se obtenga la temperatura constante de 

seada en el 'Reactor. 

Los gases· producidÓs en la comb'í1sti6n del coque se 

eleva� a trav'és del -�ege-nerad·�; y°'sale�:por' d�s ci: 
.., l · " 1 ; r • · � " • � t ' 

clones de do's etapas. De la parte superior.del Re-
�. :r t � . � ") ., .. , .. 

generador estos gases pasan :::i. trav�s de una válvu-

la deslizante, la'cu¡l es reguiada: por un' controla: 

dor de la pre.si6n diferenci�l reacto�--r�generador y 

a través de la cámar�· de ·orificio réduct�ra de pre-

si6n , sale a la atmosfera·. 

La figura N º · '1 muestra ésquemáticamente la Unid.ad 

de Craqueo Ca.talftico de la ·.Refiner!a "La Pampilla ". 
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(V E R JFIG . #  9) 

Descripción de los equipos principales. -

A. Reactor:

El reactor es el recipiente de acer..; superior

en ln estructura reactor-regenerador. Sue prin­

cipales funciones son:

a) Sum;nistr<\r una zona en la cual se realice

1� reacción final de 1 craqueo.

b) Proporcionar un esl_)acio para l::i separaci6n

del catalizador y loe val_)ores de petróleo

e) Proporcionar un lugar para el ciclón, el

cual recupera un gran porcentaje de los fi­

nos del cat:ilizador �rrastra.dos por los gases.

B. Regenerador.-

Es un recipiente de acero al carbono forrado in-



44 • •  

tern�mente con concreto. Está sitt:-ado en la Pª!. 

te inferior de la estructura reactor-regenerador. 

Sus funciones son: 

a) Proporcionar un lugar para quemar el carb6n

del catalizador g,stado que regresa del reac

tor.

b) Proporcion3.r un lug3.r para k>s ciclones de dos

etapas situ3.dos en la parte superior del rege­

nerador donde la mayor parte de los finos del

c3.talizador (que están escapando con los ga -

ses de combosti6n) son recuperados y retor­

nados a la fase densa del leclro--catalítico, a

través de los tubos de bajada de los ciclones.

Los g':l.ses que salen de los ciclones pasan �

través de la válvula deslizante regulada por

el controlador de presión diferencial reactor­

regenerador, y luego a tr'ivés de la cimara

de orificios, la cual tiene por objeto reducir

la erosi6n de la válvula deslizante.

C. Stripper del Catalizador:

Es un recil:)iente que se encuentra acoplado al

costado del reactor cerc� al fondo de éstE>, l!..s

te dispositivo consiste de tres platos de!lecto

res perforados, los cuales están instalados a

un ángulo de "'-5
º

. Estos deflectores tienen por

objeto propcrcionar una mejor distribuci6n ,:1�

vapor de agua para stripping, el cual entra l;)Or

debajo del o lato deflector inferior.
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El coque formado por el catalizador en el tu­

bo ascendente y reactor es una mezcla de ca.!: 

b6n e hidrocarburos �esados. El vapor de agua 

desplaz a los vapores de hidrocarburos que 

ocupan el espacio entre las ?art(culas del ca 

talizador. 

I'. Ciclones.: 

El aire 6 vapores de hidrocarburos que dejan 

el lecho catalítico, lleva consigo una canti -

dad de catalizador. Las partículas más pesa 

das regresan �l lecho por gravedad, pero las 

partículas más pequeñas deben ser rec!J.per� 

das por medio de L'n equipo especial. Para e2_ 

ta unidad se dispone de un ciclón de si01ple 

etap3. en el reactor y dos ciclones de dos eta 

pas para el regenerador. 

Los ciclones consisten de una cámara en es­

piral con una entrada tangencial. Los gases 

de hidrocarburos 6 de combustión salen por 

la parte superior del cic16n, mientras que el 

catalizador sale por el fondo cónico y entra 

fl. la tolva de se-paraci6n. Los gases que entran 

a la cár,·,ara en espiral son forzados a una tra­

yectoria circular lanzando al catalizador hacia 

afuera y dejando un gas relativamente libre de 

catalizador en el centro. 

E. Colu1nna Fraccionadora;

La Secci6n Fr3.ccionad:> ra de la unidad de Cra

queo Catalítico F'lnído, es muy similar a la de
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una unidad de Desti1aci6n de crudo. En atT'bos 

casos la gasolina es el producto superior y los 

productos rnás pes::idos son obtenidos en extra� 

ciones laterales. La operación de la T.i"raccion� 

dor.:i de la T nidad r.,:c difiere en dos aspectos 

il Y portantes: 

;;i) Por el d 0.,10 sale una gran cantidad de ga­

ses juntac·,ente con la gasolina 

b) Mientras qL<e la entrada de calor a una frac

cionadóra es siempre rr.inimizada, la car­

ga para una fraccionadora de FCC son va­

pores sobrecalentados y la liberación deca

lor es la operaci6n mayor.

Los vapores del reactor entran en el fondo de 

la Torre 17'raccionador� a una temperatura apro­

xin,ad3. de 900 º F y deben ser enfriados a 650 º F 

de poder iniciar el fraccionamiento. Los gases 

del re:1.ctor están por lo tanto en contacto con 

una gran corriente de lodos circdada desde el 

fondo de la fr3.ccionad ora a tra v�s del genera­

dor de V;:}por de fondos de la col un� na y del in­

tercam biador de c�rga fresca, regresando 6 

platos arriba del fondo de la fraccionad ora. Es­

te sistema de circdaci6n de lodos enfr!an y la­

van los vapores del catalizador arrastrado. l!na 

corr i.ente qt,e se saca de la circuhci6n de lodos 

es llevada al asentador de lodos donde se rec11-

pera el catalizador asentado en el fondo y una 

corriente de lodos "dilu{dos" se recircula por 

el tubo elevador al reactor. El aceite clarifi-
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cado proveniente del don o del asentador de lo 

dos se envía con,o J:)roducto a tanques. 

Los vapores desrecalentados llegan a la sec -

ci6n de recirculación pesada y pasan a través 

de 4 ?latos hacia el plato de extracción de acei 

te cíclioo peeado. L?- recirculaci6n pesada pue 

de obtenerse como producto y recircPlarse h:is 

ta s•J terrr•inación al reactor. 

El aceite cíclico ligero, S'\le del plato de ex -

tracci6n y la corriente de recirc·:ilaci6n es di­

rigida al rehervidor del agotador y l 1 1ego ::i. tr� 

vés de un enfriador al absorbedor de esponja 

con,o aceite pobre (esto en la. Secci6n de Re­

cuperación de G:iees). El !:lceite rico del abso.!:_ 

hedor re gres -i a la fraccionadora arriba del 

plato 8. El aceite cíclico ligero qt1e va al ago­

tador, después de s11 agotamiento se enfría y 

se envía a tanques. 

Los vapores de gas y gasolina salen del domo 

de la frac e ionadora, los vapores de gasolina 

se condensan y recogen en el acumulador. El 

gas del acurr!ulador se envía 3. la Unidad de R:­

cuperaci6n, así con�o la gasolina inest!:lbiliza-

da. 

Cálculo de la cantidad del Coque <::.uer:,1:1.do: 

A. Análisis Orsat típico de los gases de con.b1·sti6n .cJel rege
nerador:
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co
2

10. 8 % Mol

co 6. 9 "lo Mol

º2 
O. 2 % Mol 

N
2 

81. 5 "lo Mol

p.2
O. 6 o/e Mol

100. O%

B. Para los cálct1los se torra come base l 00 moles de � 

ses de combusti6n 

Moles 
% Mol Moles de o

2 -!:e
co

2
1 o. 8 10. 80

co 6.9 3. 45

º2 º· 2 º· 2 0 

1-{2
º· � º· 6 

N
2 

81. 5

1 OO. O l 4. 45 º· 6 

* Total de carb6n que ha combustionado

C. Reacciones de la Combusti6n:

ó H 

Moles 
de e
l º· 8 

6. 9 

1 7. 7 * 

C; H 

BTU¿mol BTTT¿lb

e + 
º2

_co
2

141. 55 14, 155

e -t 1/2 º2
- co 39.64 3,964 

B
2

+ 1/2 o
2 

� P
2

0 Sl&.62 51, ff: 2

D. Aire : 79. 1 % Mol de N
2 

y 20. 9 % de o
2

20.9 Moles de 02

100 moles aire 
X 

81. 5 Moles de Nz
·19. 1 Moles de Nz 100 moles gas comb 

100 moles aire 
,. 



= 21. 5 moles de 02 
100 moles gas com b. 
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Por lo tanto 21. 5 es la cantidad de moles de o
2 

del aire 

utilizados para.prodP.cir 100 moles de gases de combos -

tión, como salen solamente 14. 45 moles de o
2 

como co
2

y CO que dan entonces : 21,50 - 14, 45 • 6. 05 moles de 

O qúe han pasado a agua por 100 moles de gases de com-
2 

busti6n. 

E. Carbón e Fidr6geno:

'F'. 

l 7. 7 Moles de C

l 00 mol. gas comb. 
12 lbs. C 

X 

Mol. de C 

De acverdo a la combustión de agua 

o +
2

2H
2

0 

212 . 4 lbs. carbón 
100 mol gas 

comb. 

H
2 

(en el coque) • 6. 05 X 2 X 2 • 24. 2 0 lbs de I-f2

• � 112-1 t 24-Zo .:=
La cantidad de aire requerido:

81. 5 moles de N2 x 28 lbs aire 
100 moles gas comb. Mol N2 

100 mol gas comb . 
_,b-, >1" Co��-
//11Q má! . .t,f4 e-!, 

....-e� lb �· :: .-..¿ .. " 21 tt t r� 
� 00 ntof� de 
go..!. comib. 

21. 5 Moles de 02 x 32 lbs aire • f 88 lbs aire 
Mol 02 100 mol gas comb

,,. 
100 mol gas comb.

De E y f" 29 70 11:ts de aire 
100 mol gas comb 1: 

236. 6 lbs de coque
100 mol gas comb 

12. 5 lbs de aire
lbs de coque 

G. Considerando q11e el aire neto típico para una carga de

7000 B/Dy 6. 5 "le, de coque (corregido por la humedad)�l



regenerador es : 

71,947 

Por lo tanto: 

lbs. aire seco 
hora 

71,947 lbs. aire seco/hora 
12. 5 lbs. aire/lbs. coque

50 •• 

581 O lbs. coque 
.hora 

si se multiplica lbs. coque/hr. por lbs. carga fresca/hr. 
se obtendrá el "':i de carga fresca convertido en coque (en 
nuestra Refinería vara de 6 - 7-rto en peso). 

H. Calor de Combustión:

Para la primen reacción de C __ _,. C::::>
2 

(C t u
2� C0

2
) 

212. 4 lbs. de carbón x( 10. 8 )x 14155 
1 f:{} moles gas comb. 17. 7 

: l. '334 X 10
6 

BTU 
1 no mol. gas comb. 

BTU = 
lb (C -. Cü

2
) 

Para la eegunda reacción de e� CO (C +_1_0
2

� Co) 
2 

212. 4 lbs. de carbón x ( 6. 9 ) x 3964 BTU ;: 
l "') moles gas comb. 17. 7 lb (C - C'o) 

- 1. 33 x 11
6 

BTU 
����---����

100 mol gas corr b. 

"=>ara la tercera reacci611 de H
2 

.--. B
2

0 (H
2 

+- _l_ o
2

-H
2

0) 
2 

24.'20 
lbs I-T 2 X 

100 mol gas comb. 

6 
l.25xl0 BTU 

100 mol gas comb. 

Luego el calor de combustión total será: 

= 



6
10 (l . 334 + º· 33 .,.1. 25) 
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BTU 
100 moles gas corrb. 

Por lo tanto, el calor generado por libra de coque será: 

6 
3. 414 X l') PTU 

10() moles gas comb. : 14,400 ___ B_T_U __ _ 

236.6 
lbs. coque

lbs. coque 
1 fl'l mol. gas comb. 

El total de calor de combustión se::.!, 

14, 40" BTU 
------

x 5810 lbs. coque = 89. 6 x 10
6 

BTU
lbs. coque hora 

? • 3 Balance Térmico �egenerador - Reactor: 

hr. 

De acuerdo a la primera ley de la Termodinamica "La Energía 
total de un sistema no se crea ni se destruye", que expresado 
para el balance térrriico serra:. 

Energfa que entra • 
?.l sistema 

Energra que sale del + Energra acumula-
sistema da en el sistema 

Se asume como despreciable las entalpías H de 

la purga y reposición de catalizador 

lo removido por el va por de stripping 

lo removido por el vapor de ag1Ja del aire y 

el flujo de inertes al reactor. 



DIAGRAHA PARA EL BALANCE TERMICO: 

PRODUCTOS Dé REACCION-t­

VA POR ]é AGUA t J:lt\lOS DE 

CATAUZADDR. + INE.p.res. 
GASES l>E COMBIJSí/óN + 
VA Po 2 'MAGUA + F INó':. 2:lá:. 

VAPOR.JJE. 

STRIPPINt. 

CATALllADOi 
.. 

coKE 
� 

YAPOl 

CATALIZA�OR 

1UPos IC.101.J l>E CAÍ. 

/ 
/ 

fJJR,A I>t CA T. 

7<EACíOR 

Q R.E.Acc 1 ON

fl. COM/3/1.S ílON

Álllf 5fCO 
,AG¡¡,/"{lwmtd.iJ) 

CARGA FRESCA + RECICLOS +

e.ATA LIZAllóR. + COKE. +- GAscS. 



CATALIZADOR 
-r 

COK� 

OASE.S JU: 

C.OM2.US1/0N 

f'ROl>UCTOS :Di RE.AC(ION: 
GAS, LPG.' GASOLIWA LCO-----t:;>o- ' J 
H CO, LODOS +VAPOR+ 1Nt:lt7E !, +-
FINO� 

Cf?. X.

( Q. Rf AttlON)

C.Ae� �é.SCH .,. 

R�c.i e.lo -s ., 

( a1p};_3<-d.:-I 

(Q. COM81JS1l0N) 

---LCO 

..----HCO 

---LODOS 

AIRE SE.CD 



3. 3. 1

3. 3. 2

Balance Térmico en el Reactor (Rx). -
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Temperatura Base: Temperatura de la fase densa del 

'Reactor (900 º F) 

Entalp(as (BTU/hr) 

Productos de craqueo, vapor, inertes, y finos : H = O 

Carga fresca 

Re ciclos 

Vapor de stripping 

Coque 

Calor de Reacci6n 

Pérdidas de calor 

Catalizador 

. 1 

T- ,r .. 
2

F 
3

p 
4

H�x = O 

Balance Térmico en el Regenerador (Rg). -

Temperatura Base : Temperatura en la fase dilu(da del 

Regenerador ( 1168 º F)

Entalpías (BTC/hr.) 

t\ ire 'H 
I 

Coque H 
II

Calor de combustión 
:-M..:i111

Pérdidas de calor üRg 

Catalizador 

¿ HRg = O 

Relaciones para el cálculo de entalpías: 

N orne nclatura: 

Entalp!a de los reciclos BTU/hr. 



Reactor: 

h 

Tcc 

TRx 

T'Rg 

TB 
h vap 'T' 

h vap B 

H. 
c l

Carga 

Reciclos-: 

Vapor de 
stripping: 

:=oque 

Calor de 
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Entalpía de la carga BTlT/hr 

Temperatura de la carga coml:i 

nada º :-i' 

Temperatura de 1 rer>.ctor, º r. 

Temperatura del regenerador, º7:" 

Temperatura base º F' 

Entalpía del vapor a su tempe-

raturaT,º,:;-

Entalpra del vapor a la teml?e-

ratura base, º F 

Entalpía del catalizador en el rea� 

tor 

Entalpía del catalizador en el 

regenerador 

H
1 

= (lbs/hr) (h Tcc - h T 
B

)

F 
2 

• ( lbs/hr) (F TRx- h Tcc)

:-\ = (lbs./hr) (h vap T - h vap B) 

H
4 

• (lbs/hr) Cp (TRx - T
B

)

reacción : ü µ = Calculado con f6rroula (*). 5 
(a) LHRx •P

1
+H

2
+-H/H

4
+-�H

5
-QRx

- H :: O 
el 

Regeneracb r: 

Aire 

Coque 

Calor de 

H
l

:: (lbs/hr) Cp(Taire - T
B

)

HII
• (lbs/hr) Cp (TRx - T 

B
)

com bus t. : �I-inl 
Ccsiculado con fórmula (**) 

(b) [ RRg = B{ HII+�HIII -
Q

rg 
- "f{cZ =

= () 
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(*) El calor de reacción en el Reactor, varía con la conver­

sión D"J.rt y úblad (Chem. Eng. Process, Vol. 45 N º 2 , 

l<'eb. 1949, pag. 11 O) encontraron la siguiente formula: 

= 91. 7 BTTJ/hr 

q 

e "V'

= 

= 

Calor de reacción FTP/lb 

Carga fresca Ton/f'· 

(**) El calor de combustión. - Es costum bre considerar al 

coque como una mezcla de C e J-1 y determinar su calor de 

combustión a partir del porcentaje de estos elementos 

El% de I-T
2 

en el coque puede ser determinado con el 

análisis Orsat de los gases. Eme rson y Wanderlich 

(Pet. Rí. vol, 35, N º 2 - Enero 1958, pag. 135) en -

contraron la siguiente fórmula para el calor de com­

bustión del coque. 

q ::. 39ó0 -t-10150 (C0
2 

/Co +C0
2

) (1 

(B/K) , BTU/lb 

q = 8. 71 t 22. 33 (C0
2

/ Co +-C0
2

)(1 

(:U /K) x J r/, P.TU/ton.

como Q =( :.( ) q = /j l-\n 
24 

- P/K)+57. 520

- H/K)+l26. �A

11 l\n = i .. º· 363 + º· 931 (C0
2

/Co + CO
Z

) (1 - H/T{)

+ 5, 2 7 7 ( H / 7·() j X � X 1 O 
6 

BTU/Ton 

Donde (H/:.{)) fracción de H2 en el coque y CO y co2 en

el Ors:1.t. 
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Entalp{a del Catalizador en el Reactor y "Regenerador: 

De la igualdad (a) y ( b') se puede encontrar: 

En el l.legenerador: l-lc2•(H1-:- H11 -t H - QRg)
· nr

· 

útra forma de determ.inar las entalp{as del catalizador en el 

reactor: 

Reactor 

}-,.,el 
= e X Cp (Trx Tb) 

- P-�'1 = C x Cp (Tb Trg)

Sumando F 1 
- H' =

· e 1 · e 1 
C x Cp (Trx - Trg) : - He = C "Cp 
(Trg - Trx); - H el= e X Cp (Trg - Trx)

') � ¿ .:� .• 
-K

e .. 

= 

= 

- , l.. .
e � e e 7 T ) 

p rg r.x 
'.:irculaci6n de catalizador lb/hr. 

Calor espec{fico del catalizador, BTU/lb º F 

Entalpía del catalizador, BTU/hr 

De la misma manera se determina en el regenerador . 

3. 3. 3 Cálculo de laCirculaci6n de catalizador. -

_0bjetivos. -

a) Determinar la relación catalizador /carga (variable de

operación)

b) Determinar el desgaste de tuber(as y válvulas, por

donde circula el catalizador.
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Ejemplo de un Balance Térmico Reactor-�egenerador y 

cálculo de la circulaci6n del catalizador. 

( 1r_¿;R PIGHR'. # 9n ) 

Según la íigu.r"! 91:l. encerramos con l{nea continuada lo

que entra y lo que sale del reactor y con línea punteada lo 

que sale y lo que entra al Regenerador. 

Balance Térmico en el Reactor. -

Tomando como temperatura base: 900 º ,.. (Temperatura de 

la fase densa del Reactor). El cuadro que se presenta a con­

tinuación detalla el balance térmico de 1015 productos que enf,T41t 
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y que salen del Reactor. Se considera lo que entra como ne­

gativo y lo que sale como positivo. 

l l
. 

1 DK IBTU/ 
BPD lbs/hr IT º F \ºF 'B't'U/lbjxlo6

C3.rga fresca 

Reciclo de PCO 

Reciclo de Slurry i
1 

Vapor stripping** 
1 

Gases inertes * 

Coque 1 

1 

C2.lor de reacción 
1 

lPérdida de calor 

C'3.t3.lizador *** 

Prod. reacci6n +-Va, 
1 -

por + inertes 1 
l 

7000 

424 

233 

-

-

-918 79 344
1 

900 

- 8729 900 

1 1474 300 900 -

- - -

581 n 900 900· 

91879 

-e 1168 900 

- - -
1 
1 

F::i.cienG o el Ba lé\nce de los BTU /hr se tiene: 

54. 5 + Qrx - 64C = O ( 1) 

-420 Í4o 
-425

1 

1
4 

1 (), 5 

- -

o o 

11 O i 1 O 

loRx 

64 1-64C

- -

El !1 B se encuentra en las curvas de contenido de calor. des� 

rrolhdas por ln Shell. Cuando la temperatura real es rrienor 

que la temperatura base las .OH son negativas, 

* La cantidad de inertes hay que estimarla (U0P di6

lbs/hr inertes = O. 00135 C lbs/hr de catalizador

que circula) que para nuestro caso es tan pequeño

que se desprecia.

h� 



,:,,:, Con presión del Regenerador y la temperatura base 

recurrimos a las tables de vapor y encontramos el 

!l I-1' para el vapor de stripping. 

8F inertes = Cp inertes (temp. salida de � O BTU/lh 
gases del Rg - Tb) 

óH coque = Cp coque (temp. del coque -� O BTU/:·--. 
en el Rx - Tb) 

*** D Hcnt::ilizador = Cp cat. (Temp. del cata l.� 64 BT\1/lb 

en Rg - Tb) 

Cñ.talizFldor que entra 

Catalizador que sé\ le 

Se considera que: 

lbs/hr 

-e

c 

1170 

900 

TB 

900 

900 

Cp coque -;;::.: O. 22 BTU 
lb ºF 

(Dado por UOP) 

64 

o 

Cp catalizador= O. 21 - O. 25 BTU (Dado por IJOP) 
lb º F 

r ·-P �.tre O. 241 BTU (Perry)
lb o¡;-

T = Ten: peratur� real 

T B 
• Temperatura Base

Balance Térrnico en el Begenerador. -

:?ara el b:l.lance t�rmico en el regenerador se toma como tem 

peratura base : 1168 º F (Temperatura de la fose dilurda del 

regenerador). El cuadro que se presenta a continuación mue� 

tr.1 el bahnce térmico de los elementos que entran y que sa-



1 

1 
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len del regenerñdor. Igualmente se considera lo que entra co 

mo negativo y lo que sale como positivo. 

l
1 

LlH mvtr 
J 1bs/hr T

º

t;" TB
º

F 
BI'TJ/l.b X 10 

Coque -5810 900 1168 -59 º· 35 

Aire seco -71947 290 1168 -210 15. 00

Agua -1000 290 1168 -2()0 1 0.20 

V1.por arrastrado - - - - 1 

Cr'l.lor de corr,busti6n - - - - -:89. 60 

Pérdidas de calor QRg 

Catalizador* -e 900 1168 -6-1 64C 

Gases de combustión - - - - -

Vapor "V" �inos 1168 1168 o o 

Inyección de catalizador -a o 

Purgas de cat::\liz:idor b o 

Haciendo el balance de losETU/hr. se tiene: 

-74 + Qrg t- 64A = O (2)

El c<dor de los gases de corrbusti6n es exotérmico: 

L) H coque = Cp Coque (90() - 1168) = - 59 BTU/lb

d H aire seco: Cp aire (290-1168) = - 210 BTt.1/lb 

D H vapor de agua 1 

C. H v�por arrastradoj

lo encontramos en las tablas de 
val?or 
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* Ll H catalizador � Cp catalizad�900 - 1168) = 64 BTU/lb

Cahliz2..dor que entra 

Ci'l.talizador que sale 

Resumiendo se tiene: 

lb/hr 

e 

T º F TB º F 

900 1168 

117fl 1168 

-64

B3lance térmico del rea:c...i o r 55. O -t Qrx - 64 C = O ( 1)

Balance térmico del regener1.dor -74, O t Qrgt64 C • O (2)

Según UOP hs pérdidas de calor se rep.'lrten 1 /3 par;i el 

reactor y 2/3 para el regenerador 6 sea : 

Org = 2 Crx ( 3) 

Resolviendo las ecuaciones (1) (2) y (3) se tiene: 

Qrx = 

Qrg =

Y e =

e; 6 }9/l� : 6 x 10 BTU/hr 

12 x 10
6 

BTU/hr 

0.95xl0 
6

Circul::i.ci6n de cataliz�dor 950,000 lb/hr. 

3. � Efectos de las variables en los rendimientos de los productos 

de la TTnidad de Craqueo C alrtico Flu{do. -

Una .Refinerfa, una Planta o una Unidad de Proceso puede con-

siderase en primer lugar como una "red" por donde circulan 

líquidos y gases, esta idea va asociada al equipo necesario pa­

r3. el manejo de flu(dos: tuberías, válvulas, tanques, bornbas, 

compresores, etc, 

De esta primera con�ideraci6n deducimos nuestras primeras 

V::\riables de operación que son bs características hidráulicas 
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de flujo de fluídos; estas son: flujo, nivel y presión. 

En segundo lugar, en una refinerra suceden intercarrbios tér 

micos, asociemos .a esta idea todo el equipo de intercambio 

de calor, intercambiadores, condensadores, calentadores, r.!:_ 

hervidores, hornos, etc. y de :'lqu( extraemos nuestra cuarta. 

v::lriable de operación, la temperatura. 

En tercer lugar, en una Refinerra, los procesos pueden com­

prender tanto transferencia de m3.teria (destilación, abeorción, 

etc) como reacciones qu(micas, operaciones que para realiza.!. 

se necesitan de presiones y temper3.turas y en caso de ciertas 

reacciones se requiere además de catalizadores. Para el caso­

concreto de unidades de Craqueo Catalrtico, interesa los efec­

tos que el cambio de estas variables ocasionan sobre el proce­

so (rendirPientos y calidad de los productos). 

Vari3bles de operación. -

Las variables de oper:1.ción en una lJnidad de Craqueo CatalJti­

co se puede agrupar en vari�bles independiente�, varfa.bles de 

pendientes y la conversión. 

Variables independientes. -

Estas son determinadas por las condiciones de operrtci6n y ca­

racterísticas de la carga. f'entro de estas se puede considerar: 

a. Temperatura del reactor

b. Velocidad espacial

c• Presión

d. Tempera.tur':l. dt precalentamiento de b carga

e. Calidad de la carga

f. Calid2.d del catalizador
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a) Temperatura del reactor. -

Es la principal vari3.ble operacional, enteramente in

dependiente, y de acción bastante sensible. Es fijada

indirectilwente por el contenido de calor de la carga

combinada, por la cantidad de c;:it:üiz=idor que circu­

la a tr3.vés del tubo elevador con la carga y por la

te!T'.peratura de este catalizador regener.::ido.

El efecto de esta variable se manifiesta en que al au

mento de la temper1tura en el reactor, aumenta la

conversión (un aumento de 40 º t." en la ternt;>eratura

del reactor aument-:i. la conversión un 3% aproxima­

dam.ente ). Aumenta el número de octano de la gaso­

lina. A ument;i el rendimiento de gas y su carácter

oletrnico. A conversión constante disminuye el ren

dimiento de gasolina en beneficio del gas. Disminu­

ye el coque. El efecto de la ten peratura del reactor,

sobre el número octano y sobre la conversión se

rouestra en l::i. figura N º b O

b) Velocidad espacial. -

En desintegración ::atalrtica normalmente se habla de

'la velocidad espaci.al en peso ('J'. P. S. V). y se tiene

que:

W.ff.S.V. •
lbs/hr. carga fresca 

lbs. catalizador en el reactor 

Cuando se opera a c�rga constante en una unidad de­

terminada se ;:\Costumbra observ3.r el efecto de nivel 

del re'lctor, lo que nos dá 13. medida del peso de ca­

t"ilizador en el reactor. Al 3.umentar el nivel del reac 

tor, aumenta el tiempo en el cual están en contacto los 
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c) 
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vapo.res de aceite con el catalizador y por lo tanto, 

esto elevará la conversión, El aumento de tiempo 

de residencia del catalizador, auJ'r'enta el rendimien­

to de carbón, al misJ'r'O tiempo que el rendimiento 

de gasolina disminuye. Aumenta también la te1T1pe­

ratura del regenerador; hace bajar el contenido de 

olefinas en los productos líquidos. La figura # 11 

muestra el efecto de la velocidad espacia.!. 

La presión. -

Presi6n del Reactor. �� On aumento de presión del 

reactor i;,roducirá los siguientes efectos, aunque en 

forma no muy pronunciada: 

Aumento en la conversión 

Aumenta la temperatura del "Rg. 

?ay disminución en la velocidad del catalizador en 

el reactor, es decir la velocidad a la entrada del ci-

clón. 

Presión del Regenerador. - Pna urnento en la presión 

del regenerador. Mejorará la regeneración del cata­

lizador y disminuirá el rirrastre. Aurre nta la eficien­

cia de los ciclones dentro de los límites de los mis­

rn·os. Mejora ligeramente la distribución de aire, 

La figura /l2 presenta algunos de los efectos de la 

variación de la presión. 
\ 

Pre-c"!lentamiento de la carga. -

Aumentar la teIT'peratura de la carga fresca es una ma­

ner"'l. de -iumentar la temperatura de la carga combina­

da y por lo tanto, el calor de entré\d<l del re1.ctor. Un 
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aumento de temperatura en la carga produce los efectos 

siguientes: 

�educe la conversi6n 

Aumenta la temper�tura del regener�.dor 

Reduce 1.:t producción de carbón 

.Reduce la re laci6n catalizador/ aceite 

Relnci6n de recirculaci6n o re1aci6n de carga, combina­

da (RCC). 

Se define y se calcula de la forma siguiente: 

R CC = BPD de carga fresca + BPD de re circulación 

BPD de c:1.rga fresca 

Lus efectos que produce un aumento de la re laci6n de 

carga combinada son: 

Aumento en el rendimiento de gasolina 

Aumento de la conversión 

B.1.ja ligeramente el númer u oct�no

Hay un pequeño aumento en el rendimiento de coque 

Produce un cambio en la temperatura del regener"'\­

dor, que depende de h composici6n de la recircula­

ci6n 

La figura # 13 detalla e 1 efecto de la relación de la carga 

combinada sobre el rendimiento de gasolina. 

eJ Calidad de la c:i.rg� y del catalizador. -

Estas variables fueron discutidas en el capítulo N º 2. 





Variables dependientes. -
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Estas son determinadas ?ºr los rendimientos y caracterrst icas 

de los productos: 

a) C ,mversi6n. -

Se t>uede considerar la conversi6n desde dos puntus de vis­

ta: de un lado, es una variable dependiente determinada por

las condiciones de operación y características de la carga

y en otro sentido es una de las variables independiente que

determina el rendimiento de c....ique. En resumen , estas V!_ 

raíbles fij".ln (o3.ra una cargr\ y un catalizador dado) la ex -

tenai6n del craqueo (medido en forma general por la con -

versión) y l3. calid"l.d en los productos. 

Se define como el poi:centaje de gas y gasolina p roducidoe 

a partir de un gas6leo (gener3.lmente obtenido de la desti­

laci6n al va.ero ) y se calcula de la siguiente manera: 

Conversi6n-:: ( l _BPD de gas6leo desintegrado)�} 00
BPD de carga fesca 

El efecto de est"I. variable en los ren<lirriientos de los pro­

ductos es que al aumentar b. conversión: 

Aumenta la gasolina, el coque, el número octano de la ga­

solina, el gas, el butano; disminuye ligeramente aproduc­

ción de aceites cíclicos, y notablemente la producción de 

resiciual. 

La figuré' 14 y 15 muestran gráficamente el efecto de 

la conversi6n. 
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b) Relació n Cataiizador/aceite, -

Es la relación del flujo por hora en peso de 1 catalizador cir­

culante y el flujo en pes o por hora de la carga. Esta variable 

dey:>ende en la conversión deseada, de la temperatura del rea� 

tor, de las temperaturas del regenerador y de la temperatura 

de la carga. Al variar las condiciones de proceso que aumen­

tan la relaci6n catalizador /aceite , se observará probablemeE_ 

te: aumento en el rendimiento del carbón y un aumento en la 

conversión. La figura #16 muestra el efecto de la relación 

catalizador /aceite, 
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CAP ITULO IV 
----------------

CORRELACIONES Y ECUACIONES PESARROLLADAS PARA LA 

TJNIDAI' DE C:R AQUEO CA 'TA LI TICO F LTTIDO DE LA �E'F'INE'R IA 

"LA PA MPILL1\ 11 

4. 1 .'Relación entre variables: 

,\.fuy a menudo se encuentra en la práctica que existe una rela­

ci6n entre dos 6 más variables, por ejemplo: Los pesos de ho!!?­

bres adultos dependen en cierto modo de sus alturas, las cir -

cunferencias de los c(rculos dependen de sus radios, la densi­

dad del gas depende de su temperatura y presión, los rendimien 

tos de los productos de craqueo catalnico dependen de la tem -

peratura del Reactor, de la velocidad espacia_l, de la calidad del 

catalizador, etc. , es decir que una variable depende de otras 

varias. Frecuentemente se expresa esta relación, mediante una 

ecuación matemática que ligue las variable s. 

Para llegar a determinar una ecuación que relacione las varia­

bles, el primer paso es la colección de datos que muestren los 

correspondientes valores de las variables consideradas. 

Los casos que abarcan má'.s de dos variables son tratados de la 

misma í•rma que los de dos variables. Por ejemplo : puede exi_! 
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tir una relaci6n entre las tres variables :X, Y, Z que puede 

venir dada por la· ecuaci6n: 

y 

Oue se llama ecuación l!neal entre las variables X, Y, z. 

En un sistema de coordenas tridimensional, esta ecuación re-

presenta un plano. Por extensión del método de los m!nimos 

cuadrados, se puede hablar de"Plano de Regresi6n de Mínimos 

Cuadrados", de X e Y, éste sería el Plano de Regresi6n de Z 

sobre X e Y : 

4. 2 Ecuaci6n de Regresi6n: 

La ecuaci6n de regresi6n, es aquella que sirve para estimar 

una variable dependiente, por ejemplo : x
1

, a partir de las v� 

riables independientes :x2
, x3, :x

4 
••••.•••••• y se llama ecua-

ción de regresi6n de xl sobre x
2

, x
3

, x
4 

.............. • · · · · · 

Con una notacion funcional- a veces se escribe esto brevemen­

te como x
1 

.. f (X
2

, x
3

, x
4 

•••••••. ) que se lee!:!X
1 

es funci6n

de x
2

. x
3 

y así sucesivamente". 

Para el caso de tres variab1e s , la ecuaci6n de regresi6n más 

sencilla de x
1 

sobre x
2 

y x
3

, esl la l!neal, y tiene la forma: 

= (A) 

El plano de regresión de mínimos cuadrados de x
1 

sobre x
2 

y 

x
3 

tiene la ecuación (A) donde b
1

, b
2 

y b
3 

son constantes y se 

determinan resolviendo el sistema de ecuaciones: 
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' b
l 

N + b
2 

' 
x2 

b3 L 
x3L Xl 

• 
L + 

' 
X • b1 )X2 + 

b
2 

' 2 
b3 � x

2 
x3

¿Xl 2 L xz +-

r Xl X3= b
l 

¿x3 -+ bz rx2 x3+ b3 L. x3

N = Es el número de conjunto de datos 

Recurriendo al archivo de datos, para reunir un conjunto que 

permita el desarrollo de las correlaciones entre rendimientos 

de los productos y condiciones de operaci6n, se eeleccion6 pri 

mero un conjunto de datos referente a 50 d!as de operación, e!. 

tos datos fueron tomados para cuatro relaciones de carga COf!!. 

binada y fueron graficados (Ver fig. N º 17 \ Como se puede n� 

tar, para una detenn ina� RCC el promedio de conjunto de 

datos tienden a formar una funci6n l!neal y lo más adecuado pa 

ra encontrar las ecuaciones de estas funciones, es utilizar el 

m�todo de regresi6n l!neal. 

Al analizar posteriormente estos datos, se tuvo que hacer una 

segunda selección, pues en ciertos conjuntos de datos se nota­

ba la falta de alguna información indispensable, e incoherencia 

entre ciertos valores, se elimin6 entonces veinte, quedando un 

total de treinta conjunto de datos, lo� que fueron uniformi.zados 

a fin de poder ser utilizados sin distcsiones. La tabla N º 1 mue!. 

tra estos 30 conjuntos de datos que van a ser utilizados para en­

contrar las correlaciones respectivas. Esta colecci6n de datos 

servirá para el dosc.rrollo de trabajos semejantes al pre-

sente y al mismo tiempo de fuente de consulta sobre la unidad de 

craqueo catalnico flu!do a ciertas condiciones de operación. 



l 
N

º 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

12 

13 

14 

15 

16 

17 

18 

19 

20 

2 l 

22 

23 

24 

25 

26 

27 

28 

29 

3n 

. .

Fecha 

l J. l º· 71 

16. 06. 71

10. 06. 71

11. 06. 71

27. 06. 71

03. 07. 71

12. íl7. 71

15. 06. 71

14.06.71

03. 07. 71

05. 07. 71

15.07.71

01. 07. 71

19. 06. 71

04. 07. 71

20. 06. 71

13.07.71

02. 07. 71

06. 07. 71

14. 07. 71

14.08.71

11. 10. 71

07. 01. 71

06. 01. 71

10. 01. 71

19. 01. 71

21.01.71

05. 04. 71

02.04. 71

01. 04. 71

Carga 

B/D 

7000 

7000 

7000 

700() 

701)() 

7000 

7000 

700() 

71100 

70()0 

1ono 

7000 

7001) 

71)()0 

70()() 

7000 

7000 

70�0 

7íl()f) 

7000 

70()0 

7')00 

7000 

7000 

700() 

7000 

1noo 

7000 

70()() 

700() 

TABLA N º l -------------

Rendirt'ientos % Vol. 

Gas Pro- Eu Gas o 

Ccmb. pano tan o lina 

5.26 8. O 12. 5 49.2 

3.80 4. 7 7. '3 45.6 

3. 50 E. o 9. ?. 47.2 

3. 51) 4. 5 1(\ 5 45.6 

4. 50 7. 9 8.2 4 6,,. S 

4. 50 7. 5 9.0 45.5 

3.60 5. 9 7. 2 45.5 

4.10 4.4 8.2 46. i

3.90 5. 6 7. O 46.2 

4.50 7. 5 9. o 45.5 

4. 30 7. 4 10. 3 43. 1

4. 40 6. 5 9. 5 41.0

4.40 6. 1 l º· l 45. 5

4. 50 5.4 7. 9 48.2

4.40 5. 5 8. o 43. 7

4. 70 5. 7 8. 5 49.6

3.60 6.0 7. 3 45.8

4.40 7. 9 9.8 49.8

4. 3() 7. 3 9.8 43. 5

4. an 7. 5 8.8 42.5

4.50 5. 7 8. 3 44.0

6. 15 7.8 11. 9 44. 3

4. 50 7. 5 9. 3 45. O

4. 35 6.5 9. 5 43. 2

4.40 6. O 9.0 42.8

4.30 7. O 8.2 44. O

4.80 7. 2 8. 6 43.8

4.60 6.8 8.5 43. O

4.20 6. (: 8.4 13.5

4. 3!' 6. 3 8. 3 43.8

1 

�. c_r Conv Rcc Trx 

e lic os "lovol 

40. 5 59.4 l. 20 890 

40. 1 61. 9 l. 24 891 

41. l 6 ()_ 4 l. 7.4 883 

43. n 62.2 l. 25 890 

39. 8 61. 6 l. 18 9íl4 

42.9 5'). 3 l. lB 895 

40. 2 59. 5 l. 18 897 

40. 2 68. O l. 24 915 

40. 2. 6 ()_ 8 l. 20 897 

42.9 60. 5 l. 18 903 

40.8 64. l. 24 900 

41. () 60. I l. 22 885 

4f. 4 62. O l. 22 894 

40. 2 61. 3 l. 18 908 

40. () 6Z.8 l. 24 900 

39. 5 63.0 l. 22 90" 

41. () 65.4 l. 24 9 ('3 

39. 5 6 3. 8 l. 22 906 

41. 7 64. 2 l. 23 9n7 

12.0 66. 3 l. 24 906 

39. O 6 3. 1 l. 20 907 

37. 7 62. 2 l. 20 904 

38.2 6 4. O l. 20 912 

39. 5 64. O l. 20 914 

40. 3 65. 1 l. 20 917 

41. 5 64.6 l. 20 915 

42.0 66.0 l. 22 915 

41. 3 65. 2 l. 1 S3 922 

4f'l. 2 66.0 l. 20 923 

40. 3 6 7. 8 l. 21 924 

1947. 3 34. 38 '2 7l 56 
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Al poseer el conjunto de datos operaciones, hay un vasto cam­

po para el establecimiento de correlaciones. Hay numerosas 

variables dependientes, cuya variaci6n sería interesante cono­

cer; el número de variables independientes también es grande 

y existe una infinidad de métodos a probar , alternándose las 

combinaciones de variables a la forma de partictpaci6n de ca­

da una de ellas. En este sentido en el presente trabajo se fijan 

una serie de limitaciones: 

a) No se incluyen ( por no experimentar una variación de -

masiado notable) las propiedades físicas y qu(micas de

los productos liqmdoe, ni la composici6n de las fraccio

nes livianas (H
2

, c
1
, c

2
) 

b) Se exlcuyen algunas variables deperrl ientes (temperatu­

ra y presión del regenerador).

c) En lo que se refiere a la naturaleza de la carga, aunque

se está considerando constante (ya que los datos seleccio

nades corresponden a un mismo tipo de crudo), cabe me!!.

cionar el papel preporrl erante que desempeña el grado de

parafinidad de la carga y su rango de ebullición en la de­

terminaci6n de los rendinientos de los productos. Más

adelante, se analizan s�is variables, dependientes corre­

lacionándose con la s variables independientes, determina_!!

do de esa manera las ecuaciones que los ligan , para esto:

l. Se tomaron datos de 50 días de operación

2. Se hizo la selección de datos para una carga constan­

te, y eliminando datos incoherentes quedatÓ-n 30 con-
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juntos de datos . 

3) Uniformizaci6n y correcciones de estos conjuntos

de de.tos:

- Gasolina. - Rendimientos corregidos para C-aso-

lina de PVR (Presi6n de Vapor Reid) de 10 psi.

- LPG y Butano - Rendimientos separados de Pr�

pano y Butano, corrigiendo los rendimientos y

descontando el LPG que ingresan de otras unid�

des, a la Unidad de Recuperaci6n de Gellies , ob-

�:tétiietídose rendimientos netos de Propano y Bu­

tano (se hizo un balance de gases). 

Los rendimientos de la Unidad de FCC dependen 

de: 

1 º Calidad de la carga. -

Los datos seleccionados han sido aproximada­

mente uniformes para una carga (mezcla de 

gas6leos de destilaci6n al vac(o) proveniente 

de una mezcla de crudos con alto contenido de 

Crudo Orito (85%). Algunas caracter(sticas de 

estos gas6leos son: 

Rango de ebullici6n 

Gravedad º API 

Factor de caracteri­
zación UOP 

Azufre (% Peso) 

Carbon (% Peso) 

Punto de anilina º F 

Niquel ppm. 

Vanadio ppm. 

680-950 º F

25 

1 l. 9 

o. 79

º· 18 

185 

º· l 

º· 1 
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2 º Calidad del Catalizador. -
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Tipo snice alumina (alta alúmina), cuyas pro -

piedades (actividad y otras) son también constan 

tes. 

3 º La Conversi6n. -

Que a la vez depende de las condiciones de ope­

raci6n_, de las variables de -operaci6n y de la ca­

lidad del catalizador. Como variables principa­

les de operaci6n se considerará la temperatura 

del reactor y la relaci6n de carga combinada. 

Las demás variables no son consideradas por ser 

constantes, porque su efecto no es importante 6

por ser dependientes de la temperatura del reac­

tor o de la relaci6n de carga combinada. 

Ecuaci6n para la conversi6n. -

Conversi6n. - Definida en el capítulo N º 3, es una 

ñmci6n de la temperatura del reactor y de la rela­

ci6n de la carga combinada, para transformar la car­

ga a FCC, en otro& pro_ductos (gas combustible, pro­

pano, butano, gasolina, aceites c(clicos y coque) 

( Conv • t (Trx , Rcc)

(Conv - Conversi6n., % Vol.

Trx • Te.mperatura del reactor ºF

RCC Relac i 6n de carga combinada

Aplicando el concepto de ecuaci6n de regeesi6n. 



(Conv) • A
0 

+A
l 

(Trx) + A
2 

(RCC) ( 1) 

Formando el sistema de ecuaciones queda: 

¡ (Conv) = NA
0

+Z(Trx) A
1 

{- [(RCC) A
2

(2) 

:::__ fConvH +o:} .:.-lTrx) A O t [<Trx/ A 
1 
+ ¡(Trx) (R CC )Az

(3) 

)(Conv) (RCC)• ) (�CC) A
0
+ '¡_ (Trx) (RCC) A

1
+

"""(RCC)
2 

A - (4): 
¡_ 2 

Las ecuaciones (2), (3) y (4) se obtienen de (1) multiplican­

do por 1, (Trx) y (Rcc) sucesivamente y sumando. 

Para poderree mplazar valores en el sistema de ecuacio­

nes obtenemos la Tabla N º 2 de la Tabla N º l .

Con los datos de la T ..:1.bla N º 2, reemplazamos valores en 

(2) v (3) y (4) obtenemosEll sistema de ecuaciones:

194 7. 3 

1 1763. 877

2236

• 30A
0
+ 27156 A

l
+ 34. 38 A

2

27,156 Aº+ 24 1506.494A
l
T 31123A

2

34. 38 A
0 

+ 31,123 A
1 

+ 39. 5 A
2

Simplificando, dando apro:xi maci6n y ordenando las ecua-

ciones se tiene: 

58796 

64910 

74539 

= 905 A
0

+0l 9,550A
1 

+ 1037A
2

• 1000 A
0 + 905,200 A

1 
+ 1146A 

2



TA:PT A N
º 

2 

N
º ( Conv) (RCC) (Trx) ( Conv )x (Conv)x (Trx) X (Trx) 

2
(RCC)

2 
(Conv) 

2 
(Trx) CRCC) (RCC) 

l 59. 4 l. 20 890 52866 71. 28 l 068. 00 792100 l. 44 3528. 362 61. 9 l. 24 891 55153 76. 75 1104. 84 793881 l. 54 3831. 613 60.4 l. 24 883 53333 74.90 1094. 92 779689 l. 54 3648. 164 62.2 l. 25 890 55358 77. 75 1112.50 792100 l. 56 3868.845 61. 6 l. 18 904 55686 72.69 1066. 72 81 7216 l. 39 3 794. 566 59. 3 l. 18 895 53074 69.97 l 056. l O 801025 l. 39 3516. 497 59.5 l. 18 897 53372 70. 21 l 058. 46 804609 l. 39 354A. 258 68.0 l. 24 915 62220 84. 32 1134.60 83 7225 l. 54 4624.009 60. 8 l. 20 897 54538 72. 96 1076. 40 804609 l. 44 3696.6410 6 (). 5 l. 18 903 54632 71. 39 1065. 54 815409 l. 39 3660. 2511 64. 5 l. 24 900 58050 79.98 1116. 00 810000 l. 54 4160. 2512 6 º· 1 1. 22
1 

885 53188 73. 32 1079. 70 1e3225 l. 49 3612. 0113 62. O l. 22 894 1 55428 75.64 1090. 68 799236 l. 49 3844. 0014 61. 3 l. 18 1 908 55660 72. 33 1071. 44 824464 l. 39 3757. 6915 62.8 l. 24 900 56520 77. 8 7 1116. 00 810000 l. 54 3943.84 16 63. O l. 22 900 56700 76. 86 1098.00 810000 l. 49 3969. 00 17 65.4 l. 24 903 59056 81. 1 O 1119. 72 815409 l. 54 42 77. 16 18 6 3. 8 l. 22 906 57083 77.84 1105. 32 820836 l. 49 4070.44 19 64. 2 l. 23 907 58229 78. 97 1115. 61 822649 l. 51 4121. 64 
20 66. 3 l. 24 906 60068 82. 21 1123.44 8208 36 l. 54 4395.69 2'.'l 63. 1 l. 20 907 57232 75. 72 1 1088.40 822649 l. 44 3981.61 22 62.2 l. 20 ¡ 904 56229 74.64 1084. 80 81 7216 1 l. 44 3868.84 23 64.0 l. 20 912 58368 76. 80 1094. 40 8 31 744 l. 44 4096. on ¡
24 64.0 l. 20 914 58496 76.80 1oq6.80 835396 l. 44 4096.00 25 65. 1 l. 20 917 59697 78. 12 11 OO. 40 840889 l. 44 4238. no 26 64.6 l. 20 915 1 59109 77. 52 1 098. 00 837225 l. 44 41 73. 1627 66.0 ·J-!2 915 60390 80. 52 1116.3() 83 7225 l. 49 4356. 0() 128 6 5. 2 l. 18 922 60114 76.94 108 7. 96 85008.J l. 39 4251. 04 j29 6t. O l. 20 9231 609 1 79. 20 1107.60 851929 l. 44 4356. 00 130 e J.� l. 211 924 62647 82.04 1118. 04 853776 l. 46 

1 
4596.84,

) 194 7. 3 34. 38 27156 117 638 77 2236. 00 31123. 00 2A'586494 39. 5() 12686523 
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Resolviendo el sistema de ecuaciones (por determinantes) 

se encuentra: 

Ao = - 125

Al = O. 196

AZ = 13 

Reemplazando estos valores en la ecuación 

(Conv) = Ao � (Trx) Al � (RCC) A 2 

t (Conv.) = - 125 � O. 196 (Trx) � 13 (RCC) 

• 

ECUACION PARA EL GAS COMBUSTIBLE; 

Gas Combustible: Compuestos livianos (H2, C¡, Cz, Cz

no aprovechados como gas licuado de petróleo (GLP), en 

este gas están incluídos los gases inertes arrastrados del 

Regenerador. 

( Gas comb.) = Gas Combustible 1/o en Vol. 

( Gas. comb. ) : T (Tr#, Conv. ) 



75 •. 

Aplicando el concepto de ecuaciones de Regresi6n: 

(G.-ls Comb) • l\
0 

+ A
1 

(Trx) + A
2 

(Conv)., ••. ,.. (1)

Formando el sistema de ecuaciones queda: 

r (Gas Comb) = NA" -t- ¿__ (Trx) A
1
+ ¿_(Conv) A

2
(2) 

2 
r_ ( Gas Comb )(Trx) = ¿ (Trx) A

() 
t '[ (Trx) ,'\ 

1
+

l f�Trx) (Conv) A
2 
•••.. ,..... (3 ) 

)(Gas Comb) (Conv)c �(Conv) A0+ ¿(Trx}(Conv) A
1
+

+ L(Conv/ A
2 

... ,.......... (4)

De la Tabla N º l obtenemos la Tabla N º 3, 

Con los valores de la T:ibla N º 2 y 3 reemplazamos en 

(2 ), ( 3) y ( 4) obteniendo las ecuaciones: 

180. 90 = 30 A0 + 271560 A
1

+ 1947.3A
2

223 6 A2
118343,00 -= 271560A

0
+24586494A

1 
+ 

11845,14 : + 126865. 23 .A
2

Para resolver este sistema de ecuaciones, se procede de 

la misma manera que se hizo para la ecucD?i6n de la Con­

versi6n (es decir, haciendo uso de los determjnantes) 

"Resolviendo se obtiene: 

A0 
= - 3()

A l  
: º· 038 

A2 
= º· 0152 

Reemplazando estos valores obtenidos en la ecuaci6n ( 1) 

(Gas Comb) = - 30 + O. 038 (Trx) +o. 0152 (Conv) 

Si reemplazamos (Conv) por su ecuación ya conocida 

j(Gas Comb) = - 3 1. 9 + O, ñ41 (Trx) +n. 197 R�-�-_J 



N º 

( (';as e ombustible) 

1 5. 26

2 3. 80

3 3. 50

4 3. 50

5 4.50

6 4. 50

7 3.60

8 4. 1 n

9 3. 90

10 4. 50
11 4. 30
12 4.40
13 4.40
14 4. 50
15 4.40

16 4. 70

17 3. 60
18 4.40
19 4. 30

20 4. 80

21 4. 50
22 6. 15

23 4.50

24 4. 35

25 4.40

'26 4. 30
27 4.80

28 4.60

29 4.20

30 4. 30

� 
180. 90 L 

TABLA N º 3 

(r.as Combustible) 

( ": onv. ) 

312.44 

235.22 

211.40 

21 7. 70 

277.20 

266.85 

214.20 

278.8() 

237. 12 

2 72. 25 

277. 35 

261.44 

272. 80 

275.85 

2 76. 32 

296.10 

235.44 

280. 72

2 76. 06

318.24

283.95

382. 53

288. 00

2 78. 40

286.14

2 77. 78

316.80

299.92

2 77. 20

291. 54

11845. 14 

(Gas Combustible 

( 'T'rx) 

4681. 40 

�385. 80 

3090. 50 

3115. nn 

4068. 00 

4027. so 

3229. 2n 

37�1.50 

3498. 30 

4063. 50 

3870. 00 

3894.00 

3933. 6 O 

4086. no 

3960. 00 

42 31). º"

3250. 80 

3986.40 

3900. l O 

4348. 8 () 

4081.50 

5559.60 

4104. ()() 

3975.90 

4fl34.8íl 

3934. so

4392.00 

4241. 2 'l 

3876. 60 

39 73. 2n 

118 343. ()() 
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Ecuaci6n para �l Propano, -

Propano. - ·-Vo en volumen, gas licuado que es com­

ponente principal del producto comercial LPC: (Gas 

Licuado de Petr6leo) 

(Propano) = T (Trx, Conv) 

Ap1icamos el concepto de ecuaciones de Regresl6n: 

(Propano) = A
0 

+ A 
1 

(Trx) + A
2 

(Conv) ( 1) 

Formando el sistema de ecuaciones: 

¿(Propano)� NA
0 

+ 2._ (Trx) A 
1 

+ ) (Conv) A
2 

(2)

- 2 
¿_(Propano) (Trx)::¿(Trx) A

0 
+ I:<Trx) A

1 
+

+ I_(Conv) (Trx) A
2

(3) 

¿ (Fropano)(Conv)=ficonv) A 
O

+ J(Trx) (Conv) A 
1

+
2 

+¿(Conv) A
2

. (4) 

De la Tabla N
º 1 se obtiene la Tabla N

º

4 . Los valo·-

res obtenidos en las Tablas N
º 2 y 4 reemplazamos 

en las ecuaciones (2),(3)y(4). 

194. 7 = 

175,820 = 

11,929 • 

30A.., + 271560Al + 1947.3A
2

271560 A +24'586494A
1 
+ 1 1763877A

o 
2 

1947. 3 Ao'l 763877A
1 

+ 126,865. 23ii
?. 

Resblviendo este sistema de ecuaciones (usando deter­

minantes) se obtiene: 

= -110

= º· 130 

= 

º· 069 



N
º 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

1 ()

11 

12 

13 

14 

15 

16 

17 

18 

19 

20 

21 

22 

23 

24 

25 

26 

27 

28 

29 

30 

> 

TABLA N
º 

4 

( Propano) 

(l?ropano) 

( Conv) 

B.O 475.20 

4. 7 29".63 

6. O 362.40 

4. 5 2 79. 90 

7. 9 486. 64

7. 5 444. 75

5. 9 351. 05

4.4 299.20

5. 6 340.48

7. 5 453. 75

7.4 477. 30

6. 5 390.65

6. l 378. 20

5,4 331. 02

5. 5 345.40

5. 7 359. 10

6. O 392.40

7.9 504. 02

7. 3 468.66

7. 5 197.25

5. 7 359. 6 7

7. 8 485. 16

7. 5 480, 00

6. 5 416. 00

6. O 390. 60

7. O 452.2()

7. 2 475.ZO

6.8 443. 36

6.6 435.60

6. 3 42 7. 14

.

194. 7 11929. 04 

(Propano) 

(Trx) 

7120. nn 

418 7, 70 

5298. no

, 4()05. ()0 

7141. 60 

6712,50 

5292. 30 

4026, Oíl 

5023. 20 

6 772. 50 

6660. 00 

5752. 50 

5453.40 

4903. 2() 

4950. 00 

5130,íl() 

5418,00 

7157.40 

6621. 1() 

6 795. "º 

5169. 90 

7051.20 

6840. 00 

5941,00 

550i�;no 

6405. O() 

6588.00 

6269. 60 

6 n91. 8 n 

5821. 2" 1 75820. º" 
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Reemplazamos estos valores en la ecuaci6n (1) 

(Propano) • - 11 O + O. 13 (Trx) + O. 069 (Conv.)

-geemplazando (Conv) por su ecuaci6n ya conocida: 
¡ -· 
¡ (Propano) - 118. 625 + O. 143 (Trx) + O. 897 (Rcc) 1
! ·���������������������������

4. 3. 4 Ecuación para el Butano. -

Butano. - % en volumen, gas componente de producto 

come rcial LPG 

(Butano) = f (Trx, Conv) 

Aplicando el concepto de ecuaciones de regresión 

(Butano)• A
0 

+ A
1 

(Trx) + A
2 

(Conv) 

Formando el sistema de ecuaciones: 

( 1)

[. (Butano) = NA 
O

+ [_ (Trx) A 
1 

+ [ (Conv) A 
2 

(2)

' 
-

\ 
2 

L(Butano) (Trx) = L (Trx) A0 
+ L (Trx) A 

1 
+

+¿(Conv) (Trx) A
2

(3) 

lJ futano )(E:onv)= [ (Conv) A + r._(Trx) (Conv) +
2 o 

¿_(Conv) A
2 

(4) 

Los datos obtenidos en la Tabla N º 2 y N º 5 se reempk. 

za en las ecuaciones (2), (3) y (4) se tiene: 

269.10 = 30A
0 

+ 271560A
1 

+ 1947.3A-

242859. 50 = 

16459. 00 

"· 

1763ü77 ll� 
?.

+ 126865� í. -.. ·

Resolviendo este sistema de ecuaciones (usando deterrni­

nantes) se obtienen: 



N
º 

1 

2 

3 

4 

5 - .. 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

12 

13 

14 

15 

16 

l 7 

18 

19 

20 

21 

22 

23 

24 

25 

26 

27 

28 

29 

30 

1 
¿ 

TABLA N º 5 

( Butano) 
{Butano) x

( Conv) 

12. 5 742. sn

7, 8 482.82

9.2 555. 68

10. 5 6 53. 1 O

8. 2 505. 12

9. () 533. 70

7. 2 428.40

8.2 55 7. 60

7. O 425.60

9. O 544. 50

10. 3 664. 35

9. 5 5 70, 95

1 o. 1 626.20

7.9 484.27

8. () 502.40

8. 5 535. 50

7. 3 4 77. 12

9. 8 62S.24

9.8 629. 16

8,8 583.44

8,8 555.28

11. 9 740. 18

9. 3 595.20

9. 5 6 os. on

9.0 58 5. 9 O

8.2 529. 72

8.6 56 7, 60

8. 5 554.20

8.4 554.40

8. 3 5l 2. 74

269. 10 16459. 00 

(Butano) X 

(Trx) 

11125. "" 

6949.80 

8123. 6n 

9345. 00 

7412.8<' 

8()55. no 

6458.40 

75"3. 00 

6279. nn 

8127. º" 

92 70. ()(1 

8407, so 

9029.40 

71 73. 2n 

72!)(). 00 

7650. ()() 

6591. 9(1 

8878.80 

8888.60 

7972. 80 

7981,60 

10'157.60 

8481. 6n 

8683.n o 

8253. 00 

7503. no 

7869. 00 

7837. on 

7753, 20 

7669. 2" 

�!�2859. 50 
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AO 
.. - 103

Al 
= o. 12

A 2 

= o. 059

Reemplazando estos valores en la ecuaci6n( 1) 

(Eutano) = - 103 + O, 12 (Trx) + O. 059 (Conver)

Si reemplazamos (Conv) pa; su ecuación yaconocida 
--------------------------·T 

1 (Putano) = - 110. 375 + 0.1315 (Trx) + O. 767 (Rcc) 1

4. 3. 5 Ecuaciones para'la Gasolina:

Gasolina. - % en volume�, producto comercial con ren 

dimiento corregido para unPVR de 1 O Psi y para un pun­

to final· "'de 430 º F 

(Gasolina) 

(Gasolina) 

= 

• 

J.. (Trx, Conv)
l 
A

0 
+ A ¡<Trx) +- A

2 
(Conv)

"f;"'ormando el sistema de ecuaciones: 

[(Gasolina)= NA
0 

+ [(Trx) A
1
+ L. (Conv)A

2
[(Gasolina)(Trx) = > (Trx)A

0 
+ [ (Trx,

2 
A 

1 
+.

+[(Conv) (Trx) A
2

[(Gasolina)(Conv) = )(Conv)A
0

+) (Trx) (Conv)A
1
+

'\-
2 

+L(Conv) A
2

( 1) 

(2) 

(3) 

(4) 

Con valores de la Tabla N º 
2 y N º 6 reemplazamos en (2) 

(3) y (4)

1352.00 s 

1221. 030 • 

8264.45 = 

30A
0 

+ 271560A
1 

+ 1947.3 A
2

2 71560 A O+ 24 58 6494 A
l 

+ 17638 77 A2
1947.3A

0
+ 1763877A

1 
+126865.23 A

2 

Resolviendo el sistema de ecuaciones (usando determina.!!_ 

tes) se tiene: 



�ArLAN
º

6 

� 

N º (Gasolina) (Gasolina) fConv) (Gasolina) (Trx) 

1 
1 

' 1 49.2 2922.48 43788. 00 

i 2 45,6 2822.64 40629.60 

1 
3 47.2 2850.88 41677,60 

4 45.6 2836. 32 40584. on 

5 46. 5 2864. 40 42036. 00 

6 45. 5 2698. 15 40722.60 

7 45. 5 2707. 25 40813. 50 

1 
8 46. 1 3134.80 42181. 50 
9 46.2 2808.96 41441. 40 

1 10 45. 5 2 752. 75 41086. 50� 

1 11 43. 1 2779. 95 38 79n. on 

1 12 44.0 2644.40 38940. 00 
1 13 45. 5 2821. 00 406 77. 00 

1 14 48.2 2954.66 43765. 60 

1

15 '13. 7 2 744. 36 39 330, 00 
16 49.6 3124. 80 44640.00 
17 45.8 2995. 32 4135 7. 4() 
l8 45.8 291 L 04 41494.8() 

i 
i? 43. 5 2 792. 70 39454. 50 

; 20 42. 5 281 7. 75 385íl5. ()() 
il 44.0 2776.40 39908. "" 

1 
22 44. 3 2755. 46 4<l047.20 

1 23 45. O 2880. 00 4104". 0.()
1 24 43.0 2752.00 393n2. fl() 
. 

25 42.8 2786. 28 3924 7. 6 o 1 

26 44. O 2842.40 4026 º· (l() 

27 43.8 2890. 80 40()77. 00 
28 43. O 2803.60 39646. 0() 
29 43.5 28 71. 00 40150. 50 
30 43. 8 2969.64 404 71, 2" 

-

L 1352. O 82643.45 1221030.00 
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Reemplazamos estos valores en la ecuación ( 1) 

(Gasolina) • 92 - O. 121 (trx) -+ O, 984 ( Coav) 

Si reemplazamos (Conv) por su ecuación se obtiene: 

j(Gas:> lina)- = - 31 + o." 072 (Trx) + 12. 8 (�-:.�i 

4. 3. 6 Ecuaciones para los Aceites Cíclicos:

Aaiite-s cíclicos , - % en volumen, productos compo­

nentes del aceite combustible 

(Cíclicos) .. f (Trx) (Cpnv) 

( ere licos) • A0 + A1 
(Trx) + A

2 
(Conv)

El sistema de ecuaciones será: 

( 1 ) 

[(Cíclicos) • NA
0 

+ L (Trx) A 
1 

+ ¿(Conv) A
2

(2)
-· 2 

�)Cíclicos XTrx) '"' ¿_ (Trx) A O + L (Trx) A 1 +

+i(Conv) (Trx) A
2

(3) 

¿(C!clicos)(tonv) = r (Conv)A
0
+ >-_ (Trx)(Conv) At

+[(Conv)2 A
2

(4) 

Los valores obtenidos en la Tabla Nº 2 y N º 7 reem-

plazamos en (2), (3) y (4) 

1223 = 30A
0 

+ 271560A
1 

+ 1947.3A
2 

1103, 725. 65 = 271560 A
0 

t 24586494A 
l 

+ 1 763877 A
2 

74, 799 • 1947. 3 A
O 

+ 17638771\
1 

+126865. Í3A
2 

Resolviendo este sistema de ecuaciones (usando deter­

minantes) se obtiene: 



TAFLA N
º 

7 

(Cíclicos) (Cíclicos) 

N
º (Cíclicos) 

(Conv. ) ('Trx) 

1 40. 50 2405. 7() 36045. 00 
2 45. 1 () 2 791. 69 40184. 1() 
3 41. 16 2486. ()6 36344. 28 
4 42.99 2673.98 38261. 1 O 
5 39. 77 2449.83 35952. 08 
6 42.88 2542. 78 38377. 6() 
7 40.20 2391. 90 36059.40 
8 40.20 2 733. 60 36 78 3. ('() 
9 4íl. 2" 2444. 16 36 059. 40 

10 42.88 2594.24 3872". 64 
11 40. 75 2628. 38 366 75. on

12 41. ()() 2464. 10. 36285. 00 
13 41. 44 2569. 28 37047. 36 
14 40. 20 2464, 26 36501.6" 
15 40. 00 2512. ()() 3600''. "" 
16 39. 50 2488. 5fl 35550. ()(\ 
17 41. 00 2681. 40 3 702 3, ()0

18 39. 45 2516.91 35 741. 70 
19 11. 71 26 77. 78 37831), 97 
2n 42. 0() 2 784. 6 O 38052. 00 
21 38.98 2459.64 35354.86 
22 37.69 2344. 32 34071. 76 
23 38. 20 2414.80 34838. 40 
24 39. 50 2528. en 36103. 00 
25 40. 30 2623. 53 36955. 1 o 
26 41. 50 2680.90 37972. 5n 
27 42. 0() 2 772. 00 38430. 00 
28 41. 30 2692. 76 38078. 60 
29 4n, 2 o 2653. 2() 37104.60 
30 40. 30 2 732. 34 37237. 20 

[ 1293. 00 74 799. 00 1103725. 6 5 
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= -272

• º· 342

= º· 1368 

Reemplazando estos valores en la ecuación ( 1) 

( C(clicos) • - 2 72 + O. 342 (Trx) +- O. 1368 ( Conv) 

Si reemplazamos (Conv) por su ecuaci6n ya conocida: 

(Cíclicos) • - 289 + O. 368 (Trx) + l. 78 (Rcc) 

4. 3. 7 Ecuación para el Coque:

Coque. - Que envuelve al catalizéd or que regresa del reactor 

a quemarse con aire en el Regenerador dando al mismo tiem 

po a la unidad el calor necesario para su operación. Para po 

der estimar la cantidad de coque en la unidad de f'CC, usamos 

una ecuación que fue encontrada por la UOP, q 11e correlacio­

na la relación deca rga combinada y el LIH de la carga fresca. 

Esta ecuaci6n tiene la fórmula siguiente: 

I Coque = 
1 

Coque • 

K • 

L1 Hcf =

Rcc 
100 

( LlHcf) t KJ 

% en peso de coque en la carga fresca 

Constante para el catalizador..:=:- l. 7 (aI{a. 
alúmina) . 

Cambio de entalpía de la carga fresca, para 
pasar de l(quido a vapor. 

Esta ecuaci6n, está representada gráficamente para varias 

Rcc temperaturas del Reactor y varias temperaturas de Ci:''l" 

ga fresca de 25-28' º API y un Kt1 op - 11. 8 .- 11. 9



¡-
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CA P I  T U LO ___ V 

ANALlSIS ECONOMICO Y OPTIMíZACION DE LAS VARIA­

BLES DE OPERACION DE LA UNIDAD DE CRAQUEO CA­

TALITICO FLUIDO DE LA REFINERIA LA PAMPILLA. 

5. 1 En la operación de la Unidad de Craqueo Catalí­

tico Fluído, aparte de los costos de la materia 

prima, intervienen costos de operación directos 

o indirectos.

Entre los primeros se puede mencionar: mano 

de obra directa, mantenimiento, productos quí­

micos y catalizadores, depreciación, fuerza 

eléctrica, vapor, etc. 

Dentro de los costos indirectos se tiene: Labora­

torio, gastos de administración, gastos de cen­

tros de costos secundarios tales como inspección 

de equipos, contabilidad, ingeniería, economía, 

seguridad, etc. 

Desde el punto de vista de su relación con la ca­

pacidad de operación los costos se clasifican en 

Costos Fijos y Costos Variables; 

Costos Variables son aquellos que cambian direc­

tamente con la producción. 

Costos Fijos son aquellos que son constantes, 

(En el presente caso, depreciación, mano de 

obra, etc. ). 

En este estudio sólo se van a considerar aque-

llos costos va ria bles que generalmente tienen 

influencia predominante en los costos de opera­

ción de la unidad, cuando se aumenta la conversión 



82 •• 

(A diferentes temperaturas), siendo los princi 
pales el vapor y la electricidad (Para un nivel 
de adición de catalizador dado.Ver 5-4-). 

La variaci6n de los otros costos es tan pequ� 
ña que se los puede considerar cnnetante's CB1tro 
del rango de variaci6n estudiado. 

5.2 Determinación de los costos de operaci6n: 

1. Anteriormente se mencion6 que dentro de los
costos directos e indirectos se coraiderarrui
como variables.�on el aumento de conversi6n¡
el vapor y la electricidad; los otros cesto.
se van a considerar constantes, por ser tan
pequeña su variaci6n.

2. Despu6s de haber realizado un análisis del
listado de los costos de operaci6n (de va
rios meses) se ha encontrado que los costos
que se van a considerar constantes 
2 0.0G S/./BL de carga a la unidad.

suman

3. Con datos estadísticos de las condicic:nlS de
operación de la unidad se ha preparado el
gráfico NQ17h,que detalla el consumo de va
por y electricidad, por cambio de la conver
si6n, a diferentes temperaturas.

4. En la Tabla NQ1 se muestra la variaci6n del
costo en S/. /BL. de carga, por consumo de
vapor y electricidad por aumento de la con
versi6n, que sumado con el costo fijo (2:>.06
S/. /BL.), obtenemos el costo de operaci6n­
total de la unidad para diferentes condiciQ
nes.
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5. 3 Determinación de la conversión Óptima:

l. En la Tabla Nº 2 se detalla la cantidad de o-re­

ductos terminados - en barriles - que se pue­

de obtener de 100 Bls. de carga a una determi­

nada conversión (a diferentes temperaturas).

2 .• Para el cálculo se usó los gráficos de las ecua­

ciones encontradas en el capítulo anterior. 

3. El volumen de productos terminados por su pre -

cio ex-refinería, menos los costos de operación

y el costo de la carga fresca, nos dá la utilidad

bruta en �/Bl. de carga (Tabla Nº 2).

4. Reacomodando los datos de la Tabla N" 2 para

una temperatura y diferentes conversiones se

tiene la Tabla Ne 3, en la que aparece el costo

de la carga, el costo de operación y el valor de

la producción.

5. Los datos de la Tabla N .. 3, han sido graficados

según las Figuras Nº 18a, 18b, 18c, 18b y 18e,

de cuyo análisis se concluye: que en cada uno de

ellos, aproximadamente la conversión Óptima

está comprendida entre 67-68% y la temperaturci

entre 880 º F y 910 º F, pues en este rango de la 

curva se tiene la máxima utilidad bruta. Sin

embargo, este nnálisis, ha optimizado la operé'.:

ción de la unidad de Craqueo Catalítico, aislada­

mente, sin considerar su efecto global en la .Re -

finería, para lo cual es necesario utilizar mo­

delos matemáticos complejos de Programación

Lineas, debido al gran número de variables in­

volucradas.
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T A B L A N º 3 

(Trx) (Conv.) Val. Promedio Costo de la 
d 'la Produce. Carg. F re sea 

ºF %Vol. J_/BL. s/. BL. 

55 187.25 106.81 

880 60 196.91 106.a1

65 206.15 106.81

70 206.00 106.81

55 186.63 106. '31

890 60 195.87 106.31

65 205.34 106.81

70 205.00 106.81

55 186.20 106.31

900 60 195.40 106.81

65 204.44 106.81

70 204.27 106.31

55 136.40 106.31

910 60 194.90 106.31

65 203.34 106.81

70 202.30 106. 31

55 185.40 106 . .31 

920 60 194.40 l 06. 31 

65 201.32 l 06. 31 

'70 200,50 106.-31 

55 182.10 106.81 

930 60 193.90 106.81 

65 201. 50 106.81 

70 201.00 106.31 

-º -º -º--º-

Costo de Carg.Fresca 
+costo de e peraci6n

s/ / BL. 

135.89 

136. 9 3 

131.95 

1 38. 94 

136. 09

137. 05

138. 05

139. 14

136. 16

137. 16

l 33. 15

139.15

136. 26

137. 23

133. 25

l39 r 23

136.36

137. 32

138. 32

139. 34

136. 43 

13'7.41 

133. 42

139. 43

Utilidad 
Bruta 

§@L.

51. 36 

59.98 

68.20 

6 '7. 06 

50.54 

58.82 

67.29 

65.d6 

50.04 

58.24 

66.29 

65.12 

50.14 

57.57 

65.09 

63. O 7

49.04

57.03

63. ()/)

61. 16 

45.67 

56.49 

63.08 

61. 57
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Por esta raz6n y para dar una idea de estas 
interdependencias mostramos a continua ci 6n 
el efecto econ6mico total en la refinería , 
al incrementar la conversi6n en la un:idad de 
craqueo catalítico fluído en 1% por el ªJ:! 
mento de inyección de catalizador. 

5.4 Efecto económico que tiene el incremento de ccn 
versión en la unidad de craqueo catalítico,por 
el aumento en la adición de catalizador: 

1. Efecto volum�trico en la producción: Se va
a considerar dos casos: Primer caso.-ConveE
si6n=6CY}ó y 2do caso.- Conversión= 61%.- P�
ra ambos la carga procede de un crudo cuya
composici6n es: Orito =75%, Boliv. =11 y Ceu 
ta= 14:�� 

Primer Caso 
Carga 

Gas Seco 
GLP. 
Butano 
Gasolina 
!JCO. 

7000 B/D 
410 11 

1250 11 

168 11 

311.J..8 11 

1975 11 

498 11 

337 11 

( L:-18) 11 

100 % 
5.6 
17.0 

2.4 
43.0 
26.0 

7.0 
4.5 

(5.5) 

Segundo Caso 
7000 B/D 10Cf/o 

432 11 5.8 
1310 11 18.0 

190 11 2.6 
3300 11 45.0 
1895 11 26.0 

390 11 5.2 

22B/D 
60 11 

22 11 

152 11 

-30 11 

Hco. -108 11 

A .. Clarific. 
(Ganancia) 

327 11 4.5 
(525) 11 (7.1) 

- 10 11 

Trx. 
Rcc. 

900"F 
1.2 

900� 
1.2 

El efecto económico de la mayor producción de 
Butano y gasolina se evalua como una mayor pr� 
ducci6n de gasolina de 84 octanos y por lo tag 
to ahorro en plomo tetraetílico. 
Consumo real de plomo Tetraetílico en gasolina-
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de 84 octanos. 

Bls (Ron-O) (Ron-3 ) 

Gasolina Primaria 3404 61.0 82.4 
Gasolina Fcc. 2188 91.0 96.0 
Nafta Primaria 885 40.0 60.0 
Nafta Reform 1279 89.8 97.5 
Butano 228 95.,0 105.0 

7984 

Ron-O de la mezcla = 76.7 
Ron-3 de la mezcla = 89 .. 8 

Requerimiento de plomo = 0.9 cc/gal6n para 84.5 ron. 
Consumo de plomo x su costo = S/. 40,000. 

Consumo de plomo tetraetílico incluyendo mayor 

producci6n por aumento de la conversi6n en la 

unidad de craqueo catalítico 

Bl� (Ron-O) 

Gasolina Primari� 3404 61.0 

Gasolina li'cc. 2341 91.0 

rlai'ta Primaria 885 40.0 

Na!'ta Reformada 1279 89.8 

fü:::cano 250 95.0 
---

8159 

Ron-O de la mezcla = 77 

Ron-3 do la mezcla = 90 

(Ron-3) 

82.4 

96.0 

60.0 

97.,5 

10500 

Requerimiento de plomo = 0.85 cc/gal6n para 84.5 Ron : 

Consumo de plomo x su costo = S/. 38,500. 

Ahorro en plomo tetraetílico: 40,000 - 38,000 =1,500&1)ía 
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Efecto Econ6mico, por el aumento de Adicim 

de Catalizador y como consecuencia incr� 

mento de la conversi6n de 60% a 61 % :

Gas combustible 

Ex-Refinería 

GLP. 

Ex-Refinería 

=

=

22 B/D x costo 

2350 S/Día 

58 B/D x costo 

9662 S/ Día 

Gasolina 84 Ron 153 x costo 

Ex-Refinería = 22737 S/ Día 

Ahorro de plomo 0.05 cc/gal6n 

x su costo = 1436 S/ Día 

Menor producci6n de Aceite Industrial 

(148 B/D) x costo Ex-Refinería = (15808) 
S/ Día. 

Mayor consumo de catalizador aproximada­

mente o.5 TM/D x su costo = (10,516) S/Día 

Mayores costos de operaci6n ( 1,400) S,,1)í.a 

Efecto en un año de operaci6n = 3,000 l.VIMfy. 

5. 5 Nota Aclaratoria. -

(:ueremos destacar que las cifras consignadas pa­

ra los costos en este capítulo no corresponden con 

exactitud a situaciones reales en la Refinería. �Tan 

sido colocados solo con propósito ilustrativo y re­

flejar so lamente tendencias generales. 
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CONCLUSIONES 

Por ser la materia tratada muy exten 

sa, el presente trabajo es apenasu.,.� 

intento de abrir camino a otras in:i. 

ciativas en el mismo sentido. 

Los resultados aquí e xpuestos están. 

limitados únicamente a la unidad de 

craqueo catalítico fluido de la Re 

finería "La Pampilla", con un tipo 

definido de carga y catalizador. Mu 

chas otras correlaciones de interés 

pueden ser desarrolladas para una� 

nidad de craqueo catalítico,creo sin 

·")mbargo: haber llegado al principal,-·

objetivo:

L8. d:i.VUlf'_;aci6n del proceso y el de 

sarr�llo de las ecuaciones de las � 

variable 'i que rigen a dicho procesoº 

Enorme L:icentivo ofrece el conoc:L 

miento füi las relaciones entre las 

�.�ariable, de operaci6n y rendimien­

tos de l0s procesos de Refinación yr:. 

que f aci .Lita una buena operaci6n y 

control le una refinería,permite 02, 

·'.;ener el mejor provecho de una uni

dad y establecer las condiciones o

:peracionales mas adecuadas a una si

tuaci6n 3Specífica�
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En lo que respecta a la unidad de 

craqueo catalítico por ser uno deJos 

procesos más importantes, su esi:rlio­

es un campo de gran actividad prác­

tica por lo que se justifica la re� 

lizaci6n de otros estudios en esta 

área, incluyendo principalmente la 

influencia de la calidad de la carga 

y el catalizador. 

Las conclusiones principales de es 

te estudio son las siguientes: 

1. Sesrún la ecuaci6n de la con

versi6n, el aumento de temp�

ratura o el aumento de la re

laci6n de carga combinada pro

voca el aumento de la conver

si6n.

Un aumento de 5º F en el rea�

tor causa aproximadamente una

el3vaci6n de 1% en la conver

si6n.

2& La producci6n de gases aumen 

ta con la temperatura del rea.e, 

to�. Para el rendimiento de 

gas licuado de petr6leo,un a� 

mento de 5º F en el reactor 

pr,)voca un incremento de 1 % 

en el rendimiento. 

3. Como en la ecuaci6n del rendí

mi8nto de la gasolina es fun
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ci6n de la temperatura del re8:2_ 

tor y de la conversi6n (crece 

con la conversi6n y decr�can 

la temperatura del reactor) y 

como la conversión varía con 

la temperatura del reactor y 

con la relaci6n de carga caribi 

nada, el análisis inmediato � 

de la in.fluencia de estas v1 

riables se hace muy complejoº 

4. Considerando aisladamente la

unidad de craqueo catalítico,

se encuentra que la canversi6n

6ptima en las circunstan cia s

del estudio es de 67 - 68 % º

vol. y una temperatura delrea.9.

tor de 8800 - 910ºFº

5. Se puede apreciar el efecto e

cou6mico que se tiene de at.ll!EQ

ta.r en 1% la conversi6n, obt�

njendo un incremento en lag�

nancia de la Hefinería de a

pioximadamente 9.4 MS/D.,equi

Vé lente a 3 MM S/. X año o 

6 ft Al aumentar la conversi6n se 

tiene aumento de producci6n de 

ghsolina, aumento de octanaje, 

aumento de producci6n de ga1:es., 

disminuyendo la obtenci6n de 

aceites cíclicos. 
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7. Considerando la gran :impor tBJL

cia que tiene la unidad de cr.§!;

queo catalítico fluido,por su

influencia en la economía de­

una Refinería, es preciso se

guir investigando el efecto de

otras variables operacionales

citar� el caso de la velocidai

espacial que es importantísi­

ma en esta unidad, asimismo la 

influencia que tiene la cali

dad de la carga en los rendi

mientes y condiciones de ope

raci6n de la unidad.

8. Es imprescindible dejar clar�

mente establecido que la opti

mizaci6n econ6mica de la uni

dad no tiene gran validez a m�

nos que se estudie el efecto

conjunto en toda la Refinería,

para esto son muy útiles los

modelos matemáticos de progra

maci6n lineal que se están

tilizando en Petroperú.

9. En el contenido de este trab�

jo tambi�n se desarrollan una

serie de cálculos con la ten

dencia a establecer: la canti

dad de coque que se deposi ta

en el catalizador que es de

gran importancia con respecto
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A 1 funcionamiento de la T_ nidad y 

particularmente en h economía 

del proceso, y:t que la principal 

limitación de una TTnidad de Cra­

queo C3.t?.lrtico es su capacidad 

para la corrbusti6n del coque. 
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N orr.1enc la tura 

17'CC: ••••••••••••••••••••• , •• ,. -:'raqueo C:atalrtico r.1u{do 

C:onv .....•..• , .. ,., .• , ..•..... Conversi6n, rrfo vol. 

Trx ......••••••.••.•.... ,., ••. Temperatura del .Reactor 

Trg •. , ... , .••..•••..•••••.•••. Terr1peratura del Regenerador 

nx ............................ Reactor 

R g ............................ Regenerador 

Rcc •....•.••• , .••.•....•••.... Relaci6n de Carga combina­
da 

P, P •.•...••.••.....••.•.••• ,Entalp(a,BIU/hr 

h v::i p T ......•••••.. , •.••.••••. Entalp{a de 1 va por a la tem­
peratura T 

h vap B ••..•.••..•..•......•••• Entalpía del vapor a la tem­
peratura Base 

Cp ............................. Calor específico 

c/o .....•..•...•....•.••...••. Lbs/hr de catalizador a lbs/hr 
de carga 

<.::I •••••••••••••••••••••••••••• Tiempo de residencia 

.1\ ••••••••••••• , ••••••••••••••• Actividad catalizador 

q .•.•..•...•...•...••• , . • • . . . Calor de combusti6n 

yrµsv, •.;i/hr/'ft, V/hr/v .• , •..• Velocidad espacial: lbs/hr de 
�arga a lbs. catalizador en el
reactor

ppm .•..••.•.. , . • . • . • . . • • • • . . . partes por millón 

f • · , • · • · • • • ,  . , , , , . . . . . . . . . .  - Es funci6n de 

GLP ••..•.•• , •.•.••..•••.•.•.• Gas Licuado de Petróleo

RúN •.•••••.•••..••••••.....•. Número Octano Reeearch 



.t<:whr /D •••.••..•• , •.•••••..•..• �ilowation hora por día 

T�/J/I' ••.••.•...•••...•....••.• Toneladas métricas por día 

s l/B · . , . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . Soles por E:1rril de carga 

PV'R ••••••••••..•••••.••• , .•• , Presi6n de vanor �eid, psi 

Cm • . • . . • • • . . . . . . . . • . • . . . . . • . Costo de materia prima 

Cú •..•.........• , • . . . . • • . . . . . Costo de operaci6n 

Vp.......................... .. Valor de la producci6n 

º2 · · · · · · · • · • · ·.............. üx!geno

'J: T �� A 6 d . 
2

v •..•.•.• , •••....•••..•...• . gua vapor e agua 

Nitr6geno 

\1íon6xido de Carbono 

Co
2 ••.•..•••••.....••....•••• Bióxido de Carbono

Cn • . . . • . • . . . . • . • • . . . • • . . . . . . "lo de átomos de carbono en 
los 3.nillos nafténicos 

Cp........................... % de átomos de carbono en 
la estructura de anillos par� 
ffnicos 

e
s 

p 

e
ª 

.Q 

Ca 

% 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .

% de átomos decarbono en los 
iso y n p3.rafinas 

% de átomos de carbono en 
anillos nafténicos (fracción 
saturada) 

% de átomos de carbono en 
anillos aromáticos 

% de átomos de carbono en 
anillos nafténicos condensa 
dos con anillos aromáticos 

<11,, de átomos de C3.rbono en 
cadenas parafrnicas en ani­
llos aromáticos 

Tanto por ciento 6 porcen­
taje 
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