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INTRUDUCCIJN

Para que se pueda obtener el rcdximo provecho de las instalacionesin
dustriales, donde los rendimientos y caracteristicas de los productos,
dependen en un alto grado de las condiciones de operacibn, es necesa
rio el conocimiento de las correlaciones existentes entre estas condi

ciones de operacibn, los rendimientos y las caracteristicas de los pro
ductos. Ese conocimiento perrmitird operar,en cada situacibén especi-

fica, en condiciones que produzcan resultados mdas ventajosos y asfi

optimizar una unidad de proceso.

La bibliografia técnica y las experiercias obtenidas transmiten varias
informr.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 caracteristicas propiasde
disefio, detallarriento mmecdnico y rango de valores de las variables

puecen tener influencia decisiva en los resultados.

Cuando se dispone de una unidad piloto, gue provea resultados extra-
polables a los de la T'nidad Industrial, se puede desarrollar un trabajo
meticuloso y preciso, de establecimiznto de correlaciones, sin embar
go €stas se pueden obtener también de los resultados de las corridas
de prueba realizadas en la "'nidad Industrial. Cuando se desea estable
cer correlaciones teniendo como base las anotaciones diarias de las
condiciones de operacibn de la T'nidad, la falta de precisién de los da-

tos tiene que ser compensada con un mayor nimero de éstos.

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

ra establecer correlaciones que liguen las condiciones de operacibn y



los rendimientos de los productos y sus calidades, para la ITnidad de
Craqueo Cat dlitico Fluido de la Refineria '"La Pampilla', llegando
asi a establecer las condiciones que optimizen la operacibn de esta

Unidad.

Se ha seleccionado de los Registros Diarios de Operacibén un gran ni-
mer o de datos operacionales, esperindose que las tendencias mediac
observadas representen satisfactoriamente los efectos de las condi

ciones operacicnales sobre los rendimientos; sin embargo es necesz -
rio aclarar que més importante que el valor absoluto de las prediccio
nes deducibles a partir de las correlaciones aqui establecidas, es sin
duda el andlisis de la immportancia relativa de cada variable y del sen

tido de variacién que ellas imprimen en la operaciébn de la 7"nidad.

Otra finalidad de este andlisis es mostrar la técnica utilizada en la
obtencién de las correlaciones, pues el métad o empleado en el mani-
puleo de los datos, en el establacimiento matemé&tico de las ecuaci~-
nes y en el anilisis estad{stico de los resultados po“r4 ser provecho-
so cara todos agquellos que afronten problemas similares. Estos da -
tos también servirén de valiosa fuente de informacibén para los que
:ienen interés en obtener datos sobrec unidades de Craqg:= Catalitico
en general y la "'nidad existente en 12 Refineria '""La Pampilla' en

particular.



CAPITUL O I

DESCRIPCION GENERAL DEL PROCFESO DE CRADQUEO

El término "Cranueo' se anlica a todas l2s reacciones de descom-

posicidén que expe -imentan las sustancias orgdnicas, esmecialmen-

te los hidrocarburos aue tienen como causa fundamental 1= aplica -

cién del calor. Siendo el nrincipal objetivo la manufactura de nro -

ductos ligeros de m=ayor valor,

1.1

Craqueo Térmico

L2 primer2 informacién de C raaqueo Té :rmico data desde
ncincipios de 18)9, cuando se cranueabs aceites animales
p2ra obtener commnonentes ligeros que eran renortados en
registros guimicos como un=z curiosidad. Méas tarde fucron
otorgadas natentes britdnicas describiendo el uso de altas
temperaturas y altas presiones de Destil2cién nara aumentar
los rendimicnios de combustible de petrdleo nara 14 nnaras.
A princinios de 1997 aumentd rapidamente el mercado para
l2 gasolina y esto estimuld el desarrollo del proceso de cra-
quco tino batch, fu#€ patentado por primera vez por el Dr. M.
Burton de la Standard Qil Co.; cn 1943, -~e estimd por lo me
nos el 52% de las gasolinas en el mundo era producido vor

Craqueo Térraico.

Este nroceso consistia en el calentamiento de una fraccién pe-

sada de D-stilacién del Crudo(Gas Oil) que a condiciones de pre-
e . 2 2 Z

sidn y tempcratura ingresaba a un> ciAmara de reaccidén llame-

da '"Soaker' en donde se le daba ¢l tiempo adecuado, p~ra que

las reaccioncs de Cragqueo se desarrollaran nor si mismas,

como regultado de es5tas reacciones aue se desenvolvizn



1.

en el curso del dia se formaba coque, disrzinuyendo la capaci-
dad del Soaker, obligando a usar otro de reserva mientras se

hacia la limpieza al primero.

T.os productos ligeros eran obtenidos por el tope y los pesados
por el fondo que podian ser reciclados si se deseaba. Este pro
ceso se operaba con una presién de 300 a €00 psig. y un rango

de temperatura de 859 - 1100°¥%,

El Craqu=so Térmico, en general, comprende reacciones de hi
drogenacibn, polimerizacibn, isomerizacibén y muchas otras.
Sin embargo, la reaccién quimn:ica principal comprende la for -
macién de un radical libre por la pérdida casual de un 4tomode
hidr6geno de otro radical libre seguido de una ruptura de enla
ces ﬁ‘ de un dtomo de carbono deficiente en hidrbgeno. Por e
sO, se pueden encontrar todas los posibles enlaces grandes de
carbén en el producto de craqueo térmico. Los radicales li
bres pueden sufrir miayor deshidrogenacién de Olefinas y Para
finas, que luesgo seisomerizan o polimerizan. Los naftenos no
pueden convartirse en aromdticos, pero las cadenas laterales
de los arom:£ticos pueden rom: yerse £2 hay mis de un dtomo

de carbono.

Segin la carga de alimentacién y las condiciones de operacibn,
el craqueo térmico puede ser usado tarnbién para reformar naf
tas, reducir la viscosidad de los aceites residuales pesados,

tanmbién se usa en el '""Coking' de residuales pesados.

Craqueo Catalfitico:

Antes de la aceptacién general del Craqueo Térmico (aproxi-



madamente 1913) las gasolinas de motor se obtenfan de la Des-
tilacién directa del crudo. Por eso, el rendimiento de gasolina
era s6lo el 20% en volumen, siendo su nimero octano de 50-55.
Con la introduccibn del Craqueo Térmico y el PFomo Tetraetili
co (1925), las calidades y rendinr ientos aumentaron, hasta el

punto en que por el afio 1935 ¢l rendimiento fue de 60% volumen
por barril de crudo, obteniéndose gasolinas de 79 octanos. Sin
embargo estas gasolinas producidas térmicamente, tenfan una

baja calidad por su contenido de olefinas y diolefinas (compues

tos que polimerizan formando gomas) y no respondfan bien a los
compuestos antidetonantes del Plomo Tetraetilico y por ese en-
tonces la demanda de gasolina de alto octanaje habfa aumentado

debido 2 la Segunda Guerra Mundial.

FEl uso de catalizadores Acidos para modificar los rendimientos
y calidad de los productos craqueados fue descubierto hace mu-
cho tiempo. En efecto M. iMc Afee de la Gulf Uil habfa ensayado
un proceso comercial utilizando un catalizador de Cloro Aldmi-
nico 2 500-550°F y a presibn atmosférica por €l afio 1915. La
reaccibn funcibéné , pero el proceso fallé, principalmente por -

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

El primer prcceso comercial con €xito no llegé hasta 20 afios
después cuando FEugene Foudry (Socony Vacuum y después Sun
Qil) invent6 un proceso para utilizar arcilla activada (un mate-
rial 4cido sflico alurinico) en un proceso de craqueo de cama fi
ja, Houdry descubrié6 también que el carbbén que se forma en la
arcilla durante la reaccibén puede ser quemado, restaurdndose

de esta mianera la actividad de la arcilla (regeneraci6bn).



Por el afio 1923, estaban en operacién o en construccién 24 uni
dades Foudry, siendo la carga total de 330, 000 B/D. Este proce
so era ciclico, consistiendo de un ciclo de diez minutos de reac
cién, diez minutos para cambiar vé&lvulas de purga y 10-20 mi-
nutos para quemar el carbbén dependiendo del stock de carga. Un
sistema de irtc rcar “iacdo: “e c:alor de sal fundida fue usado pa
ra extraer el calor durante la regeneracibén (Qquemado del coque)
y transferir calor durante el ciclo de reaccién. Socony Vaccum
que habia estado varias veces afiliado con Foudry en 1930, de -
sarrolld su propio proceso, el TCC (Thermofor Catalytic Crack
ing). Este proceso empleaba un catalizador circulante que flufa
por gravedad a través de una zona de reaccién hacia un tubo ele
vador, por gravedad a través de un horno para quemar el car -
bén y de nuevo hacia el tubo elevador. El catalizador usado pri-
mero fue granular (malla 8) y luego un catalizador de arcilla.
Por el afio 1943 se craqued cataliticamente 200, 000 B/D de gas
oil por el proceso TCC. Otro rroceso de cama fija importante
fue el empleado por Phillips Petroleum Co., ¢l proceso '"Ciclo
versién'' empleando un catalizz lor de Bauxita (Alumina). Este

rocsso nd tuve tanta cabida comerci comr o: de circulacibn.
pro t tant bid al cownrro los de lacid

Craaoueo Catalitico Fluido

Las unidades de Craqueo Catalitico con cata!izador circulante
son extraordinarias desde el punto de vista rmmec&nico, con una
cantidad de mecanisnios de procesos ingeniosos para la circu-

lacién del catalizador, transfevencia de calor, etc.

Sin embargo, numerosos problemas de operacién llevaron a la

Standard Oil de New Jersey a investigar sistemas que en.y'eca-



ban aceite "Slurry' es decir aceite de recic'o ¢gue contenta
cantidades pequefias de catalizador fino. El éxito inicial de es
ta técnica en los reactores estimularon a continuar los estu -
dios en los sistemas de mezcla sblido-vapor. Esto, asu vez
dibé como resultado el invento del proceso real llamrado '""Cra-
queo Catalitico Fluido'" el n:4ds importante de todos los proce

sos de refinacibn.

Para establecer los lechos fluidizados fue suficiente el grado
de deslizamiento entre los gases y s6lidos y lo que es més im
portante su exacto paralelismo con la dindmica de un sistema
de fluldos. 5e encontrb que si podria establecerse un diferen-
cial de densidad entre dos segmentos de un sistema de fluidi-
zacibn de sblidos, el fluido podia fluir en la direccibn del seg-
me nto de menor densidad y que la cantidad de fluldo era con-

trolado por diferencial de presibn a través de una vélvula.

T"na vez que se descubrib este principio bdsico y suméndose
a esto la gran necesidad de obtener gasolina de alto octanaje
para suplir los requerimientos de la Segunda Tuerra Mundial,
la cor.ercializacién de este proceso aumenté rapidamente, Co
mo resultado de este requerimiento el gobierno de los EE. 77U.
decret6 una patente general, abarcando el craqueo catalitico
de todas las compafifas, bajo la famosa '""Recomendacibn 41",
Avnque la Standard Uil Development N.J., organizb el proce-
so junto con la M. W. Kellogg y la Standard Oil de Indiana, o -
tras compafifas que suministraron investigacién y desarrollo
fueron la Anglo Iranian Oil, Shell, Texaco y la Universal Oil

Products.



T.a primera T'nidad de Tracveo Catalitico fvncivond en iMayo
1947, en EPaton Roupe, T,ouisiana, en la Tefinerifa de la Stan-
dard Uil de New Jersey. Esta inici® sus operaciones con un
catalizador de 13% alumiri- silice producido por la Davison

Chemical Co. en su planta de Curtis Bay “/aryland.

El proceso de craqueo catalitico fluido, emplea un catalizador
en forma de esferas pequeififsimas que se comporta como flul

do cuando se mueve con los vapores de hidrocarburos.

El catalizador se circula contifluamente ede la zona de reaccibn
a la zona de regeneracién. Ademds de prornover, la accibn ca
talitica, el catalizador es el vehiculo de transmisi6n de calor
de una zona a la otra; estas dos zonas son dos recipientes se-
parados; reactor y regenerador. El proceso de Craqueo Cata-
litico Fluido consta de dos secciones : Catalitica y Fraccion2-

mieato, las cuales operan juntas, de una mantra integrada.

La Seccidén Catalitica consiste del Reactor y del Regenerador,
los que juntc con el tubo elevador y las bajantes forman el cir
cuito de c.rculacién del catalizador. EIl catalizador circula as
cenciienZo por el tubo elevado. al reactor, baja por el agotador
al regencrador y por medio d= la bajante del regenerador re -

gresa al tubo elzvador.

Las corrientes de reciclo y carga fresca, llamada carga comrbi
nada entran a la unidad por lzbase del tubo elevador donde s=

vaporizan y calientan a la ter.peratura del Reactor por el cata-
lizador caliente. lL.a mezcla de vapores de aceite y catalizador
sube por el tubo elevador, llegando al Reactor. Il.a desintegra-
cibn del gasbleo comienza inraediatamente que entra en contac-

to con el catalizador en el reactor. Los productos de desintegra



ciébn , en fase vapor, contindan por la linea de vapores del

reactor y van a la fraccionadora.

El carbén se deposita en el catalizador circulante en la zona
de reaccibn. El catalizador ahora gastado fluye del reactor al
regenerador donde se quema el carbén. El calor de combus -
tién eleva la temperatura del catalizador a 1100 ° -1300°F,
siendo la mayor parte de este calor transferido a la carga en
el tubo elevador. En lasseccibén de Fraccionamiento los vapo-
res del reactor destilan , el gasbleo de reciclo regresa al
tubo elevador para nueva desintegracibn y los productos: acei-
te clarificado, aceites ciclicos, de desintegracibn, gasolina es
tabilizada y el gas himedo salen de la planta. La gasolina esta
bilizada y el gas himedo se bombean y se comprimen respec-
tivamente a la planta de concentracién de gases para una nue-

va separacibn.

Reacciones del Craqueo Catalitico

En este capitulo se resumirdn las reacciones quimicas que se
desarrollan en el Craqueo Catalitico, gque son opuestas a aque
llas que ocurren en el Craqueo Témico. El mecanismo exacto
de las reacciones no se conoce, sin ernbargo se ha discutidoy
se ha publicado bastante sobre esta 4rea. El problema para de
terminar la naturaleza exacta de estos mecanismos es la difi-
cultad en describir y proveer los 4cidos naturales de la Silica
y el aluminio presentes en los catalizadores amorfos. Sin em-
bargo, el uso de zeolitas (Silicatos aluminicos cristalinos) en
los catalizadores de Craqueos modernos, ha ayudado en las téc

nicas de investigacibn.
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JII.

E1l Craqueo Catalitico posiblemente comienza con una olefina
producida por el craqueo térmico. En este punto, esta olefi-
na puede ganar un 4dtomo de hidrégeno de una parafina, y se
convierte en un 'ion carbonio' (una parafina con hidrégeno
deficiente en electrén) creando al mismo tiempo un ion car-
bonio de la parafina. Esto, aparentemente ocurre en un me-
dio 4cido del catalizador. U'na vez que se disponga de iones
carbonio s en la mezcla, pueden reaccionar en una variedad
de formas hasta en craqueo. La transferencia de hidrégeno
también puede ocurrir especialmente en las reacciones cata

lizadas con Zeolita,

A continuacibén se muestra un mecanismo eimplificado de la

reacc'6n propuesta de craaueo del pSn carbonio.

bl
i
F_o+ T—> C HF -C - H H
CleFagt Ca¥y “sF1 TS mCreFart G5
Hexadecano Ioh Carbonio Ion Carboniov
¥ - CH-CF C C -C¥= oYU + CH
Cg¥yy - CH-CF 3 CoF 5 “57117C * CHy gt
Craqueo con Fl+ .. T—Teptano 1 Ion Carbonio Prim:.
! +
»C¥_-C-C_F —> CH_-C''= CH_+C}l_ -C_¥
C" 2 8”1‘7’ 3C}"3 T 3Pr0pileno Io?ﬁ Carbonio
A +
T~ C -C, H—p CH_~ -CY+CE_ - C, %
TCH T G C'3'CCU 2 27 T4y
3

Isobutileno Ion Carbonio



CAPITULO II

EFECTO DE LAS VARIARLES DE GPERACION EN LOS REN-
DIMIENTOS DE LOS PRODUCTUS PEL CRACT'EQO CATALIT»CU
FLUIDO

En la zona de reaccién (tubo elevador y Reactor ) de la ""nidad de
T CC se produce el craqueo de la carga, el resultado de las reaccio-
nes de craqueo desde el punto de vista territodindn-ico es una absor-

cibén de calor, ya que las reacciones de craqueo son endoteriricas,

Nurante la fase de reaccién como resultado de las reacciones de cra
queo se deposita coque(hidrocarburo fuertemente deshidrogenado) so
bre el catalizador obturando sus centros activos y disrauinuyendo su
actividad total. Este coque, sub-producto de las reacciones de cra-

queo es eliminado del catalizador por comr bustién en el Fegenerador,

La comr bustién de coque es exotérmica, siendo lastemperaturas per
rrisibles en el Regenerador m4s altas que en el Reactor. El calor
prcducido por la combustién del coque es aprovechado para suminis-
trar el calor necesario para elevar la temperatura de la carga a la
tenmperatura de reaccibébn. E1l balance térmico entre el Reactor y Re-
generador y el transporte de catal izador de un recipiente al otro es
asegurado por la circulacibn del catalizador que se convierte asfi en
un rarinmetro fundamental de la operacibén de la "nidad de Craqueo

Carualitico.
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En resunien, la combustién del coque en el regenerador, produce el
calor necesario para suplir el calor de reaccibn del craqueo. Las

reacciones producen a sv vez el carbon necesario para la conmbus -
tibn, siendo el nexo entre ambas etapas, la circulacibén del cataliza-
dor. Resulta de esta manera que la formacibén de coque y su subse -
cuente comr:bustibén es la clave para exarninar las variables de opera

cibn,

Cabe mencionar que la capacidad de una unidad de craqueo catalftico
estd generalmente limitada por su capacidad de quemar coque( limi
tacione:;de aire, temperatura en el regenerador, tien: po de residen-

cia para la combustibén, etc.).

Las variables que afectan la produccién de coque son la calidad de
la carga, calidad del catalizador y la conversién. La conversién a
su vez depende de las condiciones de operacién. Dentro de este as-
pecto, se describe a continuacién la influencia de las condiciones de
operacibén y de la c onversibn sobre los rendimientos de los produc-

tos de la T'nidad de Craqueo Fluido.
Para estudiar la influencia de las variables de operacibén se acostum
bra hablar de intensidad (6 severidad de craqueo y de conversibn).

Para una carga deterru:inada la intensidad o severidad es tanto ma -
yor cuando las condiciones de operacibn son m4s severas, es decir

que la conversibn es n 4s elevada,

2.1 Variables de Proceso

2.1.1 L.a Conversibn, -

Para un hidrocarburo puro, se define como la
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cantidad de este producto desaparecido en el
tiempo. Para una fraccibn compleja de netr6-
leo la conversibn expresa la cantidad de gaso-
lina y gases producidos, Si I es el ™ en volumen
de productos cuyo punto de ebullicibn es supe-
rior al punto final de ebullicién de la gasolina,

la conversibn queda definida por:
C =100-1

La conversibn as{ determinada se conoce tan;-
bién conio conversibén hasta 230°F y no es una
m:edida muy correcta ya que asurre que todo ma
terial en los productos con punto de ebullicién
mmayor de 430°¥% no ha sido convertido— y pro -
viene de la carga incluso el coque. Por ejem:plo
si el punto 1inicial de ebulliciénde la carga es de
€00°T, todo producto con punto de ebullicién
menor de €90°F, ha sido convertido de la car-
1, pero como la conversibén solo mide hasta el
punto 430° %, los productos entre 430°F y 600°F%
no estdn siendo considerados cowio provenien-
tes de la reaccibn sino de la carga. Por lo tan-
to deber:os decir que el significado de la conver
8i6n real cambia con el punto inicial de ebulli -
cién de la carga. Una mejor medida de la con-
versibn es la llamada conversibn 207, que ex-
presa el » de productos sobre carga con punto

de ebulliciébn menor al 20% de la TBP de la car-

ga.
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Tiempo de contacto, velocidad espacial y

relacibén cataliz/oil (c/0)

TTn catalizador fresco es extramadaraente ac
tivo, pero la formacién de coque obtura sus
centros ~ctivos y su actividad decrece répi-
damente; al cabo de 30 miinutos de trabajo,

en contacto con una carga cualquiera, la ac
tividad del catalizador puede ser la n:illoné-

sirnra parte de la inicial.

La actividad media durante la fase de cra -
queo es funcibn de la djacibn de esta fase,

Por otro lado la actividad del catalizador re
generado es funcibn de la cantidad de coque

remanente, que contiene despiés de la rege-
neracibn, la actividad de un catalizador rege
nerado es giempre menor a la de un cataliza

dor fresco.

Se ve as{ que la intensidad del craqueo es
elevado, no solo si la cantidad del cataliza-
dor por unidad de carga es importante sino
tanr-bién si la actividad media es elevada, Ios
parin:etros traducen esta primera influencia:
la velocidad espacial y la relacién catalizador/
aceite, la segunda ser4 discutida en el pirra-

fo 2. 3.

La velocidad espacial (M/hr/M) representa

el flujo en peso por hora de carga relacio-
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nado al peso del catalizador en la zona de reaccidn;
la velocidad espacial es también expresada a partir
de volimenes y se anota v/hr/v.

La relacién c’/o, es la relacién del flujo por hora en
peso del catalizador y el flujo en peso por hora de la

carga.

TEMPERATURA DEL REACTOR. -

La temperatura del reactor se determina por el con-
tenido de calor de la carga y por la cantidad de catali-
zador que estd circulando a través del tubo elevador
con la carga de alimentacién (Relacién Catalizador/
Aceite) aumentando la temperatura del reactor, au-
mentar?Z la conversién, pero la misma carga puede
ser desintegrada a la misma conversién a diferentes
temperaturas del reactor 6 cambiando la relacién de
carga combinada. De hecho, los cambios en la tem-
peratura del reactor se usan generalmente para ajus-
tar el nivel de conversién después de haber fijado

las demds variables.

Un aumento en la temperatura del Reactor (A conver-
sién constante) produce los siguientes efectos:

1. - Mayor rendimiento de Gas Seco.

2. - Un aumento en la produccién de propano-butano
3. - Disminucién en el rendimiento de gasolina

4, - Aumenta el nidmero octano claro de la gasolina

Un cambio de la temperatura del reactor produce un au-
mento en la conversién y una disminucibn directa en el
% del coque, sin embargo el aumento de la temperatura
del reactor, por medio del aumento de la conversibn

afecta indirectamente el rendimiento del coque.
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T'na relacibn entre las variables de opera-

cién y la conversibn ser4 de la forma:

C
- +f ABPTFRV
Ve )

Donde C, representa la conversién y los
otros térmrinos representan a las demrds va-
riables de operacibn (temperatura del reac-
tor, velocidad espacial, presién, relacibn,
catalizador/aceite, calidad de la carga, con
versibn, etc.). Todos los valores excepto

¥ que es las constante de la velocidad decra
queo de la carga, rerresentan factores b4si
cos que afectan la intensidad de las reaccio-
nes de craqueo y el producto de estos facto-
res se puede llaniar intensidad de craqueo(I).

Entonees la relacibén anteri or se convierte:

C = I
(100-C) ¥

Tiempo de contacta -

En el craqueo catalitico fluido, el tiempo de

contacto @ (en minutos) estd definido por:

Q = 60
M/hr/M. C,0

Si M/hr/eM permanece constante para un ra-
te de carga dada (se mantiene estable el ni -
vel del reactor) y si ¢/o aumenta Q decrece,

el catalizador tendrd menor tiempo entre
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regeneraciones y serd més activo dando mayor

conversibn.

Por ejemplo, si el nivel del reactor se aumen-
ta:
a) Aumenta el catalizador en la zona de reac-

cién y aumenta el % de carbébn

b) Aumenta 0 entre regeneraciones y disminu
ye la actividad promedio del catalizador y

la conversibén,

El resultado neto de aumentar el inventario del
nivel de catalizador del reactor tieane pequefia
influencia sobre el aumento en la conversién que
la velocidad espacial puede tener ®en una varia-

cién de un craqueo normal.

Para un determinado M/hr/M cuanto més eleva
do es C/O menor ser4 el tiempo de contacto y

la actividad media del catalizador serd més ele
vada. Es decir que C/O y M/hr /M tiene efectos

nversos sobre el craqueo.

2.2 Propiedades de la carga:

2.2.

1

El rendimiento y la calidad de los productos de
craqueo catalitico estar4d relacionados con las

propiedades fisicas y quimicas de la carga.

Entre las propiedades, las que més signifi -
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ficado tienen son: el punto de ebullicién prome
dio, distribucibn y tipo de carbonos, la concen
tracién de Nitrégeno BAsico y el total de Azu-

fre.

No todas estas propiedades son necesarias pa-
ra calcular el rendimiento de cada producto

craqueado.

I.a tabla N° 1 muestra~- estas propiedades,

7% Atomos de Carbono
en la estructura
Punto Trac, Frac.

ERORER0 Ebulli _ AromA4tica Saturada N* eieal
ci6bn Naf- Para Naf- Pam Ba- de
Prom. tencs finas tenos finas sico  Sulfuro
Coque >4 X X X
Gasolina b X X
Total Gas X X X X
Isobuteno X b4 X
Butano Normal X X b.¢
Propileno X X X
Propano X X
Etano y Ligeros ¥ X X
Octanaje de la
Gasolina X X X

TABLA N° 1 : 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 Caalf-
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tico debemos considerar que es lo que suce-

de en el Craqueo Catalitico de Bidrocarburos

Puros:

a.

lL.as parafinas craquean preferentemente
en aqguellas uniones donde se producen
fragmentos que contienen tres o cuatro
carbonos., l.as parafinas norn:ales tien-
den a craquear en enlace ¥ -Carbonoy
muy del centro de la n.olécula, de mane
ra que la produccién de amMetano y Etano
sea bajo. Las cadenas grandes tienden a
craquear simultdneamente en diferentes

sitios.

T.0os naftenos (cicloparafinas), también
tienden a producir fragmentos de tres o
cuatro 4tomos de carbono y craquean tan
to en el anillo como en la cadena, espe-
cialmente si la cadena contiene mds de

tres 4tomos de carbono.

En los arom4ticos sustitufdos eh enlace
de anillo es selectivamente atacado, de -
jando en el extremo un anillo de arom 4-
tico descubierto, Esta reaccibn se hace
mé4s extensiva, si los grupos sustitufdos

contienen m4s de tres 4tomos de Carbono,

Las ole-zlinas , reaccionan como las para
finas excepto que mucho mdis rapidamen-
te. Adern4s ocurren muchas reacciones

secundarias y auxiliares.
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Los siguientes andlisis son necesarios para
definir las propiedades esenciales de las car

gas para Craqueo Catalitico!

- Cravedad Especifica APl a €0°W

- Destilacién ASTM

- Indice de Refraccibn

- Porcentaje en peso de azufre

- Viscosidad cinématica de 100°% y 200°™

- Separacibn de los saturados por Silice GEI.

- Distribucibn del tipo de Carbono

Para encontrar la distribucibn del tipo de
Carbono. En el Laboratorio se utiliza el n.é
todo n-d-M, que recuiere Gnicamente el co-
nocimiento del indice de refraccibén y de la d=r
sidad (a 68°T, a no ser cue el contenido en
parafina sb6lida exija trabajar a 158°™) junto

con el peso molecular,

Ect4d basado en relaciones lineales entre la

composicién de las fracciones de ¥idrocar-
buros y las propiedades citadas, antes ydes
pués de una supuesta hidrogenacibén., Las re

laciones se exnresan por las ecuaciones.

Porcentajede C= a 4+ bAd+ c B n
m

Donde '"Porcentaje de C', es la proporcibu
del Carbono presente, distribuida en estruc

turas aromdticas, nafténicas y paraffnicas;
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a, b, c son constantes, m es el peso molecu-
lar., Ad y On son las diferencias en densi-
dad e indice de refraccibn entre los valores
detern.inados para la miuestra y los corres-
pondientes a un Hidrocarburo Tébrico de pe-

so m:olecular infinito,

F1l peso molecular se puede determinar con
una férmula empirica que correlaciona apro
ximadamente el peso molecular con el punto
de ebullicién promedio (MABP) para las car

gas de Craqueo Catalftico.

MARP = 212.5 4 1.49¢ Peso Molecular

O bien, se puede determinar con ayuda de

curvas ya establecidas.

Utilizando el mnétodo n-d-M en el Laborato-

rio, encontramos para la carga:

a. Cn = 1 de Atomos de Carbono en los
anillos nafténicos.

Cp = ™ de 4tomos de Carbono en los
anillos parafinicos

Ca = " de aforr-os de Carbono en los

anillos arom4ticos

b. Separacibén de la fraccibn saturada de la
carga por Silica GEL

c. Anélisis de la fraccifn saturada, de don-
de se halla:

Cg = % de &tomos de Carbono en los Iso
y N parafinas, como también las
cadenas laterales en anillos naf-
ténicos,
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= 7 de 4tomos de carbono en anillos

nafténicos.

s Tomando la diferencia:
[ -p -

7 de 4tornos de carbono en aiillos
nafténicos condensado en anillos
arcn.4ticos. -

7% de 4tomos de Carbono en las ca
denas parafifnicas en anillos arom4
ticos y en estructuras nafténicas
arom4ticas asociadas.

Nota: s y a denotan asociacién con las fracciones

saturadas y aromdticas respectivaniente.

Influencia de las Propiedades de la carga en los
rendimientcs de los productos de Craqueo Cata-

litico:

a. Punto de Ebullicién Promedio:

Al aumentar el punto de ebullicién promedio
de la carga, resulta”’aumento en los rendi-
mrientcs de todos los productos craqueados,
lo cual se muestra por el aumento en el ni

vel de conversién, como se detalla en la fi-
gura N° 1, I.a correlacibn indica que el pun
to de ebullicién promedio no tiene influencia
en el nGdmero octano de gasolina. Esto nos

dice aue generalmente el cambio de Ndmero

Qctano acompafiado de un aumento o dsminu
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ci6n en el rango de ebullicién de la carga,
es el resultado de un cambio enr el tipo

de distribucién de Carbonos.

70
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=
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Fig, # 1

b. nvodificando la distribucién de parafinas

vy naftenos de una fraccibébn aromdtica:

Incrementando el contenido de carbonos en
las parafinas dienminuye el rendimiento del
total de gas, el nGn:ero octano de la gasoli
na y aumenta el coque. El rendimiento de

la gasolina permanece constante, pero hay
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una ligera disminucibn en la conversién, Es-

tas modificaciones se presentan en la Tig,

N° 2.

D CONVERSION K FeEse
40
GarScling Yo YO /-
| e

30

V4

—
R o 20 30
32 <o 10 o
22

Sin embargo, un cambio en la distribucibn
nafteno/parafina de una fraccibn saturadada
lugar a un aumento en el rendimiento total
de gas y una disminucibén en el rendimiento
de gasolina y nimero octano de la misma, el
coque permanece constante sin ningdn cam-

bio. Esto se puede ver en la Fig. N° 3,
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50 40 30%6 20 g .
5i se incrementa el porcentaje de Cp aex
pensas del porcentaje de C?S aumenta el
rendimiento del total de gas y disminuye
ligeramente el rendimiento de coque. In-
tercambiando 4torros de Carbono Nafté-
nico entre aromA4ticos y fracciones satu-
radas generalm.ente no se tiene ningdn
efecto en la distribuci6én de los productos.

Estos efectos se detallan en las Tiguras

N° 4 y N° 5 respectivamente,.
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Pig. #5
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d. Aumentando el porcentaje de Cp , dismi-
nuye por algdn tiempo el porcentaje de
A
Cn , produce un aumento en el total de gas

y baja el nimero octano de la gasolina.

Aumentando el porcentaje de Cz , dismi-
nuye por algin tiempo el por centaje de
C% , también aumenta el rendimiento de
gas, pero aumenta el nGdmero octano de la

gasolina,

Las figuras N° 6 y N° 7 nos muestran es-

te efecto:
Conversién % Peso

50 A —

40 |
5Q 4
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——

Gasolina % Vol.

Total gas %

Coque % Peso

. % G

A i i I

5070 3 o 20 10 0
04"
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rig. # T
[ Conversién % Peso.
r
e 4 e
n
i 1
n bR
:é 50 Total Gos %’P_g‘s_o”_,___
n
t
o
194
%
4 - o)
F___‘“____._______(i?ilu(, % Pcso.
e R ___.36
25 0
e, Cravedad API:

Un cambio en esta caracteristica de la car-
ga,serd debido 2 una modificacién en el ran-
go de ebullicibén o en el tipo de crudo del
cual proviene esta carga, Si la gravedad API
aumenta debido a que el crudo del que provie
ne la carga es mé4s parafinico (tiene un ma-
yor "K' UOP), puede anticipar los siguientes

cambios:

La carga se craqueard mAas f€cilmente, au-

mentando la conversién o serd posible una
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reduccibn en la temperatura del Reactor
a conversibén constante, podrid observar-
se un aumento en el rendimiento de gaso
lina y los productos tenderdn a ser menos

olefinicos.

El factor de Caracterizacién UOP (Uni-
versal Oil Products) viene definido por la

férr.- ula:

1/3

K = T
d

Donde T, es el punto medio de ebullicién
en grados Rankine y d, es la densidad re

lativa a €0°T,

Metales:

L.a mayoria de los crudos contienen com-
puestos ruetilicos, los cuales pueden en-
trar a la UUnidad de Craqueo Catalitico, ya
sea por arrastre o porque los compuestos
gean volitiles. De los metales comunes-
Niquel, Vanadio, Fierro, Sodio y Cobre
son particularmente nocivos. Cuando se
depositan en forma activa en el cataliza-
dor cambian la distribucién del producto,
ocasionando un aumento de produccibn de
Hidr6geno, produciendo envenenamiento
del catalizador, es decir que éste se desac

tiva. UOP ha establecido una relacién del
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contenido de metales en el catalizador de
equilibrio (de una unidad de Traqueo Cata-
litico Fluido) llamado factor metdlico que

viene dada por la férmula:

FM = 2,97 Fe + 0,04994 V +10(N20X Cut

+0. 0220 Ni)
FM = Factor métalico % peso
Fe = Contenido de fierro (% neso)

en el catalizador de equilibrio
v = Contenido de Vanadio (" ne -
so) en el catalizador de eaq.
Zu = Contenido de Cobre ("h peso)
en el catalizador de equlitrio
Mi = Contenido de Niguel (7 peso)
en el catalizador de equilibrio
Cuando FM es mayor que uno, hay peligro

de envenenamiento del catalizador,
Azufre:

El azufre es tan indescable en la carga de
plantas de Craqueo Catalitico, como lo es
en la carga de cualquier planta de una refi
nerfa, pues ocasiona corrosibén del equipo
y aumenta la dificultad en el tratamiento
de los productos. El contenido de azufre
en una gasolina catalftica con un punto fi-

nal de ebullicién de 400°F, tendr4d més o
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menos 10% del contenido total de azufre que
tenga la carga fresca, pero esta cantidad

puede aumentar rdpidamente, si la tempera-
tura final de ebullicibén pasa de 400°F, como
es de esperarse, mientras mayor sea el con
tenido de azufre en la gasolina, menor ser4

su susceptibilidad al plomo tetraetflico.

La figura N° 8 muestra para una determina-
da carga de gasbleos la variacién de la dis-
tribucién de azufre en los productos de Cra

queo Catalitico fluido con la conversibn,

Fig. # 8

80 .
Ac. Cfclicos

-

4
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; ol Grsolinn
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. ‘#___,-1.: Coque
o= X — = —
0 20 40 anomn 00

Conversién % Vol.

Para una conversibn tipica de la mitad del

Azufre es ccnvertido a HZS, la mayorfia del
resto van en los aceites ciclicos y pequefias
cantidades son distribuidas en la gasolina y

el coque. La distribuci6én exacta de azufre
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en el Hp S, gasolina, aceites ciclicos y co-
que varia con el tipo de carga, tipo de cata
lizador, conversidn y variables de proceso
(estudios realizados muestran que las varia
bles significantes son la velocidad espacial

y el tipo de carga). Se encontrd que el cam
bio de velocidad espacial tiene influencia en
el aumento de azufre en la gasolina, por ejm.
al incrementar la conversidn por reduccidn
de la velocidad espacial (mayor tiempo de re
sidencia) se reduce el contenido de azufre.
Cuando se aumenta la conversidn, con la tem-
peratura del reactor, hubo menor efecto en el
contenido de azufre en la gasolina.

A una conversidn constante, usando cataliza-
dor zeolita (mayor actividad) se producen
gasolinas que contienen mis azufre. Eviden-
temente, el aumento del azufre no se produ-
ce por el catalizador zeolitico, sino debido a
las altas velocidades espaciales que se em -

plean en este caso.

Propiedades del Catalizador

F1l catalizador que se usd en lasprimeras Uni-
dades de Craqueo Catalitico Fluido, era una
arcilla natural finamente molida y que se le

daba un tratamiento quimico para mejorar,
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su funcibén acidica. M4s tarde se desarrollaron cataliza-
dores completamente sintéticos, los cuales no eran supe
riores solo cataliticamente sino que tenfan particulas que
eran esferas casi perfectas, lo cual mejoraba el desempe

fio 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 2ai-
reado, se comporta como un liquido, permitiendo de esta
manera la circulacién y la factibilidad de colocar instru -

mentos para medir el flujo, temperatura, etc.

2.3.1 Catalizador Sintético:

Los catalizador sintéticos se preparan quimica-
mente y generalmente son catalizadores microes
féricos con las propiedades ffsicas deseables de
alta actividad inicial y buena estabilidad. Estos
pueden ser amorfoe y cristalinos. Su composi -

cién en 7}, peso es como sigue:

Amorfos Crisalinos o Zeolitas
Raja Alta
Alum, Alum:, XZ-25 XZ-3¢ DZ2-7
AlZ 03 13,00 28.00 °31.00 36.00 35,00
Si 02 8€.830 71.60 €8,4€¢ 63,44
Naz 0.03 0. 04 0. 0f 0.07 0.283
Fe Nn.03 0.n3 N, N8 0.0 0,20
SO n. 30 0. 60 0. 40 0, 40
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Pérdida por igni-
cién @ 1500°F 13m ".13.00 12201200 1300

Volumen Porocc/

gr.
ARBRD gr/cc

Conversibén Y Vol.50 20

0.77 QAM-0.8 N60N5% 047
0.43 0.3-046 0205 Q%
58. 00 84.0n 88-8989.09

Propiedades primarias de un Catalizador:

2.3.2.1

2.3.2.2

2.3.2.3

Area Superficial (S. A.)

Es el 4rea total presentada por el
catalizador y se determina por ab-
sorcidén de Nitrbégeno. Se expresa
en m2/gr. Pisminuye con el uso,
deactivaci6n del catalizador, des-
gaste y taponamiento de los poros.
Es una medida de la actividad del

catalizador.

Volun~en del poro (P. V.)

Es el volimen total de los poros
del catalizador, determinado por
absorcibn de Nitrégeno. Se mide

en cc/gr.

Densidad aparente (A. R.D.)

Representa el peso por unidad de

volamen del catalizador. Se deter-
mina pesando el catalizador conte-
nido en un volimen de 25 cc. Se ex

presa en gr/cc.
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Contenido de A1203

Es el porcentaje en peso de AIZO3,
del catalizador de equilibrio. Es una
indicacién de la calidad del catali-
zador en uso, tiene influencia en la
actividad del catalizador; depende
de la calidad del catalizador fresco,

que se va dicionando y de los facto

res que lo deactivan.

Contenido de metales

Las pruebas efectuadas en el Labo
ratorio, determinan el contenidode
Sodio, Fierro, Niquel, Vanadio y
Cobre, principales contaminantes
del catalizador y principales respon-
sables de la deactivacién y envene-
namiento del catalizador. En gene-
ral provienen de la misme carga de
ga$oleos, el fierro y el niquel son
producidos en parte por abrasibn

de catalizador sobre las partes in-
ternas de la unidad. EIl contenido de
carbbdn, que se reporta como porcan
taje en peso, es el carbébn deposita-
do sobre el catalizador durante la
operacibn y que idealmr ente puede ser
eliminado por combustién en el Rege

nerador.
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Medida de las particulas:

El porcentaje en peso de las particu
las de catalizador menores de 20, 40
y 80 micrones y el tamafio promedio
(APS) de las particulas de catalizador
ee reportan en micrones. Las pro-
piedades fluidas del catalizador son
una funcién del tamafio de las parti-
culas, La distribucién de las parti-
culas de catalizador para una Unidad
de Craqueo Catalitico, es el resulta
do de un equilibrio entre el desgas-
te, trabajo de los ciclones, carga,

reposicibén y tipo de catalizador,

Propiedades derivadas del catalizador:

2.

(98]

3.1

2.3.3.2

Conversibn:

Fs una medida de la actividad del ca
talizador y se determina procesando
un gasbleo bajo condiciones estanda-
rizadas, en presencia del catalizador
en prueba, El producto resultante se
destila hasta 400°% , la relacién de
residuo de la destilacién al volimen
de muestra procesada expresada en
porcentaje en volimen, es la conver

sién.

Factor de produccién de Carbén (CF)

Es una indicacién de la actividad y se
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lectividad del catalizador, un alto va
lor puede ser indicio de envenenamien

to del catalizador,

2.3. 4 Catalizador de Equilibro :

Se sabe cue el catalizador no interviene directa -
mente en las reacciones del Cracueo Catalitico,
més bien las acelera, las orienta e inhibe reaccio
nes pardsitas, sin embargo no permanece inmuta-
ble durante el procsso, se desactiva con el tiempo
(6 sea pierde parte de sus caracteristicas gradual
meante) y se recubre de carbdn (coque) lo que tam-
bién le hace perder su actividad, haciéndose nece-
sario eliminar este carbdn para volverlo a sus con
diciones de trabajo, esta eliminacién se hace con
aire (regeneracién) y asi obtenemos el catalizador

de cquilibrio.

2.3.4.1 CAlculo de la actividad del cataliza-

dor de equilibrio de una unidad de

Craqueo C=talitico Fluido. -

En papel logaritmico si graficamos

7 conversibén vs. tiempo (dias).

50

Conversién

4.0
(%vol.)

1 10 35 100
n (dias)
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Cttenemos una recta cuya ecuacibn

es:
A= X - c logn
En donde :
A S actividad (Conversién)
y Constante (actividad
inicial)
c : Pendiente de la recta
n 3 Tiempo (dias)
Célculo:

Consideramos la U"nidad de Craqueo
Catalitico Fluido como un reactor
completamente fluidizado, con inven

tario total de catalizador : 1.

Llamamos a : cantidad de catalizador
afiadido y removido co-
mo una fracci6n del in-
ventario de catalizador
por dia.

Entonces e-arg Fraccién del cataliza-
dor usado remanente
del inventario después
de n dias.

ae 20 + Fraccién del elemrento
diferencial del catali-
zador usado en n dias.

Por tanto la actividad de equilibrio:

A = Kgae-an dn-c(

7S
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“}
A = K-~ ca Ln n dn
23 )
-an
Ya que g ae dn= Invent. total: 1
°

Por tanto la actividad de equilibrio:

we
A= K- ¢ S e_x(Ln x- Lna)dx

Z.3
r>
A = K+ 2c3 (e xI_.nadx-2c3'
3 % .
‘gs:—x Lnx dx
&
A= K ,_c Lna - _c¢
2.3 2.3

e,
jeanxdx

“Integral definida

2.3.4.2 Teoria de la formacibébn de Carbbn en

el Catalizador:

1. WHSV = peso de carga por ho-
ra por velocidad espa
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. O : Tiempo de contacto o dc ..

sidencia

Es el tiempo (en minutos) en el

cual la carga estd en contacto
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con el catalizador desde el punto
de encuentro (parte inferior del tu
bo de levantamiento) hasta el reac

tor.
Z :c/o

Es la relacién de lbs /hr de catali-

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

WHSV O 1
€0 V4

Esta f6rmula tammbién se puede es-
cribir:
c/o = 60
W/B/WC/3
Torma generalizada aplicable a cual-
quier catalizador, cualquier carga
y cualguier temperatura. Ecuacio-

nes encontradas por el I'r. Voorhies,

Cc =+ AQ"
cf = Bv™
cf = 60 €c
WG
€0a Q" !

w

Por Gltimo reemplazando no s queda:

Cc : cantidad de coque que hay en ¢l
catalizador y que se esti forman-
do o quemando:
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1bs /hr cogue
lbs /hr cataliz,

V : Conversi6n
W: W/Hr/WC

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

n y m: Potencias que es una fun-
ci6én de la naturaleza del
catalizador (segin UOP
n =< 1/2)

Cf Carbén en la carga de ali-
mentacibn

Fn unidades de craqueo cataliti-

co fluido se acostumbra expresar

se refiriéndose a la relacibn ca-

talizador /carga , que es una fun

cién de G y W,

Sabemos que: cat. = Z = 60
carga W o

Sustituyendo para W = 60

yANC)
1 n
vV=(A VY o S
B
pero : @ = 60
Z
L S
Luego : V = (60)M (A)m (Z)m ,

n B



CAPITTLO III

UNIDAD DE CRACUEQO CATALITICU FLUIDO DE LA REFINERIA

"LA PAMPILIA"

Descripcien de 1a Unidad:

El Craqueo Catalftico Flufdo es un proceso para convertir hi-
drocarburos pesados (usualmente en el rango de ebullicién del
gasobleo) 2 hidrocarburos ligeros méds valiosos (especialmente
aquellos en el rango de ebull.ci6én de la gasolina y gases licua-
dos. Las reacciones se realizan en la presencia de un catali-

zador a cundiciones controladas de temperatura, presién y

tiempo de residencia.

El térrnino '"Unidad de Craquco Catalitico Fluifdo'", describe

la unidad de proceso en la cu:il el catalizador consiste de par-
tfculas muy pequefias, que al contacto con el vapor, se compor
ta como un fluido. Este catal.zador fluidizado fluird y es circu
lado de un recipiente a otro. La circulaci6n del catalizador es
usada para transferir calor cel regenerador al reactor, para
permitir obtener en recipienfes separados las reacciones de
craqueo y la regeneracibén del catalizador y para establecer y
controlar la temperatura de la reacci6n del craqueo. Las sec

ciones de fraccionamiento y zoncentracién de gases contienen



el equipo necesaric para condensar y separar la corriente de

vapores del reactor en productos especificados.

3.

1.

1

Descripcibén general. -

La carga fresca cunsistente en gasbleos provenien
tes de la 'nidad de Testilacién junto con los reci-
clos (fondos de l:. columna principal y aceite cicli
co pesado) es enviada al tubo ascendente del reac
tor, donde la carga combinada encuentra al catali
zador proveniente del regenerador (usualmente a
100- 1200° ¥) vaporizdndose por efecto de la tem-

peratura,

La mezcla de catalizador y vapores de hidrocar-
buro apruximada nente a 885-93N°F suben por el
tubo ascendente -7 entran al reactor, Fstos vapo-
res de la carga eievan el catalizador fluidizado,
produciéndose la: reacciones de craqueo, en las
que por rumpimicnto de las moléculas de hidrocar
buros se produce:i nuevos cornpuestos m4s ligeros
y coque, el cual <= deposita en la superficie de las

particulas del catilizador.

La mayor parte d2 las reacciones de craqueo tie-
nen lugar rmientras el catalizador y los vapores

suben por el tubo ascendente hacia el reactor; el
resto de las reacciones es completado en el lecho

denso del reactor.

Una plancha cunvexa en el fondu del reactor, enci-

ma de la entrad=a del tubo elevadour, asegura una
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distribucién uniforme de los gases en el reactor,
Después que el catalizador y los vapores de pe-
tr6leo pasan a través de la plancha perforada, la
reduccién en la velocidad permite que el catali-
zador se separe de los vapores de hidrocarburos,
excepto las partfculas m4s finas que son separa
dos en un ciclbén de una etapa situado en la parte
superior del reactor. Este reduce el contenido
de catalizador de los vapores a una concentra -
cibn que no es incémoda para el fraccionador,
Los gaees de hidrocarburos pasan luego al frac
cionador para ser separados en varias fraccio-
nes. L.os finus de catalizador que son retenidos
en el ciclén regresando al lecho del catalizador

del reactor a tra vés del tubo del fondo del ciclbn,

Ccmo resultado de las reacciones de craqueo en
el tubo ascendente y el reactor se produce una
depoeicibén 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 espacious entre las particulas del catalizador.
Fl catalizador libre de estos gases sale del strip-
per y pasa altubc de bajada. Una vAlvula deslizan
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 gas
tado que entra al regenerador es puesto en ccontac-

tu con una corriente de aire para quemar el carbébn,
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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 cue ha sido distribuido por
un sister:a de tuberfas con toberas. Il.a combustién
de la materia carbonosa depositada en el cataliza-
dor comunmente llamado coque 6 carbbén aumrenta

la temneratura del catalizador aproximadamente a
1200°F. EIl catalizador regenerado pasa luegou al tu-
bo de bajada del regenerador y luego de pasar a
través de la vdlvula deslizante del catalizador rege
nerado se mezcla con la carga combinada y se rei-
nicia el ciclo de operacién, Este flujo de catalizador
regenerado caliente del tubo de bajada del regenera
dor es controlado con la vidlvula deslizante, de tal
manera que se obtenga la temperatura constante de

seada en el Reactor.

Los gases producidos en la combustién del coque se
elevan a través del fegéneradof y>sa"1en pbr'dbs ci-
clones de dos etapas. De la parfe s'uﬁei-iof'del Re-

generador estos éasreé pasan 2 través de \'ma.)vélv:i;
la deslizante, la cual es regulada por un controla-

dor de la presién diferencial reactor‘—re‘generador y
a través de la cdmara de orificio reductora de pre-

sibn , sale a la atmosfera.

La figura N° 9 muestra esqueméticamente la Unidad

de Craqueo Catalitico de la Refinerfa ''"La Pampilla'.
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n"IG6G . A& 9)

1.2 Descripcibn de los equipos principales. -

A.

Reactor:

Fl reactor es el recipiente de aceru superior
en la estructura reactor-regenerador. Sus prin-

cipales funciones son:

2) Suministrar una zona en la cual se realice

la reaccibn final del craqueo,

b) Proporcionar un espacio para la separacibn
del catalizador y los vapores de petr6leo

c) Proporcionar un lugar para el ciclén, el
cual recupera un gran porcentaje de los fi-

nos del catalizador arrastrados por los gases,

Regenerador, -

Es un recipiente de acero al carbono forrado in-
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ternamente con concreto. Est4 sitvado en la par

te inferior de la estructura reactor-regenerador.

Sus funciones son:

a)

b)

Proporcionar un lugar para quemar el carbén
del catalizador gnstado que regresa del reac

tor.

Proporciorar un lugar paralos cicnes de dos
etapas situardos en la parte superior del rege-
nerador donde la mayor parte de los finos del
catalizador (que estdn escapando con los ga -

ses de combustién) son recuperados y rctor-

nados a la fase densa del leeho~catalitico, a

través de los tubos de bajada de los ciclones.

Los gases que salen de los ciclones pasan a
través de la vdlvula deslizante regulada por
el controlador de presibn diferencial reactor-
regenerador, y luego a través de la cimara
de orificios, la cual tiene por objeto reducir

la erosibén de la v4lvula deslizante.

Stripper del Catalizador:

Es un recipiente que se encuentra acoplado al
costado del reactor cercn al fondo de éste. s
te dispositivo consiste de tres platos deflecto
res perforados, los cuales estdn instalados a
un fingulo de 45°, Estos deflectores tienen por
objeto propcrcionar una mejor distribucién Ac
vapor de agua para stripping, el cual entre por

debajo del plato deflector inferior,
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El coque formado por el catalizador en el tu-
bo ascendente y reactor es vwna mezcla decar
bén e hidrocarburos pesados, El vapor de agua
desplaz a los vapores de hidrocarburas que
ocupan el espacio entre las vart{culas del ca

talizador.

Ciclones.:

El aire 6 vapores de hidrocarburos que dejan
el lecho catalitico, lleva coneigo una canti -
dad de catalizador., l.as particulas m4s pesa
das regresan al lecho por gravedad, perolas
partici:las m4s pequedias deben ser recupera
das por medio de vn equipo especial, Paraes
ta unidad se dispone de un ciclén de simple
etap2 en el reactor y dos ciclones de dos eta

pas para el regenerador.

Los ciclones consisten de una c4dmara en es-
piral con una entrada tangencial. Los gases

de hidrocarburos 6 de con'bustién salen por

la parte superior del ciclén, mientras que el
catalizador sale por el fondo cbnico y entra

a la tolva de separacién, Los gases que entran
a la c4r-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.

Colu:mna Fraccionadora:

La Seccibén Fraccionad ra de la unidad de Tra

cuveo Catalftico Fluido, es muy similar a2 la de
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una unidad de Destilacibén de crudo., En ambos

casos la gasolina es el producto superior y los
productos m4s pesados son obtenidos en extrac
ciones laterales. La operacibén de la Tracciona
dora de la " nidad *7ZC difiere en dos aspectos

i portantes:

2) Por eldo~:o sale una gran cantidad de ga-
ses juntar-ente con la gasolina
b) ientras que la entrada de calor a una frac
cionadora es siempre minimizada, la car-
ga para una fraccionadora de FCC son va-
pores sobrecalentados y la liberacibén deca
lor es la operaci6n mayor,
IL,os vapores del reactor entran en el fondo de
la Torre Fraccionadora a una temperatnra apro-
xin:ada de 900°T y deben ser enfriados a 650° T
de poder iniciar el fraccionamiento. Los gases
del reactor estin por lo tanto en contacto con
una gran corriente de lodos circrlada desde el
fondo de la fraccionadora a través del genera-
dor de vapor de fondos de la colun na y del in-
tercambiador de carga fresca, regresando 6
platos arriba del fondo de la fraccionadora. Es-
te sistema de circrlacibn de lodos enfrfan y la-
van los vapores del catalizador arrastrado. Una
corriente q:e se saca de la circulacién de lodos
es llevada al asentador de lodos donde se recu-
pera el catalizador asentado en el fondo y una
corriente de lodos ''diluidos' se recircnula por

el tubo elevador al reactor. FEl aceite clarifi-
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cado proveniente del dor: o del asentador de lo

dos se envia cori o nroducto a tanques.

Loos vapores desrecalentados llegan a la sec -
ci6n de recirculacién pesada y pasan 3 través
de 4 platos hacia el plato de extraccibn de acei
te ciclioo pesado. I,» recircuvlacibén pesada pue
de obtenerse como producto y recircrlarse has

ta su tercinacibn al reactor.

El aceite ciclico ligero, sale del plato de ex -
traccibn y la corriente de recirc:lacién es di-
rigida al rehervidor del agotador y lhego 2 tra
vés de un enfriador 2l absorbedor de esponja
con:o aceite pobre (esto en la Secci6n de Re-
cuperacién de (Gaees), El aceite rico del absor
bedor regresa a la fraccionadora arriba del
plato 8, El aceite ciclico ligero que va al ago-
tador, despuwés de sn agotamiento se enfria y

se envia a tanques,

JLos vapores de gas y gasolina salen del domo
de la fraccionadora, los vapores de gasolina
se condensan y recogen en €l acuvmulador. El
gas del acumulador se envia 1 la 1'nidad de R
cuperacibén, asf corro la gasolina inestabiliza-

da.

Cé4lculo de la cantidad del Coque Cuernado:

A. An4lisis Orsat tipico de los gases de con b stién del rege
nerador:
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CO2 ’ 10.8 % Mol

CO $ 6.9 % Mol

O2 : 0.2 7 Mol

N2 : 81.5 % Mol

HZ : 0.6 % ool
100. 0 %

Para los c4lcvlos se tomma comc base : 100 moles de ga
ses de combustibn

Moles Moles

T Mol Moles de O2 Hz de C
CO2 10.8 10. 80 - 10.8
coO €.9 3. 45 - 6.9
UZ 0.2 0. 20 - 2
HZ 0,8 - 0. ¢ -
N2 81.5 - - =
100. 0 14,45 0.6 17,7 *

* Total de carbén que ha combustionado

Reacciones de 1a Combustibn:

A H O H
BTU/mol BT'/lb
CcC + o, — <O, 141, 55 14,155
C + 1/2 0, — © 39. ¢4 3,964
d - = . , €€
P2+l/2 o, — 2o 516,62 51, €62

Aire : 79.1 % Mol de N2 y 20.9 " de O2

20.9 Moles de O3

100 moles aire 81.5 Moles de N

— y x
79.1 Moles de N
100 moles aire

100 moles gas comb
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= 21.5 moles de O2
100 moles gas comb.

Por lo tanto 21. 5 es la cantidad de moles de (')2 del aire
utilizados para._produvcir 100 moles de gases de combus -
tibn, como salen solamente 14, 45 moles de O2 como CO2
y CO que dan entonces : 21;50 - 14,45 = 6. 05 moles de
O2 qie han pasado a agua por 100 moles de gases de com-~

bustibn.

E, Carbbn e Fidrbégeno:

17,7 Moles de C x 12 1bs. € = 212.41bs. carbb6n
100 mol. gas comb, Mol, de C 100 mol gas
comb.

De acverdo 2 la combustién de agua
\.)2 = 2H2 — ZHZO

H_ (enelcoque) = 6,05x2x2= 24, 201bs de H2
2
100 mol gas comb,

G 2/12.9 ¢ 24.20 = ths $é cogus
. La cantidad de aire requerido: 10c mals. & gae ol
81. 5_moles de N2 x 28 lbs aire = 2282 |bs fjre
100 moles gas comb, Mol N2 100 ntola ce
gas Comb.
21, 5 Moles de O2 x 32 lbs aire = ¢88 lbs aire
100 mol gas comb, Mol O2 100 mol gas ccmb,

De Ey¥%: 2970 1bs de aire
100 mol gas comb = 12.5 lbs de aire
lbs de coque

23¢€. € 1bs de coque
100 mol gas comb

G. Considerando que el aire neto tfpico para una carga de

7000 B/Dy 6.5 % de coque (corregido por la humedad)al
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regenerador es :

71,947 lbs. aire seco
hora

Por lo tanto:

71,947 lbs. aire seco/hora = 5810 lbs. coque
12. 51bs. aire/lbs. coque hora

si se multiplica lbs. coque/hr. por lbs.carga fresca/hr.
se obtendrd el 7, de carga fresca convertido en coque (en
nuestra Refineria vard de € - 7% en peso).

Calor de Combustibn:

Para la primera reacciébnde C -3 C37 (C + 02—-’ COZ)

212. 4 lbs, de carbbn x( 10.8 )x 14155 BTU =
17°C moles gas comb, 17,7 1b (C.,CO?)

= 1.%34 x 106 BTU

17" mol. gas comb.

Para la csegunda reaccién de C--» CO (C +L02.q Co)

2
212.4 lbs. de carbébn X 6.9 ) X 3964 BTU =
17 moles gas comb. 177 1b (C . To)
o €
= 2.33x1" BTU

100 mol gas comb.

Dara la tercera reaccibdn de HZA—ﬁ» HZO (H2+ Al 02.,H20)
2

I
24-20 P8 H, x <

100 mol gas comb,

6
1.25 x 10 BTU
170 mol gas comb.

Luego el calor de combustién total ser4:
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l-’J6 (1.334 + 0,33 «1,25) BRTU

100 moles gas comb.

Por lo tanto, el calor generado por libra de coque ser4:

3.414 x 1'16 BTU
100 moles gas comb. = 14, 400 BTU
236.6 lbs. coque ibey Hdaie

10D mol, gas comb.

E1l total de calor de combustibn se;ﬁ‘ :

14,400 BTU x 5810 1bs.coque = 89.6 x 106 BTU
Ibs. coque hora hr.

Balance Térmico Regenerador - Reactor:

De acuerdo a la primera ley de la Termodifiamica '"La Energfa
total de un sisterna no se crea ni se destruye', que expresado
nara el balance térmico seria:

Energis que entr2 = FEnergia que cale del 4+ Energia acumula-
2] sistema sistema da en el sistema

Se asume commo despreciable las entalpias H de :

la purga y reposicifn de catalizador
lo removido por el vapor de stripping
lo removido por el vapor de agra del aire y

el flujo de inertes al reactor.



DIAGRAMA PARA FT BALANCE TERMICO:

PRODUCTOS DE REACCION+

VAPOR DE AGUA +FINDS DE

CATALIZADOR + INERTES.
GASES DE COMBUSTION +

VAPOR DE AGUA + FINAS DE
CATALIZADOR

"KEACTOR
) REAccION
VAPOR DE
STRIPPING
CARGA FRESCA +RECICLOS +
CATALIZADOR +COKE + GASES.
CATALIZADOR 1
+
CoKE
b g
YAPOR

REPOSICIOW DE CAT

Q COMBUSTION

PURGA DE CAT.

AIRE SECO
AGUA L humedad )



CATALIZADOR
-'-
COKE

PRODUCTOS DE REACCION:
GAS,LPa,casoLina,LCo

iy HCo,L0DOS +VAPOR + |NERTES +
FiNOS
OASES DE
ComausTIoN
(@ reaction)
-
Creen TRESCA 1
2 Reciclos,
. (ajjzﬂgz-do/

——==LCO
d-——— 40
- LODOS

(Q comsusTion)

AIRE SECO
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Balance Térmico en el Reactor (Rx). -

Temperatura Fase: Temperatura de la fase densa del

Reactor (900°F)

Entalpfas (BTU/hr)

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

Carga fresca x ¥

1
Reciclos £ I7
' 2
Vapor de stripping ; 133
Coque + H
4 4
Zalor de Reaccibn
Pérdidas de calor
Catalizador
; HRx =C

Balance Térmico en el Regenerador (Rg). -

Terrperatura Base : Temperatura en la fase diluida del

Regenerador (1168°F)

Entalpias (RTU /hr. )

Ai + B
ire !
CToque g B
11
Calor de combustibén :-AHIII
Pérdidas de calor : QRg
Catalizador : M
cl
Z FTRg =0

Relaciones para el c4dlculo de entalfias:

Momenclatura:

Entalpfa de los reciclos RTU/hr



Reactor:

Tcc

TRx

TRg

vap T

vap B

cl

c2

Carga

Reciclos :

53. .

Entalpfa de la carga BTU/hr

. Temperatura de la carga comkti

o

nada °¥

Temperatura del reactor, °™
Temperatura del regenerador, °%
Temperatura base ° T

Entalpia del vapor a su tempe-
ratura T, °%

Entalpia del vapor a la temre-
ratura base, °%

Entalpfa del catalizador en el reac
tor

Entalpia del catalizador en el

regenerador

H, = (1bs/hr) (h Tcc - h TB)

F’Z = (lbs/hr) (¥ TRx- h Tcc)

Vapor de
stripping: Hy® (Ibs/hr) (h vap T - h vap B)
Coque H4 = (lbs/hr) Cp (TRx - TB)
Calor de
reaccibn: GPS = Calculado con f6rmula (%)
v s <+ =
(a) D HRx 1 H2+ H3 H4+0H5 QRx
- H =0
cl

Regenerad r:

Aire
Coque $

Calor de

HI = (1bs /hr) CTp (Taire - TB)

HII- (lbs/hr) Cp (TRx - T_)

B

con:bust. : AHIII= Calculado con f6rmula (*3%)

T HRg = H +H - -H =
(b) 5. HRg = R, u*AHm Qrg - H_,

z 0
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(*) El calor de reaccibn en el Reactor, varfa con la conver-
sibn Dart y Ublad (Chem. Eng. Process, Vol. 45 N° 2,

Feb., 1949, pag. 110) encontraron la siguiente formula:

a¥, = Q1 7 4 BT1/hr

q = Calor de reaccibébn RTT'/1b

= = Carga fresca Ton/T

(**) EIl calor de combustién. - Es costumbre considerar al
cogue como una mezcla de C e R y determinar su calor de
combustibn a partir del porcentaje de estos elementos
El % de HZ en el coque puede ser determinado con el
anilisis Orsat de los gases, Emerson y Wanderlich
(Pet, Rf, vol, 35, N° 2 - Enero 1958, pag. 135) en -

contraron la siguiente f6rmula para el calor de com-

bustibébn del coque.

q = 3960 +10150 (CO, /Co +CO,) (1 - F/K)+57. 520
(/%) , BRTU/Ib
g = 8.71422.33 (CO,/ Co +CO,) (1 - H/K)+126. 54

(F/%) x 106, RTT'/ton.

AB = 0.3633%0.931 (CO,/Co +CC,) (1 - H/X)

+5.277 (H/%) | x ¥ x 10  BTU/Ton

en el coque y CO y CO_ en

Donde (H/,'{)) fraccién de H 5

2
el Orsat.



- 3z

55..

Entalpfa del Catalizador en el Reactor y Regenerador:

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

Enel R dor: ¥ _=(H_ -+ 1 4 - Q1
n egenerador: H_,=( I HII + HIII QRg)

utra forma de deerminar las entalpifas del catalizador en el

reactor:
Reactor
B = C x Cp (Trx - Tb)
cl
-F1 = C x Cp (Tb - Trg)
Sumando P(':l -_H"1= C x CTp(Trx - Trg) = - Hc = TxkCp
¢ (Trg - Trx),- ¥_ = Cx Cp (Trg - Trx)
. -H o {\ P / :1 - . -
R R cl & x P \ Iﬁg TI‘x )
© = Circulacién de catalizador 1b/hr.
3 o) = Calor especifico del catalizador, BRTU/1b°F
H, = Entalpia del catalizador, BTU/hr

Te la misma manera se determina en el regenerador .

Cdlculo de laCirculacién de catalizador. -

_’ubjetivos. -

a) Determ:inar la relacibn catalizador/carga (variable de
operacibn)
b) Determinar el desgaste de tuberfas y vdlvulas, por

donde circula el catalizador.
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Ejemplo de un Balance Térmico RPeactor-Regenerador y

cdlculo de la circulacién del catalizador.

(VIR PICGITR. # 9n )

Segin la figur= Gg ~encerramos con Ifnea continuada lo
que entra y lo que sale del reactor y con linea punteada lo

que sale y lo que entra al Regenerador.

Balance Térmico en el Reactor, -

Tomando como temperatura base: 900°% (Temperatura de
la fase densa del Reactor). El cuadro que se presenta a con-

tinuacién detalla el balance térmico de los productos que enfraxn



VAPOR

CATALIZADOR
COKE
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KEPaSICIoN CATAL2 .

Fig. # 9a

PRODUCTOS Di REACCiON
YAPOR r FINOS CAT.*INERTES

GASES DE COMBUSTION® |® ® o o
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y que salen del Reactor. Se considera lo que entra como ne-

gativo y lo que sale como positivo.

]

| AH EBTU/hr!
BRPD | lbs/hr |IT°F E_TBOF fBTU/lbéxloé

Carga fresca 7000 | -91879 | 344 | 900 | -420 40
Reciclo de HCO 424 | - 8729 900 | -425 | 4
Reciclo de Slurry | 233 f
Vapor stripping*#* - 1474 | 300 | 900 l n.5
Gases inertes * - - = = 5 |
Coque 5810 | 900 | 900" 0 In
Calor de reaccibn ; 91879 110 ': 10

|
Pérdida de calor | QRx
Catalizador % E -C [1168 | 9n0 64 |-64C
Prod.reaccibn *vii
por 4+ inertes i - = = = = -

|

Haciendo el Balance de los BTU/hr se tiene:

54.5 +Qrx - 64C =

0

(1)

El AH se encuentra en las curvas de contenido de calor, desa

rrolladas por la Shell. Cuando la temperatura real es menor

que la temperatura base las AF son negativas,

* La cantidad de inertes hay que estimarla (TTOP dié

lbs/hr inertes = 0. 00135 C lbs/hr de catalizador

que circula) que para nuestro caso es tan pequefio

que se desprecia.



Con presibén del Regenerador y la temperatura base
recurrimos a las tables de vapor y encontramos el

AH para el vapor de stripping.

AV inertes = Cp inertes (temp. salida de y 0 BTU/I+

gases del Rg - Th)

0H coque = Cp coque (ten:p.del coque ~ N BTU/ ™
en el Rx - Tb)
etk A Hcatalizador = Cp cat. (Temp. del catal.x64 BTU/1b
en Rg - Tb)
lbs /hr T TR A H

Catalizador que entra -C 1170 900 64
Catalizador que sale © 900 900 0

Se considera que:

Cp coque = 0.22 BTU (Dado por UOP)
Ib °F

Cp catalizador=20.24 - 0.25 BTU (Dado por UOP)

Ib° ¥
Tp nire =~ 0.241 RTU (Perry)
lbew
T =  Temperatura real
TR = Temperatura Base

Ralance Térmico en el Regenerador. -

Para el balance térmico en el regenerador se toma como tem
peratura base : 1168°F (Temperatura de la fase diluida del
regenerador), El cuadro que se presenta a continuacién mues

tra el balance térmico de los elementos que entran y que sa-



59..

len del regenerador. Tgualmente se considera lo que entra co

mo negativo y lo que sale como positivo,

Tow TB°F‘_BT?J}/I1H fll‘%“
T ' o

Coque 900 {1168 |-59 ] 0. 35
Aire seco 290 | 11€8 |-210 5'15. 00
Agua 290 (1168 [-200 [ 0.20
Vapor arrastrado - - - | = i
Calor de conmbustién - - - -':89. 60 !
Pérdidas de calor QRg
Catalizador* 900 | 1168 [-64 [64C
Cases de combustibén = N = =
Vapor 4 Finos 1163 | 1168 (0 n
Inyeccibén de catalizador 0
Purgas de catalizador 0
Haciendo el balance de losBTU/hr. se tiene:

-74 4+ Qrg 9 (2)

El calor de los gases de comrbustién es exotérmico:

A H coque = Cp Coque (901

4 H aire seco = Cp aire (290-1168) =

41 H vapor de agua

< H vapor arrastrado.

- 11€8)

= - 59 RTI/lb

- 210 BT /1b

lo encontramos en las tablas de
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* AH catalizador = Cp catalizados(900 - 1168) = 64 BTU/Ilb

1b/hr T°F TB°F AW
Catnlizador que entra - 9n0 1168 -64
Catalizador que sale C 1170 1168 —
Resumiendo se tiene:
Balance térmico del reccctov . :55.0 4Qrx - 64 C =0 (1)

Ralance térmico del regenerador : -74, N4+ Crg+64 C = 0 (2)

Segin UOP las pérdidas de calor se reparten : 1/3 para el

reactor y 2/3 para el regenerador 6 sea :

Qrg = 2 Qrx (3)

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

Qrx = 19/3,w°% 6 x 10° BTU/hr
Crg = 12 x 10" BTU/hr
y C= 0.95x 106

Circulacibn de catalizador 950, 000 1b/hr.

Efectos de las variables en los rendimientos de los productos

de la T'Tnidad de Craqueo C alitico Fluido. -

Una Refinerfa, una Planta o una TJnidad de Proceso puede con-
siderase en primer lugar como una "'red" por donde circulan
liguidos y gases, esta idea va asociada al equipo necesario pa-
ra el manejo de fluidos: tuberias, vAlvulas, tanques, bombas,

compresores, etc,

De esta primera concideracién deducimos nuestras primeras

variables de operacibn gue son las caracteristicas hidrA4ulicas
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de flujo de fluldos; estas son: flujo, nivel y presibn.

En segundo lugar, en una refinerfa suceden intercambios tér
micos, asociemos a esta idea todo el equipo de intercambio
de calor, intercambiadores, condensadores, calentadores, re
hervidores, hornos, etc. y de aqul extraemos nuestra cuarta

variable de operacibn, la temperatura.

En tercer lugar, en una Refineria, los procesos pueden com-
prender tanto transferencia de materia (destilacibn, abeorcibn,
etc) como reacciones quimricas, operaciones que para realizar
se necesitan de presiones yttmperaturas y en caso de ciertas
reacciones se recuiere ademds de catalizadores. Para el caso-
concreto de unidades de Craqueo Catalitico, interesa los efec-
tos que el cambio de estas variables ocasionan sobre el proce-

so (rendimientos y calidad de los productos).

Variables de operacibn. -

Las variables de operacibn en una Unidad de Craaqueo Catalfti-
co se puede agrupar en variibles independientes, variables de

pendientes y la conversibn,

Variables independientes. -

Estas son determinadas por las condiciones de operacibén y ca-

racter{sticas de la carga. Tentro de estas se puede considerar:

a. Temperatura del reactor

b. Velocidad espacial

c*® Presibn

d. Temperatura d¢ preczlentamiento de la carga
e. Calidad de la carga

f. Calidad del catalizador



a)

b)
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Temperatura del reactor. -

Es la principal variable operacional, enteramente in
dependiente, y de accibn bastante sensible. Es fijada
indirectamente por el contenido de calor de la carga
ccmbinada, por la cantidad de catalizador que circu-
la a través del tubo elevador con la carga y por la

temperatura de este cat2lizador regenerado.

Fl efecto de esta variable se manifiesta en que al au
mento de la temperatura en el reactor, aumenta la
conversibn (un aumento de 40°T en la temvneratura
del reactor aumenta la conversién un 3% aproxima-
damente). Aumenta el nimero de octano de la gaso-
lina. Aumenta el rendimiento de gas y su caricter
olefinico. A conversibn constante disminuye el ren
dimiento de gasolina en beneficio del gas, Disminu-
ye el coque. EIl efecto de la terr peratura del reactor,
sobre el nimero octano y sobre la conversibn se

muestra en la figura N° 10

Velocidad espacial. -

En desintegracibébn zatalitica normalmente se habla de
la velocidad espacial en peso (W, .5, V), y se tiene

que:

lbs/hr. carga fresca
lbs, catalizador en el reactor

W. ¥, 8.V,

Cuando se opera a carga constante en una unidad de-
terminada se acostumbra observar el efecto de nivel
del reactor, lo que nos d4 la medida del peso de ca-
talizador en el reactor. Al aumentar el nivel del reac

tor, aumenta el tiempo en el cual est4n en contacto los
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vaporee de aceite con el catalizador y por lo tanto,
esto elevard la conversi6én. El aumento de tiempo

de residencia del catalizador, aumenta el rendimien-
to de carbébn, al mismo tiempo que el rendimiento

de gasolina disminuye. Aumenta también la tempe-
ratura del regenerador; hace bajar el contenido de
olefinas en los productos liquidos. La figura # 11

muestra el efecto de la velocidad espacial.

La presibn. -

Presibn del Reactor, * Un aumento de presibn del

reactor pnroducir4 los siguientes efectos, aunque en
forma no muy pronunciada:

Aumento en la conversibn

Aumenta la temperatura del Rg.
Hay disminucibn en la velocidad del catalizador en
el reactor, es decir la velocidad a la entrada del ci-

clén.,

Presib6n del Regenerador. - UU'na umento en la presibn

del regenerador. Mejorar4 la regeneracibn del cata-
lizador y disminuird el arrastre. Aume nta la eficien-
cia de los ciclones dentro de los limites de los mis-

mos. Mejora ligeramente la distribucibn de aire,

La figura #L2 presenta algunos de los efectous de la

variacibn de la presi{)n.

Pre-c=2lentamiento de la carga. -

Aumentar la temperatura de la carga fresca es una ma-
nera de rumentar la temperatura de la cargi combina-

4a y por lo tanto, el calor de entrada del reactor. Un
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aumento de temperatura en la carga produce los efectos

siguientes:

Reduce la conversibn
Aume nta la temper2tura del regenerador
Reduce la produccién de carbén

Reduce la relacién catalizador/aceite

Relacibn de recirculacibén o relacién de carga, comrbina-

da (RCC).

Se define y se calcula de la forma siguiente:

RCC = BPD de carga fresca 4 BPD de recirculacibn

RPD de carga fresca

Lous efectos que produce un aumento de la relacién de

carga combinada son:

Aumento en el rendimiento de gasolina

Aumento de la conversibn

Baja ligeramente el nimero octano

Hay un pequeiio aumento en el rendimiento de coque
Produce un cambio en la temperatura del regener=-

dor, que depende de la composicién de la recircula-

cibén

La figura # 173 detalla el efecto de la relacibn de la carga

combinada sobre el rendimiento de gasolina.

Calidad de la carga y del catalizador, -

Estas variables fueron discutidas en el capitulo N° 2.
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Variables dependientes, -

Estas son determinadas por los rendimientos y caracteristicas

de los productos:

a)

Conversibn. -

Se puede considerar la conversi6én desde dos puntus de vis-
ta: de un ladu, es una variable dependiente determinada por
las condicicvnes de operacibn y caracteristicas de la carga
y en otro sentido es una de las variables independiente que
determina el rendimiento de cuaque. En resumen, estas va
raibles fijan (para una carga y un catalizador dado) la ex -
tensibn del craqueo (medido en forma general por la con -

versibn) y la calidad en los productos.

Se define como el porcentaje de gas y gasolina producidose
a partir de un gas6leo (generalmente obtenido de la desti-

lacién al vacio ) y se calcula de la siguiente manera:

Conversibn =( 1 _BPD de gasbleo desintegrado),‘l 00
BPD de carga fesca

El efecto de esta variable en los rendimientos de los pro-

ductos es que al aumentar 12 conversibn:

Aumenta la gasolina, el coque, el nimero octano de la ga-
solina, el gas, el butano; disminuye ligeramente hproduc-
cibn de aceites ciclicos, y notablemente 13 produccibn de

residual.

La figure 14 37 15 muestran grdficamente el efecto de

la conversibn,
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Relacién Catalizador/aceite, -

Es la relacibn del flujo por hora en peso del catalizador cir-
culante y el flujo en peso por hora de la carga. Esta variable
depende en la conversi6n deseada, de la temperatura del reac
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 observar4 probablemen
te: aumento en el rendimiento del carbén y un aumento en la
conversibn. L2 figura #16 muestra el efecto de la relacibn

catalizador/aceite,
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CAPITULO IV

CORRELACIONES Y ECUACIONES TESARROLLATAS PARA LA

TINIDAD DE CRAQUEO CATALITIZO FLTINO NE 1LA REFINERIA

"LA PAMPILLA"

Relacibn entre variables:

Muy a menudo se encuentra en la prictica que existe una rela-
cibn entre dos 6 m4s variables, por ejemplo: Los pesos de hom
bres adultos dependen en cierto modo de sus alturas, las cir -
cunferencias de los circulos dependen de sus radios, la densi-
dad del gas depende de su temperatura y presién, los rendimien
tos de los productos de craqueo catalitico dependen de la tem -
peratura del Reactor, de la velocidad espacial, de la calidad del
catalizador, etc., es decir que una variable depende de otras
varias. Frecuentemente se expresa esta relacién, mediante una

ecuacibn matemd&tica que ligue las variables,

Para llegar a determinar una ecuacién que relacione las varia-
bles, el primer paso es la coleccién de datos que muestren los

correspondientes valores de las variables consideradas.

L.os casos que abarcan m4s de dos variables son tratados de la

misma ferma que los de dos variables. Por ejemplo : puede exis
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tir una relacibn entre las tres variables ¥, Y, Z que puede

venir dada por la ecuacibn:

Que se llama ecuacibn lineal entre las variables X, Y, Z,

En un sistema de coordenas tridimensional, esta ecuacibn re-
presenta un plano, Por extensién del método de los minimos
cuadrados, se puede hablar de''Plano de Regresién de Minimos
Cuadrados', de X e Y, éste seria el Plano de Regresi6n de Z
sobre X e Y

Ecuacién de Regresibn:

La ecuacibn de regresibn, es aquella que sieve para estimar
una variable dependiente, por ejemplo :Xl, a partir de las va

2' X3' X4
cién de regresibn de X1 sobre XZ,X3,X4..... ..... cersoovons

riables independientes X cesssesssssy se llama ecua-

Con una notacion functonal a veces se escribe esto brevemen-

te como Xl = %(XZ,Y 1 X eteeees. ) que se lee!f'Xl es funcién

37 4
de X_, X3 y asi sucesivamente',

2
Para el caso de tres variabes, la ecuacibn de regresién mis

sencilla de Xl sobre XZ y X3, eslla lfneal, y tiene la forma:

X, = (A)
El plano de regresién de minimos cuadrados de Xl sobre XZ y
X3 tiene la ecuacién (A) donde bl' b2 y b3 son constantes y se

determinan resolviendo el sistema de ecuaciones:
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N = Es el nimero 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 operacibn, se sbleccioné pri
mero un conjunto de datos referente a 50 dfas de operacién, es
tos datos fueron tomados para cuatro relaciones de carga com
binada y fueron graficados (Ver fig, N° 17}, Como se puede no
tar, para una determ inadgf RCC el promedio de conjunto de
datos tienden a formar una funcién lineal y lo m4s adecuado pa
ra encontrar las ecuaciones de estas funciones, es utilizar el

método de regresién lineal,

Al analizar posteriormente estos datos, se tuvo que hacer una
segunda seleccibn, pues en ciertos conjuntos de datos se nota-
ba la falta de alguna informacibn indispensable, e incoherencia
entre ciertos valores, se elimin6 entonces veinte, quedando un
total de treinta conjunto de datos, los que fueron uniformizados
a fin de poder ser utilizados sin distc8iones. La tabla N° 1 mues
tra estos 30 conjuntos de datos que van a ser utilizados para en-
contrar las correlaciones respectivas. Esta coleccibén de datos
servir4 para el dssarrollo de trabajos semejantes al pre-
sente y al mismo tiempo de fuente de consulta sobre la unidad de

craqueo catalitico flufdo a ciertas condiciones de operacién.



TABILA N°

Rendimientos 7 Vol.
N° Fecha Carga | Cas | Pro- | Fu |Gaso |A.C{ |Conv |Rcc | Trx
B/D |Carb. | pano |tano lina |clicos| Thvol

1 LY. PLE, 7L 7000 5.26 8.0 12.5 | 49.2 40,5159, 4 1.20} 890
2 16.06.71 | 7000 |3.20 | 4.7 7.3 | 45.6 [ 40.1[61.9 [ 1.24]| 891
3 10.0¢.71 | 7000 |3.50 | ¢.0 9.2 | 47.2 | 41.1]6n.4 | 1.24| 383
4 11.06. 71 900 B350 | 4.5 1.5 | 45.6 | 43.0162.2 1.25| 89n
5 27.06. 71 70" L4 50 il 1) 8u2 46.5 39.8 |€1.6 1.18| 904
6 03.07. 71 70950 | 4.50 7.5 3.0 | 45.5 } 42.9]59.3 1.13] 895
7 12.n7. 71 7000 13,60 | 5.9 7.2 | 45.5 | 40.2(59.5 1. 181 &9
8 15. 06, 71 7000 |4.1C | 4.4 8.2 | 46.1 40,2 [63.0 1.24| 915
&) 14, 06. 71 oy 13490 f 5.6 7.0 | 46.2 | 40, 2161.8 1.201 &%=
10 03.07.71 0% 14.58 | 7.5 9.0 | 45.5 | 42.9|60.5 1.18] 943
11 05.07.71 7000 14,39 | 7.4 10.3 | 43.1 40.8 |64, 1.24| 900
12 15. 07,71 7000 4.4 | 6.5 9.5 | 44.0 | 41.n0|60.1 1.22)] 885
13 01.07.71 7000 (4,40 ] 6.1 10,1 45.5 | 41.4162.0 1.22] &38
14 19.06.71 7000 14,50 5. 4 7:9 48.2 | 40.2(61.3 1.18| 908
15 04.07.71 7000 | 4,40 5115 8.0 | 43.7 | 40.0/62.8 1.24] 900
16 20. N6, 71 M0 | 4. 70 5.7 8.5 | 49.6 39.5(63.0 1.22] 9¢0Q
17 3y D7 ) 7900 13,68 1 6.0 7.3 | 45.8 | 41.n0]65.4 | 1.24| 903
18 n2.n7.71 7000 | 4. 40 7.9 9.3 ] 48.8 39..5163,8 1.22] 906
19 06.07.71 e 14,30 | 7.3 9.8 | 43.5 | 41.7]64.2 1.23] 948
210 14.07.71 700 | 4,80 7B 8.8 | 42.5 | 42.0]66.3 1.24| 906
21 14.08.71 7009 | 4.50 5.7 8.3 | 44.0 39.0163.1 1. 204 9GF
22 11.10. 71 7700 |6.15 7.8 Il & 44.3 | 37.7|62.2 1.20] 924
23 07.01. 71 7000 |4.50 ] 7.5 9.3 | 45.0 38.2164.0 1. 200918
24 06. 01. 71 7000 4,35 | 6.5 2.5 | 43.2 39.5|64.¢C 1. 201 QU
25 10.01. 71 0NN 14,421 6.0 9.0 | 42.8 40.3165.1 1.20] 9
26 19.01. 71 7000 | 4. 30 i 6y 8.2 | 44.0 | 41.5]64.6 1.20] 985
25T 21.01.71 700 | 4,80 7.2 8.6 43.8 | 42.0(66.0 1.22] 9%
28 05. 14, 71 7000 [4.60 | 6.8 8.5 43.0 | 41.3]65.2 1. 13} "9&a&
29 02.04,71 700 14,20 | 6.¢€ 8.4 | 43.5 | 4n.2]|66.0 | 1.20] 923
38 01.04. 71 7000 14,301 6.3 8.3 | 43.8 | 40.3167.8 1. 28 924
1947, 3 |34. 38|2A5¢
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Correlaciones:

Al poseer el conjunto de datos operaciones, hdy un vasto cam-

po para el eatablecimiento de correlaciones, Hay numerosas

variables dependientes, cuya variacibn serfa interesante cono-

cer; el nGdmero de variables independientes también es grande

y existe una infinidad de métodos a probar, alterndndose las

combinaciones de variables a la forma de participacién de ca-

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

una serie de limitaciones:

a)

b)

No se incluyen ( por no experimentar una variacién de -
masiado notable) las propiedades fisicas y quimicas de

los productos liquidoe, ni la composicién de las fraccio
nes livianas (H_, C CZ)

2" 1’

Se exttuyen algunas variables depeniientes (temperatu-

ra y presi6n del regenerador) .

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

se estd considerando constante (ya que los datos seleccio
nados corresponden a un mismo tipo de crudo), cabe men
cionar el papel preporderante que desempefia el grado de
parafinidad de la carga y su rango de ebullicién en la de-
terminacién de los rendmientos de los productos. M4s
adelante, se analizan séis variables, depdndientes corre-
laciondndose con la s variables indepéndientes, determinan

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

1. Se tomaron datos de 50 dfas de operacién

2. Se hizo la seleccibn de datos para una carga constan-

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

Uniformizacién y correcciones de estos conjuntos

de datos:

- Gasolina, - Rendimientos corregidos para Caso-
lina de PVR (Presi6n de Vapor Reid) de 10 psi.

- LPG y Butano - Rendimientos separados de Pro
pano y Butano, corrigiendo los rendimientos y
descontando el LPG que ingresan de otras unida
des, a la Unidad de Recuperacién de Gzdes , ob-

sztéfiefidose rendimientos netos de Propano y Bu-

tano (se hizo un balance de gases).

Los rendimientos de la Unidad de FCC dependen
de:

1° Calidad de la carga. -

Los datos seleccionados han sido aproximada-
mente uniformes para una carga (mezcla de
gas6leos de destilacibén al vacio) proveniente
de una mezcla de crudos con alto contenido de
Crudo Orito (85%). Algunas caracteristicas de

estos gas6leos son:

Rango de ehullicién : 680-950°F
Gravedad °API : 25

Factor de caracteri-

zacién JOP : 11,9
Azufre (7 Peso) : 0.79
Carbon (% Peso) + 0,18

Punto de anilina °F : 185
Niquel ppm. : 0.1
Vanadio ppm. : 0.1
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2° Calidad del Catalizador, -

Tipo silice alumina (alta aldmina), cuyas pro -
piedades (actividad y otras) son también constan

tes,

3° La Conversibn. -

(ue a la vez depende de las condiciones de ope-
racibén,de las variables de operacibn y de la ca-
lidad del catalizador, Como variables principa-
les de operacibn se considerard la temperatura

del reactor y la relacién de carga combinada,

Las demé4s 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 relaci6én de carga combinada.

Ecuacibn para la conversibn, -

Conversibn, - Definida en el capitulo N° 3, es una
funcién de la temperatura del reactor y de la rela-
cién de la carga combinada, para transformar la car-
ga a FCC, en otroe productos (gas ccmbustible, pro-

pano, butano, gasolina, aceites ciclicos y coque)

( Conv = ; (Trx , Rcc)

(Conv — Conversibn, % Vol,

Trx = Temperatura del reactor °F
RCC Relaci 6n de carga combinada

Aplicando el concepto de ecuacién de regresibn,



(Conv) = A +A1 (Trx) +A2 (RCCQC) (1)

0

Formando el sistema de ecuaciones queda:
(Conv) = NAO+‘}:(Trx) A+ ¥ (RCC) A, (2)
_ ! 2
\_' ‘ =
_(Conv){Fn) =X Trx) Ayt J(Trx)” A+ ):(Trx) (RCC)A;
(3)

] ]\/‘

~,

)

Y (Conv) (RCC)e

1~

2

(RCC) A+ f (Trx) (RCC) A+
(RCC)" A

()

NS

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° 2 de la Tabla N° 1.

Con los datos de la T.ibla N° 2, reemplazamos valores en

(2) v (3) y (4) obtenemos dl sistema de ecuaciones:

1947,3 = 30A + 27156 A1+ 34,38 A

0 2
1'763, 877 = 27,156 A0+ 24'586. 494 AI-‘-' 31123A2
2236 = 34,38 AO + 31,123A1—'.- 39.5A2

Simplificando, dando aprox macién y ordenando las ecua-

ciones se tiene:

58796 905 AO+ 819, 550 Al <+ 1037 A

2

64910 + 1146A

1000 A_ + 905,200 A

0 1

74539



TARTA N° 2
N° | (Conv)|(RCC)| (Trx)| (Conv)x! (Conv)x| (Trx)x (Trx)2 (RCC)2 (Conv)
(Trx) (RC2) (RCT)
1 59. 4 1. 20 890 52866 71. 28 1068, 00 792100 1. 44 3528. 36
2 61.9 1.24 891 55153 76. 75 1104.84| 793881 | 1.54 3831.61
3 60. 4 1.24 883 53333 74.90 1094.92| 779689 1.54 3648, 16
4 62.2 1. 25 890 55358 77.75 1112.50} 792100 1.56 3868. 84
5 61.6 1.18 904 55686 72. 69 1066. 72| 817216 1. 39 3794. 56
6 59.3 1.18 895 53074 69.97 1056.10{ 801025 1. 39 3516.49 |
7 59.5 1.18 897 53372 70. 21 1058, 46| 804609 1. 39 354N, 25
8 68.0 1.24 915 62220 84. 32 1134, 60| 837225 1.54 4624, 00
9 60. 8 1.20 897 54538 72. 96 1076. 40| 804609 1. 44 3696. 64
10 6n.5 1.18 903 84632 71. 39 1065,54| 815409 1. 39 3660, 25
11 64,5 1.24 900 58050 79.98 1116, 00| 810000 1. 54 4160, 25
12 60,1 1.22 885 53188 73. 32 1079, 70 703225 1. 49 3612.01
13 62.0 1.22 894 I 55428 75. 64 1090, 68| 799236 1. 49 3844. 00
14 61.3 1,18 908 . 55660 72. 33 1071, 44| 824464 1. 39 3757.69
15 62.8 1. 24 900 56520 77.87 1116, 00| 810000 1.54 3943, 84
16 63,0 1.22 900 56700 76. 86 1098. 00| 810000 1. 49 3969. 00
17 65. 4 1.24 903 59056 81.10 1119, 72| 815409 1.54 4277.16
18 63.8 1.22 906 57083 77.84 1105, 32| 820836 1. 49 4070, 44
19 64,2 1.23 907 58229 78. 97 1115, 61| 822649 1. 51 4121, 64
20 66.3 1. 24 906 60068 82.21 1123, 44| 820836 1. 54 4395, 69 |
21 63.1 1.20| 907 57232 75. 72 1088, 40| 822649 1. 44 3981, 61 i
22 62,2 l..?.nl 904 56229 74. 64 1084.80n! 817216 1. 44 3868. 84 I
23 64.0 1.20 912 58368 76.80 1094, 40! 831744 1. 44 4096, 0N
24 64,0 1. 20 914 58496 76. 80 1096, 80| 835396 1. 44 4096, 0N
25 65.1 1.20 917 59697 78.12 1100, 40| 840889 1. 44 4238, 00O
26 64.6 1.20 915 | 59109 77.52 1098, 00] 837225 1. 44 4173.16 |
27 66.0 1,22 915 60390 80. 52 1116. 30| 837225 1. 49 4356, 0N |
28 65,2 1.18 922 60114 76.94 1087.96| 850084 1. 39 4251, 04
29 €%.0 1.20 923 609 3 79.20 1107.60] 851929 1. 44 4356, 00
30 €7.8 1.21 924 62647 82. 04 1118,04| 853776 1. 46 4596. 84 ,
Z 1947.3 | 34, 38|27156 |1'763877{2236., 00 | 31123, 00{24586494 | 39.5N Q126865.23
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Resolviendo el sistema de ecuaciones (por determinantes)

se encuentra:

Ao = =-125
Al = 0.196
A2 = 13

Reemplazando estos valores en la ecuacién

(Conv) = Aot (Trx)Al &+ (RCC)AZ2

(Conv,) = -125 40,196 (Trx) + 13 (RCC)

ECUACION PARA EL GAS COMBUSTIBLE;

Gas Combustible: Compuestos livianos (HZ, C1» Cp2, Cz- )
no aprovechados como gas licuado de petréleo (GLP), en

este gas estdn incluidos los gases inertes arrastrados del
Regenerador,

( Gas comh) = Gas Combustible % en Vol.

( Gas. comb.,) = %(Trx, Conv.)
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Aplicando el concepto de ecuaciones de Regresibn:

(Gas Zomb) = An% Al (Trx) + AZ ({Cen¥)e syaw niv.e (1)

Formando el sistema de ecuaciones gueda:

S (Gas Comb) = NA_ + ) (Trx) A+ J(Conv) A, (2)
7 (Gas Comb)(Trx) = § (Trx) A + zv(Trx)Z At
+)(Trx) (Conv) A..ovvnn... (3)
Y (Cas Comb) (Conv)= § (Conv) B 7 (Trx)(Conv) A+
+'\,;_(Conv)2 AZ.... .......... (4)

De la Tabla N° 1 obtenemos la Tabla N° 3,
Con los valores de la Tabla N° 2 y 3 reemplazamos en

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

180..90 = 3n AO 4+ 271560 Al + 1947.3A2
118343, 00 = 271560 An-}— 24586494 Al 4+ 2236 AZ
11845,14 =

+ 126865.23 A,

Para resolver este sistema de ecuaciones, se procede de
la misma manera que se hizo para la écuacibn de la Con-
versibn (es decir, haciendo uso de los determinantes)

Resolviendo se obtiene:

AO = - 3n
= 0, !
1 ). 038
= n, 01
A2 . 0152

Reemplazando estos valores obtenidos en la ecuacibn (1)

(Gas Comb) = - 30 +0, 038 (Trx) J-0, 0152 (Conv)

Si reemplazamos (Conv) por su ecuacién ya conocida

| (Gas Comb) = - 31.9 4 0, 041 (Trx) +0.197 Rcc




TATPT.A

N° 3

(Cas T“ombustible)

(CGas Combustible)

N° (Gas Combustible) (~onv. ) (Trx)
1 5.26 312, 44 4681. 40
2 3.80 235,22 2385, 80
3 3.50 211, 40 3090, 50
4 3.50 217,70 3115, 00
5 4,50 277, 2N 4068, 00
6 4.50 266, 85 4027. 50
7 3.60 214,20 3229, 20
8 4,10 278, 80 3751, 50
9 3.90 237.12 3498, 3n

10 4,50 272, 25 4063. 50
11 4, 30 277, 35 3870, 90
12 4, 40 264, 44 3894, nn
13 4, 40 272.80 3933,.60
14 4. 50 275. 85 4086, N0
15 4, 40 276, 32 3960. 00
16 4, 70 296,10 4230, 00
17 3.60 235, 44 3250. 80
18 4, 40 280, 72 3986. 40
19 4,30 276. 06 3900, 10
20 4,8n 318. 24 4348. 80
21 4.50 2813, 95 4081, 50
22 6.15 382. 53 5559. 60
23 4,50 288, 00 4104, N0
24 4, 35 278. 40 3975.90
25 4. 40 286, 44 4034, 8n
26 4,30 277. 78 3934, 50
27 4. 80 316. 80 4392, 00
28 4,60 299, 92 4241.21
29 4,20 2717. 20 3876.60
30 4, 30 291, 54 3973.2n
5

7 180. 90 11845.14 118343, nn
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4,3.3 Ecuacién para el Propano, -

Propano, - % en volumen, gas licuado que es com-

ponente principal del producto cometrcial LPC (Gas

Licuado de Petréleo)

(Propano) = + (Trx, Conv)

Aplcamos el concepto de ecuaciones de Regresién!

(Propano) = AO 4 Al (Trx) + AZ (Conv) (1)

Formando el sistema de ecuaciones:

$ (Propano) = NAO+Z (Trx) A + > (Conv) A, (2)

- . 2
-\ Ay a8
Y_(Propano) (Trx)=(Trx) AO + ) (Trx) Al .

+\Z_(Conv) (Trx) A, (3)
Z(Propano)(ConvF‘?Conv) AO -}-Z(Trx) (Conv) Al+
+§_'_(Conv)2 A2 ‘ (4)

De la Tabla N° 1 se obtiene la Tabla N°4 . Los valo-
res obtenidos en las Tablas N° 2 y 4 reemplazamos
en las ecuaciones (2),(3) y (4).

194, 7 = 3040 + 271560 A + 1947.3 A,

175, 820 271560 A8'24‘586494A1-{- 1'763877A

2
1947, 3 Ad‘-'l7638'77Al + 126, 865. 22/ -

11,929

Resblviendo este sistema de ecuaciones (usando deter-

minantes) se obtiene:

= -110

0.130

0. 069



TARI.A N° 4
(Propano) (Propano)

N°© (Propano)
(Conv) (Trx)
1 8.0 475,20 7120. On
2 Ay 7 29N, 63 4187. 70
3 6.0 362. 40 5298. NO
4 4,5 279.90 4005, N0
5 7.9 486, 64 7141. €0
6 7.5 444, 75 6712, 50
% 5.9 351. 05 5292, 30
8 4.4 299. 20 4026, 0N
9 5. 6 340. 48 5023, 20
10 7.5 453, 75 6772. 50
11 7.4 477. 30 6660. 00
12 6.5 390. 65 5752.50
13 6.1 378. 20 5453, 40
14 5.4 831,102 4903, 2n
15 5.5 345, 40 4950, 00
16 5.7 359.10 5130, NN
17 6.0 392. 40 5418, 00
18 7.9 504. 02 7157, 40
19 3 468, 66 6621, 10
20 7.5 497.25 6795. N0
il 5. 7 359. 67 5169. 90
22 7.8 485,16 7051, 20
23 7.5 480, 00 6840. 00
24 6.5 416, 00 5941, 00
25 6.0 390.60 55027 N0
26 7.0 452,20 6405, 00
27 % d 475, 20 6588. NN
28 6.8 433, 36 6269.60
29 6.6 435. 60 6091, 8N
30 6.3 427.14 5821, 2n
7" 194. 7 11929, 04 75820, 0n




T

Reemplazamos estos valores en la ecuacién (1)

(Propano) = -110+40,13 (Trx) + 0,069 (Conv)

Reemplazando (Conv) por su ecuacién ya conocida:

| (Propano) = - 118.625 + 0.143 (Trx) 4 0.897 (Rec) |

4. 3.4 Ecuacibn para el Butano. -

Butano. - 7% en volumen, gas componente de producto
comercial LPG

(Rutano) = 12 (Trx, Conv)

Aplicando el concepto de ecuaciones de regresibn

0
Formando el sistema de ecuaciones:

(Butano) = A _ + Al (Trx) + A2 (Conv) (1)

§ (Butano) = NAO + 7 I(TEx) Al + ) (Conv)A2 (2)
S (Rutano) (Trx) = ¥ (Trx) ALT Z(Trx)ZAl +
+Z(Conv) (Trx) AZ (3)
> (Butano)(€onv)= ¥ (Conv) A + ¥ (Trx) (Conv) +
5 0
Z(Conv) AZ (4)

Los datos obtenidos en la Tabla N° 2 y N° 5 se reempla

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

269.10 = 30Aa, + 271560 A} 4+ 1947.3 A
242859, 50 : 1763877 4
16459. 00 - 4+ 126865,7

Resolviendo este sistema de ecuaciones (usando detzrimi-

nantes) se obtienen:



TARTLA N°

5

(Butano) x

(Putano) x

N°¢ (Putano)
(Conv) (Trx)

1 12.5 742, 50 11125, nn
2 7.8 4832. 82 6949, 80
3 9.2 555, 68 8123.6N
3 1n, 5 653.10 9345, 00
5. 8.2 505. 12 7412, 80
6 9.n 533, 70 8055, nn
i T2 428, 40 6458, 40
8 8.2 557. 60 7503, 00
9 7.0 425,60 6279. nn
10 9.0 544, 50 8127, an
11 10,3 664, 35 9270, Nn
12 9.5 570. 95 8407. 50
13 1005 1 626, 2N 9029, 40
14 7.9 484,27 73, 20
15 8.0 502. 40 7200, 00
16 8.5 535. 50 7650, NN
17 3 477, 42 6591, 90
18 9.8 625,24 8878. 8N
19 9.8 629, 16 8888. 60
20 8.8 583, 44 7972. 80
21 8.8 555, 28 7981, 60
22 11.9 740,18 10757, 60
23 9, 8 595, 20 8481, 6n
24 9.5 608. 0N 8683. N0
25 9.0 585. 90 8253, 00
26 8.2 529, 72 7503, N0
27 8.6 567,60 7869. 00
28 8.5 554,20 7837. 00
29 8.4 554, 40 7753, 20
30 8.3 5¢2, 74 7669, 2N
269.10 16459, 00 ~242859. 50
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Ay ¢ - 103
A1 = 0.12
= 0.0

> 59

Reemplazando estos valores en la ecuacién( 1)
(Putano) = -103 4+ 0,12 (Trx) + 0. 059 (Conver)
Si reemplazamos (Conv) pas; su ecuacién yaconocida :

(Putano) = - 110,375 + 0.1315 (Trx) <+ 0.767 (Rcc)

T

4.3.5 Ecuaciones para‘la Gasolina:

Gasolina, - 7 en volumen, producto comercial con ren
dimiento corregido para unPVR de 10 Psi y para un pun-

to final- ~de 430° ¥

N
(Gasolina) t (Trx, Conv)

(Gasolina) A 4+ .Al(Trx) 1 A2 (Conv) (1)

0

Tormando el sistema de ecuaciones:

Y (Gasolina) = NA  + 7 (Trx) A+ Z_(Conv)AZ (2)
Z(Gasolina)(Trx) = Z(Trx)A0 4 Z—. ('Trx)z AIJ,-

+7 (Conv) (Trx) A, (3)
J(Gasolina)(Conv) = Z(Conv)Ao+ y (Trx) (Conv)a 4+

+Z(Conv)2 A, (4)

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

(3)y (4)

1352,00 = 304, + 271560 A+ 1947.3 A,
1221.030 = 271560 A+ 24586494 A, +1763877 A,
8264.45 =

1947.3A0+ 1763877 Al + 126865, 23 A2

Resolviendo el sistema de ecuaciones (usando determinan

tes) se tiene:



TATI.A N° 6

| Ne (Gasolina) (Gasolina) (Conv) (Gasolina) (Trx)
!
!
|
| 1 49,2 2922. 48 43788, 00
I 2 45, 6 2822, 64 40629. 60
| 3 47.2 2850. 88 41677. 60
| 4 45, 6 2836, 32 40584, 0N
' 5 46,5 2864, 40 42036, 0N
6 45.5 2698. 15 40722, 80
7 45.5 2707. 25 40813, 50
8 46,1 3134, 80 42181, 50
l 9 4€. 2 2308. 96 41441, 40
| 10 45,5 2752. 75 41086. 50"
|11 43,1 2779.95 38790, 0N
| 12 44.0 2644, 40 38940, N0
I 13 45,5 2821. 00 40677, N0
| 14 48. 2 2954, 66 43765, 60
s 43,7 2744, 36 39330, N0
[ 16 49.6 3124, 80 44640, 00
17 45, 8 2995, 32 41357, 40
13 45,8 2911. 04 41494, 80
b e 43,5 2792. 70 39454, 50
20 42.5 2817. 75 38505, NN
21 44, 0 2776, 40 39908, NN
i, 28 44, 3 2755, 46 40047, 20
TR 45, 0 2880, 00 41040, nn
I 24 43,0 2752. 00 39302, 0N
.25 42. 8 2786. 28 39247, 60
26 44,0 2842, 40 40260, 00
27 43,8 2890, 80 40077, 0N
28 43,0 2803, 60 39646, 0N
29 43,5 2871. 00 40150, 50
30 43,8 2969. 64 40471, 27
> 1352, 0 82643, 45 1221030, 00
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- 92
- 0. 121
- 0.984

Reemplazamos estos valores en la ecuacibn (1)
(Casolina) = 92 - 0,121 (trx) 4+ 0,984 { Conv)

Si reemplazamos (Conv) por su ecuac16n se obtiene:

|(Gaso lina) = - 314 0,072 (Trx) 4 12,8 (Rcc]

4.3.6 Ecuaciones para los Aceites Ciclicos:

Addites ciclicos .- 7 en volumen, productos compo-
nentes del aceite combustible
(Ciclicos) = % (Trx) (Cemnv)
(Ciclicos) = A() + Al (Trx) 4 A2 (Conv) (1)

El sistema de ecuaciones ser4:

Y (Ciclicos) = NA + 9 (Trx) Al +§(Conv) A, (2)
}’_(Ci'chcosXTrx) >__(Trx) A -'-) (Trx) A +

+y (Conv) (Trx) AZ (3)
Z(Ci’clicos)(Conv) = Z(Conv)AO-{- Z(Trx)(Conv) Ai"
+Z(Conv)2 A2 (4)

Los valores obtenidos en la Tabla N° 2 y N° 7 reem-

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

= b A
1223 30 A0 + 27156OAl 4 1947.3A2

1103, 725.65= 271560 Ao + 24586494AI+1763877 A‘2

74, 799 = 1947.3 A 4+ 1763877 Al +126865, 23A

0 2

Resolviendo este sistema de ecuaciones (usando deter-

minantes) se obtiene:



TAFLA N° 7
(Ciclicos) (Ciclicos)

N° (Ciclicos) (Conv. ) (Trx)
1 40,50 2405, 70 36N45, 00
2 45,10 2791. 69 40184, 10
3 41,16 2486, né 36344, 28
4 42.99 2673,98 38261, 10
5 39. 77 2449.83 35952, N8
6 42,88 2542, 78 38377.6N
7 40. 20 2391, 90 36059. 40
3 40, 20 2733.60 36783, NN
9 4n, 2n 2444, 16 36059, 4n
10 42, 88 2594, 24 38720, 64
11 40,75 2628, 38 36675, NN
12 41, nn 2464, 10 36285, 00
13 41, 44 2569, 28 37047, 36
14 40, 20 2464, 26 36501, 6N
15 40, no 2512, N0 36000, NN
16 39. 5N 2488, 5N 35550, NN
17 41, 00 2681, 4n 37023, N0
18 39. 45 2516.91 35741, 70
19 41,71 2677, 78 3783n,97
20 42, 00 2784, 60 38052, N0
21 38.98 2459. 64 35354, 86
22 37.69 2344, 32 34071, 76
23 38. 20 2444, 80 24838, 40
24 39. 50 2528, 0N 36103, 00
25 40, 30 2623.53 36955, 10
26 41,50 2680,90 37972. 50
27 42,00 2772. N0 38430, 00
28 41, 30 2692, 76 38078, 60
29 40,20 2653, 2N 37104. 60
30 4n, 30 2732.34 37237.20
2: 1293, 00 74799, 00 1103725, 65
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= =272
= 0. 342
= 0, 1368

Reemplagando estos valores en la ecuacibn (1)
(Ciclicos) = - 2724 0,342 (Trx) + 0. 1368 (Conv)

Si reemplazamos (Conv) por su ecuacifin ya conocida:

r

](Ci’cncos) = - 289 40.368 (Trx) + 1. 78 (Rcc)

4.3, 7 Ecuacibn para el Coque:

Coque. - Que envuelve al catalizad 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 operacibén., Para po
der estimar la cantidad de coque en la unidad de ¥CC, usamos
una ecuacibn que fue encontrada por la UOP, qne correlacio-
na la relaci6n deca rga combinada y el AH de la carga fresca.

Esta ecuacibn tiene la f6érmula siguiente:

iCoque = Rcc ( AHcf) 4+ K
! 100
Coque = 7% en peso de coque en la carga fresca
K - Constante para el catalizador=1. 7 (aHa
alimina)

AHcf Cambio de entalpfa de la carga fresca, para

pasar de liquido a vapor.
Esta ecuacibn, estd representada gridficamente para varias
Rcc temperaturas del Reactor y varias temperaturas dc cAar

ga fresca de 25-28° API y un Kvop - 11.8 ~ 11.9






CAPITULO ___V

ANALISIS ECONOMICO Y OPTIMIZACION DE LAS VARIA-
BLES DE OPERACION DE LA UNIDAD DE CRAQUEOQO CA -
TALITICO FLUIDO DE LA REFINERIA LA PAMPILLA,

5.1 En la operacidn de la Unidad de Craqueo Catali-
tico Fluido, aparte de los costos de la materia
prima, intervienen costos de operacidn directos

o indirectos.

Entre los primeros se puede mencionar: mano

de obra directa, mantenimiento, productos qui-
. . . .« /7

micos y catalizadores, depreciacidn, fuerza

7’ .
eléctrica, vapor, etc.

Dentro de los costos indirectos se tiene: Labora-
torio, gastos de administracidn, gastos de cen-
tros de costos secundarios tales como inspeccidn
de equipos, contabilidad, ingenieria, economia,

seguridad, etc.

Desde el punto de vista de su relacién con la ca-
pacidad dc operacidn los costos se clasifican en
Costos Fijos y Costos Variables:

Costos Variables son aquellos que cambian direc -

tamente con la produccién.

Costos Fijos son aquellos que son constantes,
(En el presente caso, depreciacién, mano de

obra, etc. ).

En este estudio sélo se van a considerar aque-
llos costos variables que generalmente tienen
influencia predominante en los costos de opera-

cién de la unidad, cuando se aumenta la conversidn



5.2
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(A diferentes temperaturas), siendo los princi
pales el vapor y la electricidad (Para un mivel

de

adicibn de catalizador dado.Ver 5-4),.

La variacibén de los otros costos es tan peque
na que se los puede considerar constantes dmtro

del rengo de variacidn estudiado.

Determinacibn de los costos de operacibn:

1.

2e

Anteriormente se mencioné que dentro de los
costos directos e indirectos se corsiderarén
como variables on el aumento de conversibn)
el vapor y la electricidad; los otros cesto .

se van a considerar constantes, por ser tan

pequeila su variacibn.

Después de haber realizado un andlisis del
listado de los costos de operacibn (de va
rios meses) se ha encontrado que los costos
que se van a considerar constantes suman
20,06 S/./BL de carga a la unidad.

Con datos estadisticos de las condiciaes de
operacibn de la unidad se ha preparado el
grifico NQﬂ?h,que detalla el consumo de va
por y electricidad, por cambio de la conver
sibn, a diferentes temperaturas.

En la Tabla N91 se muestra la variacibn del
costo en 8/. /BL. de carga, por consumo de
vapor y electricidad por aumento de la con
versibn, que sumado con el costo fijo (2,06
S/« /BL.), obtenemos el costo de operacibn=-
total de la unidad para diferentes condicio

NCS.
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Determinacién de la conversidén éptima:

1.

En la Tabla N° 2 se detalla la cantidad de »ro-
ductos terminados - en barriles - que se pue-
de obtener de 100 Bls, de carga a una determi-

nada conversién (a diferentes temperaturas).

Para el cdlculo se usé los grdficos de las ecua-

ciones encontradas en el capitulo anterior.

El volumen de productos terminados por su pre-
cio ex-refineria, menos los costos de operacidn
y el costo de la carga fresca, nos d& la utilidad

bruta en 3//Bl. de carga (Tabla N° 2),

Reacomodando los datos de la Tabla N” 2 para
una temperatura y diferentes conversiones se
tiene la Tabla N 3, en la que aparece el costo
de la carga, el costo de operacidén y el valor de

la produccidn.

Los datos de la Tabla N¢ 3, han sido graficados
seguin las Figuras N° 18a, 18b, 18c, 18b y 18e,
de cuyo andlisis se concluye: que en cada uno de
ellos, aproximadamente la conversién 4ptima
estd comprendida entre 67-68% y la temperatura
entre 880°F y 910°F, pues en este rango de la
curva se tiene la mdxima utilidad bruta. Sin
embargo, este andlisis, ha optimizado la opera:
cién de la unidad de Craqueo Catalitico, aislada-
mente, sin considerar su efecto global en la Re-
fineria, para lo cual es necesario utilizar mo-
delos matemdticos complejos de Programacién
Lineas, debido al gran nimero de variables in-

volucradas,
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(Trx)

°F

330

890

900

910

920

930

(Conv.)

% Vol.

55
60
65
70
55
60
65
70
55
60
65
70
55
60
65
70
55
60
65
70
55
60
65
70

Val. Promedio Costo de la
d'la Producc.

A

s._/BL.

187.
196.
206,
206.
136.
195,
205,
205.
186.
195,
204.
204.
136.
194.
203.
202,
185,
194,
201,
200,
182.
193,
201.
Z01.

25
91
15
00
63
37
34
00
20
40
44
27
40
90
34
30
40
40
32
50
10
90
50
00

B L A N

3. BL,

106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.
106.

°

81
31
81
81
31
31
81
81
31
81
81
31
31
31
81
31
31
31
31
31
81
81
81

81

Costo de Carg.Fresca
Carg.Fresm +Costo de Cperacién

s/ / BL.

. 89
136.

135

137
138

93

.95
.94
136.
137.
138.
139,
136.
137.
133,
139.
136.
137.
133.
139,
136.
137.
138.
139.
136.
137.
133.
139,

09
05
05
14
16
16
15
15
26
23
25
23
36
32
32
34
43
41
42
43

Utilidad
Bruta

gZEL

51.
59.
68.
67.
50.
58.
67.
65.
50.
58.
66.
65.
50.
57.
.09
63.
49.
57.
63.
61.
45,

65

56

36
93
20
06
54
82
29
36
04
24
29
12
14
57

07
04
03
nn
16
67

.49
63.
61.

03
57
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Por esta razbn y para dar una idea de estas
interdependencias mostramos a continuacibn
el efecto econbmico total en la refineria ,
al incrementar la conversibn en la unidad de
craquco catalftico flufdo en 1% por el au
mento de inyeccidn de catalizador.

5.4 Efecto econbmico que tiene el incremento de can

versibén en la unidad de craqueo catalitico,por

el aumento en la adicibn de catalizador:

1. Gfecto volumétrico en la produccibdn: Se wva

Carga

Gas Seco
GLP.

Butano
Gasolina
Tco.

Hco.
A.Clarific,.
(Ganancia)

B e ——— A ———

Trx.
Recc .

a considerar dos casos: Primer caso.-Conver
sién=60% y 2do caso.- Conversidn= 61%.- Pa
ra ambos la carga procede de un crudo cuya
composicibén es: Orito =75%, Bolw =11y Ceu
ta= 145

Primer Caso Segundo Caso

7000 B/D 100 % 7000 B/D 100%

410 " 5,6 422 " 5.8 22B/D
1250 " 17,0 1310 " 18.0 60 "
163 " 2.4 190 " 2.6 22
348 " 43,0 3300 " 45,0 152 "
1975 " 26,0 1895 " 26,0 -30 "
498 " 7.0 390 " 5,2 -108 "
337 " 4,5 327 " 4.5 - 10 "
(a418) (5.5) (525 " (20

900 °F 900 “F

1.2 1.2

El efeccto econbmico de la mayor produccibébn de

Butano y gasolina se evalua como una mayor pro

duccibn de gasolina de 84 octanos y por lo tan

to ahorro en plomo tetraetf{lico.

Consumo real de plomo Tetraet{lico en gasolina-
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de 84 octanos.

Bls (Ron-0) (Ron-3_)
Gasolina Primaria 3404 61.0 82.4
Gasolina Fcc, 2188 91,0 96.0
Nafta Primaria 885 40,0 60,0
Nafta Reforn 1279 89.8 975
Butano ___ 228 95.0 105.0
7984
Ron-0 de la mezcla = 76.7
Ron-~3 de la mezcla = 89.8

Requerimiento de plomo = 0.9 cc/galdn para 84.5 ron.
Consumo de plomo x su costo = 8/. 40,000.

Consumo de plomo tetraetilico incluyendo mayor
produccidn por aumento de la conversibn en 1la
urnidad de craqueo catalitico

Bls. (Ron-0) (Ron-3)

Gasolina Primaria 3404 61,0 82.4
Gasolina I'cc. 2341 9.0 9.0
Haitva Primaria 885 40.0 60.0
Mefsa Reformada 1279 89.8 97,5
Buiano 250 95.0 1050
8159
Ron~-0 de la mezcla = 77
Ron-% de la mezcla = 90

Requerimiento de plomo = 0.85 cc/galbn para 84.5 Ron :
Consumo de plomo X su costo = S/. 38,500.
Ahorro en plomo tetractilico: 40,000 - 38,000 =1,500C S§/Dia
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Efecto Econbmico, por el aumento de Adicifn
de Catalizador y como consecuencia incrg
mento de la conversibn de 60% a 61 % :

Gas combustible 22 B/D x costo

Ex~Refinerfa = 2350 S/D{a
GLP, 58 B/D x costo
Ex—-Refinerfa = 9662 S/ Dia

Gasolina 84 Ron 153 x costo
Ex—-Refinerfa = 22737 S/ Dia

Ahorro de plomo 0.05 cc/galbn

X su costo = 1436 S/ Dia

Menor produccibn de Aceite Industrial

(148 B/D) x costo Ex—-Refinerfa = (15808)
S/ Diao

layor consumo de catalizador aproximada-—
mente 0,5 TM/D x su costo = (10,516) S/Dia
Mayores costos de operacibén ( 1,400) S/Ma

Efecto en un afio de operacibén= 3,000 MMS/

Nota Aclaratoria. -

(Cueremos destacar cue las cifras consignadas pa-
ra los costos en este capitulo no corresponden con
exactitud a situaciones reales en la Refinerfa. Han
sido colocados solo con propbsito ilustrativo y re-

flejar solamente tendencias generales,.



CAPITULO VI

CONCLUSIONES

Por ser la materia tratada muy exten
sa, ¢l presente trabajo es apenasun
intento de abrir camino a otras ini

ciativas en el mismo sentido.

Tos resultados aqui expuestos estén
limitados tnicamente a la unidad de
craqueo catalitico fluido de la Re
finerfa "La Pampilla", con un tipo
definido de carga y catalizador. llu
chas otras correlaciones de interés
pueden ser desarrolladas para una u
nidad de craqueo catalitico,creo sin
~mbargo. haber llegado al principal-~
objetivo:

La divulgacidn del proceso y el de
carrollo de las ecuaciones de las -~
variables que rigen a dicho proceso.

Bnorme 1acentivo ofrece el conoci.
miento do las relaciones entre 1las
-rariables de operacidn y rendimien—
tos de lons procesos de Refinacidny=
que faciiita una buena operacibn ¥
control le una refineria,permite ob
sener el mejor provecho de una uni
dad y establecer las condiciones 0
peracionales mas adecuadas a una si

tvacidn 2specifica,
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En lo que respecta a la unidad de
craqueo catalitico por ser uno delos
procesos més importantes, su estdio-
es un campo de gran actividad préc-
tica por lo que se Jjustifica la rea
lizacibén de otros estudios en esta
frea, incluyendo principalmente 1la
influencia de la calidad de la carga

y el catalizador.

Las conclusiones principales de es
te estudio son las siguientes:

1. Segln la ecuacibn de la con
versibén, el aumento de tempe
ratura o el aumento de la re
lacibén de carga combinada pro
voca el aumento de la conver

sidn.

Un aumento de 5° F en el reac
tor causa aproximadamente una
elzvacibn de 1% en la conver
sibn.

2. La produccibn de gases aumen
ta con la temperatura del resc
tor. Para el rendimiento de
gas licuado de petrdleo,un au
mento de 5° F en el reactor
provoca un incremento de 1 %
en el rendimiento.

3, Como en la ecuacibn del rendi
miesnto de la gasolina es fun
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cién de la temperatura del reac
tor y de la conversibn (crece
con la conversibn y decrecccm
la temperatura del reactor) y
como la conversidén varia con
la temperatura del reactor
con la relacidn de carga cab:i
nada, el anflisis inmediato -
de la influencia de estas va

riables se hace muy complejo,

Considerando aisladamente 1la
unidad de craqueo catalfitico,
se encuentra que la cawersibn
6ptima en las circunstancias
del estudio es de 67 - 68 % ,
vol. y una temperatura del reac
tor de 8800 - 910°F,

Se puede apreciar el efecto e
conbdmico que se tiene de amen
ter en 1% la conversibn, obte
niendo un incremento en la ga
nancia de la Befineria de a
proximadamente 9.4 MS/D.,equi
velente a 3 MM S/. ¥ afio,

Al aumentar la conversibn se
tiene aumento de produccibdnde
gasolina, aumento de octanaje,
aumento de produccidn de gares.
disminuyendo la obtencibn de
aceites ciclicos.
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Considerando la gran impor tan_
cia que tiene la unidad de cra
queo catalitico flufdo,por su
influencia en la economfa de-
una Refinerfa, es preciso se
guir investigando el efecto de
otras variables operacionales
citaré el caso de la velocidad
espacial que es importantisi-
ma en esta unidad, asimismo la
influencia que tiene la cali
dad de la carga en los rendi
mientos y condiciones de ope
racibn de la unidad.

Es imprescindible dejar clara
mente establecido que la opti
mizacibn econbmica de la uni
dad no tiene gran validez ame
nos que se estudie el efecto
conjunto en toda la Refineria,
para esto son muy Gtiles 1los
modelos matem&ticos de progra
macidén lineal que se estén
tilizando en Petropert,

En el contenido de este traba
jo también se desarrollan una
serie de chlculos con la ten
dencia a establecer: la canti
dad de coque que se deposita
en el catalizador que es de
gran importancia con respecto
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Al funcionamiento de la T nidad y
particularmente en la economfia
del proceso, ya que la principal
limitacién de una T'nidad de Cra-
queo Tatalitico es su capacidad

para la comrbustién del coque.
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Nomenclatura

FEOE 0 oxolope onepontlli]e o0 o Henoitomege «.... _—ragueo Tatalitico ¥luido

e 3, R R — Tonversibn, " vol.

VDB o ot 7 5 470 3wl 6 9] o 51 3 3-8 0 [ 9 oy Temperatura del Reactor

A & dxar & e ¢ o000 NE B U T Sae b o e et Temperatura del Regenerador

R%e 3 & alte £ 60 5 618 5 Bl iR B S ol = Reactor

RiBows 3 a0 2% 1997 B B BT A e Repgenerador

REEs 1 4oasl DR ] LY  —— Relacibébn de Carga combina-
da

7 Fiempsa ions adek divinads il Entalpfa,FTU/hr

B VD Todn s e Bash Bl o Baes T o cimmie Entalpia del vapor a la tem-

peratura T

b ya® Bae torebie s £ 504 6% 0 oia £ 5785 G § . Entalpfa del vapor a la tem-
peratura Rase

L ookl ok o & o %] aroRe) # «+... Calor especifico

T -5 o B T X o w iyl s sl e 1w s ILbs/hr de catalizador a lbs/hr
de carga

) 7or %, oty S FRon ST S S0 o ey S TN & okt 3 o) o1 o0 Tiempo de residencia

O 578 § BT DAY 5 & B O @D e e Actividad catalizador

Gl A SR 3 e S T e S B e 5 e & omss b Calor de combustibn

VwSsv, Vi/hr/vi, V/hr/V,,,.... Velocidad espacial: lbs/hr de
carga 2 lbs. catalizador en el

reactor
PRI S LI < %05 o Vi B S DL Seels W, 30 s partes por millén
?. ......................... - Es funci6bn de
AR, 5 o o S iy = Tamaits (sms) oond Eph (s oM okans Gas Licuado de Petrébleo

RN ive) o (o0 « s o soltor o oHe! o fale o loorle soliste [} s Ndmero Uctano Reaearch



Kwhr/D.....ciiveveeeeeesess...Kilowation hora por dia

14, R eeeeessses.. Toneladas métricas por dia
H/B o oposse s omenys s s wa s o, S0lEs por Bavril de cargs
PV R, ittt eeeeseeeessonsees. Presibn de vanor Reid, psi

G 3095 5055 0@ 5% 0w o s e s o e0sto do matenia. prirma

(B . SR SRR RS o SEIE 2 Costo de operacibn

M Pis d b o bt 4B f sims bt e Sa e 4u Vialor d€ lal predicelon
UZ FORN0 k30 Ol b o BIAo T eseaeess Oxigeno
V?u Agua 6 vapor de agua
NZ ...... MR RN R W e Nitrb6geno

CB wvisra grovas swvas s e sem = ea § i \Vionbxido de Carbono
COZ" ot chlTablo oo cesseeess. Ribxido de Carbono

tetesecccsesesssesas M de 4tomos de carbono en
los 2nillos nafténicos

CPe o 35067 21 0% SR SR T o 4 veeeeeee. % de ftomos de carbono en
la estructura de anillos para
finicos

s

C  swwaas 55 WA LR S veess "o de ftomos decarbono en los
P iso y n parafinas
8

Cn R R e S ... Y% de 4tomros de carbono en

anillos nafténicos (fraccibn
saturada)

...... teesssees 7y de A&tomos de carbono en
anillos aromé&ticos

a
Cn teceectecessesscnsessseass Jyde Atomos de carbono en
anillos nafténicos condensa
dos con anillos aromA4ticos
a
Cp ..... A AL G WY TR .. " de 4tomos de carbono en
cadenas parafinicas en ani-
llos aromA&ticos
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