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RESUMEN

La desintegracidén catalitica es uno de los procesos importantes
de la refinacién que ha tenido un sobresaliente progreso en los

Gltimos afos.

Las plantas de desintegracidn catalitica, son unidades
destinadas a la producciéon de gasolina de alto octano y gas licuado

a presion LPG, a partir de gaséleos pesados de vacio de menor valor.

Las gasolinas obtenidas de estas unidades se emplean para
preparar mezclas de consumo nacional, como: La gasolina NOVA de 82

octanos y la gasolina EXTRA, de 91 octanos.

Los modelos matematicos y el disefio del sistema reactor -
regenerador han venido dando un cambio constante al disefio del

proceso de desintegracidn catalitica.

Este documento presenta informacién de los diferentes disefios
existentes para este proceso y los criterios seguidos para proponer

alternativas tecnoldégicas en materia de desintegracion catalitica.

También se establece la variedad de catalizadores en uso, asi
como el desarrollo que han tenido paralelamente con la evolucidn del

proceso de desintegracién catalitica.






INTRODUCCION

Dia a dia se incrementa la demanda de hidrocarburos ligeros como
son: gases combustibles, gasolinas, kerosinas y naftas ligeras. Lo
anterior, por las exigencias de gasolinas de mayor nlUmero de octano,

en la industria automotriz, (ver graficas 1, 2A y 2B).

La materia prima con que cuenta nuestro pais es el crudo Istmo y
el crudo Maya, encontrandose en mayor proporcién este ualtimo, pero
debido a sus caracteristicas no puede competir a nivel mundial,

debido a su alta densidad y alto contenido de azufre (ver tabla 1 vy

2)

Una de las principales caracteristicas del petréleo nacional es
el alto contenido de compuestos parafinicos de alto peso molecular y
de asfaltenos sin restar importancia a la gran cantidad de
compuestos de azufre y metales pesados tales como: vanadio, niquel,
plomo, etc.. Debido a los compuestos mencionados anteriormente, el

crudo maya adquiere el nombre de crudo pesado (ver tabla 3A Y 3B).

El incremento constante de la demanda de gasolinas )
provocaron que se llevaran a cabo estudios innovadores para procesar
el crudo pesado y obtener un mayor rendimiento hacfia productos

ligeros, principalmente gasolinas.



GRAFICA 1
PRODUCCION DE HIDROCARBUROS
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GRAFICA 2B
VOLUMEN DE VENTAS EN MEXICO
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CARACTERISTICAS DISTINTAS ENTRE CRUDOS PESADOS

Y CRUDOS LIGEROS

Tabla 1
CRUDOS PESADOS CRUDOS LIGEROS
CARACTERISTICA n BACHAQUERO ISTMO gg»,
GRAVEDAD API 22.4 16.8 31.3 34.5
AZUFRE % PESO 3.3 2.4 1.5 1.
NITROGENO % PESO 0.28-0.37 0.3 0.2 0.09
VISCOSIDAD CS A 50 <C 42.0 150.0 4.8 4.0
S % PESO NAFTA Cg/375 <F 0.20 0.06 0.047 0.03
S % PESO GOL 375/530 °<F 1.12 0.56 0.30 0.2
S % PESO GOP 530/650 <F 2.08 1.27 1.0 0.8
S % PESO VGO 650/1050 <F 8.0 2.4 2.0 2.3
S % PESO RES. ATN.650< F+ 4.2 3.0 2.4 2.7
S % PESO RES. VAC.1050< F+ 5.2 3.7 3.3 3.2
VANADIO PPM 1050 <F + 709 888 140 66
ASFALTENOS % PESO 12.8 8.0 2.5 2.8
ASFALTENO EN RES. ATM 19.9 10.9 4.5 5.2
ASFALTENO EN RES. VAC. 35.0 22.0 11.4 12.7
C CONRADSON EN RES. ATM.
% PESO 18.4 13.8 9.2 6.7
C CONRADSON EN RES. VAC.
% PESO 32.0 17.0 16.5 15.4
VISCOSIDAD CS A 210 <F
RES. ATM. 490.0 240.0 22.7 16.0
VISCOSIDAD CS A 210 °<F
RES. VAC. 1,100,000 215,000 296.0 600. 0

Ref.: BOLETIN INFORMATIVO IMP, No 58 JUL-AGO. 1985



PROPIEDADES DE ACEITES CRUDOS

ACEITE

RUDO
PROPI D E

C
EDA S
DENSIDAD RELATIVA A
60/60 °<F
GRAVEDAD API
VISCOSIDAD A 100 <F CS
ASFALTENOS % PESO
CARBON CONRADSON % PESO

METALES Ni + V , PPM

AZUFRE % PESO

NITROGENO PPM

PRESION DE VAPOR REID,
Lb/Pulg2

ACIDO SULFHIDRICO, PPM
RECUPERADO HASTA 350 <C,

% VOL.

Ref.: BOLETIN

INFORMATIVO

Tabla 2
SUPER
LIGERO LIGERO MEDIO
0.699 - 0.768 - 0.837 -
0.768 0.837 0.930
70.57 52.37 37-20
<1 1-2 2-100
< 0.1 0.1-1 1-8
< 0.1 0.1-3 3-13
< 10 10-90
< 0.1 0.1-1.5 1.5-4.0
> 8 4.8
5 < 5 <5
100-95 95-70 70-55
IMP, No 58 JUL-AGO. 1985

PESADO

0.930

1.00

20-10

> 100

> 8

> 13

> 300

EXTRA
PESADO

> 1.00



CARACTERISTICAS DE CRUDOS MEXICANOS

Tabla 3A
PRUEBAS I1STMO MAYA
1.- DENSIDAD RELATIVA 20/4 ¢C 0.857 0.912
2.- GRAVEDAD API 33.00 22.10
3.- VISCOSIDAD SAYBOLT
UNIVERSAL, SEG.
15.6 =C (60 <F) 60 1288
21.1 =C (70 °<F) 53 896
25.0 =C (77 <F) 50 709
4. TEMP. DE ESCURRIMIENTO <C -27 -30
5. P. VAPOR REID, Lb/Pulg2 3.50 5.10
6. FACTOR DE CARACTERIZACION 11.90 11.70
7. CONTENIDO NaCl Lb/1000 Bis 4.00 3.00
8. AZUFRE TOTAL, % PESO 1.50 2.80
9. PARAFINA TOTAL 13.10 4.40
10. C RAMSBOTTOM, % PESO 3.20 10.30
11. AGUA Y SEDIMENTO, % VOL. 0.20 0.20
12. AGUA POR DESTILACION %VOL. HUELLAS HUELLAS
13. ACIDEZ, Mo. KOH/g. 0.13 0.20
14. CENIZAS, % PESO 0.006 0.11
15. CONTENIDO DE H2S, PPM 96 288
16. INSOLUBLES, % PESO EN nC3 2.58 17.10
nc_ 0.70 10.90
17. ACEITE, % PESO 73.10 63.30
18. RESINAS, % PESO 5.40 7.40
Ref.: TESIS PROFESIONAL, BELTRAN CABANAS, J.L., IPN 1982
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19.

20.

21.

22.

Ref.:

CARACTERISTICAS DE CRUDOS MEXICANOS

Tabla

PRUEBAS

PODER CALORIFICO, CAL/GR.
NETO
BRUTO

CONTENIDO DE METALES, PPM
FIERRO

COBRE

NIQUEL

VANADI0

NITROGENO TOTAL, PPM
DESTILACION HEMPEL, <C

TIE
5 %
10 %
20 %
30 %
40 %
50 %
60 %
70 %
TFE
RECUPERADO, % VOL.

TESIS PROFESIONAL, BELTRAN CABANAS, J.L.

11

3B

STMO

10,264
10,862

1.600

0.100

3.000
19.600

2,227

32

78
108
156
205
252
302
340
353
355
71.6

MAYA

10,071
10,657

4.400
0.300
52.000
286.000

3,778

34

88
128
200
281
317
355

50.0

IPN 1982



Consecuencia de estos estudios dieron origen a los procesos
IMPEX y DEKEX desarrollados por el Instituto Mexicano del Petrdleo
para procesar crudos pesados, siendo estos procesos de extracciodn
Iiquido - liquido, y dando cono resultado residuos con problemas de
procesamiento y de almacenamiento. Con la aplicacidén de los procesos
mencionados anteriormente, se alivié parcialmente el problema, pero

surge nuevamente y esta en espera de una solucidn técnica inmediata.

Como alternativas de solucién al problema se encuentran los
procesos de desintegracioén catalitica como son: thermofor,
houdriflow, modelo 1V, u.o.p., texaco, orthoflow, (ver capitulo II)
de los cuales el modelo 1V de 1la esso research y el proceso
orthoflow de 1la kellog, existen en los centros de refinacién de

nuestro pais (ver tabla 1.1).

Las plantas de desintegraci6n catalitica que operan en nuestro
pafs tienen una capacidad promedio maxima de 40,000 b.p.d. de
procesamiento y fueron disefladas para producir aproximadamente
25,000 b.p.d. de gasolinas, empleando como materia prima una mezcla
de gasdleos ligeros y pesados virgenes (24.9<APl), provenientes de

la planta de destilaci6n a vacio.

12



CAPITULO X

GENERALIDADES
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1. GENERALIDADES

En los ultimos afios de la década de los 30"s, la alta compresion
de los motores de gasolina exigian combustibles con mejores
propiedades antidetonantes, mayor octanaje y mayor susceptibilidad
al plomo. Se habfa determinado que la desintegracién en presencia de
un catalizador producia una gasolina de mayor octanaje que la
desintegracidn térmica de la misma carga. Los requerimientos de las
fuerzas armadas en los afios de guerra, que necesitaban combustibles
de mayor octanaje, en especial para los aviones, estimularon las
investigaciones para el disefio 'y construccidn de procesos
cataliticos. El primer proceso catalitico fue el Huodry (4), con
lechos cataliticos fijos, y este método dominé en la industria por
varios afios. Los dos tipos de unidades de craqueo catalitico quese
usa hoy en dia son las de lecho mévil y lecho fluido. En la
actualidad, el proceso catalitico representa el 85% de la capacidad

total de desintegracion.

los catalizadores utilizados en ambos procesos son quimicamente
similares y difieren s6lo en su configuraciéon fisica. La unidad de
lecho mévil wutiliza esferas de catalizador o cilindrosde un
diametro aproximado de 1/8 a 1/4 de pulgaday el catalizador de
lecho fluidizado tiene un tamafio medio de particula de alrededor de

50 micrones.

14



EX proceso de desintegraci6on catalitica produce carbén (coke)
que permanece sobre las particulas del catalizador rebajando su
actividad (1). Para mantener la actividad del catalizador a un nivel
atil, es necesario regenerar el catalizador eliminando por
combustién éste coke (4). Como resultado el catalizador se traslada
continuamente del reactor al regenerador y de nuevo al reactor. La
reaccién de desintegracién es endotérmica y la de regeneracién es
una reaccioén exotérmica. Las unidades de lecho fluidizado se disefian
para utilizar el calor de la regeneraci6n para suministrar el calor

necesario para realizar la reaccién.

En México, PEMEX <cuenta con 6 plantas de desintegracidn
catalitica fluidizada distribuidas en diferentes Estados del pais,

como lo muestra la tabla I.1I.

tabla 1.1
PLANTAS CATALITICAS FCC

LOCALIZACION TIPO CAPACIDAD
INSTALADA (B/D)

Cadereyta, N .L. Orthoflow 40.000
Madero, Tam. Modelo 1V ESSO 24.000
Minatitlan, Ver. Orthoflow 40.000
Salamanca, Gto. Orthoflow 40.000
Salina Cruz, Oax. Orthoflow 40.000
Tula, Hgo. Orthoflow 40.000

15



1.1 Desintegracién Catalitica en Lecho Fluidizado

La desintegracion catalitica en lecho fluidizado (FCC) emplea
un catalizador en forma de particulas muy finas que se comportan
como un fluido cuando son aireadas <con vapor. EIl catalizador
fluidizado es circulado continuamente entre la zona de reaccién y la
zona de regeneracién. Esta actividad representa transferencia de
calor del regenerador al reactor Dos tipos basicos de unidades
FCC se usan hoy en dia y son: Tipo " presién balanceada ", donde el
reactor vy el regenerador estan separados y los recipientes estan
adyacentes uno del otro (fig. 1.1); y el tipo Orthoflow, donde el
reactor estd montado en la parte superior del regenerador (fig.

1.2).

Una de 1las ma&s importantes diferencias en el proceso de las
unidades FCC se refiere a la localizacién y control de la reaccién
de desintegracion. Desde 1965, més unidades fueron disefiadas con una
cama de catalizador fluidizado en fase densa en el recipiente del
reactor. La extensién de la desintegraciéon fue controlada por

variacién en el tiempo y la temperatura en la cama del reactor.

Aunque fue reconocido que la desintegracion ocurre en el riser y
no en la alimentacién al reactor, porque la actividad del
catalizador y la temperatura son altas en esa parte de la unidad.
Esto no significa que la reaccién pueda ser controlanda modificando

las condiciones del raiser. Después que ej catalizador zeolitico de

16



0A3ES DE PRODUCTOS A
COMBUSTION FRACCIONADORA

FIG.1.1 UNIDAD FCC TIPO PRESION BALANCEADA



PRODUCTOS A

FRACCIONADORA

FIG.1.2 UNIDAD FCC TIPO ORTHOFLOW



mayor actividad fue adoptado por las refinerias, la cantidad de
desintegracion que se lleva a cabo en el riser ( 6 linea de
transferencia ) incrementé a niveles mayores, requiriendo cambios
operacionales en las unidades existentes. Cémo resultado de lo
anterior tenemos que las unidades m&s recientemente construidas
fuerén disefiadas para operar con un nivel minimo de catalizador en
la cama del reactor y manteniendo el control de 1la reaccién por
variacion del rango de circulacién del catalizador. Muchas de las
unidades wusadas fueron modificadas para controlar y maximizar la
desintegracion en el riser. Estas unidades también operan con
diferentes combinaciones de alimentacién en el riser y cama densa en
los reactores, incluyendo la alimentacién en el raiser seguido por
la cama densa, alimentacién en el raiser en paralelo con la cama
densa, y lineas paralelas en la alimentacién al raiser ( una para

alimentacién fresca y otra para recirculacion ) (1).

La alimentacién fresca vy la corriente recirculada son
precalentadas por intercambiadores de calor o en un horno y entran a
la unidad por la base del raiser de alimentacién donde son mezclados
con el catalizador regenerado. El calor del catalizador vaporiza la
alimentacién y se lleva a cabo la reaccidon deseada. La mezcla de
catalizador y vapores de hidrocarburos ascienden a través del raiser
dentro del reactor. La reacci6n de desintegracién empieza cuando se
contactan la alimentaci6n con el catalizador caliente en el raiser y
continua hasta que los vapores del aceite son separados del
catalizador en el reactor. Los vapores de hidrocarburos son enviados
a la fraccionadora para obtener por separado los productos Ilfiquidos

y gaseosos.
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El' catalizador usado en el vreactor es |llamado catalizador
regenerado y contiene hidrocarburos absorbidos en 1la superficie.
Estos hidrocarburos son removidos por arrastre de vapor antes de que
el catalizador entre al regenerador. En el cual, el coque es quemado
del catalizador con aire. La temperatura en el regenerador y la
correspondiente combusti6n del coque es controlada por el flujo de
aire dando una relacién deseada de CC2/CO en la regeneracio6on. La
temperatura del catalizador en la regeneracién es de 1100 a 1250°F y
este calor es transferido del —catalizador a el aceite de
alimentacién en el riser. El catalizador regenerado contiene 0.2 a

0.4 % peso de coque residual(l).

Los gases de combustién residuales de la regeneracién contienen
una gran cantidad de monéxido de carbonoel cual es quemado vy
transformado en bi6éxido de carbono en una caldera de CO empleando el

CO como fuente de energia para obtener vapor de alta presion.

1.2 Desintegracién Catalitica en Lecho Movil

Las unidades de desintegracién catalitica de lecho mévil ¢
comunmente llamadas unidades TCC emplean un movimiento continuo de
cama sélida, el cual gravita sin paradas en una masa compacta. Uno
de los requerimientos para la operaci6on de una unidad de cama mévil
es la necesidad de mantener un perfil horizontal wuniforme de
velocidad de catalizador hacia el reactory hacia el horno del

regenerador (1).
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El catalizador fluye al reactor desde el depésito de
compensacién situado encima del mismo. Alrededor del 80 al 95 % del
catalizador entra por la cabeza del reactor y se descarga enforma
de calda libre, se dispersa en forma de una cortina anular que rodea
la tobera de alimentacidon de la mezcla de fases del hidrocarburo, de
manera que el hidrocarburo pulverizado se mezcla con las particulas
de catalizador. El catalizador remanente, del 5 al 20 % del
circulante, entra a través de una corona de tubos periféricos vy
mantiene la cabeza del lecho catalitico al nivel requerido, para dar
el espacio velocidad necesario, para lograr el rendimiento deseado.

( ver fig. 1.3 y 1.4 )().

El catalizador y los hidrocarburos descienden por el reactor
hacia la zona de agotamiento y en ella se sacan los productos y el
catalizador agotado mediante un flujo ascendente de vapor para
eliminar los hidrocarburos atrapados en los huecos existentes entre
las particulas sobre el catalizador. El vapor de agotamiento

abandona el reactor junto con los hidrocarburos.

El regenerador en la unidad TCC era originalmente un horno
Thermofor desarrollado por 1la Socony-Vacuum Oil Company para la
regeneracion de arcillas utilizadas en el tratamiento de aceites
lubricantes (2) . En este horno el coque se eliminaba por combustion
del flujo descendente de <catalizador en varias etapas, con

serpentines refrigerantes entre etapas para mantener la temperatura
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FIG.1.3 UNIDAD T.C.C. CON LECHO MOVIL

USANDO ELEVADOR MECANICO

GASES DE
COMBUSTION

ELEVADORES REGENERADOR



FIG.14 UNIDAD HOUDRIFLOW



del catalizador suficientemente baja (por debajo de los 690 <C) para
prevenir la pérdida de actividad. En unidades de disefio reciente la
eliminacién del coque por combustion se realiza en una sola etapa
sin el uso de serpentines intermedios para eliminar el calor. La

tabla 1.2 muestra una comparacidén de las unidades FCC, TCC y HCC.

En el horno se inyecta aire para quemar el —coque del
catalizador. En las unidades de TCC el aire puede fluir en corriente
paralela con el catalizador o puede introducirse hacia la mitad del
horno con flujo en contracorriente en la zona superior y con flujo
en paralelo en la parte inferior. Un sistema de separaci6n en la
base del horno separa el catalizador de los gases de combustiéon y el
catalizador cae en una vasija de elevaci6n. En este punto el
catalizador es arrastrado por una corriente de aire que lo eleva
hacia un tanque de rebosamiento donde la dilatada 4&rea del
recipiente y la utilizaci6n de un panel de separacién dan lugar a la

calda del catalizador a una pila.
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COMPARACION DE UNIDADES DE DESINTEGRACION CATALITICA

FLUIDA, THERMOFOR Y HOUDRY

Tabla

Espacio-velocidad en Reactor
c /A

Recirculado / Carga fresca
REQUERIMIENTO DE CATALIZADOR
Ib/bbl alimentacidn
Ton.Cataliz./bbl alim.total
Temp. del Reactor, <F
Presién del Reactor, psig

Presidén del Regene, psig

a = Ib/hr/lb

b = v/hr/v
c = wt
d = vol.

1.2
F.C.C
1.1-13.4a
5 - 16
0 - 0.5
0.15-0.25
0.9 -1.50
885 - 950
8-30

15 -30
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H.C.C
1.5 - 40D
3 -74d
0 - 0.5
0.06-0.13
0.4 - 0.6
875 - 950
9-10



1 .3 Reacciones de Desintegracion

Los productos formados en la desintegracién catalitica son el
resultado tanto de reacciones primarias como secundarias (1) . Se
designan como reacciones primarias aquellas que implican el
rompimiento inicial del enlace carbono-carbono y la inmediata
neutralizacién del i6n carbonio (3), las reacciones primarias se

pueden representar como siguen:

Parafinas m Parafina + Olefina
Alquil nafteno m Nafteno + Olefina
Alquil aroméatico m Aromatico + Olefina

Thomas (1) sugiri6 el mecanismo segin el cual los iones carbonio
se forman inicialmente debido a una pequefia cantidad de
desintegraci6on térmica de n—parafin'e_is para formar definas. Estas
olefinas adicionan un protén del catalizador para formar grandes
iones carbonio que se descomponen de acuerdo con la regla beta (el
rompimiento del enlace carbono-carbono tiene lugar en el carbono en
posicion beta con los 1iones carbonio y las olefinas), para formar
iones carbonio pequefios y olefinas. Los 1iones carbonio pequefios
propagan la reaccion en cadena transfiriendo un i16n hidrégeno de la
n-parafina para formar una pequefia molécula de parafina y un nuevo

i6n carbonio grande (3,4).
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1.3.1 Desintegracién de Parafinas

La desintegracion catalitica de parafinas se caracteriza por:
Produccién alta de hidrocarburos C3 y C4 en los gases desintegrados,
ya que de acuerdo al tamafio de la estructura de las parafinas, se
define la velocidad de reaccié6n y la producciéon de los hidrocarburos
que se obtengan, ademds de definirse estructuras de isomerizacién en
forma ramificada y formacioén de hidrocarburos aromaticos,

resultantes de reacciones secundarias implicando olefinas(l).

La velocidad de desintegracién también esta influenciada por la
estructura de la molécula; la que contiene 4&tomos de carbonos
terciarios que son las que se desintegran mas facilmente, mientras
que las que contienen carbonos cuaternarios son las mas resistentes.
Los compuestos que tienen ambos tipos de 4tomos tienden a
neutralizarse entre si, sobre una base uno a uno. Por ejemplo: el
2,2,4 trimetilpentano (un terciario y un cuaternario), se desintegra
s6lo ligeramente mas de prisa que el n-octano, mientras que el
2,2,4,6,6 pentametilheptano (uno terciario y dos cuaternarios),se

desintegra a una velocidad inferior a lo que hace el n-dodecano (1).

Rompimiento de parafinas para dar olefinas y parafinas mas

pequefias.
CnH2n + 2 - CmH2m + CpH2p + 2
parafina olefina parafina
n=m=+p
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1.3.2 Desintegracion de Olefinas

Las velocidades de desintegracion catalitica de los hidrocarburos
olefinicos son mucho mé&s altas que las correspondientes de las

parafinas. Las reacciones principales son (4):

1.- Rompimiento de los enlaces carbono-carbono.

2.- lsomerizacion.

3.- Polimerizacion.

4.- Saturacio6n, aromatizacion y formaci6én de carbono.

La isomerizacion de las olefinas por saturacién y aromatizacion
son responsables del alto numero de octano y de la susceptibilidad
al plomo de las gasolinas desintegradas cataliticamente. La
velocidad mayor de las reacciones de transferencia de hidrégeno en
las olefinas de cadena ramificada, da lugar a que las relaciones 1iso
a parafinas normales sean mayores que la relacién de equilibrio de
las olefinas originales. Ademas, los naftenos actiuan como dadores de
hidrégeno en las reacciones de transferencia con olefinas para dar

lugar a isoparafinas y aromaticos.

Rompimiento de olefinas para producir otras mas pequefias.

CnH2n > Clti'm + CpH2p
olefina olefina olefina
n=m+p
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simultaneamente ocurren reacciones secundarias como:

Transferencia de hidrégeno.

nafteno + olefina --———-——-———mmmmm > aromatico + parafina

precursor de coqQUEe —------—mmmmmmmmmmmmmm oo > coque + parafina

Isomerizacion.

olefina  ———--———mmmmmmm > iso-olefina.

1.3.3 Desintegracion de Hidrocarburos Nafténicos

La reaccion de desintegracién de mayor importancia de los
naftenos en presencia de aldmina-silicio es la deshidrogenacié6n a
aromaticos. Existe también un rompimiento del enlace carbono-carbono
en ambos, anillo y cadenas laterales ligadas, pero a temperaturas
por debajo de los 1000F la reacci6n de deshidrogenaci6n es
considerablemente mayor. La deshidrogenacién es muy extensa para los
naftenos Cg y mayores, dando lugar a una gasolina de alto octano.
Los productos liquidos no ciclicos y los gases desintegrados
resultantes de 1la desintegracién de los hidrocarburos nafténicos,
estan mas saturados que los resultantes de 1la desintegracion de

parafinas(1).
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Rompimiento de cicloparafinas que produce olefinas.

CnH2n > CmH2m + CpH2p

cicloparafinas olefinas olefinas

simultanedmente ocurren reacciones secundarias como:

Transferencia de hidrégeno.

nafteno + olefina -—----———mmmmmmme > aromdtico + parafina

precursor de COQUE  =—————=——=mm-mmmmmmmmo > coque + parafina

1.3.4 Desintegracién de Hidrocarburos Aromaticos.

Los hidrocarburos aromdticos son grupos alquilo <conteniendo
menos de tres 4&tomos de carbono que no son muy reactivos. La
reacci6n predominante de los aromaticos con <cadenas alquilicas
largas, es la clara rotura de las cadenas laterales, sin la rotura
del anillo. EIl enlace carbono-carbono roto es el adyacente al anillo
y los compuestos de benceno conteniendo grupos alquilo se pueden

desintegrar con la recuperacién casi cuantitativa del benceno (1,4).



Desalquilacion de alquil aromaticos.

ArCnH2n + 1 -————m-mmmmmmmm > ArH + CnH2n

alquil aromiticos aromaticos olefinas

Rompimiento del grupo alquilo de una molécula alquilaromatica.

ArCnH2n + 1 > ArCmH2m -1 + CpH2p + 2

alquil aroméatico aromatico con parafina

cadena lateral
de olefinas

n=m+p
simultanedmente ocurren reacciones secundarias como:
Transferencia del grupo alquilo.
W CH3 >2 + C6H6 * W CH3 > + C6H5( CH3 >

Condensacion.

CH:QH + R1CH—CHR_
z C
Ar
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Resumiendo las reacciones quimicas que ocurren en el proceso de
desintegraci6n catalitica involucran 1la ruptura de los enlaces
carbono-carbono de moléculas de hidrocarburos de cadena larga, con
la consecuente formaci6n de moléculas de cadena mas corta. Estés
reacciones son catalizadas por acidos y se llevan a cabo a través
del mecanismo de formaci6én y transformacién de iones carbonio
principalmente. Debido a su endotermicidad, termodinamicamente son

favorecidas por altas temperaturas.

En general, las reacciones de desintegracién ( ruptura de
enlaces carbono-carbono ) no estéan limitadas por el equilibrio
quimico bajo las condiciones de reacci6n a nivel industrial. Las
reacciones secundarias por el contrario, se llevan a cabo en forma

moderada (1).

1.4 Mecanismos de Reaccioén

La desintegracion catalitica involucra basicamente la
formacién de iones carbonio. Un i6n carbonio es una molécula de
hidrocarburo que presenta una carga positiva como resultado de la

abstracciéon de un par electréonico de un atomo de carbén (1).
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Estos iones pueden formarse de diferentes formas, pero en el
proceso de desintegracién de gaséleos, se forma principalmente a

partir de hidrocarburos insaturados.

H
H2Cn = CH - CH3 + HX - > H3C - C - CH3 + X

Los 1iones carbonio pueden arreglarse a formas mas estables que

conducen a 1isomerizaciones.

1) «
H + %Hj

CH, - ﬁ = CH CH2 - CH3 - -> CHj - E - CH ch2 - ¢ch3

ch3
2)

ﬁH3 a3

CH, ;_— SH - CH,2 CH3 < CH3 —'CH 1 c - CH2 - CH3
3).continua reaccién reversible.
aH 3 ?H3

CH3 - CH2 " | ~ CH2 - CH3 CH3 - CH = C -CH2  CH,
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La transformacion de mayor importancia de los 1iones carbonio es

laruptura de 1los enlaces carbono - carbono, la cudl ocurre de

acuerdo a la regla de rompimiento beta, que conduce a la formaciodn

de una olefina y otro i6n carbonio mas pequefio.

R - CH2 - CH - CH2 -CH2- CH2-R" --------—- > R - CH2- CH = CH2 +

CH2 - CH2 - R"

La continuaci6n de este proceso conduce a la formacién de

propileno y butileno.

La deshidrogenaci6on de naftenos <conduce a la formacio6n de

aromaticos precursores de coque e hidrégeno.
Las reacciones de deshidrogenacién con elsiguiente esquema:

R - CH2-CH2+ + MH+ - > R- CH=CH2 +

son catalizadas por los metales pesados como niquel, cobre y vanadio

principalmente (1).

La velocidad a que ocurren las diferentes reacciones depende

del tipo de molécula involucrada y del catalizador empleado.
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La tendencia a la desintegracion para los diferentes tipos de
hidrocarburos es en orden decreciente : definas > iso-parafinas >

naftenos > n-parafinas y aromaticos.

En la tabla 1.3 se comparan las velocidades de reaccién
relativas para diferentes tipos de hidrocarburos empleando

catalizadores amorfos y zeoliticos.

VELOCIDADES DE REACCION RELATIVA PARA DIFERENTES

HIDROCARBUROS

Tabla 1.3
CATALIZADORES
HIDROCARBUROS
Amorfos zeoliticos
Constante de velocidad
n-Hexadecano 60 1000
1,3,5 Trietil-benceno 140 2370
2,3,6 Trimetil-naftaleno 190 2420
Fenantreno 205 953
Analeno 210 513
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1.5 Catalizadores de Desintegracidn

Los catalizadores de desintegraci6on catalitico pueden dividirse

en tres clases:

1. Aluminosilicatos naturales tratados con acido.
2. Combinaciones de alumina-silicio sintéticas amorfas.
3. Catalizadores de allmina-silicio sintéticos cristalinos

Ilamados zeolitas o tamices moleculares (1).

La mayoria de los catalizadores utilizados en 1las unidades
comerciales hoy en dia son catalizadores de la clase [3] o mezclas
de las clases [2] y [3](1). Las ventajas de los catalizadores de
zeolitas sobre los catalizadores naturales y los amorfos

sintéticos son:

1.- Actividad méas alta.
2.- Rendimientos en gasolinas mayores para una conversién dada.
3.- Produccién de gasolinas conteniendo un mayor porcentaje de

hidrocarburos parafinicos y aromaticos.
4. - Produccién menor de coque (y por consiguiente un mayor

rendimiento, normalmente, para un nivel de conversion

dado) .
5.- Produccién de isobutano incrementada.
6.- Posibilidad de conseguir conversiones mas altas por paso

sin desintegracidn excesivo.
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La actividad del catalizador de desintegracidon zeolitico
permite que el proceso tenga lugar con tiempos de residencia cortos,
y por ello se ha adoptado en muchas instalaciones para las
operaciones de desintegracién en la linea ascendente (1) . Asi los
efectos adversos del depésito de carbén sobre el catalizador y la
selectividad se minimizan debido a la alta cantidad de carbon
formado, y por lo tanto, la adiciéon de catalizador fresco se realiza

enforma separada por una linea ascendente directamente hacia el

regenerador.

Los compuestos de hidrégeno basico, el hierro, el niquel, el
vanadio y el <cobre en el aceite actlan como veneno sobre el
catalizador de desintegracién (1). El nitrdgeno reacciona con los

centros &acidos sobre el catalizador rebajando su activadad.

Los metales se depositan y se acumulan sobre el catalizador vy
dan lugar a una reducci6on en el rendimiento al aumentar la formacioén
de coque y consecuentemente por combusti6n por unidad de aire, al
catalizar la combustidén del coque a C02 mas que a CO. Al expresarse
las concentraciones metalicas en el catalizador en ppm, la ecuacion

que sirve para cuantificar los metales es:
Cu + Fe + 4V + 14NT.
Si la suma es mayor de 3000 el catalizador estd nocivamente

contaminado.
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C.L. Tilomas (1), da una relaci6on de la composici6n quimica, las
caracteristicas fisicas y los suministradores de catalizadores de

desintegracioén.

1.6 VARIABLES DE PROCESO

Las variables de operacidén de las unidades de FCC se clasifican
en independientes y dependientes. Las independientes son las que se
controlan directamente o generalmente mediante un regulador medidor.
Las variables dependientes son aquellas que cambian a consecuencia

de un cambio de una variable independiente(l).

Las variables independientes son:

I . Temperatura de reaccion.

I1. Relacién de recirculacién o relacidén de carga combinada
(CFR).

I1l1. Temperatura de precalentamiento de la carga.

IV. Actividad del catalizador.

V. Relacién de carga fresca.

Las variables dependientes son:
1. Relacién catalizador/aceite.
Il. Temperature del regenerador.
I11l1. Aire de regeneracidn.

IV. Conversion.

38



Para un mejor entendimiento del proceso, se definen los

parametros empleados de la forma siguiente:

Actividad de un Catalizador: Se define como la rapidez de
reaccion observada bajo condiciones determinadas ( presion vy
temperatura ), referida a algln parédmetro caracteristico del
catalizador ( masa, 4&rea, sitio activo, etc. ). Se trata de una
medida empirica que permite comparar dos catalizadores

similares. (6).

Relacién catalizador/aceite: C/0 = Ib catalizador/Ib de

alimentacion.

VOLUMEN ALIMENTADO - VOLUMEN EXISTENTE
I T G )
VOLUMEN ALIMENTADO

Conversidn

% gasolina
Eficiencia = 100 ¢( )
% conversion

VOLUMEN DE RECIRCULACION
Relacidén de recirculacion = —-——mmmmmmm oo
VOLUMEN DE ALIMENTACION FRESCA

Selectividad: La relacién de la produccién de productos

deseables entre 1la produccién de productos indeseables( coque vy

gas) -

Espacio Velocidad: Puede ser definido referido al volumen
(LHSV) o al peso (WHSV) . En el reactor con lecho fluidizado, el

LHSV tiene una medicién minima, debido a que se dificulta establecer
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el volumen del lecho. Por otra parte, el peso del catalizador en el
reactor puede ser facilmente determinado o calculado a partir del

tiempo de residencia y de la relacion catalizador aceite (C/0)(1).

espacio velocidad Ifquido hora en volumen alimentado

(volumen de catalizador) (hora)

espacio velocidad peso hora en Ib. alimentadas

Si el tiempo de residencia del catalizador esta en horas, entonces

WHSV = 1 /7 (f) (C/0).

Cada una de ellasejerce un efecto sobre la naturaleza y la
distribucidn de los productos de la desintegracidn. Las
especificaciones de los productos comerciales determinan la calidad
de los diversos fraccionamientos y modifican, en Gltima instancia,
los rendimientos en gases, hidrocarburos Jlicuados, gasolinas vy

gasé6leos.

Para estudiar la influencia de las variables se acostumbra a
hablar de intensidad de desintegracién y de conversion. Con una
alimentaci6n determinada, la intensidad es mas fuerte cuanto mas
severas son las condiciones de operacién, es decir, cuanto mayor es
la conversion. Paraun conjunto de condiciones de operacion
idénticas, la alimentacion es tanto mas refractaria cuanto menor es
la conversion. Dada la interdependencia de las variables de

operacidn es habitual realizar un examen de la influencia de cada
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una de ellas sobre los rendimientos y las calidades de los

productos, siendo constante la conversion.

1.6.1 CONVERSION

La conversidon, en el caso de un hidrocarburo puro, se mide en
funcion de su transformacidén a lo largo del tiempo y, en el caso de
una fraccion compleja, como un destilado del petr6oleo, en funcidn de
la cantidad de gasolina y gas producido, siendo " Y " el tanto por
ciento volumétrico de los productos con punto de ebullicién superior

al punto final de la gasolina, la conversidon C se define por

C = 100 - Y

La medida no responde a la realidad, debido a que, también
tienen lugar otras transformaciones fisicas y quimicas con
resultados distintos de la formacion de gas y gasolina. No obstante,
se trata de un parametro que da buenos resultados, sobre todo si se
tiene la precaucién de corregirlo segin la cantidad de gasolina
contenida en la alimentacion(l). Se define asi la conversion

corregida

en donde Z = % de gasolina en la alimentaciodn.
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1.6.2 ALIMENTACION

La alimentacién para plantas FCC, proviene de diferentes
plantas de proceso, siendo la principal la planta de destilacién a
vacio. Esta planta produce dos tipos de gasdéleo, el gaso6leo ligero
(GOL) y el gaso6leo pesado (GOP), los cuales, una vez mezclados vy

homogeneizados se mandan a la planta FCC.

También se pueden utilizar como alimentacién : Crudo reducido,
una fraccién de gas6leo pesado procedente de una unidad de
desintegracién térmica, un gaséleo de una unidad de desasfaltado,
ademas de los destilados directos atmosféricos procesados por

unidades de extraccién liquido-liquido.

Estas unidades proporcionan alimentaciones con caracteristicas
diferentes en composicidon y rendimiento, por lo que, antes de ser
enviadas como cargas de alimentaci6én a la unidad FCC, se homogenizan
para obtener wuna alimentaci6n con una caracterizacién especifica

para este tipo de unidades.

La calidad de una alimentacién se define por la capacidad de
producir una mayor cantidad de gasolina y un porcentaje minimo de
coque. Los hidrocarburos que se apegan a esta definicidén son los
hidrocarburos nafténicos, pero, sin ligaduras con compuestos
aromaticos, porque estos a su vez dan coque. Los hidrocarburos
parafinicos de bajo peso molécular producen una cantidad minima de

gasolina y un porcentaje mayor de coque.
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Las parafinas varian en su rendimiento, dependiendo de su grado
de isomerizacion. Una parafina con alto peso molecular, al
desintegrarse produce un porcentaje considerable de 1isomeros, los
cuales benefician la produccién de gasolina. En general, cuando
disminuye la concentraci6on de parafinas en la fraccidn saturada, la

produccidon de gasolina es mayor.

La alimentacién es, tanto mas refractaria, cuanto menor es su
peso molecular, o bien , cuanto mas bajo es su punto de ebullicién
medio. Y cuanto ma&s elevada es la concentracién en nldcleos
aromaticos, mas refractaria es la alimentaci6on y por lo tanto

produce mas coque.

Las fracciones ligeras presentes en la alimentaciéon afectan el
nimero de octano, por el contrario una concentracién elevada de
hidrocarburos nafténicos en la fraccién saturada, favorece el nimero
de octano. Ahora, el numero de octano de la gasolina se ve afectado

cuando aumenta el punto de ebullicién.

Una soluci6on apropiada para eliminar compuestos metalicos
indeseables de la alimentacién es mediante wun tratamiento con
hidrégeno, ademas de que produce una hidrogenacién parcial de los
compuestos aromadticos en nafténicos, conduciendo al aumento de la

produccion de gasolina y a la reduccion de coque (fig. [1.5A y

1.58)(8).
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FIG. 1.5A PRODUCCION DE COQUE

RENDIMIENTO EN COQUE® % PESO.

CONVERSION: % PESO, (220 C+).

- - SIN TRATAMIENTO + 60 m3 H2/m3 50Kg/cm2
-m- 90m3 H2/m3 100Kg/cm2

DESTILADO HIDROGENADO CRUDO WEST-TEXAS



FIG. 1.5B PRODUCCION DE GASOLINA

GASOLINA (C5-220 C)" % PESO

CONVERSION: % FRACCION PESO, (220 C)

- SIN TRATAMIENTO ~% 60 m3 H2/m3 50Kg/cm2

90m3 H2/m3.100Kg/cm2

DESTILADO HIDROGENADO CRUDO WEST-TEXAS



1.6.3 CATALIZADOR, TIEMPO DE CONTACTO, ESPACIO VELOCIDAD, RELACION

CATALIZADOR / ACEITE.

La forma y dimensién de las particulas de catalizador, su
estado, tipo de lecho (mévil o fluidizado), tienen poca influencia
sobre 1la catalisis. Lo que es importante es el numero de centros
activos ofrecidos por su superficie, es decir, su actividad. Esta
Gltima estd directamente ligada a la conversién y, en ciertos casos,
es la conversidén misma quien sirve de medida a la actividad del
catalizador. Un catalizador fresco es extremadamente activo, pero la
formacion de coque obtura los centros activos y su actividad decrece
muy rapidamente. Al cabo de treinta minutos de trabajo en contacto
con una carga cualquiera, la actividad del catalizador puede quedar
reducida a la milésima parte de su actividad inicial (9). La
actividad media durante la fase de desintegracién del ciclo del
catalizador es, funcién de 1la duracién de dicha fase. Por otra
parte, la actividad del catalizador regenerado, es funcion de la
cantidad de carb6n que todavia contiene, o sea, de la calidad de la

regeneracion.

Hay que tener en cuenta que la actividad de un catalizador

regenerado es siempre inferior a la de un catalizador fresco.
Por 1lo tanto, la intensidad de desintegracién es elevada no

solamente por la cantidad de catalizador, sino también cuando Ila

actividad media es elevada.
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Lo anterior viene representado por dos parametros: el espacio
velocidad WHSV 'y la relacién catalizador aceite (C/0). La
expresién WHSV representa el caudal ponderal horario de |la
alimentacion, referido al peso de catalizador, en la zona de
reaccidon del reactor. El espacio velocidad expresado a partir de
los volumenes, se simboliza generalmente por LHSV. En una unidad con
lecho mévil, o fluidificados, C/0, es el caudal ponderal de

catalizador, referido al caudal definido para la alimentaciodn.

Si P es la presién del reactor, expresada en atmésferas, la

conversién puede relacionarse con WHSV por la proporcion:

100 - C WHSV

que es valida para el caso en que los hidrocarburos atraviesen el
lecho catalitico sin que haya turbulencia ni retrocesos de vapores,
como sucede con el lecho fijo. Para el caso de lecho fluidificado,
la conversidn se situa entre el valor definido méds arriba y el que
expresa la siguiente relacién, aunque estd ma&s proximo a este

altimo(5):

C KP

100C i1 - - )2_ ««SV
100
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El valor K, asi definido, puede llamarse constante de velocidad de

reaccion.

Los parametros C/0 'y WHSV tienen efectos 1inversos sobre la
desintegracién(10)(figuras 1.6A, 1.6B, 1.7A y 1.7B). Se puede decir
que, para un caudal de alimentacidén determinado, el aumento de la
circulacion de catalizador, o de la masa de catalizador en la zona

de reaccidén, aumenta la conversién.

1.6.4 PRESION

En general, la presidén es, apenas, superior a la atmosférica.
Como demuestran las férmulas precedentes, la conversidén viene
favorecida por un aumento de presion, pero el caracter oleflnico de
los productos ligeros, fraccion ligera de la gasolina, disminuye vy
el numero de octano de la gasolina desciende ligeramente; la

producciéon de coque aumenta(5) ( FIG. 1.8A y 1.8B ).

Cuando se 1inyecta vapor de agua (0o un gas 1inerte) en el
reactor, la conversiéon disminuye (FIG.1.9). Por otra parte, el vapor
de agua disminuye la actividad del catalizador de un modo

permanente.
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FIG. .6A EFECTO DE LA VARIABLE
CAT./JACEITE A 450 C Y 700g/cm3.
CATAL. SINT. Si-Al

% VOLUMEN

RELACION CATALIZADOR/ACEITE

GASOLINA ~ CONVERSION

GASOLEO EAST-TEXAS



FIG. 1.6B EFECTO DE LA RELACION
CAT.JACEITE A 450 C Y 700g/cm3.
CAT. SINT. Si-Al

% PESO

RELACION CATALIZADORJ/ACEITE

- PRODUCCION DE COQUE

GASOLEO EAST-TEXAS



FIG. 1.7A EFECTO DE WHSV
A 450 C Y 700g/cm3. CAT. SINT. Si-Al

% VOLUMEN

ESPACIO VELOCIDAD

GASOLINA CONVERSION

WHSV =CAUDAL PONDERAL POR HORA DE
ALIMENTACION REFERIDO AL PESO DEL
CATALIZADOR.



FIG. 1.7B EFECTO DE WHSV
A 450 C Y 700g/cm3. CAT. SINT. Si-Al

% PESO

ESPACIO VELOCIDAD

PRODUCCION DE COQUE

WHSV - CAUDAL PONDERAL POR HORA DE
ALIMENTACION REFERIDO AL PESO DEL
CATALIZADOR.



FIG. 1.8A EFECTO DE LA PRESION

GASOIL East Texas

% VOLUMEN

PRESION Kglcm2 ABS,

- GASOLINA



FIG. 1.8B EFECTO DE LA PRESION
GASOIL East Texas a 440 C

NO. RESEARCH CLEAR

PRESION Kg/cm2 ABS,

NUMERO DE OCTANO



FIG. 19 EFECTO DE LOS DILUYENTES
SOBRE LA CONVERSION

% CONVERSION

PRESION PARCIAL A LA ENTRADA (ATM,))

-~ VAPOR DE AGUA -+ GASOLINA HIDROGENO

-a- PROPANO VACIO



1.6.5 TEMPERATURA

Del orden de 425 a 540 <C, la temperatura acelera la velocidad
de las reacciones y la constante K, varia con la temperatura segln
una ley anéaloga a la ley de Arrhénius. No obstante, su influencia es
menos marcada que en la desintegraciéon térmica. La energia de
activacion es del orden de 10 a 15 000 cal/mol y 1la velocidad de
reaccién s6lo se duplica <cada 80<C, frente a 15<C en la

desintegracion térmica(5).

Un aumento de temperatura favorece, la conversién (FIG.I1.10A y
1.10.B). La cantidad de gases, asi como su caracter oleflnico,
aumenta. También aumenta ligeramente, el nlOmero de octano de Ila

gasolina.

1.6.6 BALANCE TERMICO

Sucede que, por una parte, la desintegracién es endotérmico y
produce coque, cuya combustién es exotérmica y, por otra parte, la
temperatura tolerada para la regeneracion del catalizador supera a

la de desintegracidén en aproximadamente 100 <C.

Es pues, normal pensar en utilizar el calor de combustidén para
suministrar el calor de 1la regeneraciéon en 1la alimentacidén. Esta
varia desde 170 Kcal/Kg de productos, para una conversién del 20%,

hasta 20 Kcal/Kg para 80% (5) (FIG.1.11).
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FIG. 1.10A EFECTO DE LA TEMPERATURA
GASOIL East Texas

% VOLUMEN

TEMPERATURA grad. C

CONVERSION



FIG. 1.10B EFECTO DE LA TEMPERATURA

GASOIL East Texas

N.O. RESEARCH CLARO

TEMPERATURA grad, C

OCTANO



FIG. 111 CALOR DE REACCION EN FUNCION
DE LA CONVERSION

CALOR DE REACCION Kcal/Kg PRODUCTOS,

20 40 60

CONVERSION. %PESO CARGADO,



El importante descenso del calor de desintegraci6n con la
conversi6n es un exponente del predominio de las reacciones muy
endotérmicas de desalquilacién a bajo nivel de conversién, mientras
que a elevadas conversiones son muy importantes las transformaciones

exotérmicas en coque y poliaromaticos.

El  coque quemado en el regenerador contiene una parte
considerable de hidrégeno (hasta un 15% en peso); de hecho se trata
de un hidrocarburo fuertemente deshidrégenado. Como quiera que los
calores de combustion del <carbono (en diéxido de carbono 8000
Kcal/Kg, en monéxido de carbono 2450 Kcal/Kg) y del hidrégeno (28500
Kcal/Kg) son marcadamente diferentes, la combustién de 1 Kg. de
coque proporciona tanto mas calor cuanto mayor es su concentracidn
en hidrégeno: 7 a 15% en peso para las unidades fluidas, 2.5 a 8%
para las unidades con lecho mévil. Por otra parte, el carbono se
transforma en didoxido de carbono y mon6xido de carbono, segun en

proporciones que varian con la temperatura y el exceso de aire(5).

Los calores de combustién de coque, con diversos contenidos de

hidrégeno, varfian segln se indica con el cociente C02/C0 (9) (ver

tabla 1.3).

El cociente C(CC>2/C0 es del orden de 1 a 2 para las unidades
fluidas. El coque no se quema enteramente en el regenerador, sobre
todo cuando su concentracion en el catalizador usado es baja. Es muy
importante mantener un porcentaje de carbono sobre el catalizador

regenerado inferior a 1.0 siendo frecuentemente de 0.5%, en peso. La
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CALOR DE REGENERACION: Kcal/Kg DE COQUE QUEMADO EN FUNCION

DEL PORCENTAJE DE HIDROGENO

Tabla 1.3
Relacién Molecular Calor de Combustién (Kcal/Kg)
co02/cCo Para Diversos Porcentajes De Hidrégeno
4.3 8.0 1
0 4,000
1 6,925 6,920 7,85
2 7,790 7,700 8,60
4 8,500
10 9,080
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cantidad de aire necesaria para la combusti6n varia con, la
temperatura del regenerador, el exceso de aire de los humos y la
concentracidén en hidrégeno del coque. Una estimacién promedio seria,

de 11 a 14 Kg de aire por Kg de coque a quemar(5).

Las ventajas que presentan los procesos con lechos mévil se
compensan por la influencia directa de la regeneracion del
catalizador sobre la desintegracién. Las temperaturas del reactor y
del regenerador estdn relacionadas entre si por el balance térmico
de la unidad; de modo que, cualquier excedentede de calor,
procedente de la combustién del coque, se traduce inmediatamente por
un aumento de temperatura del reactor o por una disminucién de la
circulacién del catalizador y por lo tanto de la relacion

catalizador/aceite.

1.6.7 RECIRCULACION

La cantidad producida es funci6n de la amplitud del corte, es
decir, de la especificacion del punto final del gasé6leo ligero y de
la temperatura admitida en la zona de expansién de la torre primaria
de  fraccionamiento. La tendencia a producirse coque en la

recirculacién aumenta, con la temperatura en la zona de expansidn.
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La cantidad de recirculacién varia con las condiciones
operatorias: cuanto mayor es la desintegracion, menor cantidad de
gas6leo pesado hay que recircular. Sin embargo, es importante operar
con wuna relaci6on de recirculacién ventajosa, es decir, con una
conversién por paso pequefia, del orden de 50%, debido a que,
disminuyen las reacciones secundarias productoras de compuestos
pesados y de coque, mientras que la produccién final de gasolina

aumenta.

Cada proceso tiene sus caracteristicas propias, tanto desde el
punto de vista del modo de circulacion de catalizador, como de las
condiciones de operaciéon. El tipo capaz de una mayor flexibilidad es
el preferido. A este vrespecto, es notable 1la flexibilidad del

proceso fluidizado(5).

63



CAPITULO I

AVANCES TECNOLOGICOS
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I'l.1 PROCESOS ESSO

Las investigaciones de la Esso Research and Engineering
Company, comenzaron antes de la segunda guerra mundial,
desarrollando un proceso fluido. El aire de regeneracién transporta
los vapores de los hidrocarburos y el catalizador en forma de polvo
finamente dividido. En la primera unidad industrial, Ilamada modelo
I, o Upflow (5), el catalizador atraviesa de abajo a arriba el
reactor y el regenerador. Después, unos ciclones lo separan de los
gases que lo arrastran y se almacena en tolvas para su posterior

empleo.

Continuando sus investigaciones sobre la dinamica de los
s6lidos fluidificados, el E.R.E.C. puso a punto, a finales de Ila
segunda guerra mundial, el modelo 11, llamado de "down flow"™ (5,11)
(fig. 11.1). La velocidad de los gases transportadores en el reactor
y en el regenerador estd lo suficientemente reducida en dicho
modelo, como para que intervenga una separaciéon en dos fases: una
Ilamada fase densa en la que 1los gases hierven en un lecho de
catalizador de densidad aparentemente elevada y otra fase diluida
que arrastra una pequefia cantidad de catalizador. Ambas se hallan
separadas por una verdadera interfase comparable a la de un Iiquido
en ebullicién. La fase densa esta suficientemente fluidificada como
para discurrir como un Ifquido en los conductos de circulacidon entre

reactor y regenerador.
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El caudal de circulacion del catalizador estd considerablemente
aumentado y resulta posible eliminar completamente 1los serpentines
de refrigeraciéon del regenerador y establecer un verdadero balance

térmico entre reactor y regenerador.

En el modelo 11l (11)(fig.11.2) reactor y regenerador estan al
mismo nivel, lo que reduce considerablemente el <costo de las
superestructuras, quedando eliminado el uso de precipitadores
electrostaticos del tipo Cottrell gracias a la marcha mejorada de

los ciclones.

En el modelo IV (5)(fig. 11.3), la alimentaci6n cambia calor
con el sistema de reflujo de la torre fraccionadora. También cambia
calor con la corriente de fondos. Después la alimentacidn es
mezclada con un gasdéleo pesado de recirculaci6on y es alimentado en
el reactor. El catalizador regenerado llega desde el regenerador y
es combinado con la alimentaciéon. ElI calor 1o proporciona el
catalizador provocandose una mejor reaccién de desintegracién, la
cual se Ileva a cabo en la cama fluidizada del reactor, y los
vapores producidos se mueven hacia los ciclones para remover las

particulas finas de catalizador que son arrastradas por el vapor.

El gas de combustién de el regenerador es mandado continuamente

a la atmésfera, se dispone de ciclones para recuperar todo el

catalizador y para reducir toda contaminacién en el medio ambiente.
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FIG 111 UNIDAD ESSO MODELO Il
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GABES8 DE

FIG.Il1.2 UNIDAD ESSO MODELO I



REGENERADOR REACTOR TORRE AGOTADOR ACUMULADOR
FRACCIONADORA

FIG.I1.3 UNIDAD ESSO MODELO 1V



11,2 PROCESO HEAVY OIL CRACKER (H. 0. C.)

La M.Vi. Kellogg Company y Phillips Petroleum desarrollaron una
unidad similar a la Orthoflow para ayudar a mejorar el rendimiento

en residuos.

El catalizador se mueve desde el regenerador a través de una
valvula tapén (11) (fig. 11.4 ). Esta valvula controla la corriente
y asegura la temperatura del reactor en el nivel deseado. EI punto
de inyeccion de vapor estd localizada arriba por donde entra Ila
alimentacién al sistema. Este arreglo es usado para acelerar vy
dispersar el catalizador y, asi, bajar la proporcién de formacidn de
coke en el punto donde entra la alimentacion a la linea. EIl nivel de
el catalizador en el reactor es mantenida a una altura necesaria
para mantener el espacio velocidad deseado. Los vapores de
hidrocarburos dejan la zona de reaccidén y son enviados a la torre
fraccionadora, y el catalizador arrastrado es separado en los

ciclones.
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FIG.11.4 KELLOG HEAVY OIL CRACKER (HOC)
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I1.3 PROCESO ORTHOFLOW

Este proceso, puesto a punto en 1951 por la Sociedad M.W.
Kellogg, permite la circulacién del catalizador, por tubos
rectilineos, entre el reactor y el regenerador (5) (fig.- 11.5 ),
eliminando, asi, los codos, que pueden provocar transtornos como

consecuencia de la erosién que a veces padecen.

La alimentacion fresca y la recirculacion procedente de la
unidad de fraccionamiento entran en Jla base del reactor por una
serie de orificios de distribucion. El catalizador, regenerado vy
caliente, descendiente por tubos verticales, entra en contacto con
los vapores de aceite, siendo arrastrado a la zona de reacci6n en
cantidad suficiente para mantenerse en ella, a wuna temperatura
correcta. El nivel de catalizador en el reactor se mantiene a la
altura necesaria para obtener el espacio velocidad deseado. Los
vapores de hidrocarburos que abandonan la zona de reaccid6n se
separan en los ciclones del catalizador arrastrado para ir después a

la torre de fraccionamiento.

La zona de stripping del catalizador usado estd situada en el
centro del reactor. Una vez sometido a stripping, el catalizador es
elevado hasta el regenerador por el aire de regeneraci6on. El resto
del aire asegura, en el regenerador, la combustién que permite
obtener el nivel deseado de carbono sobre el catalizador regenerado.
La separacidén catalizador-humos esta asegurada por ciclones

internos.
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La combinacién, en una sola estructura, del reactor y del
regenerador, asi como Jlos +tubos rectilineos de circulacion del
catalizador, hacen de este modelo reciente uno de los mas simples

desde el punto de vista de la concepcién.

Un numero de modelos para el disefio Orthoflow han sido hechos.
Estos son modelos A y C, en el cual el regenerador esta localizado
bajo el reactor, y el modelo B, en el cual el regenerador esta
localizado sobre el reactor. Sin embargo, en todos los casos la
seccién de stripping del catalizador esta localizado en medio de el

reactor y el regenerador.

Las condiciones de operacion de este proceso ; en el reactor
tiene una temperatura entre 880 a 950 <F con la presién en el
reactor entre 8 y 20 psig. El rango de temperatura en el regenerador

es de 1050 a 1200 <F en tanto que el rango de presi6on es de 15 a 30

psig-

Unas valvulas regulan en el interior la circulaciéon del

catalizador. Los rendimientos tipicos de una unidad Orthoflow vienen

dados en la tabla II.1i.
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FIG.I1.5 UNIDAD KELLOG ORTHOFLOW FCC



RENDIMIENTO TIPICO DE LA

Tabla 11

Alimentacion (densidad)
Recirculacion (% volumen)
Conversidén (% volumen)

Gas (% peso)

C3 (% peso)

Gasolina y Butano (% volumen)

Gasoleo Ligero (% volumen)

GASOLINA DESBUTANIZADA
Densidad

Tensién Vapor Reid (g/cm3)
Punto 50 % (=C)

Punto Final (<0

N.O. Research sin plomo

.1

UNIDAD

N.O. Research + 0.8 PbEt4 (cm3/l)

75

ORTHOFLOW

50.

70.

58.

23.

500

100

93

99

.890

.750



X1.4 PROCESO U. 0. P.

En este proceso (Fig- 11.6 ) reactor y regenerador estan unidos
en el mismo recinto. La alimentacidén, se une a la corriente caliente
del catalizador regenerado. A 1la salida del reactor, los vapores
atraviesan un ciclén que separa el catalizador arrastrado v,

después, se dirigen a la torre de fraccionamiento (5).

El' catalizador usado desciende del reactor, atravezando el
agotador con vapor de agua y, después, entra en el regenerador en
donde se quema el coke depositado. El oxigeno para la combustidén lo
proporciona el aire comprimido procedente de un sistema impulsor.
Los humos atraviesan ciclones en donde queda retenida la mayor parte
del catalizador que aquellos arrastran. La expansidén tiene lugar en
una camara de humos que sirve, igualmente, de amortiguador para el
sonido. El catalizador regenerado vuelve hacia el reactor al

encuentro de la carga que va a someterse a desintegracion.

El calor inicial, preciso para llevar la unidad a Ila
temperatura de trabajo, lo suministra un horno de precalentamiento
de la alimentaci6n, o bien, 1la combustién del combustible en el

regenerador.
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El' regenerador U. 0. P. funciona a presion, lo que como
consecuencia del incremento en la velocidad de combustién del coke,
permite reducir la cantidad de catalizador del regenerador y con
ella las dimensiones de éste. Las pérdidas de catalizador varian
desde 0.7 Kg/m3 a 1.15 Kg/m3 de alimentacién fresca, para
conversiones de 53 y 70%, respectivamente. Un 90% del calor
desprendido por la combustién del coke se utiliza para mantener la
temperatura del reactor y fabricar vapor de agua. Las condiciones de
operacién en este proceso son; en el regenerador tiene una
temperatura de 1100 <F y una presion de 18 psig. Y en el reactor
tiene una temperatura de 900 <F y la presién es de 12 psig. Los
rendimientos tipicos para una unidad tipo U. 0. P. se muestran en la

tabla 11.2
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REACTOR - REGENERADOR FILTRO TORRE AGOTADOR ACUMULADOR
FRACCIONADORA

FIG. 11.6 UNIDAD UOP



RENDIMIENTO TIPICO DE UNA UNIDAD U.O.P.

Tabla 11.2

Alimentacioén 0.890
simple paso recirculacion

RENDIMIENTOS 60 75
Gasolina Desbutanizada(% vol.) 45.2 53.5
Gasoleo Ligero (% vol.) 28 21
Gasoleo Pesado (% vol) 12 4
Butilenos (% vol.) 5.9 8
Butanos (% vol.) 6.4 8
Propileno (% vol) 5.0 6.4
Propano (% vol) 2.9 3.7
Gases (% vol) 2.2 2.8
Gasolina 700 de T.V.R.
N.O. Motor sin plomo 81.5 81.5
N.O. Motor + 0.8 cm3/I PbEt.4 86.5 86.5
N.O. Research sin plomo 93.5 93.5
N.O. Research + 0.8 cm3/1PbEt4 98.5 98.5
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I1.5 PROCESO TEXACO

La corporacidén Texaco tiene un proceso cuya alimentacidén cubre
un rango amplio de fondos, incluyendo alimentaci6n virgen y gasoleos
de desintegracion, destilados intermedios, destilados de vacio, Yy
aceite desparafinado (11). Las caracteristicas especiales del disefio

de éste proceso comprende las siguientes:

A) Un eficiente agotador usado en el catalizador gastado.

B) Buen control del grado de reaccidn.

C) Uso de catalizador apropiado y eficiente.

D) Reaccién de combustién completa durante la regeneracién.

E) Alimentacién al riser de desintegracion con minima recircula
cion.

F) ElI catalizador gastado se mueve por gravedad a la unidad de
regeneracion.

G) Alta eficiencia del reactor y ciclones en el regenerador.

La carga fresca es mezclada con gasoleo de recirculacidon (fig.
11.7 ). Entonces es mezclado con el catalizador que fué regenerado.
Moviéndose a través de el riser para separarse en una zona del
reactor. Las caracteristicas de desintegracién son cumplidas en el
riser diseflado especialmente. Este permite una separacion especial
para descargar la alimentacién y el catalizador dentro de el
reactor. Los vapores se mueven a través de ciclones para extraer el
catalizador. EI vapor sigue a la torre fraccionadora, en tanto que

el catalizador separado baja a la fase densa de la cama fluidizada.
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La desintegracién severa es ajustada a través de un control

apropiado de el riser y la cama del reactor(ll).

El catalizador agotado desciende en contracorriente usando
adentro una corriente de vapor. El vapor elimina los hidrocarburos
unidos al catalizador, que desciende al regenerador. EI carbén del
catalizador es quemado, y el catalizador regenerado regresa a la
alimentacién, asi el ciclo es repetido continuamente. Los gases de
combustién dejan el regenerador moviéndose a través de ciclones
separadores para remover las particulas de catalizador arrastradas
con los gases de combustién. Los gases de combustién limpios salen a
través de la chimenea, y cualquier contaminacion del medio ambiente
es reducida. La capacidad de carga fresca para esas unidades se

encuentra en un rango de 11000 a 75000 B/D.

I11.6 PROCESO GULF

La compafiia Gulf desarrollo un proceso que tiene una linea
vertical de alimentacién localizada en el riser . La carga tiene una
eficiente conversion por la inyecci6on especial de alimentacién en
diferentes puntos en el riser (11) (fig. 11.8 ). De este modo se
obtiene el rendimiento deseado de gasolinas con calidad. Dependiendo
de el tipo de alimentaciéon el rango de conversion es de 78 a 84 %,

con un rango de 92.5 a 98.3 No. de Octanos Research (RON).
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PRODUCTO A FRACCIONADORA

FIG.11.7 UNIDAD TEXACDO



ALIMENTACION

FIG.11.8 UNIDAD GULF FCC
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.1 CATALI ZADORES F.C.C.

Segun Ostwald (1902), se Illama catalizador a "toda sustancia
que altera la rapidez de reaccidén quimica sin aparecer en los
productos  finales". Esta definicidon excluye el caso de las
reacciones autocataliticas, donde uno de los productos actua a su
vez como catalizador (por ejemplo, el 4acido producido en la
hidrolisis de un éster). Nos encontramos ante la misma limitacién si
proponemos la siguiente definicién de naturaleza mas formal:
"catalizador es una sustancia que aparece en la ecuacidén de rapidez

pero no en la escritura de la estequiometria de la reaccié6n”.

Para incluir el <caso de las reacciones autocataliticas es
necesario proponer una definicién un poco mas generalizada;
actualmente se relGnen en el término catdlisis a todos los
procedimientos (luminosos,térmicos) que aceleran wu orientan una

reaccién quimica sin modificar la estequiometria.

Sin embargo, es necesaria también la definicidn de catalizador
que excluya la alteracion de la rapidez de reaccié6n producida por
los inhibidores, ya que el término catalisis negativa no tiene
sentido. La definicién dada por Ostwald al mencionar "sustancias que
altera” la vrapidez de reaccién podria incluir el ~caso de la

inhibicion.

En lo que sigue, un catalizador sera simplemente una sustancia

que acelera u orienta una reaccion quimica.
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El desarrollo de los catalizadores de desintegracion catalitica
ha tenido wuna evolucién paralela al desarrollo del proceso
catalitico de desintegraci6n. Remontando el nacimiento del primer
catalizador hacia 1936, cuando Eugene Houndry conjuntamente con la
Sun Oil y Vacuun 01l1(12), inventaron un proceso que usaba wuna
arcilla activada (material acidificado de silica-aliumina) en el
lecho de desintegracion fijo(l5); observandose notables ventajas en
rendimiento y calidad de productos entre la desintegracion
catalitica y el proceso de desintegraci6n térmica(l2). También
descubrieron el depésito de carbén que se formaba en 1la arcilla
durante la reaccién el cual puede quemarse para regenerar el

catalizador; esto es, para restaurarle la actividad(l5).

En los afios de la desintegracién catalitica las unidades
operaban en lecho fijo, empleando predominantemente catalizadores
granulados o extrudados a base de arcillas naturales activadas. Y
fué a principio de la década de los 40°"s cuando se desarrollo el
proceso de lecho fluidizado apareciendo en 1946 wuna Jlinea de
catalizadores a base de silicoaluminatos amorfos sintéticos en forma
de micro esferas, las cuales contenian 10 - 13 % de alumina(l2). En
1950 se integro al proceso una nueva serie denominada de alta
actividad y estabilidad con un alto contenido de altmina (25 % en
peso), la que ademads impartia propiedades de fluidizacién méas

adecuada a los catalizadores empleados hasta ese tiempo(1l2).
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Fundamentalmente los avances a partir de aquellas fechas (de
1943 en adelante) se canalizaron al la desintegracion catalitica
fluidizada, debido a la gran ventaja que representa al manejar el

catalizador como un fluido(15).

Sin embargo, los cambios mas relevantes surgieron durante la
década de los 60°"s al introducir el wuso de silicoaluminatos
cristalinos (faujasita tipo Y). Los cuales demostrar6n mayor
actividad, selectividad y estabilidad a las gasolinas,

comparativamente con los catalizadores amorfos(15).

Al transcurrir el tiempo, las exigencias en rendimiento vy
calidad de productos,aunado a la optimizacién del proceso de
desintegracion catalitica, motivoa mejorar las propiedades de estos
insumos, introduciendoal proceso los primeros catalizadores
intercambiados con tierras raras, los cuales presentan una mayor

estabilidad térmica e hidrotérmica(l2).

En la actualidad, la calidad de las gasolinas radica
fundamentalmente en la calidad de los catalizadores que se utilicen
en el proceso, debido a que estos tienen la funcién de dar
selectividad para la obtencidén de los productos deseados(15). Por Ilo
que los nuevos estudios tanto en zeolitas como catalizadores, se han
encaminado a la obtencién de mayores rendimientos de gasolinas con

elevado numero de octanos, mayor poder de desintegraci6n para
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emplear cargas mas pesadas y una alta estabilidad tanto térmica como
hidrotérmica. Objetivos que han sido cubiertos con dos nuevas series

de zeolitas(15).

Primeramente las denominadas de ultraestabilidad, siendo estas,
faujasita tipo Y de aluminizadas mediante tratamientos &cidos vy
térmicos, aumentando de esta manera, la estabilidad del cristal de

zeolita al alimentar la relacién silice/alimina(12).

La segunda serie integrada fué, la de las zeolitas
estereoselectivas, las cuales por sus propiedades estructurales
promueven reacciones de isomerizacion en el corte de la gasolina.
Este tipo de zeolitas se han integrado al proceso FCC de dos

maneras (12):

1.- Como componente del catalizador.
2.- Como dosificador a la zona de reaccién como un producto

adicional denominado, activo de octano.

Gracias a los grandes experimentos que se han hecho sobre el
comportamiento de este tipo de catalizadores, en la actualidad se
cuenta con una gran variedad de éstos, de los cuales se tiene la
opcién de elegir el que mas convenga técnica y econémicamente de

acuerdo a las necesidades de producci6n que requiere el pais.
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Resumiendo los tipos de catalizadores comerciables utilizados

hasta nuestros dias, se pueden dividir en tres partes:

1.- Aluminosiliciatos naturales tratados con &cido.
2.- Combinaciones de alUmina-silicio sintéticos amorfos.
3.- Catalizadores de alumina-silicio sintéticos cristalinos

Ilamados zeolitas o tamices moleculares(13) .

La mayoria de los catalizadores utilizados en las unidades
comerciales hoy en dia, son catalizadores de la clase [3] y mezcla
de las clases [2] y [3].- Las ventajas de 1los catalizadores de

zeolitas sobre los catalizadores naturales y sintéticos amorfos son:

1.- Actividad méas alta.

2.- Rendimientos mayores en gasolinas para una conversién dada.

3.- Produccién de gasolinas conteniendo un mayor porcentaje de
hidrocarburos parafinicos y aromaticos.

4 .- Produccidon menor de coque (y por consiguiente un mayor
rendimiento para un nivel de conversién dado).

5.- Produccién de isobutano incrementada.

6.- Posibilidad de conseguir conversiones mas altas por paso

sin desintegracién excesiva(l).

La alta actividad del catalizador de desintegraciéon zeolitica
permite que el proceso tenga lugar con tiempos de residencia cortos
y por ello se ha adoptado en muchas 1instalaciones para las

operaciones de desintegraci6on ep linea ascendente(l14). Asi los
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efectos adversos de la deposicidén de carbén sobre el catalizador y
la selectividad se minimizan debido a la cantidad despreciable de
retromezcla del catalizador en la linea ascendente. Ademas se pueden
utilizar Ilineas ascendentes separadas para la desintegracién de la
corriente reciclada y de la alimentacién nueva de manera que cada

una de ellas pueda desintegrarse en condiciones dptimas propias.

I11.1.1 TIPOS PRINCIPALES DE CATALIZADORES FCC EN LECHO

FLUIDIZADO.

1.- Magnasiv.

2.- IMP-FCC-05.
3.- Sigma-400P.
4.- Sigma-600P.
5.- GXD-40.

6.- Super-Octacat.

7.- DXB-770 (12) .
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CARACTERISTICAS PEMEX ENGELHARD
DEL CATALIZADOR ESPEC.
ASTM-D390780
MICROACTIVIDAD
% VOL. 77
AREA SUPERFICIAL
M2/Hr *
VOLUMEN DE PORO
cia3/gr *
DENSIDAD APAREN-—
TE gr/cm3 0.7 - 1.0
COMPOSICION
% PESO MAX.
% ALUMINIO

*
Al12°=3
% Na 1.0
% Fe 0.2 - 0.5 0.2
PPM, VANADIO 100
PPM, NIQUEL 100
PPM, COBRE 30
PPM, ANTIMONIO 10

*
ND
0

I11.1.2 ESPECIFICACION DE CATALIZADORES F.C.C.

FUERA DE ESPECIFICACION
NO DISPONOBLE
DATO TIPICO SEGUN PROOVEDOR

80.

210.0

52.9

91

CORPORATION GRACE-DAVISON

MAGNA-370 GX0-40

71 - 78

(210.0)

(0.29)

(0.71)

(32.5)
1.0
0.5
100
100

30
10

MITSUBISHI
SIGMA-400

77

170

40
1.0

100
100
30
10



CARACTERISTICAS PEMEX ENGELHARD
DEL CATALIZADOR ESPEC. CORPORATION GRACE-DAVISON MITSUBISHI
MAGNA-370 GX0-40 SIGMA-400

TAMANO DE PARTI —
CULA % PESO

0-20 MICRONES 1-4 1-4 1-4 1-4

0-40 " 12-15 12-15 9 - 20 (® 12 - 15

0-60 " 56 -69 58 - 68 55 - 75 (%) 58 - 60
> 60 " 42 MAX. ND ND 42 MAX.

INDICE MAX. DE

CONTAMINACION * 2500 4500 10,000

INDICE DE ATRIC-

CI0N * 0.5 (12) (9)

% ZEOLITA * 14 ND 30 MAX.

REPOSICION DE

CATALIZADOR Lb/B 0.18 MAX. 0.2 .18 0. 18

I
o
ol
o

* FUERA DE ESPECIFICACION
ND NO DISPONOBLE
(O DATO TIPICO SEGUN PROOVEDOR
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1rr.1.3

CONCEPTO

INDICE DE OCTANO
C3  -C3 % VOL.
C4  -C4 % VOL-
LPG TOTAL %VOL.
GASOLINA % VOL.
C5 221 =C TFE
ACL % VOL.
RESIDUO CAT.%VOL
COQUE % PESO
CONVER. TOTAL
LIQUID % VOL

CONVER. A 430<F

(*) FUERA DE ESPECIFICACION

RENDIMIENTOS PROPORCIONADOS POR PROVEEDOR

PEMEX
ESPEC.

90.0 MIN.

20 MIN.

60 MIN.

™

*

73.

2

ENGELHARD
CORPORATION
MAGNA-370

12.99
20.3

61.2

19.6

5.4

105.5

76.0
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GRACE-DAVISON
GX0-40

90.5

10.2

15.3
25.8

63.1

18.0

112.6

76.0

MITSUBISHI
SIGMA-400

90.0

10.49

15.76
26.66

60.43

19.88

111.6

75.0



111.2 COMPONENTES PRINCIPALES DE UN CATALIZADOR DE DESINTEGRACION

CATALITICA EN LECHO FLUIDIZADO.

1.- Componente activo: zeolita tipo faujasita Y.

El objetivo principal del componente activo es proporcionar los

sitios acidos en donde se realiza las reacciones de desintegracion.

El componente activo esta constituido por un silico-aluminato
cristalino denominado zeolita faujasita Y, representando el 10-30%
en peso del catalizador. Este componente es un mineral cristalino
identificado por Cronstedt en 1756, consistente en una red
cristalina de forma tridimensional de alumino-silicatos ordenados en
forma combinada homogénea, tanto de aluminatos (A104) y silicatos
(Si04), los cuales en forma tetrahédrica son unidos por unos

vértices con los oxigenos correspondientes(12).

Estos compuestos cristalinos (zeolitas) son obtenidos mediante
la desintegracion de geles de silicoaluminatos amorfos mediante
iones hidroxilo, produciendo especies de silicoaluminatos solubles,
los cuales conforman el <centro de nucleaciéon del cristal vy
posteriormente por efecto de condiciones de sintesis (tiempo vy
temperatura) contintan su crecimiento formando en primera instancia
la unidad de sodalita o bloque de construccidn del cristal de la

zeolita hasta complementar su estructura(l12).
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Los sitios acidos de la zeolita juegan el papel mas importante
en la formacién del id6n carbonio, indispensable para iniciar el
mecanismo de desintegracion de hidrocarburos.

Criterios de seleccidn de la zeolita (12):

A) Tamafo de poro de la zeolita.- Este debe ser de un tamafio
adecuado para admitir a los reactivos en los centros acidos
localizados en la caja de la zeolita.

B) Acidez.- Esta puede clasificarse de tres maneras:

B.1.- Gran nUmero de sitios acidos.

B.2.- Sitios acidos altamente dispersos.

B.3.- Fuerza acida total.

C) Estabilidad térmica e hidrotérmica.- Suficiente para
soportar las condiciones de reaccidén y regeneracion.

D) Resistencia a los venenos.- Como son: Ni, V, Na, Ny S.

E) Economia.- Bajo costo y buena disponibilidad.
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2.- Matriz: Silicoaluminato amorfo (12).

La matriz es el segundo  componente del catalizador
representando un 70 a 90 % en peso, del catalizador. Y esta formado
por silicoaluminatos amorfos, los cuales tienen una concentracion
menor de sitios acidos comparativamente con la zeolita tipo

faujasita Y.

Principales funciones de la matriz (12):

A) Composicion quimica: SiO_-Al_0_.

B) Soporte del componente activo.

C) Imparte el tamafio adecuado de particula para la
fluidizacion.

D) Minimiza la atricion y perdida de zeolita.

E) Medio de trnsferencia de calor.

F) Adsorbe contaminantes (V, Ni, Cu, Fe).

G) Cataliza la desintegracion.

H) Cataliza la oxidacién del CO.

Caracteristicas de la matriz (12):

A) Los sitios activos de la matriz tienen menor capacidad de

desintegracion.

96



B) EI mayor contenido de alumina incrementa la actividad.
C) Mayor éarea superficial; mayor dispersion de la zeolita.
D) Mayor area superficial; mayor resistencia a la desactivacioén

por metales.

3.- Tierras raras (12).

Las tierras raras es un tercer componente para los
catalizadores de alta estabilidad, las cuales se encuentran en una
baja concentracién (maxima 2.5 % peso) en el catalizador, y cuya
funcion es proporcionar una mayor estabilidad térmica e

hidrotérmica.

Estas tierras raras se integran al catalizador mediante una
etapa de intercambio i6nico del radical RE+3 por las fuerzas polares
negativas de la superficie de la zeolita, gue puede encontrarse

saturada por 1iones sodio.

Comercialmente es empleada una mezcla de tierras raras entre
las que figuran principalmente el Lantano, asi como Neodimio,

Praseodinio y Cerio.
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111.3 FACTORES QUE INFLUYEN EN LA ACTIVIDAD Y ESTABILIDAD DE LOS
CATALIZADORES ZEOLITICOS DE DESINTEGRACION.

La mayoria de los catalizadores comerciales de FCC usan zeolita

del tipo faujasita Y. Los factores son los siguientes:

A) Cuando son intercambiados con NHA.
B) Cuando son intercambiados con tierras raras (REO).
C) Cuando sonultraestables.

D) Cuando son superultraestables.

111.4 POROSIDAD DE LOS CATALIZADORES FCC (12).

Todos los catalizadores tienen porosidad, la cual se clasifica

de la siguiente manera:

A) Macro: 600 - 10,000 A.
B) Meso: 100 - 600 A.

C) Micro: 100A.

D) Zeolita: 7 - 8 A.

Pero varian en:
1.- EI volumen de poro.
2.- La cantidad de cada tipo de porosidad.

3.- El arreglo de la porosidad.
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111.5 CARACTERIZACION FISICO-QUIMICA DE CATALIZADORES FCC (12).

1.- Fisicos.
A) Tamafio de particula.
A.1.- Indicativo de las propiedades de fluidizaciéon del
catalizador.
A.2_.- Indicativo del funcionamiento del ciclén.
A.3.- Monitorea la atricidn del catalizador en el sistema.
A.4.- Esta propiedad es determinada por vrayos laser
empleando un equipo microtrac, el cual mide particulas

en un intervalo de 2.8 a 176 micrones.

B) Area superficial.

B.1l.- Es wuna medida de la superficie de contacto del
catalizador proporcionada por la estructura porosa de
la zeolita y la matriz.

B.2.- El area superficial de un catalizador es impartida
por:

B.2.1.- Técnica de preparacion del catalizador.
B.2.2.- Concentracidn de zeolita.
B.2.3.- Materias primas del catalizador.

B.3.- Esta propiedad puede ser modificada por:

B.3.1.- Efectos térmicos e hidrotérmicos durante las
etapas de reacccién y regeneracion.
B.3.2.- Contaminacion con metales.
B.4.- Es determinada por intrusion de nitrdgeno empleando un
equipo digisorb y la metodologia descrita en el

ASTM-D-3663.
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C) Volumen de poro y distribucion de volumen de poro.

C.1.- Es wuna medida de 1la dimensi6on de los poros que
conforman la particula del catalizador.

C.2.- Indica la capacidad de adsorcién y desorcion de
reactivos, asi como el tamafio de moléculas de facil
acceso al area interna.

C.3.- Es determinado por medio de intrusién de mercurio en
un porosimetro mediante la técnica descrita en el

método ASTM-D-3334.

D) Atricion.
D.1.- Indica la susceptibilidad de ruptura de las particulas
en el reactor provocada por los choques con las
paredes del reactor y de las particulas entre si.

D.2.- Indicativo de las posibles pérdidas del catalizador.

2.- Quimicos.
A) Contenido de zeolita.
A .1.- Indica el tipo y concentracion del componente activo
integrado en el catalizador.
A.2.- Es wuna medida indirecta de la actividad del
catalizador.
A.3.- Es determinada empleando dos técnicas:
A.3.1.- Determinacién de area superficial con
presiones elevadas.
A.3.2.- Determinada mediante difraccion de rayos X

previo analisis de zeolita patron.
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B) Metales.
B.1.- Indica el grado de contaminantes o aditivos presentes
en el catalizador.
B.2.- Los metales considerados en este analisis son: sodio,
niquel, cobre, fierro, vanadio, titanio, calcio

y potasio.

C) Carbon.

C.1.—- Analisis determinado a los catalizadores de equilibrio
para conocer la eficiencia del regenerador, y estimar
el posible comportamiento en la reaccidn.

C.2.- Es determinado mediante un analizador Leco 334, el
cual se basa en la deteccion por sensores de infrarojo

del carbén pasado mediante combustion a CO02.

111.6 CONTAMINANTES MAS COMUNES EN EL CATALIZADOR (12).

Los contaminantes que contiene la carga, proceden del crudo o
de las operaciones de tratamiento. Los metales por ejemplo, son
contaminantes naturales del crudo. Pero el hierro puede proceder de
torres y tuberias, a causa de corrosion y erosié6n, y los compuestos
de sodio suelen provenir de la inyeccion de vapor o de las fugas del

agua de repuesto en generadores de vapor.
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Los contaminantes de la carga influencian la operacion de
desintegracion catalitica tipo fluido porque contribuyen temporal o
permanentemente, a la desactivacion del catalizador, ya que les
altera la selectividad, reduce la estabilidad o aparecen en los

productos como contaminantes indeseables.

Los metales alcalinos como sodio, litio, potasio y en menor
grado bario y calcio, promueven la desactivacion de los
catalizadores fluidizados. Estos metales, ademdscontribuyen a la
inestabilidad estructural del catalizador porque se unen a él y

forman compuestos que se funden a menor temperatura.

El sodio es el metal alcalino mas comin, que dafia al
catalizador porque le neutraliza los puntos &cidos activos y reduce

la estabilidad.

Afortunadamente, muy pocas veces vael sodio a dar a las
cargas, por los aditivos del agua de calderas o de vapor que se usa
en la unidad FCC, o por contaminacion con agua, ocurrida durante los

tratamientos previos.

Los metales pesados tales como el hierro, vanadio, niquel y el

cobre se encuentran en minimas cantidades (trazas) en el petréleo
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crudo. EI grueso de esos metales se quedan en los aceites
residuales, tales como los productos del fondo de las destiladoras
al vacio, pero una porcion va a dar al gaso6leo por vaporizacion de
los compuestos que contienen los metales. Dichos metales son
catalizadores también que catalizan la deshidrogenacién de los
hidrocarburos y la condensacién de los aromdticos. Por eso ocasionan
mas produccién de hidrégeno y de coque, y menos rendimientos de
gasolina. Los metales de la carga de desintegraciéon se depositan
integramente en el catalizador. Muchos son los estudios que se han
efectuado para determinar la actividad relativa de deshidrogenacion
de los metales y su actividad. Se consideran los mds fuertes para la

deshidrogenacién de los metales al cobre y al niquel.

Los compuestos de Nitrogeno basico, Hierro, Niquel, Vanadio y
Cobre en la alimentacion actiuan como veneno sobre los catalizadores
de desintegracion(13). El nitrdgeno reacciona con los centros acidos
del catalizador disminuyendo su actividad. Los metales que se
acumulan en el catalizador son : sodio, niquel, cobre, fierro,
vanadio, calcio, potasio y titanio; los cuales dan lugar a una
reduccion en el rendimiento al aumentar la formacién de coque vy
disminuir la cantidad de coque eliminado por combustién por unidad
de aire(l). Los metales en el catalizador son determinados mediante

la técnica de absorcioén atémica.
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El efecto que provocan los metales en el funcionamiento del

catalizador son (6):

1.- Desactivacion.
2.- Selectividad.
2.1.- Menos gasolina.
2.2.- Genera mas gas y coque.
3.- Promueve la combustién del CO en el regenerador.
I.- Efecto del Niquel en el catalizador.
1.1.- Se deposita en la particulas del catalizador durante
la reaccion.
1.2.- Se convierte en niquel metalico en el reactor.
1.2.1.- Actla como catalizador de hidrogenacion.
1.2.2_.- Produce coque.
1.3 .- Se convierte en o6xidos en el regenerador quedando
distribuido sobre la matriz.
1.4.- Leve efecto sobre la actividad.
Il.- Efecto del Vanadio en el catalizador.
11.1.- Se deposita enlas particulas del catalizador en el
reactor.
11.2.- Se convierte envanadio metdlico en el reactor

produciendo hidrégeno y coque.
11.3.- Existe migraciéon del vanadio de la matriza la
zeolita, la cual es destruida.

11.4.- Reduce la actividad.
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I1l1.- Efecto

111.1.

111.2.
111.3.
111.4.

del Sodio en el catalizador.

Se deposita en las particulas del catalizador en el

reactor.

Neutraliza los sitios acidos.

Destruye la zeolita.

Reduce

la actividad y el octano.
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CAPITULO v

ALTERNATIVAS TECNOLOGICAS
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1IV. 1 PRIMERA ALTERNATIVA
PROCESO CATAIMP

IV.1.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

Los procesos FCC pueden ser divididos en tres secciones
principales: El precalentamiento de la alimentacion, la
reaccion/regeneracion y el fraccionamiento de hidrocarburos, segln

se muestra en la Fig. 1V.1.

El gaso6leo alimentado intercambia calor con vapores calientes
del proceso, después pasa a un horno de precalentamiento en donde
obtiene la temperatura requerida; antes de entrar al RISER (elevador
de carga - reactor), la alimentacidon caliente es mezclada con
vapores de hidrocarburos pesados recirculados de la torre
fraccionadora y por medio de vapor de agua los hidrocarburos son
atomizados en el riser y puestos en contacto con el catalizador
caliente regenerado el cual proporciona el calor necesario para

vaporizar los hidrocarburos permitiendo que la reaccion tome lugar.

Los productos de la reacciéon y el catalizador se elevan en el
riser y entran al sistema de separacion con ciclones en donde el
catalizador es separado de los hidrocarburos y es enviado a una
limpieza con vapor de agua y posteriormente a una nhueva
regeneracidén. Los hidrocarburos libres de catalizador son enviados
al sistema de fraccionamiento en donde son obtenidos como productos:
gas, gasolina, aceite ciclico ligero, aceite ciclico pesado, aceite

decantado y residuos(12).
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FIG. IV.1 PROCESO FCC

SEPARADOR REACTOR FRACCIONADORA ACUMULADOR
REGENERADOR

HORNO DECANTADOR



IV.1.2 MODELOS MATEMATICOS Y ASPECTOS DE INGENIERIA
El principal cambio en el desarrollo de tecnologia en procesos
FCC, consiste en obtener modelos matemdticos y criterios de
ingenieria, esto describe propiamente el funcionamiento del sistema
reactor/regenerador. El principal factor que define la produccion,
la conversion, el balance de calor de los procesos y la circulacion

del catalizador, toma lugar en estos equipos.

La descripcién de las funciones tomadas del informe de Ila

tecnologia CATAIMP son descritas a continuacion:

1V.1.3 RISER.
La mezcla atomizada de vapor-hidrocarburos entra al riser donde
los dos fenomenos mas importantes involucrados son la reaccion y el

transporte neumatico del catalizador.

1V.1.4 CINETICA DE LA REACCION.

La desintegracién catalitica de gaséleos produce una amplia
variedad de compuestos quimicos que van desde hidrégeno y metano
hasta coque depositado en el catalizador. Mas de 2000 reacciones
quimicas toman lugar en el proceso, lo cual indica un compromiso

para crear un modelo entre complejo y preciso(12).

Los modelos considerando varias reacciones presentan dificultad

en la estimacion y solucion de parametros.

109



Por lo contrario, si los modelos consideran reacciones juntas
requieren de menos informacion experimental, y el nUmero de
parametros decrece. Tres diferentes tipos de modelos cinéticos
reportados en 1la literatura fueron considerados: el modelo de

Weekman-Nace ( W-N )(16), el modelo de Jacob (17) y el modelo de Yen
(18).

En primer término, se selecciona el modelo de W-N, basado en
una representacion simplificada envolviendo tres grupos

caracteristicos de reactivos y productos.

AN > Gasoéleo
A2 ol > Gasolina ( C5- 210 <C )
A3 e > Butanos,gases ligerosy coque

El esquema de la reaccién propuesta y el modelo cinético se
muestran en la Fig. 1V.2. La descomposicion del gas6leo es una
reaccion de segundo orden y la transformacion de 1la gasolina es
considerada una reaccién de primer orden. Las constantes cinéticas
k1, k2 y k3 estan ajustadas en funcién de la composicién de la carga

de alimentacidén y su caracterizaciéon ( por analisis P.0.N.A.).

La distribucién del producto debe estar correlacionado en
funcion de la conversiéon total y la composicidn de la alimentacidn.
El modelo W-N estuvo acertadamente probado contra datos
experimentales de la planta, siendo capaz de predecir el
funcionamiento de la planta con un margen de exactitud bastante

tolerable(12).
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FIG. 1V.2 MODELO CINETICO PARA LA SIMULACION
DE EL REACTOR

( Modelo Weekman - Nace )

> A

> Al

dA,
= - (KI + K3 ) Aj
dt.
dA,
KiA2f K 2A 2f
dt.
A3 = 1 " Al - A2
Donde:

AN = wt fraccidn sin reaccionar de gasoleo
A2 = wt fraccién de gasolina

A3 = wt fraccidén de Cj - C4 y coque

to = tiempo de residencia del gasoleo

f = factor de catalizador desgastado
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1V.1.5 TRANSFERENCIA NEUMATICA DE CATALIZADOR

Hidrocarburos y catalizador son mezclados y transportados a
través de el riser donde la reaccién toma lugar, la mezcla sigue una
transferencia neumatica la cual define el tiempo de residencia y

consecuentemente la conversion y la produccion(12).

El analisis neumatico a través del riser involucra el calculo
de la caida de presion y la velocidad pero esto se simplifica si se
asume que la velocidad del catalizador y la mezcla de hidrocarburos
son la misma que la velocidad final del maximo tamafio de particula

del catalizador.

1V_1.6 SEPARADOR DE CATALIZADOR DE HIDROCARBUROS

La separacién de catalizador de los hidrocarburos desintegrados
es efectuada por arreglo paralelo de ~ciclones localizados
exactamente a la salida del riser y dispuesto de tal manera que
disminuya la atriccién del catalizador y la erosion del equipo. EI
disefio de los ciclones incluye las entradas de vapor para evitar los
puntos calientes. Las principales variables a ser calculadas son las

siguientes:

A) Eficiencia.

B) Caida de presion.
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C) Longitud del voértice natural.
D) Velocidad de separacion.
E) % de atriccidén del catalizador.

F) Rango del flujo de vapor en la pierna sumergida.

Los hidrocarburos son obtenidos por los domos de los ciclones y

el catalizador gastado es obtenido por el fondo de los mismos.

1V_1.7 AGOTADOR

El catalizador gastado obtenido de 1los ciclones contiene
hidrégeno gaseosos rico en hidrocarburos, el cual puede ser
eliminado mediante el quemado de estos componentes teniendo las

siguientes desventajas:

1.- El calor de combustion es tan alto como el de coque,
resultando un sobrecalentamiento del regenerador.
2.- Se incrementa el consumo de aire.

3.- Componentes valiosos son perdidos en la combustion.

Por estas razones, los vapores de hidrocarburos son removidos
del catalizador antes de entrar al paso de regeneracion y esto se
Ileva a cabo agotando el catalizador gastado con vapor de agua. Un
opcional flujo de vapor es obtenido tomando la eficiencia de el
agotador alcanzando un valor razonable; que es en el rango de 1-3

Kg. de vapor de agua/ tonelada de catalizador (19).
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El disefio del agotador asegura un flujo de catalizador en
descenso a el regenerador y también permite bastante tiempo de

residencia para un mejor agotado de los hidrocarburos.

1V.1.8 TUBO VERTICAL ( STAND PIPE )

El' flujo de catalizador libre de hidrocarburos pasa al
regenerador a través del tubo vertical de conexién entre la zona de
agotamiento y la zona de regeneracion, los objetivos del tubo
vertical son: controlar el nivel de lacama de catalizador en la
zona de agotamiento yevitar el flujode aire hacia la zona de

regeneracion(12).

El nivel de la cama y el flujo de catalizador a el regenerador
es controlado por medio de wuna valvula localizada en el tubo
vertical. Basado en las experiencias de operacién. EIl Instituto
Mexicano del Petrd6leo a adoptado el uso de valvulas deslizantes para
este servicio, los problemas de mantenimiento y mal funcionamiento

son evitados.

El disefio de tubo vertical incluye ademas entradas de vapor de
agua para mantener un apropiado rangode flujo de catalizador y
evitar taponamientos. Las variables principales que definen |las
dimensiones del tubo vertical son el rango de flujo de catalizador y

la diferencia de presion entre el regenerador y el reactor.
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El vapor requerido es determinado siguiendo algunos criterios
aplicados a disefio de ciclones. Una aproximacion simplificada para

calcular el vapor necesario es inundar la fraccion vacia con vapor.

1V.1.9 REGENERACION DEL CATALIZADOR

Durante el proceso de desintegracion, los hidrocarburos pesados
y el coque son depositados en la superficie del catalizador lo cual
tiende a decrecer su actividad. Para recuperar la actividad del
catalizador, las impurezas son eliminadas por medio de un proceso de

combustién. El coque se presenta de tres diferentes fuentes:

1.- Coque catalitico, este es producido por la desintegracion
de los hidrocarburos.

2_.- Coque residual, este esta contenido en la carga de
alimentacion antes de ser procesada.

3.- EI cogue en el catalizador circulando, el cual consiste de
hidrocarburos pesados con un punto de ebulliciéon similar a
las fracciones ciclicas pesadas. La cantidad de estos

componentes depende de la eficiencia del agotamiento.

Para una planta dada el coque total es aproximadamente

constante.
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El regenerador es una cama fluidizada con una fase densa en la
cual  toma lugar principalmente la combustién primaria de
hidrocarburos dirigida para producir CO. El monéxido de carbono es
formado de la reaccién -de coque con aire. El aire ademds de

proporcionar el oxigeno para la combustién, fluidiza el catalizador

s6lido(12) .

El aire es alimentado también en medio de 1la cama para
controlar la producciéon de C=2" el cual mantiene wuna alta
exotermicidad y la temperatura debe de estar por abajo del valor

permitido por la resistencia térmica del catalizador.

1V_1.10 MODELO CINETICO DE LA COMBUSTION.

El modelo cinético propuesto por Setsuji Tone (20) ha sido
adaptada para representar el comportamiento de la reacci6on de
combustién. Considerando todas las reacciones posibles para producir
CO, C02 y H20. La Fig. 1V.3 muestra un esquema de las reacciones
quimicas propuestas y las expresiones de los rangos de la reaccion.
Los rangos de las reacciones CO y C02 pueden ser expresadas en
términos del contenido de coque ( Nc ) y de la presidon parcial del

oxigeno ( Pq )< como sigue:



El rango de H20 de formacién puede ser obtenido en funcién del

contenido de hidrégeno ( Nh ) y la presion parcial del oxigeno como

se muestra:
r3 = K3 Nh P~
Las constantes cinéticas , K2 y K3 son obtenidas de datos
experimentales.

Cuando la combustion es completada hasta 032, puede ser
considerado que la concentraciéon de CO es despresiable y el modelo

cinético puede ser simplificado a:

rr ““Kr Cr P02
donde:
Cr = Es la fraccion de coque en el catalizador regenerado.
Kr = Es el rango de la reaccion especifica.
rr = Es el rango del oxigeno que reacciona sobre la

superficie del catalizador.

Pansing (12) sugiere que Kr esfuncion principalmente del
diametro de 1la particula y del rango de flujo de aire en el

regenerador.

El andlisis cinético final define el tiempo de residencia del
catalizador en el regenerador el cual nos proporciona el suficiente
coque para la combustion y con esto la energia térmica requerida en

el proceso de desintegracién.
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FIG. 1V.3 MODELO CINETICO PARA LA SIMULACION

DE EL REGENERADOR

->  CO
K_
Coque ->  CO_
> H2°
dy.co
dw rli ““ r4
cho’
dW r2 + r4
dy
((20
dw
Donde:
dyi

= Cambio de la concentracidén con respecto

a la nasa del catalizador.

F = Flujo de aire

rl, r2, r3, r4 : Rango de reaccion
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IV.1.11 FLUIDIZACION DEL LECHO CATALITICO.

La regeneracion depende fuertemente de una eficiente
fluidizacion la cual proporciona una buena area de contacto entre el
oxigeno y el coque. La fluidizacion es obtenida cuando un gas o
vapor es aplicado a una particula sélida y la fuerza aplicada es
mayor que su peso. La mecanica de los fluidos de las particulas

fluidizadas es compleja y no es bien conocida.

El regenerador presenta un régimen turbulento en su flujo y
puede ser bien representado por el modelo de Kunni Levenspiel (12),
el cual puede ser adaptado a esta tecnologia, tomando del informe
cinético y de los aspectos hidratlicos los términos: fraccién vacio,

relacidon velocidad/ velocidad superficial del gas, etc.

1V.1.12 DISTRIBUIDOR DE AIRE.
Una buena fluidizacion depende grandemente de un apropiado

disefio del distribuidor de aire.

Es obtenida una buena distribucién de aire con una adecuada
aplicacion de los conceptos de ingenieria. La localizacion de los
orificios tiene que ser bien diseflada para permitir un flujo
uniforme y una baja caida de presion. Por otra parte, la velocidad
de aire tiene que ser grande para permitir una buena penetracién y

la formacién de burbujas de aire.

119



La cafda de presién total en el distribiudor es obtenida de la
suma de las cuatro diferentes contribuciones que se muestran en

seguida:

1) Caida de presioén debido a la fracciénen la tuberia.
2) Caida de presionen el interior de la tuberia.
3) Caida de presiénen las ramificaciones.

4) Calda de presién por momentum.

El disefio del distribuidor involucra el calculo de las caldas
de presion por fricccion y por momentum para cada parte y la

distribucién del flujo de aire.

Un criterio aceptado considera una caida de presiéon total en el
distribuidor de 10 - 15 % de la caida de presion en el lecho y un

5 % de mal distribucidn del fluido ( tolerancia )

1V.1.13 TECNOLOGIA CATAIMP.
Los modelos matematicos y el criterio general expuesto en este
documento fué tomado del informe elaborado por el IMP, el cual
propone un sistema nuevo reactor/regenerador(12), el cual se muestra

en la Fig. 1v.4.
Las caracteristicas del proceso CATAIMP fueron obtenidas de 35

afios de experiencia en operacion de plantas FCC por Petroleos

Mexicanos (PEMEX) y a la experiencia del Instituto Mexicano del
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FIG, IV, 4 REACTOR/REGENERADOR
PROCESO CATAIMP
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COMBUSTION A /\ /% VAPOR DE
I\
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VAPOR DE
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FLUIDIZADOR
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Petréleo en ingenieria basica e ingenieria de detalle de algunos de
los procesos de vrefinacion wusados por la Industria Mexicana.
Adicionalmente, los catalizadores zeoliticos estén siendo
desarrollados, formulados y continuamente procesados. El proceso

cataimp tiene las siguientes ventajas generales:

A) Cortos tiempos de residencia.

B) Répida separacion catalizador-aceite inmediatamente después
que la reaccioén de desintegracién ha sido completa.

9 Disefio  térmico del regenerador, el cual evita
sobrecalentamientos y puntos calientes del catalizador.

D) Bajo contenido de carbon en el catalizador regenerado.

E) Uso de valvulas deslizantes para controlar el flujo de
catalizador.

F) Sistema sobrepuesto del reactor/ regenerador.

La desintegracion es efectuada en el riser en donde el aceite y
el catalizador son contactados por medio de wuna transferencia
neumdtica obteniendo cortos tiempos de residencia y una buena

transferencia de calor.

La geometria del riser permite operar con tiempos de residencia
cortos para obtener un mejor control de la reaccién. De otra manera,
la trayectoria del flujo no tiene cambios sUbitos de direccidn, lo

cual disminuye la erosién del equipo y la atriccion del catalizador.
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El tiempo de reacccién es controlado usando ciclones a la
salida del riser, el cual separa al catalizador de los

hidrocarburos, parando la reaccion de desintegracion.

Antes de que él catalizador entre al regenerador, es agotado

con vapor para eliminar el aceite residual.

El regenerador tiene dos funciones principales:

A) Reactivar el catalizador por medio de la combustidon de el
carbén.

B) Suministrar la energia requerida por el calentamiento de la

carga y el calor de la reaccion de desintegracion.

El regenerador CATAIMP fué diseflado para tener bajos niveles de
exceso de aire y altos rangos de combustién para obtener un
contenido bajo de carbén en el catalizador y una combustién total a

Co2.

Tiene un distribuidor de aire especial disefiado con tres
niveles de alimentacidon para evitar canales en la cama de

catalizador.
La tabla 1V.1 muestra los conceptos propuestos del proceso

CATAIMP y 1la tabla 1V.2 las condiciones tipicas de operacién, la

conversién y la produccién son mostrados en la tabla I1V.3.
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TABLA No. 1V.1

Conceptos Utilizados

Arreglo tipo encimado.

La reaccion se realiza en el riser.

La separacion Gas-Solido a la salida del riser por
medio de ciclones para tener un buen control del
tiempo de residencia.

Regeneracion de un paso.

Inyeccidon de alimentacion en diferentes puntos a

través de el riser para obtener flexibilidad.
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TABLA NO. 1V.2

CONDICIONES DE OPERACION DEL SISTEMA
REACTOR / REGENERADOR

REACTOR
Temperatura (°F ) 890 - 1000
Presiéon ( Psig ) 10-30
REGENERADOR
Temperatura (<F) 1250-1350
Presién ( Psig ) 15-35

Contenido de carbén en

el catalizador ( % peso) 0.07

125



TABLA No. 1V.3

PROCESO CATAIMP

Conversion Total (% Vol. )

Rendimientos

Gasolina ( 90 RON )

v S

\ S
Aceite ciclico ligero

Aceite decantado
Coque

Gas DRY

H2S
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1V.2 SEGUNDA ALTERNATIVA

PROCESDO DEMET 11

Como se menciono anteriormente, la desintegracién catalitica
fluidizada es un medio altamente efectivo para procesar: crudos
reducidos, y gas6leos ligeros y pesados. Esta efectividad se basa en
mantener el rango de selectividad-actividad de los catalizadores de

desintegracion.

Fundamentandose en el concepto anterior, la compafifa Atlantic
Richfield"s(22) desarrollo un catalizador para wun proceso de
desmetalizacion del cual se extendié su aplicacidon para el proceso
de desintegracion catalitica con lecho fluidizado, con lo cual, se
abri6 una nueva alternativa en materia de procesos capaces de operar
con cargas de alimentacidén con alto contenido de impurezas (metales

y compuestos de azufre)(23).

El proceso se conoce como DEMET IIl y es un tratamiento fisico
y quimico de bajo costo, el cual elimina compuestos metalicos de los

catalizadores de desintegracion(2l).

Esta alternativa se torna tentadora si se considera que
Gltimamente la desintegracion catalitica de residuos se ha visto
limitado por el alto costo que representa controlar los metales vy
los compuestos de azufre que contaminan el catalizador, afectando su
actividad y desviando la produccion a la formacion de coque y gas,

reflejandose en el rendimiento del volumen total de liquido.
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La forma apropiada para controlar el nivel de metales en el
catalizador es adicionando catalizador fresco y desechando el
catalizador contaminado. La adicion de catalizador fresco,
procesando cargas con alto contenido de metales y azufre, puede
alcanzar niveles exorbitantes, afectando el costo por concepto de
catalizador vy, de esta forma, los procesos de desintegracidn
catalitica en lecho fluidizado, se veran limitados a utilizar cargas
de alimentacién con bajo contenido de metales relativamente, lo
dicho anteriormente no causa un efecto negativo y por el contrario

ofrece una pauta para la solucion del problema.
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1V.2.1 ANTECEDENTES DEL PROCESO DEMET

En los afios de 1960 la compania Atlantic Richfield tuv6 dos
predecesores operando con dos diferentes procesos, provando
comercialmente el catalizador de desmetalizaci6on. La compania
Atlantic Refining, operando con 40 ton.por dia en la unidad MET X de
la refineria de Filadelfia(22). El proceso empleaba una resina de

intercambio ionico para eliminar metales del catalizador de FCC.

La compania Sinclair Refining, operando con 10 ton.por dia en
una unidad DEMET en la refineria de Illinois(24,25). Esta operacion
fue efectiva empleando el catalizador de desmetalizacion y ganando

muy poco contenido de metales en el catalizador utilizado.

Ambas unidades fueron operadas para control de metales operando
con gas6leo y un catalizador del tipo amorfo. El gasdleo conteniendo
de 1-3 ppm de metales el cual aporta en este tiempo un incentivo
economico para la reduccion del nivel de metales en el catalizador.
Este incentivo fue fuertemente reducido con el advenimiento de los
catalizadores de desintegracion del tipo zeolitico. Los
catalizadores zeoliticos tienen una alta actividad y mucho mejor
selectividad, proporcionando un amplio rango de tolerancia al

envenenamiento con metales(21) .

Como resultado, ambos procesos fueron dados de baja. Ahora con
el incremento de la presion para descubrir el camino econémico para
procesar crudo y residuos con alto contenido de azufre y metales, el

interés en los procesos de desmetalizacion ha sido renovado.
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Extensivos estudios en plantas piloto muestran que el proceso DEMET
es aplicable a catalizadores =zeoliticos procesando cargas de

alimentacidén con muy altos contenidos de metales(21).

Inicialmente, este trabajo 1innovador fue concentrado en un
proceso conocido como DEMET 1l. Este improvisado proceso es de
mejores caracteristicas que los procesos originales DEMET y DEMET X,
y Tue elaborado para ser aplicado para altos niveles de metales y
catalizadores zeoliticos. El alto nivel de metales requiere la
adicién de tratamiento de desperdicios para recuperar los metales y

prevenir que estos escapen en el agua de deshecho(22,25).

En el transcurso de este trabajo, fue hecha una cuidadosa
revision de los procesos quimicos y las rutas alternativas. Este
trabajo sirvid para desarrollar el proceso DEMET 111 el cual emplea
los pasos del proceso DEMET Il pero difiere en la desmetalizacidn
quimica basica. El proceso preferido tiene las siguientes ventajas

con respecto al DEMET 11(21,22):

- Procesos de baja severidad.
- Tratamiento simple de deshechos.
- Recirculacion total del agua.

- Bajo costo.

El sistema de tratamiento del proceso DEMET I1ll se muestra en

la figura 1V.4(21).
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El proceso consiste de las siguientes secciones:

SECCION PROPOSITO

Pasos de pretatamiento Activa los metales para
eliminarlos

Tratamiento quimico Reaccidon quimica para eliminar
los metales

Lavado Separacién fisica de los
contaminantes del catalizador

Tratamiento de deshechos Recuperacion de los metales de
los efluentes de lavado, con
recirculacion del agua al

sistema.

En  los procesos DEMET Il 'y DEMET [III, los pasos de

pretratamiento son similares. Hay , sin embargo, diferencias basicas

en el tratamiento quimico y en el lavado(21).
El tratamiento de deshechos del DEMET 111, produce una mina

suficientemente alta en contenido de metal para ser empleado en la

recuperacion de Vanadio(21).
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1V.2.2 DESCRIPCION DE CONCEPTOS DE FCC DEMET 111 PLUS.

La figura 1V.5(21) muestra como FCC DEMET 111 Plus, puede ser
aplicado a una desintegracion de crudo reducido con alto contenido
de metales dirigido a producir gasolina y productos con bajo
contenido de azufre(23). El contenido de metal en el catalizador es
controlado por el proceso DEMET IlIl. Una corriente de catalizador es
retirada continuamente del regenerador, y procesada en la unidad de
desmetalizacién, vy desples es retornado a la unidad FCC. EI
catalizador fresco adicionado es el necesario para reponer las

pérdidas por atriccidn del catalizador(2l).

El coque producido en el reactor es quemado en el regenerador
para proveer al proceso de calor. Normalmente en la desintegracion
del crudo reducido hay mas calor que el requerido en el balance de
calor de la unidad FCC. El exceso de calor eseliminado por la
generacion de vapor de alta presién en el serpentin de vapor
localizado en el regenerador. Esta tecndlogia es establecida por
Atlantic Richfield aplicada durante veinte afiosen unidades con
capacidades de 65,000 bpd. Parte del vapor abastece los
requerimientos de energia para las unidaes de proceso en la

refineria(22).

La desintegracion en el riser puede ser empleada porque
requiere de poco capital y posiblemente alguna ventaja de
produccion. Pero esta ventaja de produccidn por desintegracidon en el
riser no es alcanzada cuando opera con un catalizador con alto

contenido de metales.
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El gas acumulado en el regenerador contiene bioxido de azufre,
el cual requiere una gran area de almacenaje o0 una 4&rea para su
tratamiento. La cantidad de bioxido de azufre acumulada esta en
funcion del azufre presente en la carga de alimentacion, del grado
de conversién y del contenido de metales en el catalizador (23) . La
desintegracion de un crudo reducido conteniendo 1.6% peso de azufre,
tipicamente produce una acumulacién de gas conteniendo 2000ppm de

biéxido de azufre(27).

Los procesos de desintegracion catalitica manifiestan una
importante conversion del azufre(23), en un rango del 40-70%
dependiendo de la severidad de la desintegracién. EI azufre se
transforma en &acido sulfhidrico en el reactor o en bidxido de azufre
en el flujo de gas combustible sorprendentemente, el crudo sintético
desintegrado operando a baja conversion es fundido para ser mas
facilmente desulfurado de una carga virgen con el mismo nivel de
azufre. Operando a alta conversié6n produce compuestos aromaticos,
los cuales son més dificiles de desulfurar, pero es bajo el volumen
producido. Algunas veces, la inversion en hidrodesulfurizacion es

modesta(23,26).

El gas producido, cuando se desintegra con catalizador
contaminado con metal, comunmente tiene un alto contenido de
hidrogeno lo que justifica unidades de hidrodesulfurizacion(HDS)

para su purificacion(26).
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RESUMIENDO:

La desintegracion catalitica fluidizada combinada con un
efectivo catalizador de desmetalizaci6on, proporciona un apropiado
medio para transformar los fondos de una fraccionadora en productos
Gtiles. El sistema puede ser orientado hacia la produccion de
gasolina, para combustéleo con bajo contenido de azufre 0 para
cargas de alimentacion a plantas petroquimicas. El petréleo crudo
con alto contenido de metales puede ser procesado fuera de recargos
economicos indebidos, lo cual extiende grandemente el rango de

aceites crudos que pueden ser empleados por refinerias(28) .

El proceso DEMET 1Il muestra que es un medio efectivo para
controlar los metales en el catalizador zeolitico de desintegracion
en una unidad FCC. El costo de operacidén del proceso DEMET 111 es
relativamente modesto y resulta mas econdmico si se recuperan los
metales contenidos en el catalizador de desmetalizacioéon, resultando

ser principalmente el Vanadio(25).
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Al término del presente trabajo y después de un estudio de las
tecnologias de los procesos de desintegracién catalitica en lecno

fluidizado, se llego a las siguientes conclusiones.

I.- Como parte de un desarrollo tecnoldgico avanzado y de
crecimiento constante, este trabajo proporciona alternativas

adecuadas a las necesidades actuales, de productividad y ecoldgicas.

Il.- Las tecnologias propuestas se basan en las caracteristicas
de 1los modelos cinéticos y a la selectividad-actividad de los
catalizadores de desintegracion, sin restar crédito a las

modificaciones del disefio mecanico del equipo de proceso.

IIl1.- La tecnologia en materia de desechos industriales tales
como tratamiento de aguas residuales, procesamiento de residuos
so6lidos (basura, desechos quimicos, chatarra, etc.), aunada a la
tecnologia de transformacién quimica de hidrocarburos, dan
alternativas que resuelven problemas 'y arrojan resultados
satisfactorios, como son: En la primera alternativa se reducen las
pérdidas de catalizador por el arreglo en paralelo de los ciclones
que se encuentran localizados a la salida del riser, y en el
regenerador se minimizan las emanaciones de contaminantes al medio
ambiente. La segunda alternativa nos presenta la ventaja de eliminar
los metales, evitando con esto, envenenamiento y desactivacion del
catalizador, obteniendose un ingreso adicional por la recuperacidn

de los metales de mayor valor comercial.
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La combinaci6on de ambas tecnologias en los ambitos ecoldgicos y
productivos, esta dirigida, a una productividad creciente, y por lo

tanto, a una economia estable.

Como consecuencia de lo anterior se afirma que cambios
tecnoldgicos en la unidades FCC se han dado en los catalizadores de
desintegraciéon , los cuales manifiestan un desarrollo constante
desde su inicio hasta la actualidad. Concluyendo con la modificacion
y adaptaciéon de estos catalizadores a la unidad de desintegracidn

del tipo superpuesta.

También se dan modificaciones en el disefio mecanico del equipo
de proceso, para obtener un control estable del proceso, y dar
tiempo a las condiciones de operacion de alcanzar su punto o6ptimo y
sobre todo, para poder procesar una mayor carga de alimentacién y

por ende, un mayor volumen de produccidn.

IV.- Tomando en cuentalas caracteristicas del tipo de petréleo
crudo con el que se cuentaen México, hace que el proceso FCC sea
importante dentro de una refineria, pués con él, es posible tener un
maximo rendimiento de elcrudo pesado, y con los diferentes
catalizadores que existen hoy en dia, es posible dirigir las
reacciones hacia la obtenciéon de los productos deseados. En este
caso, a la maxima produccién de gasolinas, debido a la gran demanda
de la industria automotriz. Justificando asi las 1investigaciones

para dar paso a nuevas tecnologias.
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V.- Los resultados mads satisfactorios en el procesamiento de
residuos pesados se dan en las unidades FCC combinadas con unidades
auxiliares para el procesamiento de estos residuos, como son
unidades de desmetalizacion, unidades de tratamiento de agua de
desmetalizacion y torres fraccionadoras, las que al no contener en
su carga de alimentacidén compuestos metadlicos y de azufre, operan
satisfactoriamente aumentando su eficiencia y reflejandose asi en

los costos de operacion.
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