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la te  Invento se  r e fie re  a la  rea lizació n  de 

reacciones en la s  que intervienen solidos finamente d iv id i- ' 

dos en estado flu id ificad o y , más particularm ente, a sistemas '
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en l os  cuales se usa un m aterial sólido fLuiaificafio en 

el tratam iento, produccic'n o conversión de hidrocarburos.

Bs particularmente ap licab le  a sistem as, por ejemplo, pa­

ra e l  cracking c a ta lít ic o  de hidrocarburos, en e l cual di­

cho solido flu id ifica d o , por ejemplo, un catalizad or, es 

devuelto continuamente al c ic lo  entre una zona o recipien­

te de reacción y una zona o recip ien te  separado da regene­

ración o reactiva clon, y especialmente donde la  atmosfera 

en l a  zona de reacción es d iferente de la  atmosfera de la  

zona de regeneración y-no puede perm itirse que tenga lugar 

una mezcla de la s  atmosferas en la s  dos zonas. Se ha hecho 

una extensa ap licación  comercial de dichos sistemas en la  

industria del petróleo para el cracking c a ta lít ic o  de hidro­

carburos.

En el problema general de proyectar ta l 

sistem a, se ha propuesto cierto  número de disposiciones di­

ferentes de recip ien tes y de tuberías de tran sferen cia .

,ál considerar estos prcys-etos deben tenerse en cuenta c ier­

tos requ isitos b ásicos, 21 primero de e llo s  es que debe 

proporcionarse una fuerza de impulsión adecuada para haoer 

c ircu lar  el solido en tre  la s  dos zonas o recip ien tes a l  

regimen deseado, con medios para variar esta  fuerza de im­

pal s i o'n en la  gama requerida para un control s a tis fa c to r io  

de l a  operacio'n. Además de esto , deten disponerse medios 

seguros para impedir e l retroceso de lo s  reactivos de cual­

quier recip ien te  al otro a través de la s  lín e a s  de trans­

feren cia .
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Bh e l diseño de sistemas de dos recip ien tes 

pertenecientes a este  tipo para su uso en la  industria del 

petro'leo, especialmente en la  oonversío'n c a ta l í t ic a  de h i­

drocarburos usando un catalizador solido flu id ificad o  , la  

5 fuerza de impulsión comunmente empleada para hacer c ircu lar 

e l catalizador desde un recip ien te  al otro ha sido la  carga 

f lu ls tá t ic a  generada por una columna relativamente densa 

de catalizador aireado en un tubo v e r t ic a l . Bn e l diseño 

de in sta lacion es comerciales» estos tubos v e rtic a le s  han 

10 sido alimentados desde cada uno de lo s  dos recip ien tes del 

sistema de dos» en o cerca del fondo» de a car gando a través 

de un o r i f ic io  variable» ta l como una válvula de compuerta» 

l a  proporcio'n de descarga del catalizador desde ©1 fondo 

de cada tubo v e r t ic a l es controlada por el a ju ste  de la  

15 válvula de compuerta. El catalizador que pasa a través de 

estas válvulas de compuerta en cada tubo v e rtic a l oae den­

tro de una zona de menor preslo'n donde es recogido por una 

corriente a a lta  velocidad de un agente flu id ificad o r a&s» 

cuado que, comunmente, es e l reactivo para la  fase siguien- 

20 te del c ic lo . Bata corrien te de catalizador es llevada lu e­

go» como suspensión relativamente dispersada o dé densidad 

relativamente pequeña a través de una tubería de transferen­

cia  que conduce hacia arrib a  dentro del otro recip ien te .

La caída de presio'n a través de la s  válvulas de compuerta 

25 es un factor en el que se confía en oada oaso para impedir 

el retroceso dél agente de f lu id if ic a  d on  desde la  zoca de 

menor presión dentro del tubo v e r t ic a l .

ít
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Se lian sugerido también varios sistemas que 

prescindan de la s  válvulas de compuerta y en lo s cuales se 

disponen conductos o tubos v e rtic a le s  internos para trans­

portar so'lido flu id ificad o  directamente de ana a o tra  de 

5 dos zonas de contacto dispuestas separadamente dentro de la  

misma envoltura e x te rio r , sin  embargo, no ha sido construi­

do y usado comeroialmente un equipo del tipo d escrito  en 

estas sugerencias a pesar de la  fuerte presio'n economice 

que tiende a l uso de una construcción y de unos controles 

10 de la  operación lo  más simples p osib le ,

razón de e llo  es que un estudio; de setos 

proyectos que usan tubos v e rtic a le s  in tern o s, particularmente 

donde no se disponen válvulas de compuerta, ha mostrado ua 

una fa lta  de fle x ib ilid a d  operatoria o una gama muy re s tr iñ ­

í s  gida de capacidad op eratoria , tfn fa llo  más c r í t ic o ,  unido

al delicado eq u ilibrio  de la s  presiones requerido piara man­

tener en operacio'n estes sistem as, es la  carencia de adecua­

das protecciones mínimas contra un tra s  torno "temporal” inad­

vertido en e l funcionamiento que podría in v e rtir  la  d irec- 

20 don de flu jo  a través de uno de le s  tubos v e rtic a le s  in te r ­

nos, Bn una instalacio 'n  de cracking c a ta l ít ic o  esto produci­

r ía  una mezcla de hidrocarburo y de a ire  en e l  mismo r e d -  

pie nte a concentraciones que están bien dentro de los lím i­

tes  explosivos, incluso la  más mínima mezcla de este  tipo 

25 no puede ser tolerada en un sistema en que se e s tá  confiando, 

por razones de seguridad, en un delicado eq u ilib rio  de la s  

presiones, ya que @1 brusco incremento resultante en tempe-

•  4
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ratura y presión podría agravar fácilm ente e l estado de 

d esequ ilibrio . ninguno de lo s sistemas sim plificados de 

estos procedimientos de la  técnica an terior contiene una 

fuerza restauradora adecuada qua tienda a mantener e l  ré g i- 

5 men y d irección  deseados de paso en e l  caso de dicha in ­

versión, con un factor de seguridad su fic ien te  para compen­

sar la s  fluctuaciones de presión que normalmente ocurren en 

el funcionamiento de dicho equipo.
3¿a estrecha gama de capacidad operatoria de 

10 estos proyectos se debe el hecho de que la s  fluctuaciones

m ím ales de l a  presión en el funcionamiento de un sistema 

de solidos flu id ificad o s están directamente relacionadas 

oon la  velocidad lin e a l del agente f lu id if ic a n te . S I tipo 

de paso suave y tranquilo ¿que sería  esencial para e l fun­

i s  oionamisnto sa tis fa c to r io  de dicho equipo se obtiene sola­

mente oon regímenes de alimentación del gas muy bajos*

Sn contraste oon estas condiciones, lo s  regímenes de alimen­

tación que son a tractiv o s desde e l  punto de v is ta  comercial 

para lo s procedimientos de conversión c a ta l í t ic a  dan como 

SO resultado, comunmente, la  formación de un lecho finido muy

turbulento dentro de la  zona de contacto, caracterizado por 

fluctuaciones temporales localizadas de la  presión que son 

fln» fracción  considerable de la  calda to ta l de presión a 

través del lecho.
25 sn cualquier masa de sólido flu id ificad o

una burbuja de gas o región localizad a de baja densidad 

tiende siempre a subir con relación  a l m aterial circundante.

5
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Bata tendencia se extiende continuamente, salve donde hay 

una barrera definida da caída de presión su fic ien te  para 

desviar la  burbuja ascendente a otro curso, ün tubo v e r t i-  

osl in te rio r  no obstruido, abierto  en su extremidad in fe r io r , 

no constituye una barrera p ositiv a contra &L paso ascenden­

te  de dicha burbuja a través del tubo v e r t ic a l ,  incluso 

aunque la  densidad del m aterial confinado dentro del tubo 

v e r t ic a l sea normalmente mayor que la  del m aterial situado 

fuera de é l ,  tJna burbuja que antre en el espado confinado 

en su extremo in fe r io r  tenderé a subir a menos que la  propor- 

olo'n a l a  cual el solido flu id ificad o  que baja y sa le  del 

tubo aea decididamente mayor que la  proporción da subida 

de l a  burbuja, EL efecto inmediato de cualquiera de e s ta s  

burbujas dentro del tubo v e r t ic a l e s  el de disminuir l a  di­

ferencia  de densidad que es la  fuerza impulsora para la  c ir ­

cula cien del so lid o , reduciendo a s í  e l régimen el oual el 

so'lido es entregado desde l a  parte in fe rio r  del tubo v e rtic a l 

y agravando cualquier tendencia a qu© la s  burbujas suban 

contra la  dirección normal d© f lu jo , la s  mismas consideracio­

nes se ap lican  a un tubo v e rtic a l ex terio r simple que esté  

dispuesto ver t i  cálmente o en un pequeño ángulo respecto a 

la  v e r t ic a l , de modo que alimente directamente hacia abajo 

desde un pequeño recip ien te a l otro situado a un nivel in­

fe r io r  o donde al segundo recip ien te esté  colocado debajo 

del primero, .
ln  un tubo v e r t ic a l d® esta  ¿Lase no obstrui­

do, da alim entación d ire c ta , esta  tendencia a que la s  burbujas

-  6 -
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de gas perturban la  d irección y el régimen de paso normales 

del solido y el gas es partíoulermente se rla  cuando se rea­

liz a n  operaciones asando ana mayor velroldad lin e a l dsl 

agente f lu id if ic a n te  y  donde este agente sea introducido 

5 dentro del lecho de solido flu id ificad o  a un n ivel in ferio r  

al punto en que dicho tubo v e rtic a l alimenta dentro del 

lech o . Bn estas condiciones, ex iste  un elevado grado de 

turbulencia dentro del lecho flu id o , ¿ i número y tamafio de 

te le s  burbujas da gas o ds regiones de baja densidad dentro 

lo  del lecho resu lta  muy grande, y es casi seguro que no» bur­

buja suficientem ente grande para cubrir por completo la  au­

par f lo te  de sección transversal de la  abertura in fe rio r  del 

tubo v e rtic a l entre en éste  en c ie r ta  medida, asmo la  fre ­

cuencia de ta le s  encuentros aumenta con la  velocidad del 

15 gas, mas y más burbujas, o por clone a de burbujas, tenderán 

a subir dentro de la  zona de a lte  densidad. á b £ , en un 

sistema de doc recip ientes que opere a cualquier valer por 

encima de la  velocidad mínima para la  f lu id if ic a  clon, dicho 

tubo v e rt ic a l interno o externo de alim entación a ireóte  

20 puede convertirse en una barrera totalmente in eficaz  contra 

l e  mezcla por retroceso de gas f lu id ifica n te  procedente de 

una zona a l a  o tra , a menos que se use con juntamente con 

él una válvula de compuerta.

D® acuerdo con e l presente invento, s® hace 

25 circu lar solido finamente dividido entre dos recip ien tes 

sin  e l empleo de válvulas de compuerta as control. Bn este  

aparato, cada tubería de transferencia  qua va desde un

7
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reclu ien te  d® oentaoto de un sistema de dos recip ien tes a l  

otro,  está  diapueste en forma de mi tubo que tiene configu­

ra oión de TJ y que comprende un tubo v e r t ic a l de paso descen­

dente que conduce desde e l  fondo de un recip iente a través 

5 de una sana de gran presión o rama de c ie rre  que forma la  

parte in ferio r del codo de la U, donde la  presión es mayor 

que en cualquier s i t io  ae la  parte superior del sistem a, 

y luego, hacia a rrib a , dentro del otro recip ien te  a través 

de un tubo v e rtic a l as conexión de paso ascendente. Como 

10  u lterio r precaución, cualquier raectivo o agente de f lu ld i-  

ficac ió n  que entre en cada zona ds contacto a través de 

esta rama de paso ascendente del tubo de conexión en forma 

de ü, se introduce a un nivel situado bien por arriba de 

la  rama de c ie rre  en e l  fondo del codo d® la  TJ que conec- 

15 ta  lo s  dos rec ip ien tes . Bata disposición ev ita  la  mezcla

por retroceso dal tipo antes mencionado sin  e l uso de vaL-  ̂

vulas de compuerta para crear una barrera variable de oaida 

a® presión, ya que e l sólido y e l gas se introducen ambos 

hacia arrib a  dentro de cada zona d<* contacto y no ex iste  

20 una tubería de conexión por encima aei punto de introduc­

ción del gas a través de la  cual la s  burbujas de gas po­

drían escapar haoia e l otro rec ip ien te . gL único camino 

para e l paso ds los sólidos entre lo s  recip ien tes  es a 

través d® sa tas  ramas de c ie rre  del codo de la  TJ que es- 

25 tán situadas a un nivel in ferio r  a l punto en que e l  gas 
reactivo o al agente f lu id ifica n te  es introducido dentro

de la s  dubcrías de conexión.

-  8 -
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la  dirección normal da paso del sólido en asta 

disposición se mantiene estableciendo una d iferencia de pre­

sión a tra v ls  de cada una de la s  tu berías de conexión en 

forma de U, de t a l  modo que la  presión to ta l e je rc id a  sobre 

5 el sólido en la  rama de paso descendente exceda a la  contra­

presión to ta l e je rc id a  sobre e l sólido en la  rama de paso 

ascendente. Ssto se consigue manteniendo la  densidad del 

solido flu id ificad o  en, a l menos, una de la s  dos ramas de 

paso ascendente sustancialmante menor que la  de la  rama des- 

10 candente del mismo codo de la  Ü y ajustando la  presión supe­

rio r  en lo s dos recip ien tes para compensar d iferen cias en 

©1 nivel de lo s  lechos ds catalizador dentro de e l lo s .  la  

rama de c ierre  del codo de la  U en la  parte in fe rio r  de ca­

da tubería de tran sferen cia  por debajo del punto en que se 

15 introduce e l reactivo o agente flu id ifica n te  no tema parte 

an la  formación de la  fuerza impulsora para la  c ircu lación  

del sólido y opera en esenoia como un tubo s i fónico con 

presiones iguales en los dos brazos de la  rama de c ierre  

a l mismo n iv e l, usando una aireación  mínima para dar una 

20 marima. densidad de fluido y un efecto  máximo de c ierre  por 

presión, sin  embargo, toda la  longitud de la  rama de paso 

ascendente de la  tubería de tran sferen cia , incluyendo la  ra­

ma de paso ascendente del c ie rre  del codo de la  U, funcio­

na como tubo v e r t ic a l de peso ascendente para r e s is t i r  cual- 

25 qnier interrupción en la  d irección normal de paso del sólido 

y el gas sn virtud de la  presión en exceso en e l fondo de 

este  tubo verticalm en comparación con l a  parte superior. Xa

-  9 -
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magnitud da la  d iferencia d® presión entre la  parta supe­

rio r  y l a  in fe r io r  de cada una de la s  ramas de c ie rre  del 

codo de la  ü» a s í  como en otras partes daL sistem a, es 

determinada por la  a ltu ra  y densidad del só lid o ..f lu id ifi-  

5 oado contenido dentro de e l la s ,  Por es te  medio, es posible 

diseñar ©1 equipo teniendo debidamente en cuenta la s  flu c­

tuaciones normales de la  presión dentro de cualquiera de 

lo s  recip ien tes de contacto. Da acuerdo con este  invento, 

la  d iferen cia  de presión dentro da estas ramas de c ie rre , 

10 medida por debajo del punto fla inyección de le s  reactivos 

hacia abajo a l n ivel in ferio r  de la  rama de c ie r re , alcan­

za hasta un valor que es mayor que e l  adecuado para com­

pensar la s  fluctuaciones de presión normales, de modo que 

se cree un factor de seguridad para operaciones a v e lo c i- 

15 dados de gas elevadas dentro de la  zona de contacto.

De acuerdo con otra c a ra c te r ís tic a  del in­

vento, un proceso da eonversión c a ta l í t ic a  realizado en la  

manera arrib a  d escrita , forma una o mas fases de un proceso 

combinado para la  conversión de petróleo crudo en productos 

20 de a c e ite  mineral más valiosos y, particularm ente, para ob­

tener rendimientos máximos de productos de bajo punto de 

ebu llic ión  de la s  escalas de eb u llic ió n  de lo s  combusti­

b les para motores y a ce ites  de calentamientos y rendimien­

tos mínimos de productos pesados, ta le s  como a c e ite s  com- 

25 b u stib les y alqu itrán , con un mínimo d® operaciones de 

tratamiento y un gasto de inversión y de funcionamiento 

considerablemente reducido. Este procedimiento combinado

-  10  -
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comprende una serle  de fases Integradas de d estilació n  y 

de conversión c a ta l í t ic a s  y/o térmica en la s  cáeles les  

productos procedentes de todas la s  fases son conducidos 

e una fas© única de fraccionamiento del producto y tra ta —

5 dos en eirá  de ta l modo que s i  producto crudo reducido ob­

tenido como residuo líquido de una fase de d estilación  del 

crudo sea despojado ccn vapores del producto obtenidos en 

la s  fases de d estilac ió n  y conversión del crudo y asan pro­

ducidas corrientes indi dual es que contienda todas le s  frao- 

10 clones deseables, te le s  oomo una sola corriente de combus­

t ib le  para motores y una sola oorríante de a ca ite  de calen­

tamiento y una sola corriente que contiene todo e l m aterial 

pasado menos deseable, t a l  come fracciones ds fuel o ü ,  son 

recuperadas de dicha fase única ds fraccionamiento del pro- 

15 Suoto en proporciones óptimas re la tiv a s , no reqnirióndose

un fraccionamiento u lte r io r  de cualquiera de estas corrien­

tes para la  recuperación del producto final#

$n lo s  procedimientos combinados da d e stila ­

ción y conversión de a ce ite  crudo, propuestos con an terio- 

20 ridad, la  recuperación de rendimientos máximos de combus­

t ib le  para motores y aceite  para calentamiento producidos, 

se ha conseguido usualmente sometiendo fracciones lig e ra  y 

pesada de nafta procedentes del alambique del petróleo cru­

do a otro fraccionamiento y , s i  se desea, a tratam ientos 

25 adecuados de refinación  térmica o c a ta l í t i c a ,  ta le s  oomo de 

reforma, isom erización, hidroformación, alooh llación  o, so­

metiendo a cracking térmico o c a ta lít ic o  una fracción  de

-  11  -
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gas o-ll prcceSente del alambique del orado para recuperar 

todavía, otro producto de bajo punto de eb u llic ió n  por fra c ­

cionamiento subsiguiente de los productos sometidos a cracking 

y sometiendo e l crudo reducido a o tra  d estilació n  a presio- 

5 nes reducidas para obtener a lqu itrán  y productos adicionales 

de bajo punto de eb u llic ió n , principalmente gas o i l  a tra ­

tar con la  fracción  de gas o i l  procedente del alambique del 

crudo como se lia mencionado antes» üatos procedimientos re­

quieren un© pluralidad de fra cc i onado res del producto que 

10 dan v arias  corrientes de productos de gamas d® eb u llic ió n  

deseables» Para una recuperación económica del c a lo r , se 

necesitan  grandes cantidades do aparatos de permutación 

térm ica, tanto dentro de cada unidad come en combinación 

entre unidades» Deben disponerse muchos depósitos para per- 

15 m itir a l almacenaje de lo s  diversos productos antes d® su 

mezcla en la s  proporciones deseadas. SSL equipo de d e stila ­

ción en vacío usado para elaborar ®1 crudo reducido es cos­

toso tanto con respecto a su in sta la c ió n , como a su funcio­

namiento y conservación. Como resultado da estas complica- 

20 clones, lo s  procedimientos combinados de tipo convencional 

deban ser operados a escala relativamente grande para ser 

económicos, líormalmente, se requieren capacidades de r e f i ­

nación por encima de, por ejemplo, unos 20,000 b a rrile s  

d iarios dé petróleo crudo para hacer llevaderas operaoio- 

25 nes de este  tip o , mientras que la s  re fin e r ía s  menores de­

ban u-royectarse sobre la  base de un rendimiento a menudo 

indeseablemente elevado en fu el o il  pesado y otros pro- i

-  12  -
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ductos Se valor comercial relativam ente b a jo ,

136 acuerdo con asta carao ta r is  t i  ea del in ­

vento, se elim ina el aparato das t i l  ador en vacío para la  

d estilación  Sel crudo reducido y se consiguen economías 

considerables en @1 equipo de fraccionamiento y en los d is­

positivos da almacenaje suministrando virtualmente todos 

lo s  productos ®n forma de vapor de la s  diversas fases de 

un proceso combinado a s í  como el crudo reducido proceden­

te  da la  d estilac ió n  del crudo a una fase única de fracc io ­

namiento del producto y usando estos vapores para despojar 

a l crudo reducido en la  fase de fraccionamiento de todos 

sus constituyentes d e s tila b le s .

Para e l lo , al a ce ite  crudo puede someterse 

a d estilació n  an uní., unidad destiladora convencional para 

él crudo para prcducit una corriente de cabeza de nafta 

virgen l ig e r a , una corríante separada de nafta pesada, una 

corriente aún más pesada de la  gama del queroseno y del 

a ce ite  Diesel y colas de crudo reducido* la s  colas de cru­

do reducido pueden contener todavía la  fracción  de gas o il  

destinada a l menos en parte a alimentar m aterial a una ope­

ración de cracking de gas o i l .  la  fracción  d® queroseno 

puede recuperarse como producto directamente del aparato 

destilador dsl crudo ya que una u lte r io r  conversión no 

aumentará suatanoialmente su valor como queroseno o a ce ite  

D iesel. Dodas la s  demás fracciones son entregadas a un frao- 

cicriador único del producto virtualmente como sigues

11 crudo reducido obtenido como antes se lia



19 837 8
descrito s® haca pasar directamente a una parta superior de 

la  sección in ferio r  d ̂ contacto de una columna fraccionafiora 

en esencia convencional* la  corriente de nafta pesada es so­

ma t i  de a una reforma térmica a a lta  temperatura o c a ta l í t ic a  

o a otra conversión que oondnzca a una mejora da sus cu ali­

dades como combustible para motores, y el efluente to ta l va­

porizado procedente de esta  fase d© conversión ©s suministra­

do a la  columna da fraccionamiento en un punto situado por 

debajo del punto fis alimentación del crudo reducido, en esen­

c ia  a la  temperatura de la  fase de eonvsrsio'n. l a  fracción  

de nafta virgen lig a ra  es análogamente suministrada a la  co­

lumna de fraooicaamiento en un punto situado por debajo del 

de alimentación del crudo reducido y puede inyectarse en es­

tado líquido o de vajjor después de un precalentamiento ade­

cuado, s i se desea. Del fraooionadcr d&L producto se recupe­

ran v arias corrien tes d® productos f in a le s , por ejemplo, una 

cabeza de gas combustible, ana fracción  de bajo punto de ebu­

l l ic ió n  de la  gama de eb u llic ió n  del combustible para moto­

r e s ,  una fracción  fio? a c e ite  fie calentamiento, una fracción  

de gas o lí  y ’una fracción  pesada fia colas de la  gama de fu el 

o il»  .Memas, pueda producirse une fracción  de gas o l í  que 

contiene la  fracción virgen de gas o i l  deseada pera alimen­

tar otro equipo de conversión conjuntamente y en mezcla con 

una fracción  de devolución al c ic lo  o convertida, en re la ­

ción óptima aproximada para una operación f in a l de conver­

sión. la  mayor parte de la  fracción  de gas o i l  se hace pasar 

a una fase de cracking preferentemente c a ta lít ic o  para ser
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convertida en e lla  en cantidades ad icionales da combustible 

para motoras, a c e ite  D iesel, m aterial de c ic lo  de la  gama 

del gas o i l  y colas pesadas, i£L efluente to ta l de asta fase 

de cracking se lia ce pasar análogamente sin  perdida v irtu a l 

5 de calor a l fraccionador del producto en un punto situad© 

per debajo a© la  alim entación del crudo reducido, pero, con 

p referencia , por encima ds lo s  puntos de alimentación del 

reformado, procedente del tratamiento de la  nafta pesada y 

la  nafta virgen lig a ra . Da este  modo, 91 crudo reducido o 

10 su equivalente es sometido a una acción de calentamiento en 

con tra-corrien te, vaporización y r e c t if ic a c ió n , sucesivamen­

te ,  primero con vaporea procedentes del proceso de oraoklng 

de gas o il  que son más pesados y que pueden esta r  a una tem­

peratura menor que lo s  vapores de nafta usados y , luego, con

15 lo s  vapores de nafta de bajo peso molecular y , con preferen­

c ia , de mayor temperatura.

Guando se opera en esencia en la  forma que 

arriba se ha d escrito , se dispone de volúmenes en extremo 

grandes de vapores dal proceso y se u tiliz a n  para despojar

20 ©1 crudo reducido, con e l efecto de que el volumen de com­

b u stib le  pesado finalmente obtenido puede mantenerse en un 

mínimo a l menos tan bajo como puede conseguirse en opera­

ciones convencionales que suponen l a  d estilació n  en vacío 

de crudo reducido y, s i se desee, incluso menor, S£L produo- 

25 to to ta l de nafta se prepara como producto de cabeza, que ha 

sido mantenido © elevadas temperaturas durante un tiempo mí­

nimo y, por consiguiente, es d© calidad superior con respeo-

-  15 -
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to a la  limpieza del motor, se obtiene una sola fracción  de 

combustible pecado en la  cual todos lo s constituyentes pe­

sados formados en la s  diversas fases están combinados y 

<jug puede someterse a un solo tratamiento de f i l t r a c ió n  

para recuperar un fuel o i l  f in a l ‘ pobre en sedimentos y de 

la  mejor calidad, la ta s  ventajas aon ad icionales & los «vi­

dentes ahorros en equipo de permutación térmica resultan­

tes  de la  eliminación da diversas operaciones intermedias 

de calentamiento y enfriamiento y a lo s de d ispositivos de 

almacenaje intermedio resu ltan tes del uso de una sola fase 

de fraccionamiento del producto.
KL número y tipo d© etapas intermedias de 

conversión empleadas ds acuerdo con esta c a ra c te r ís tic a  

del invento dependerá totalmente del carácter del a ce ite  

crudo a tra ta r  y d® lo s  tip o s, calidad y proporciones re la ­

tiv as d® los productos dsasados. Pueden añadirse o su s titu ir  

«■ la s  mancicnadas otras etapas ds conversión. Por ejemplo,, 

puede ap licarse  un tratamiento ooquización o de reducción 

de la  viscosidad al crudo reducido antes de su entrada en 

e l fraccionado r del producto o a l fu «EL o il  recuperado del 

fraccionador, según lo s  req u isito s del procedimiento y del 

producto. H  primer procedimiento puede emplearse cuando 

se requieren alimentaciones incrementadas de m aterial para 

e l cracking c a ta l í t ic o . ES- último puede ser dictado por 

req u isito s de lo s  pliegos de condiciones del fu el o i l  pro­

ducido, lo s  cueles pueden ser afectados por constituyentes 

formados en le  etapa de cracking. Otras atapes de conver-
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alón, que puedan integrara* en el proceso del Invento exclu­

yen lo s  procedimientos de hidroformación y/u otros de me­

jo ra  del índice de octano para la  nafta virgen, &L bvis- 

breaking térmico o suapensoide del crudo reducido, eto ,

6 Da acuerdo con el principio básico de e s ta  c a ra c te r ís tic a  

del Invento, lo s  vapores de producto de todas estas fases 

serán suministrados a la  etapa única de fraccionamiento del 

producto, en esencia como antes se lia de so r ito *

Bn c ierto s  casos, e l procedimiento puede sim­

io p l i f i  carse todavía eliminando el alambique de d estilación

del crudo y alimentando todo e l a ce ite  crudo /."directamen­

te  a l  fracoionador del producto. Bato puede ser posible s i  

no se requieran fracciones separadas de nafta virgen y/o 

de queroseno. Cuando se opera de este  modo, todo el crudo 

15 puede sum inistrarse a una parte superior de la  sección infe­

r io r  de contacto del fracoionador del producto. Una corrien­

te de nafta pesada y m aterial de cracking de gas o i l  puede 

re tira rse  del fracoionador y someterse a la s  conversiones 

antes d escritas , particularmente a re forma.'y a cracking 

20 c a ta l í t ic o , io s  productos vaporizados de estas  conversio­

nes pueden devolverse luego a l fracoionador del producto 

en un punto situado debajo del punto de alim entación del 

crudo. También la  nafta  lig e ra  y lo s  gases de cabeza del 

fracoionador pueden devolverse al fondo del fracoionador 

25 pama ayudar a la  re c t if ic a c ió n  del crudo. Bn todos lo s de­

más aspectos, la  operación del proceso será en esencia aná­

loga a la  entes indicada.

17  -
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&L lle v a r  a la  p ráctica e l proceso combinado 

de refin ación  antea d escrito , e l rendimiento y la  calidad 

de la  fracción  de combustible para motores obtenida sufren 

en c ie r ta  medida por e l hacho de que en ausencia de canti­

dades sustanciales de hidrógeno aeben usarse la  reforma 

térmica o la  reforma c a ta l í t ic a  con preferencia  a la  h i-  

droformaclón c a ta l í t ic a  en la  operación de reforma, para 

proporcionar una operación eficaz del fraccionador del 

producto, Xa hidroformación c a ta lít io a  o lo s  procedimien­

tos sim ilares son muy superiores a lo s  procesos de re fo r­

ma realizados en ausencia de hidrógeno, con respecto a l a  

calidad del producto, incluyendo la  re lació n  rendimlsnto- 

índioe de octano, contenido de azufre y limpieza del mo­

to r , de la  gasolina. Sin embargo, le s  procedimientos de 

este  tipo suponen une. producción nata y una devolución al.

c ic lo  de grandes cantidades hidrógeno. Xa introducción 

de este  hidrógeno íunto con e l reformado sn e l . fracciona-  

aor común para lo s  productos perturbaría seriamente la  re­

cuperación d® valiosos productos fin a les  hidro carburados 

lig e ro s  © requ eriría  n u  proyecto del fraccionador de di­

mensiones an tis  conámicas.
Be acuerdo con una modificación de esta

c a ra c te r ís tic a  del invento, al procedimiento a® re fin a­

ción combinado antes descrito puede in clu ir  como una de 

la s  operaciones intermedias la  de reformar catalíticam en­

te la s  fracciones de nafta obtenidas en la s  diversas eta­

pas m  presencia a® hidrógeno y, temblón, e l uso de, a l
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menos, paste del hidrógeno producido en esta operación de 

reforme para tr a ta r  otras fracciones convenientes obtenidas 

©n la s  diversas etapas del procedimiento combinado fuera de 

dicha etapa de reformador y del rec tifica d o r fracoionador.

La rea lización  preferida de esta  modificación del invento 

supone le. incorporación a dicho procedimiento combinado sim­

p lificad o  de operaciones c a ta l í t ic a s  de reforma de la  nafta 

del tipo conocido como «plstforming" en la s  cuales nafta  

virgen y/o nafta  sometida a cracking procedentes de la s  di­

versas etapas del procedimiento combinado se ponen en con­

tacto con un catalizador de platino a elevadas temperaturas
. 2

de aproximadamente 430-550*0, a lta s  presiones de 28-70 Kgs/om 

manomótríeos y regímenes relativam ente elevados de devolución 

de hidrógeno a l  c ic lo  de aproximadamente 85 a 340 m / b a rr il, 

mantenidos devolviendo ©1 c ic lo  hidrógeno producido en el 

proceso. En le s  condiciones esp ecificad as, ocurren tre s  

reacciones de importancia, a saber, deshidrogenación de lo s  

naftenos e lo s  aromó t i  eos correspondientes, hldro-oracking 

de hidrocarburos de elovado peso molecular a hidrocarburos 

saturados de menor peso molecular e isomerizseion de naftas y 

de hidrooarburos ae cadena re c ta . Memas tiene lugar una des­

tilare el c lizació n  de lo s  hidrocarburos de cadena re cta  direc­

tamente a aromáticos y una desulfurización que convierte v ir ­

tualmente todo e l azufre en hidrógeno sulfurado, p rin cip al­

mente como resultado de 1© elevada presión parcial de hidró­

geno, s i  catalizador conserva su actividad durante muchos 

meses s in  regeneración.
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Otros procedimientos convencionales de 

hidroformación pueden in clu irse  en e l proceso combinado, 

por ejemplo, la  nafta y/o la  sometida a cracking pueden 

ponerse en contento en presencia de hidrógeno extraño y/o 

5 d© hidrógeno formado ln  s ita  con catalizad ores hien cono­

cidos ta le s  como los oxides de molibdeno, aluminio, vana­

dio y tungsteno, con o sin  s illo ® , soportados sobre alúmi­

na, o molibdato de cobalto oomo t a l  ú óxido de molibdeno 

soportado sobre aluminio de c in c, e tc . a temperaturas de 

10 unos 430-5502C, presiones d® unos 3 ,5 -70  ligaj  om̂  mañame- 

tr ic e s  y regímenes de devolución de gas a l  c ic lo  de unos 

28-84 m^/barril de un gas de devolución a l  c ic lo  Que con­

tiene aproximadamente 80% de Hg. la  regeneración continua 

o interm itente del catalizador puede emplearse, s i  es pra- 

15 c iso , para eliminar depósitos carboníceos por combustión

controlada con a ire  en mezcla con gas de combustión devuel­

to al c ic ló  procedente del proceso de regeneración, la s  

temperaturas de regeneración están lim itadas per lo  gene­

ra l a 550-6502C, a cualquier presión conveniente. S I  p la t- 

20 forralng u otro tratamiento convencional de hidr©formación 

puede efectuarse en capa f i j a ,  capa móvil, o ©n una ope­

ración del tipo "flu id o " o suspsnaoifte, todo s i lo  en una 

forma conocida en s í  misma.

Ds acuerdo con otra rea lizació n  del inven- 

25 to , cuando s© incorporan ta le s  procedimientos c a ta lít ic o s  

de hidroformación en un proceso combinado del tipo antes 

esp ecificad o, e l hidrógeno que queda disponible en la

20 -
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operación de hidrofcrmación se usa para elevar la  calidad 

de fracciones sometidas a cracking re tirad as del fracc io ­

nado r -rec tifica d o r  combinados por un tratamiento de mojara 

5 que implica hidrogenación. Por ejemplo, cualquier porción 

deseada del m aterial de gas o il  de devolución a l  c ic lo  pue­

de tra ta rse  con hidrógeno separado del efluente d¿L refo r­

mador o con e l efluente to ta l del reformador, .31 tratamien­

to con hidrógeno puede realizarse ' en condiciones que no su­

ponen cracking y que incluyen temperaturas d® aproximadámen­

lo  te 260—48oE C, y presiones de unos 52-281/Egs/cm2 manómetri­

ces en presencia da catalizadores convencionales de hidro- 

geneoión, ta le s  como los o'xidos o los su lfu res de lo s  me­

ta le s  pesados de lo s  grupos Y, YI y Y I I I .  fa l  hidrogena- 

ción mejora la  calidad del m aterial de devolución a l  c ic lo  

15 como m aterial da cracking c a ta lít ic o s  hidrogenando lo s  cons­

titu yentes £ o madores de coque ta las  como lo s aromáticos 

poli c íc l ic o s ,  antes del cracking,

H  hidrógeno procedente de la  operación de 

hidraformación puede usarse tambión para elevar la  calidad 

20 del producto de gas o il  lig ero  sometido a cracking dentro 

de la s  gamas de eb u llic ió n  de los a c e ite s  de calentamiento 

® D iese l, para este f in  ©1 tipo de producto de a ce ite  men­

cionado puede ser hidrogenado sobre los catalizad ores de 

lo s  grupos Y, YI y Y II I  que se acaban de mencionar ya en 

25 condiciones, en esen cia , de d ssslfuración , te le s  como tem­

peraturas de unos 260-430EC, y presionas de aproximadamente 

7-35 Kgs/cm2 manómetricoa, ya en condiciones, en esencia,

..-.J

21 -
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de hiarogenaoión, sim ilares a la s  d escritas  oon referen cia  

a la  Metro ge nación del m aterial de gas o il  de devolución a l 

c ic lo . Mejor que usar hidrógeno separado, ©1 efluente to ta l  

del hidroformador puede emplearse para elevar la  calidad del 

gas o il  ligero  producido sometido a cracking como se verá 

más ¿Laramente por lo  que sigue»
la  nafta reformada puede mezclarse con la s  

fracciones de nafta recuperadas del fraocion ad or-rectifioa- 

dor, con preferencia , u.na ves que la s  ultimas han sido some­

tid as  a tratam ientos convencionales de acabado, ta le s  como el 

lavado con cáustico y/o procedimientos adecuados de auaviza- 

clc'n, conocidos en la  técn ica . la  nafta reformada misma as 

de una calidad y una pureza tan "buenas como parado requerir 

un acabado u lte rio r  &» esta  naturaleza.
Aunque estos tipos de operaciones puedan re­

querir medios espaciales de separa clon da gas y de líq u id o , 

y/o de fraccionam iento, además del fraocionador-rectifioador 

combinado, si costo d® in sta lació n  aumentado resu ltan te  que­

da compensado, a l menos en parte, por la  calidad mejorada 

de la  mezcla f in a l de combustible para motores. Además, e l  

equipo acabador de la  nafta puede ser de tamaño considera­

blemente reducido con lo cual se garantizan apreciables eco­

nomías en los gastos de in sta lac ió n .
De acuerdo con otra rea lización  de esta  mo­

d ificació n  del invente, e l efluente to ta l de la  operación, 

de Mdr o formación c a ta l í t ic a  de la  nafta que incluye todo 

el hidrógeno presente en esta operación se usa s in  sn fr ia -

22 -
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miento intermedio para r# c it if io a r  a l menos ana parte clel 

orudo reducido antes de su entrada en el fraooionador-rec- 

tifica d o r  combinado en una operación de r e c t if ic a c ió n  sepa­

rada que opera sustanolalmente a la  presión de la  operación 

5 de Mdroformación, suponiendo una temperatura del crudo re­

ducido recuperado dal destilador del crudo de aproximadamen­

te 320-4¡00fi£¡* y ana temperatura de anos 430-550cC, del efluen­

te dal hidroforraador, sata re c t if ic a c ió n  preliminar puede 

tener lugar sobre una gama de temperatura de apreximadamen-
O

10 te 340-430cO, a una presión de aproximadamente 7-70 Kgs/om 

manométricos. 3n estas condiciones» una proporción importan­

te de lo s  constituyentes de gas o i l  y más lig ero s del crudo 

reducido, de, per ejemplo, 5 a 50'$, pasará por a rrib a  con 

e l bidroformado y el hidrógeno, luego, el hidrógeno puede 

15 separarse de la s  cabezas normalmente líqu id as y devolverse 

a l c ic lo  a le  operación de hidroferutación después de un re­

caí «atamiento adecuado. EL hidroformado que contiene la s  

partes separadas del crudo reducido puede hacerse pasar a 

la  sección de fraccionamiento dal fraccionad or-reotificador 

20 combinado o fraccionarse en una to rre  separada para produ­

c ir  gas o l í  a usar como m aterial de cracking c a ta lít ic o  

y producto hidroformado que puede mezclarse con la  nafta 

terminada procedente del fraccionador—rectificad o r combi­

nado, como antes se ha d escrito . EL crudo reducido previa- 

25 mente rectificad o  se hace pasar a la  sección separadora dáL 

fracoionador-separadcr combinado para ser despojado toda­

vía .en e lla  con lo s vapores efluentes de otras operaoio-

23
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!n  todas la s  realizaciones Que se descri­

to a rrib a , el hidrogeno en exceso que queda disponible en la  

Operación de hidroformación per encima de le s  requ isitos de 

5 devolución a l  c ic lo  da esta operación, puede hacerse pasar 

a la  sección separadora del fraooienador-separacLor combinado 

para anudar en e lla  a r e c t if ic a r  el crudo reducido, la  nafta 

a hldroformar puede ser nafta pesada virgen so la , o nafta 

pasada retirad a del fraccionad or-rectificad er combinado y 

10 que contiene tanto nafta virgen como nafta de cracking o cual­

quier meada adecuada de dichas naftas pesadas. Puede ser de­

seable hacer que quede disponible toda la  nafta virgen para 

r e c t i f ic a r  e l crudo reducido en el fracoionador-reotifioador 

combinado. 3n este caso, una corriente combinada de nafta 

15 virgen lig e ra  y pesada puede hacerse pasar directamente a

la  sección rectificad o ra  del fraccion ad or-rectificad er y solo 

una fracción  de nafta pesada procedente del fraccionador— rec­

tifica d o r puede someterse a hidroformación c a ta l í t ic a  como 
antes se ha d escrito .

20 Hablando expuesto su naturaleza y  ob jetos ge­

nerales el invento se comprenderá mejor por la  descripción 

más detallada que sigue y  que hace re feren cia  a l  dibujo ane­
jo ,  en e l cual;

l a  figura 1 es una representación diagramá- 

25 t ic a  de una forma de aparato para llev a r  a oabo e l tra ta ­

miento y  que incluye un reactor y na regenerador convenien­

tes para e l cracking c a ta lít ic o  de hidrocarburos.

-  24
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la  figura 2es un proyecto a ltern ativo  qu® in - 

oorpora 1 s mismos principios fundamentales.
la s  figuras 3 y 3a muestran un diagrama es­

quemático a© paso del procedimiento combinado de acuerdo 

con e l invento; y
la s  figuras 4 y 4a muestran un diagrama es­

quemático de paso alterado de la  forma modificada del pro­

ceso combinado que incluye la s  operaciones de hidroformsr- 

eión de la  n afta .
%& figura 5 muestra una forma a ltern ativ a  

a® operación de hidroformación con mayor d e ta l le ; y

%a figura 6 muestra una modificación de la  

disposición representada en la s  figuras 3 . 3a, 4 y 4a.

Sn la s  figu ras 3 a 6 , la s  partes sim ilares 

se han indicado con l e s  mismos atine sos de re feren cia .

Con re feren cia , ahora, a 1® figura 1 de lo s  

d ibujos, e l sisteme ilustrado incluye un recip ien te  de 

reacción, o re a c to r, 10 , c ilin d rico  y dispuesto v e r t ic a l­

mente que contiene un lecho flu id ificad o  11 de ca ta liz a ­

dor que tiene un nivel indioado en 12, en ®1 cual los h i­

drocarburos introducidos por la  tuDería 13 son sometidos 

e cracking c a ta l í t ic o ,  lo s  gases o vaporas de hidrocarbu­

ro que suban a través del lecho fluido 11 mantienen a l 

lecho en un estado flu id ificad o  denso y turbulento que 

tien e e l aspecto de un liqu ide en e b u llic ió n , ün recip ien­

te  de regeneración, o regenerador, 14 , separado' dispues­

to aproximadamente al mismo nivel que el reactor 10 con-

25
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tiene un lecho flu id ificad o  15 sim ilar de catalizador que 

tien e  un nivel indicado en 1G, que está  sufriendo regene­

ración para quemar lo s depósitos carionáceos formados du­

rante la  reacción de cracking. SI gas de regeneración es 

5 un gas oxidante, con preferencia , a ir e , que sube a través 

dsl lecho 15 , de modo que lo  mantenga sn al estado f lu id i­

ficado denso y turbulento.
H  catalizador empleado para este  proceso 

pueda ser un catalizador a base de s í l i c e  preparado por 

10 la  activación  acida de a r c i l la s  b en tcn íticas  o un c a ta l i ­

zador s in té tic o  derivado de gal de s í l i c e  o da otras for­

mas del ácido s i l í c i c o .  El catalizador puede ser del tipo 

de sílice-alúm ina o de sílice-m agnesia, con adiciones adecua­

das de otros constituyentes activos ta le s  como óxidos de 

15 c ircon io , óxido ds boro, o s im ilares. Bste catalizador pue- 

■ de tener la  forma d® un polvo f  i  ñamante dividido' preparado 

por molienda o la  de pequeñas esferas preparadas sacando 

convenientemente en el caso de catalizadores s ín te tio o s .

El catalizador contiene ccn preferencia p artícu las que 

20 tienen una escala  ds tamaños que incluyen p artícu las s i ­

tuadas dentro de la  gama desde 0 a unas 200 mieras de diá­

metro. la  presión superior dentro del rea cto r puede ser 

de aproximadamente 0 ,42  a 0,70 kgs/om2, según es determi­

nada por le  contrapresión del sistema de recuperación &el 

25 producto (no representado), que es la  caída de presión

qus deben vencer loe vapores del producto, la  presión en 

e l  regenerador puede ser de unos 0»42 a 1 ,05  Kgs/cm2, y
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la  relación  entre la  presión del reactor y la  presión del 

regenerador es un control operativo importante» como sa­

ladlos luego con mayor d e ta lle , fante le. presión del reac­

tor como la  presión en el rege-ñera flor pueden incrementarse 

5 considerablemente mas e lla  de les  valorea que aquí se indi­

can manteniendo la  adecuada relación  entre e lla s  y pueden 

ser de 7 Kgs/cm2 o mayores.

EL m aterial de alimentación para e l proceso 

da cfcacking c a ta lít ic o  puede ssr un gas oü» una nafta» un 

10 destilado pasado» un crudo descabezado, un crudo entero u 

otras fraociones de ace ite  crudo, por separado o en combi­

nación, o el procedimiento puede ap licarse  a hidrocarburos 

líquidos o a mezclas de hidrocarburos derivados en parte 

de orígenes d istin to s  del petróleo .

15 la  temperatura de la  reacción  de craoking

puede estar dentro de la  gama de 370-600fiC, siendo con pre­

feren cia  de 480-5102C y la  temperatura de la  regeneración 

puede estar entre 48o-6502O, siendo con preferencia 593-6292C. 

SI sistema está destinado e operar sn condiciones de eq u ili- 

20 brío térm ico, es d ecir, que la  combustión áe le s  depósitos 

carboníceos formados sobre la  su p erficie  del catalizador 

durante la  reacción de craoking proporciona calor suf tc ien - 

te para el regenerador y e l reactor proporciona esta  alimen­

tación  as calor para que la  vaporización y al cracking se 

25 realícen  a l  deseado valor as temperatura, la. ra lac ien  ca­

talizado r - a c e i t s , requerida para mantener ©ata operación 

a equ ilibrio  térmico, variará con la s  c a ra c te r ís tic a s  dáT 

m aterial de alim entación, la  temperatura a la  cual este

-  27 -



198378
I

material es pracaLsntaao por permutación in d irecta  Se calen­

tador con diversas corrí antes de efluente procedentes de lo s  

procesos de cracking y regeneración y la  temperatura de 

cracking deseada. Ssta  re lació n  ca ta lizad o r-ace ite , puede 

5 v ariar desde aproximadamente 5 s 1 hasta 30 a 1 partes an 

paso y puede ser  da aproximadamente 10 & 1 en la s  condicio­

nes p referid as.
SI catalizador agotado @s retirado del reac­

tor 10 y baja como suspensión dispersa a través de un rec­

io tificad o r 17 que puede proveerse con obstáculos an forma de 

disco y buñuelo 18 . Una tubería 19 suministra vapor u otro 

gas despojador a l  fondo del re c tific a d o r , iál catalizador re­

tirado del fondo dsl rectificad o r 17 pasa por una rama 20 

de cierre  ds un codo de u a l tubo v e rtic a l 22 de paso ascen- 

15 dente ds oonexión, 31 tubo v e r t ic a l de paso ascendente 22

se extiende en la  parte in fe rio r  del regenerador Id  y termi­

na dentro ds la  parte superior del lecho fluido 15 del mismo 

por debajo del nivel 16 de esta  lecho. Se disponen unas de­

rivaciones de aireación  21 en esta  rama da c ie rre  20 del codo 

20 de la  U que conseta el rao tificad or 17 con s i  tubo v e r t ic a l 

as paso ascendente 82, para suministrar la  cantidad mínima 

de vapor de agua n otro gas de aireación  requerido para man­

tener la  fluidez en la  rama de cierra con la  máxima densidad 

dal catalizad or. Un cono desviador invertido 23 puede díspo- 

25 aeras en al lecho 15 a corta d istancia por encima d© la  parte 

superior del tubo v e rt ic a l 22 ds paso ascendente para dar  ̂

una d istribu ción  mejorada del catalizador que sntra en  el

-  28 -
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lecho 15.

£L n lvsl 16 dsl catalizador dentro del rege­

nerador Tiene -fijad o  por la  extremidad superior ab ierta  dsl 

tubo v e r t ic a l 24 a® extracción  y de paso descendente, que 

5 se extiende hasta dentro dsl regenerador 14 . El catalizador 

procedente del lecho fluido 15 rebosa dentro de la  parte su­

perior 25 de este tubo v e r t ic a l 24 que tiene un diámetro 

mayor eraa su porción in fe r io r  para serv ir como pozo de ex­

tracción  y que da una capacidad sobrante para acomodarse 

10 a la s  pequeñas fluctuaciones en le. proporción a le onal ra ­

bosa si catalizad or. la  cantidad to ta l dsl ca ta liz a r  mante­

nido en e l lecho fluido 15 es , a s í ,  v irtu a l menté constante, 

para un catalizador dado, sometida a variaciones de menor 

cuantía resu ltan tes de cambios en la  densidad o ©n la  d is- 

15 tribución  del tamaño de p artícu las del catalizador, pueden 

haceras unas ranuras v e rt ic a le s  26 en la  parte superior dol 

pozo da extracción  25 para dar un régimen más suave de re­

tirad a del catalizador y para perm itir lig e ra s  variaciones 

en e l nivel 16 del catalizador sin  grandes fluctuaciones 

30 en 1® proporción a la  cual e l catalizador rebosa dentro d«l 

pozo de extracción .
m. catalizador que b a ja  por al tubo v e r t ic a l  

24 y que pasa por la  rama d© cierre  2® del codo de l a  U 

mantenido a um densidad flu id a  máxima con ayuda de la  oan- 

25 tidad mínima de vapor o de otro gas da aireación  introdu­

cido por la s  derivaciones de aireación  28. la  rama de c ie ­

rre 27, qua opera para impedir cualquier .tendeada a que

29 -
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loa hidrocarburo a inyectados por la  tubería 13 retrocedan 

al regenerador por la  tubería 27, comprende aquella parte 

del conducto que conecta a l  regenerador 14 oon e l reactor 

10 y que queda por debajo del n ivel de la  tubería 13 de in - 

5 yención del a c e ite , incluyendo toda la  parte in fe rio r  cur­

va de este conducto que queda entre la  tubería 13 en la  tube­

r ía  de paso ascendente y un punto a rb itra rio  correspondiente, 

29, en la  tubería descendente 24* S I punto o n ivel 29 está 

entre la  porción descendente v e rtic a l recta  24 de este  con- 

10 ducto y l a  porción curva 27 de la  rama de c ie r r e , apro rimada­

mente a l mismo nivel que ©1 punto en que la  tubería 13 de in ­

yección del aceite  entra en la  tubería 30 de transferencia  

de paso ascendente, SI catalizador que baja por el tubo ver­

t i c a l  24 y la  rama de c ierre  27 pasa luego a l reactor 10 , por 

15 medio de la  tu bería  3o de tran sferen cia  de paso ascendente, 

que tiene un diámetro algo mayor que la  tubería 27 y se un* 

a la  tubería 27 a l nivel de la  tubería 13 de inyección del 

a ce ite  por encima del codo 49 la  U que forma la  rama de 

c ie rre .

2o EL gas o l í  u otro m aterial de alimentación

hidrocarburado para el proceso de oraofcing, que puede estar 

precalentado por permutación ind irecta  de calor con diver­

sas corrien tes de productos o con e l gas de regeneración 

expulsado, en cualquier forma conveniente, es inyectado ©n 

25 la  tubería 30 por l a  tubería 13 en un punto situado ju sta­

mente encima del n ivel en que la  tubería 3o se une a la  ra­

ma 27 de c ierre  del codo de la  U* Xa mezcla de a ce ite  y ca-
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talizador formada por la  laye colon de hidro caria aro l íq u i­

do pr©calentado p o r.la  tubería 13 avanza como suspensión 

diluida dispersa d© catalizador de cracking de vapores 

de a c e ite , per la  tubería 30, dentro del reactor lo .  loa 

5 aumentos muy grandes en e l  volumen del gas causados por

la  vaporización y expansión del a ce ite  en esta tubería dan 

a la  suspensión resu ltante una gran velocidad y una densi­

dad pequeña, la  gran velocidad de la  suspensión d® c a ta li­

zador en a ce ite  en l a  tubería 30 disminuye bruscamente a l 

10 aumentar e l diámetro del recip ien te , donde esta  tubería

de tran sferen cia  se v acía  en ©1 reactor 10 . A sí, l a  densi­

dad en l a  tubería de tran sferen cia  30 puede tener un valor 

* . situado dentro del lím ite  de 32-160 Kgs/ m3 en condiciones 

en qu© la  densidad del catalizador dentro asi lecho 11 y 

15 el rectificad o r 17 puede ser de aproximadamente 380-560 

Egs/m3 y la  densidad en él tubo v e r t ic a l 24 y la s  patas 

de c ie rre  20 y 27 puede ser de aproximadamente 560-720 

Egs/m3.
Xa lín ea  de transferencia  30 atrav iesa  la  

20 pared la te r a l  del reactor 10 cerca, de la  parte superior 

de la  sección rectificad o ra  17 y termina dentro del reac­

tor en un ceno distribuidor invertido 31. la  suspensión 

diluida de catalizador en a ce ite  da la  tu bería  30 es in­

troducida en e l  fondo del lecho fluido 11 a través de la  

25 r e j i l l a  perforada 32 dispuesta horizontalmente en la  par­

te  superior del cono distribuidor 31* Un cono desviador 

invertido 33 puede disponerse dentro &el cono á is tr ib u i-

-  31  -



5

10

15

20

25

198378
dar 31 y de'bajo de la  r e j i l l a  32 para dar «na d istribu ción  

mejorada de catalizador y vapores de hidrocarburo a través 

de la  su p erficie  in ferio r  de la  sección transversal del 

lecho flu ido 11. la  extremidad superior del cono d is tr ib u i­

dor 31 tiene un diámetro menor que el diámetro in te r io r  del 

reactor 10 para dejar un espacio anular 34 a través del cual 

e l catalizador puede b a jar desde el reactor lo  a la  parte 

superior del rectifica d o r 17.

JSn esta  d isposición , s i catalizador denso 

procedente del regenerador 14 que se encuentra en etL tubo 

v e rtic a l 24 da paso descendente, con inclusión  del pozo de 

extracción 25, funciona en l a  manera usual para formar una 

presión f lu is tá t io a  dentro del tubo v e r t ic a l y l a  dirección 

del paso da catalizador desde e l regenerador 14 a l  reactor 

10 es mantenida por el eq u ilib rio  en la  presión f lu i s t é t i -  

ca a través d© la  rama da c ie rre  27. la  presión f lu i s t á t i ­

ca e jercid a  por el catalizador dsnso dentro del tubo v e rti­

cal 24 exoede a la  e jercid a  por la  suspensión de ca ta liza ­

dor diluida de la  tubería de tran sferen cia  3o de paso as­

cendente, solamente en la  pequeña calda de presión debida 

a la s  pérdidas por fr icc ió n  en la  rama de c i e r r e , ’ que ascien­

de a una fracción  de algunas decenas de gramos por centíme­

tro  cuadrado. Sata pequeña calda de presión a través de la  

rama de c ie rre  no puede adquirir un valor mayor, en un tubo 

ab ierto , en ausencia de una barrera a r b itr a r la  de calda d® 

presión, ta l como la s  válvulas de compuerta usadas común­

mente en otros sistemas para controlar ©1 régimen de paso
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d®l catalizador» Un ©atas circunstancias cualquier c a ta li­

zador adicional que caiga dentro del pozo de e x tr a e d la  25, 

desplaza sólido a la  tu bería  de tran sferen cia  30 determinan­

do el aumento correspondiente en la  c ircu lación  del e a ta l i -  

6 zador. Análogamente, la  densidad de la  suspensión densa de 

catalizador en e l  tubo v e r t ic a l 22 de paso ascendente que 

lle v a  e l regenerador 14 es variable dentro de lím ite s  bes- 

tante ámplios que pueden ser 160-400 3£gs/m , pero que en 

cualquier oaso es considerablemente menor que la  densidad 

lo  en e l reactor y  en el re c tif ic a d o r , de modo que la  presión 

f lu is tá t io a  e jercid a  sobre la  corriente descendente de ca­

talizad or en e l  fbndc del rectificad o r tiende a exceder a 

la  presión f in is te  t ic a  sobre e l catalizador que sube en ©1 

fondo del tubo v e r t ic a l 22 de paso ascendente.
l a  densidad del catalizador en ©L tubo v e r t i­

cal 22 de paso ascendente es controlada inyectando a ire  des­

de im ventilador 35 o inyectando vapor de agua u otro gas en 

proporción controlada a travós de la  tu b ería  36 que en tra  en 

la  parte in te rio r  deOL tubo v e rtic a l 22 , Justamente encima del 

nivel en qua el tubo v e r t ic a l  22 se conecta a la  rama de 

c ierre  20» Un aumento en la  proporción de a ire  alimentado 

por e l ventilador 35 da a s í  como resultado un incremento en 

l a  proporción de la  circu lación  del catalizador entre los 

rec lu ie n te s , debido a una disminución en la  densidad de la 

columna de catalizador en el tubo v e rtic a l 22 de paso ascen­

dente y una disminución en la  contrapresión f lu is ta t lc a  e je r ­

cida por e l l a .  Cuando se usa a ire  como corrien te de gas de

15

20

25
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control dél régimen Introducida por la  tu bería  36, e l ven­

tilad or reforzador 35 puede aspirar da la  tubería de a ire  

principal 37 que suministra a ire  a l regenerador 14 desde 

el ventilador 38,

5 la  fuerza de impulsión para la  c ircu lación

del catalizador entre lo s  recip ien tes sn esta* sistema es 

derivada del eq u ilib rio  de presión ü u ls tá t lc a ,  como antes 

se ha indicado, porque la  densidad de la  mezcla de cata­

lizador dentro del tubo v e rtica l 24 de paso descendente 

10 excede en esencia a la  densidad en la  tubería de tran sfe­

rencia  3o, y la  densidad a® la  mezcla de catalizador en el 

re c tifica d o r 17 y en él reactor lo  excede ©n esencia, á la  

densidad en l a  tu bería  22 da taso ascendente. Considerando 

este  equ ilibrio  con más exactitud , la  presión to ta l  en él. 

15 lado dsl reactor de la  rama de .cierre 20, que resu lta  de 

la  presión de gas en l a  parta superior del reactor 10 más 

la  presión f lu is tá t io a  del catalizador del lecho 11 y del 

rectificad o r 17 , puede hacerse que exceda a la  contrapre­

sión en la  base del tubo v e r t ic a l 22 de paso ascendente 

20 sobre e l lado- del regenerador da la  rema de c ie rre  20 que 

resu lta  de la  presión dél catalizador ©n e l  tubo v e r t ic a l 

22 de paso ascendente, más la  pequeña presión debida a la  

parte del catalizador del lecho 15 , por encima dél punto 

en que la  tubería 22 entra en el regenerador 14 y la  con- 

25 trapresión del gas encima del lecho 15 dsl regenerador,

determinando un flu jo  de catalizador que tiende a igualar 

la  d iferen cia  de presión a s í creada, por otra p arte , la
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presida de gas en la  parte superior del regenerador más l a  

presida asi catalizador dentro del tubo v e r t ic a l 24 d.e paso 

descendente e jercid a  solare el lado del regenerador del c ie ­

rre  27 del codo de la  TJ, que v aría  con el n ivel del o a ta li-
•

5 zador dentro del pozo de extracción 25 y aumenta con e l rebo­

se de catalizador dentro del pozo de extracción , contrarresta  

la  .contrapresión de la  suspensión de catalizador en a c e ite  

en la  tubería de tran sferen cia  30 más la  presión f lu is te  t i ­

ca del catalizador del leciio 11 y la  contrapresión en la  par­

lo te  superior del reactor y la  excede solamente en la  pequeña 

d iferen cia  en presión igual a la  calda de presión por f r i c ­

ciones»
la s  ramas 20 y 27 del c ie rre  del codo de la  

TJ constituyen en esencia aquella parte de la s  tuberías de 

15 transferencia  que conducen desde el reactor y e l  regenerador 

que queda por debajo del nivel de la  tu bería  36 de inyección 

de gas y l a  tubería 13 de inyección de a c e ite , respectiva­

mente. A sí, la  rama de c ie rre  20 comprende toda la  tubería 

en forma de ü entre 3a tubería 36 para l a  introducción de 

20 la  corriente de gas de control del régimen ©n el fondo del 

tubo v e rtica l 22 de paso ascendente y e l n ivel a rb itra rio  

correspondiente 39 situado en la  corriente descendente de 

catalizador por debajo del reactor lo  en un punto cercano a l 

fondo del rectifica d o r 17 . la  presión f lu is tá t ie a  en estos 

25 dos puntos tiende a ser igualada por e l comportamiento f lu i ­

do de la  suspensión de catalizador entre © lío s. la  porción 

da flu jo  ascendente de esta rama d® cierre  entre e l  fondo
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dad codo 20 de la  U y la  tubería 36 do inyección de a ire  

funciona como c ie r r e  positivo de presión que se opone a 

cualesquiera fuerzas que pudieran tender a hacer que e l  

a ire  procedente d&L tubo v e r t ic a l 22 de paso ascendente 

5 retrocediera a l  reactor 10 en contra de la  d irección  nor­

mal de paso. Bate afecto dé c ie rre  ex iste  porque la  pre­

sión f lu is te t ic a  en e l fondo del codo da la  ü es mayor que 

en e l punto de inyección de a ire  en 36. £a porción d® f lu jo  

descendente de la  rama da c ie rre  20 entre el n ivel 39 y e l 

10 fondo del codo de la  U forma una carga de presión su ficien ­

te  para contrarrestar l a  d iferencia de presión que produce 

©1 efecto obturador en la  porción de f lu jo  ascendente de 

la  rama de c ie rre  20, de modo que el . efecto neto de la  ra­

ma de c ierre  sobre la  c ircu lación  del catalizador es él de 

15 un tubo s ifó n ico . la  posición d e l'n iv é l 39 dentro del r e c t l  

fioador 17 está  ligeramente por encima del n iv el de la  toba­

r ía  36 de inyección de a ire , a causa da la  caída de presión 

por fr icc ió n  de la  corriente de sólido flu id ifica d o  que 

pasa por la  rama de c ie rre  20 y porque cualquier ca ta liz a - 

20 dox dentro de la  porción in ferio r del rec tifica d o r 17 que 

pueda formar parte de la  rama de paso descendente del codo 

de la  U tien e  una densidad de fluido algo menor que e l  

máximo.
Análogamente, la  rama de c ierre  27, que se 

25 extiende desde aproximadamente e l nivel de la  tubería 13 

de inyección de a ce ite  a l  correspondiente punto o nivel 

a rb itra rio  29 en e l tubo v e rtic a l 24, de paso descenden-
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te , cualquier tendencia a que loa  vapores de a ce ite  en la  

tubería 30 de tran sferen cia  d© paso ascendente a® muevan 

en la  dirección inversa.hacia el regenerador 14 , es contra­

rrestada por la  carga de presión f lu is tá t ic a  del c a ta liz a - 

5 dor contenido en la  porción de paso ascendente de esta rama 

de cierre  entre e l  n ivel de la  tubería de inyección 13 y 

e l fondo del codo de la  ü. ¿ s í ,  no hay posibilidad ni de 

que la  corriente de gas de regeneración principal inyecta­

da por la  tubería 37 ni la  corriente de f lu id if ic a c ió n  in - 

10 yectada en l a  tubería 36 aparezcan como burbujas de gas en 

el fondo de la  rama descendente del codo 20' de l a  ü que 

conduce hacia abajo desde e l lado del reactor del sistem a, 

ain  vencer primero el c ierre  de presión positivo es ta b lec i­

do en la  rama de paso ascendente de este codo de la  U. is »  

15 mismas consideraciones se aplican a lo s  vapores de a ce ite  

de la  tubería de tran sferen cia  30 con re lació n  al codo 27 

de la  U y a l tubo v e r t ic a l 84 qus conduce hacia abajo des­

de e l regenerador.

la  carga de presión f lu is té t lc a  del c a ta l l -  

20 zadcr contenido dentro de estos codos de TJ sirve a s í  como 

cierre  positivo contra la  mezcla por retroceso de a ce ite  

procedente de la  tubería 13 dentro del regenerador 14 o de 

a ire  procedente de la  tubería 36 dentro del reactor 10»

Sata efecto  obturador de estos codos de tí, situados por 

25 debajo del punto de entrada de la  tubería 13 de inyección 

de a ce ite  y la  tubería 36 para éL gas de control del re g i­

men, proper oiona un factor de seguridad sobre y por encima

-  36 -



í  98378

¿e la  carga d© presido, y ds la  componente d© velocidad dol 

catalizador que baja en cada rama de c ie r r e . Betos á l t i -  

moa factores son su fic ien tes  por s í  miamos para mantener 

la  circu íacid a  del catalizador en la  dirección deseada en 

ausencia de fluctuaciones de presión dentro ael sistem a, pe­

ro no lo  son bastante para impedir con certeza una inversión 

en esta dirección de paso debida a golpes normales de pre­

sión dentro del sistem e. Oomo se ha indicado an tes, la  a l­

tura de la s  ramas de c ie rre  requerida para conseguir este  

propósito debe ser su fic ien te  para acomodarse a l a s  fluctua­

ciones de presión que ocurren en e l funcionamiento normal.

Bn lo s  proyectos convencionales de in sta lacion es pasa 

cracking c a ta l í t i c o , m  que se emplean válvulas de compuer­

ta  para controlar e l  regiman de circu lación  del catalizad or, 

se tropieza con cambios bruscos en la  presión del orden de 

0 ,14  a o ,21 Kgs/om ,̂ particularmente en lo s  elevadores de 

la  fase  diluida donde e l catalizador que cae a través de 

la  válvula de compuerta es recogido' por e l agente f lu id i­

fican te  para la  etapa siguiente del c ic lo  operativo y subi­

do a l siguiente recip ien te  de contacto en forma de suspen­

sión dispersa d ilu ida. Mn el funcionamiento de ta l  sistem a, 

la  caída de presión a través de la  válvula de compuerta 

nuiica es menor de aproximadamente 0 ,2 1  Kga/cm • De acuerdo 

con él presente invento, no se emplean válvulas de compuer­

ta para controlar e l  régimen de circu lación  del ca ta liza ­

dor y la  calda da presión que se requiere para impedir la' 

mezcla por retroceso de los gases procedentes de un re o i-
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píente de contacto a l o tro , viene dada por la  rama da c ie ­

rre  d*;l codo de la  u por debajo del nivel de introducción 

da lo s  dos gasea de i  1 a i di ideación. A sí, por ejemplo, un

en condiciones de aireación  mínima requerirá ana a lta ra  d@ 

tabc v e rtic a l da aproximadamente 1 ,14  metros por 70 Kgs/cm 

da caída da presión, y una a ltu ra  de 4,50 metros en estos 

c ie rres  de codo en ü proporcionará una diferencia de pre­

pararse con «na caída to ta l de presión de unos 0 ,1 4  a o»E6

tor y en aL regenerador, dependiendo de la  a ltu ra  de es­

tos lachos fin id os y d© la  densidad de la  suspensión de 

catalizador en e llo s .

to es «1 hecho de que la  corriente de la  alimentación de 

ace ite  inyectada en la  tubería 13 entra en la  tubería de 

transferencia  30 en la  misma dirección de paso que e l  ca­

talizador de e l l a ,  de modo que no hay un cambio brusco en 

la  dirección da paso del catalizad or, ya en el punto de 

inyección d© inyección de la  alimentación as a c e ite , ya 

en e l punto donde l a  corriente de catalizador entra en 

esta  tubería de tran sferen cia , la te  f lu jo  ocnour rende 

de a ce ite  procedente de la  tubería 13 y catalizador pro­

cedente de la  tubería 27 a travós de la  tubería de trans­

ferencia  30 dentro del reacto r, da una operación más sua­

ve con fluctuaciones de presión mucho menores en este pun-

sión de obturación de unos 0,28  Kgs/cm®. Sato puede com­

una c a ra c te r ís tic a  adicional da este  inven­
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to que le a  observadas an si funcionamiento de un equipe 

convencional controlado por válvulas de compuerta. Análoga1 

mente, sn la  tubería 36 en la  parte in fe rio r  del tubo ver­

t i c a l  22 de flu jo  ascendente, e l paso ds catalizador y e l

paso de gas introducidos es c c lin e a l, de modo qu¿ se re­

duzcan a l  mínimo la s  fluctuaciones de presión que tienden 

a ocurrir debido a la  formación ñ& bolsas de catalizador 

mea dispersado en la  tu bería  de tran sferen cia , donde hay 

un cambio brusco en le. d irección da f lu jo  de sólido en aL 

punto de inyección del gas. la s  fluctuaciones de la  presión 

en si tubo v e r t ic a l 22 son también redooidas a l mínimo man­

teniendo la  columna de catalizador en al en forma da sus­

pensión densa, más bien que de suspensión d ilu id a. Guales- 

quiera bolsas de catalizador mal dispersado que p ersistan  

durante una corta d istancia dentro dal trayecto de paso 

ascendente del sólido dentro de este tubo v e r t ic a l causa­

rán a s í  solamente impulsos lo ca les  de menor cuantía en la  

ore alón, debíaos a la  d iferencia da densidad, en lugar de 

lo s  bruscos golpes de presión que puedan ocurrir cuando 

ta l  bvisa aparece en una tubería de transferencia  de la  

fasa d ilu ida.
ja  alimentación principal de a ire  de com­

bustión para a l  proceso de regeneración es introducida 

en #1 fondo del regenerador 14 por la  tu bería  3? proce­

dente del ventilador 38 y por el quemador a u x ilia r  40.

SI quemador au x ilia r 40 situad© en él fondo del regenerar 

dor 14 se emplea para acortar calor al catalizador du-
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rauta ©1 período a© comienzo S©1 funcionamiento. para esta  

f in ,  la  tobaría 3 7 alimenta directamente a l quemador 40, y 

se dispone dorante el período &© encendido una alimentación 

separada d>v combustible líquido o gaseoso, que no se ha re»

5 presentado. Durante ©1 funcionamiento normal, no tien e lugar 

combustión su sata quemador. Une. caperuza llueca eem ieaferi­

ca 41 re fra c ta r ia  que protege la  parte superior de la  s a l i ­

da del quemador 40 protege también la  r e j i l l a  m etálica 42 

de d istribución  dsl gas qus soporta él 1 eolio Huido 15 coa- 

10 tra  él calor radiante directo mientras está en uso el que­

mador. £1 estrecho in tervalo  43 entre la  caperuza 41 y la  

izarte superior sobresaliente del quemador 4o proporciona una 

trampa para los vapores y da también a le  corriente de gas 

en este  punto una gran velocidad que ayuda a impedir que 

15 cualquier catalizador de dentro del conc- in fe r io r  del rege­

nerador debajo de la  r e j i l l a  42 caiga dentro del quemador.

31 diseñe de la  r e j i l l a  42 que soporta ©1 

lecho finido 15 es t a l ,  con “*>:••£© reno la , que haya una caída 

áe presión su ficien te  e través da ©ata r e j i l l a  para impedir 

20 e l re flu jo  del catalizador a través ds sus abertu ras, con 

e l resultado de que e l  cena en @1 fondo del regenerador 14 

debajo de la  r e j i l l a  42 marcha ds ordinario ©santo de ca­

talizador a regímenes normales de alimentación de a ire  a 

través dal ventilador 36. 31 tubo v e r t ic a l 22 de paso a s- 

25 candente ae representa come penetrando dentro del lecho

fluido 15 a un nivel por encima de la  r e j i l l a  42 , l o  cual 

añade la  d iferen cia  de presión fL u ista tlca  del catalizador
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dentro ña esta  por clon áaL tubo v ertio a l oon relación  a la  

dal lacho ¿luido 15 a la  fuerza impulsora para la  c ir  cula- 

oio'n dal catalizad or, y disminuya asi' la  slevaeion to ta l 

i  ̂ * ¿el recip ien te raquerido. Su otros casos, sin  embargo, puede 

5 < ser deseable fue e l tubo v e rtic a l 22 termine a l nivel de

la  rs¡j i l l a  42 o aun a un nivel in fe r io r , t a l  como e l punto 

donde entre, en s i fondo del rec ip ien te , d@ rege na ración , 14, 

l a  presión superior dentro del reactor lo 

por encima del lecho fluido 11 contenido ¿n ¿1 puede sor ds 

10 ueos 0,63 Kgs/cm2 como antes se ha indicado, según as deter­

minada por la  contrapr.esio'n en el sistema da recuperación 

del producto, lo s  vapores da producto que pasan por encima 

desda el lecho fluido 11 contienan p artícu las de catalizador 

arrastradas que son separadas d® los vapores del producto 

15 por dos o tre s  fases de medios adecuados para separar gas 

y so lid o , 44, ta l corno un separador c ic ló n , muí t i  ai clon o 

sim ilar, y devueltas desde 1.. o mismos a través de patas de 

inmersio'n que conducen de nuevo al lecho 11 , lo s  vapor es de 

producto son transportados descues a tratres de l a  tubería 46 

20 al sistema de recuperación del producto. Si se desea, la s

pequeñas cantidades de catalizador residual arrastrado recu­

peradas en el sistema de r?coperacio'n del producto coma lodo 

de catalizador en a c a ite , pueden devolverse al sistema, de 

cracking por medio de la  tubería 13 de inye ccio'n ds a c e ite  

25 o en cualquier otro punto adecuado,

la  presión superior en e l  regenerador 14 por 

encima dal lacho fluido 15 ooatenido en e í puede ser de unos
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0 ,7? Kga/cm2 y es controlada por la  válvula da estrangula- 

d o  a 46 situada sn l a  tubería 47 da la  chimenea del regenera­

dor. Xas gases da resp iración  procedentes de la  regeneración 

pasan a la  tubería 47 de la  chimenea por medio de un separa- 

5 dcr da gas y sólid o , 48, ta l como un separador c ic ló n , mul- 

t ic id ó n  o sim ilar, que pueda ©star dispuesto como sistema 

separador de dos o tros fases con patas ds inmersión para 

devolver e l  catalizador a s í  recuperado a l lecho fluido 15.

S I a ju ste  ele la  válvula 46 pus de ser contróla­

lo  do por un controlador de la  presión d iferen cia l consotado

adecuadamente con la  parte superior del regenerador 14 y el 

reactor 10 de modo que se mantenga la  deseada d iferen cia  de 

presión entre l a  parte superior da satos re c ip ie n te s . X& di­

ferencia  ds presión entre satos recip ien tes que forma parte 

15 del eq u ilib rio  de presión dentro del sistema se mantiene a s í 

a un valor constante. Acu cuando e l  presente ejemplo se des­

cribe en función de una presión superior del regenerador 

algo mayor que la  presión superior del re a cto r, de modo que 

se consigan oler tas  ventajas inherentes a Xa regeneración al 

20 nivel superior de presión, lo s mismos principios pueden

ap licarse  exactamente a una operación en la  cual lo s  dos re c i­

pientes están a la  misma presión superior o en la  cual haya 

d iferencias entre a l ie s  en cualquier d irección , fambian queda 

dentro del marco de es te  invento el operar con uno de estos 

25 recip ien tes a un n ivel mayor que el o tro , con a ju s te s  adecua­

dos en la s  presiones superiores y en la  longitud de los dos 

tubos v e rtic a le s  qua conducen a y hacia abajo desde ©1 re c i-
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planta mar; a l te .

la s  p rin cip ales variab les de operación sobre 

la s  cuales se confia de ordinario para controlar la  operación 

de este sistem a, incluyen la  alimentación de a ire  al tubo 

5 v ertica l 22 de pase ascendente, l a  cantidad to ta l y la  calidad

del catalizador m  el sistem a, y l a  temperatura y la  cantidad 

de acsit®  alimentado en la  tubería de inyección 13 . para apro­

vechar plenamente la  capacidad a* regeneración disponible, es 

lo  más económico hacer marchar e l ventilador de. a ire  p rin c i- 

10 pal 28 a velocidad constante, a capacidad, y lia ce r cuales­

quiera a ju stes  que a® requieran en la  sección  de reactor 

para producir la  cantidad de coque sobre el catalizador que 

mantenga e l sistema en eq u ilibrio  térmico a la  deseada tempe­

ratura de oracking y la  máxima capacidad de combustión del 

15 coque. Be p osib le , sin  embargo, hacer a ju stes  sn la  propor­

ción a la  cual al a ire  principal ds combustión as suministrado 

desde e l  ventilador 38, s i  ta l  a ju ste  es garantizado en c ir ­

cunstancias especiales*

Auví cuando l a  cantidad to ta l da catalizador 

20 retenida en e l lecho fluido 15 dentro del regenerador 14 es

sustancialmsnte constante debido a l  nivel f i jo  15 en la  par­

te superior fiel pozo de extracción  25, e l catalizador dentro 

del pozo de extracción encuentra un n ivel l ib r e  50 algo por 

debajo del nivel 15 del lecho 15, dependiendo da la  proporción 

25 de circulación  del catalizador y la s  d iferen cias de presión

establecid as en cualquier parte del sistem a. la  ex isten cia  

de t a l  n ivel l ib r e  permite considerables a ju stes  en la  pro-
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1 98378
porción de circu lación  sin desliaosr ©1 eq u ilib rio  de la s  

presiones en el sistema, y la s  d iferen cias entre e l  n ivel 

EO y el n ivel 16 es una medida de la  fuerza de impulsión 

de reserva para la  c ircu í a don del catalizador que permite 

ta le s  a ju s te s .

la  retención d&L catalizador dentro del 

reactor es directamente controlada por la  d istribución 

to ta l de catalizador dentro del s istan a . Ie s  cambios en la  

d istribución  del catalizador para producir un cambio en 

el nivel del lecho fluido 11 dentro a al reactor lo  pueden 

hacerse por la  adición de catalizador complementario o 

por la  extracción de catalizador agotado en cualquier pun­

to conveniente, ta l  como en a l tubo v e rtic a l 22 que conduce 

al regenerador. Una parte del catalizador retirado de es te  

modo puede desecharse para dejar espacio para el ca ta liza ­

dor nuevo a añadir para mantener a l n ivel deseado de a c t i ­

vidad en le  corriente circu lan te to t a l ,  o puede guardarse 

todo para nuevo uso.
l a  temperatura dentro del reactor 10 es con­

trolada normalmente regulando e l regimen de circu lación  

del catalizador por s i  sistema. A f in  de conseguir esto , 

l a  proporción en la  cual s s  suministrado a ire  a l tubo ver­

t ic a l  22 por s i ventilador reforzador 35 es controlada por 

un indicador de temperatura El dispuesto sn un punto con­

veniente del lecho 11. En el caso de que la  temperatura 

del reactor a s í determinada tendiera a caer por debajo del 

valor a aseado, este  m&canlsmc asta  dispuesto de modo que
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aumenta l a  alimentación da air® al tubo v e rtic a l £2, dismi­

nuyendo la  densidad o© la  suspensión del catalizador en @1 

y aumentando e l régimen a® circu lación  del oatalizadox* Oon 

un régimen más elevado de circu lación  del catalizad or, más 

5 catalizador callante por unidad de tiempo rebosa dentro del 

pozo 25 desde e l regenerador 14 y ss llevado a l  reactor 10 , 

aumentando la  temperatura del reactor y la  severidad del 

cracking para una proporción dada de alim entación de a c e ite , 

de modo en® deposita coque adicional sobre e l catalizador 

10 y da una mayor proporción de producción de calor cuando

«ate coque es quemado desde e l  catalizador en s i  regenera­

dor 14. Por otra p arte , una temperatura demasiado a lta  en 

al reactor actuará mediante e l  mismo mecanismo para causar 

una disminución en la  alim entación de a ire  a l tubo v e rtic a l 

15 22, dando como resultado una disminución en la  proporción

de cirotilacio'n del catalizad or, mt-nos aportación de calor 

a l reactor y nietos coque producido por unidad de tiempo* 

la  cantidad de a ce ite  alimentado por la  tubería 13 y la  

temperatura a la  cual este material de alimentación es pxe- 

20 calentado antes da inyectarlo  en la  corriente de ca ta liza ­

dor puede a ju starse  también para controlar la  temperatura 

del reacto r. Este praeal-nitamiexito esl a c e ite  puede variar 

desde eoroximadamente la  temperatura atm osférica liaste 400 

o mas y está ordinariamente dentro de la  gama de urna 200 

25 a 3452 0* la  severidad del cracking, que determina l a  d is tr i­

bución de lo s  productos y le  calidad de lo s  mismos, es un 

factor da todas astas v ariab les, incluyendo si régimen de
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alimenta alen, e l tipo y la  temperatura del material de a l i ­

mentación de a ce ite  y rl regirán da oir enlacien, l a  a c t iv i­

dad y I t  temperatura de la  corriente 6e catalizador qua en­

tra  en e l reacto r.

5 ¿Jamo medida cLs seguridad para, gata operación,

e l f lu jo  de catalizador desde l a  rama, ds paso as candente del 

codo 2? de l a  ü a la  tubería de tran sferen cia  30 es medido 

por un dispositivo as control 52 da la  caida de presión a 

través del venturi 53. la  válvula de interrupción de segurI- 

10 dad 54 que opera plenamente ab ierta  en condiciona a normales,

puede disponerse también en le. tubería 20 en este  lugar.

Bata válvula no proporciona acción d-? estrangulación jt opera 

plenemente ab ierta  o plr-uanents carrada, y el estrechamiento 

del venturi 63 esta' construido da rao de ous origine solamente 

15 la  mínima caída de presión qus pueda medirse con exactitud ,

del orden de algunos gramos por cantío»tro cuadrado• H  

dispositivo de control 52 está  conectado- con la  válvula 54 

de ta l modo qua corte e l  paso de catalizador por completo 

s i la  caida de presión a través del venturi 53 indica que 

20 e l paso está descendiendo por ¿abajo de cierto  valor mínimo

predeterminado. Bate pueda ser de- aproximadamente.50,¿ del 

régimen noxmáL de paso, o puede a ju starse  a l régimen mínimo 

de paso del catalizador ca lien te  para proporcionar «EL calor 

requerido para vaporizar s i m aterial de alimantación de 

25 a ce ite  inyectado por la  tubería 13 . l a  v a lv u lad a interrup­

ción de seguridad 55, el venturi £6 y e l d ispositivo d® 

control 57 rea lizan  funciones sim ilares en la  rama de paso
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asosncfente asi codo da la  U, SO, justamente por debajo de 

dónele la  tubería 26 ds Inyección a s i ala:© entra «a e l  tubo 

v e rtic a l ascendente 22. Bn ambos casos, al dispositivo de 

control mías l a  calda ds presión a través del venturi 7 4© 

la  válvula y ©1 venturi y l a  válvula pueden combinarse m

una sola unidad s i  se desea.
Oomo factor da seguridad ad icion al, pueden

montarse d ispositivos de control asi r e g ió n  da paso, que 

no a© han representado» sn l a  tubería 13 de alimentación 

dál a ce ite  y an la s  tu b erías 36 y 37 de alimentación d&L 

a ir e , con tuberías de aireación  de emergencia para conectar 

automáticamente una alimentación de vapor de agua o de otro 

gas in erte  en estes puntos en e l caso de que la  alimentación 

da a ce ita  o le  de a ire  desciendan en régimen por debajo del 

valor mí n i filo seguro pare mantener la  fluidez o su s i  caso 

de one la s  válvulas 54 y 55 se cierren  debido a una inversión 

en e l funcionamiento normal, ta l como una disminución drás­

t ic a  en -al re giman de paso ¿ s i catalizad or. 3ste d e ta lle  es 

particularmente importante sn e l punte da inyección del acai­

ta , ya aue le  perdida en velocidad del gas an sata punto 

pued-s dar como resultado la  formación de una suspensión de 

fase densa -an la  tubería de transferencia 3o con una severa 

len titu d  y alguna tendencia a a tascar la  tubería de transfe­

rencia con un lodo pesado de aceita  y cata lizad or. Cambian 

pueden disponerse válvulas adecuadas de reten ción , que no 

se lian representado, en l a : diversas tuberías de inyección 

ds¡ a ire  y vapor de agua, para impedir cualquier tendencia 

a que el catalizador flu id ificad o  entre en satas tuberías
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en -'il caso da fa lla r  la  presión en la  tubería»

la  figura 2 muestra o tra  realización  de este  

invento que emplea loe mismos principios a© d iferencias de pre­

sión que controlan la  densidad del catalizador para dar una 

circu lación  del catalizador y ramas de cierre  de codo de U 

para impedir la  ras z d a  por retro caso de lo s  gases, s in  &L 

uso da r j i l l a s  para soportar lo s  lechos Huidos de cata liza­

dor en e l  reactor y en el regenerador,
m equipo representado en es te  dibujo incluye 

un reactor 60 y un regenerador 61 conectados por tuberías 

ds tran sferen cia  que incluyen ramas de cierre  62 y 63, s i ­

tuadas a un nivel in fe r io r  a l fondo del reactor y e l  regeno re­

dor, @1 reactor 60 contiene un lacho Huido 64 ds catalizador 

cus tiene un n ivel indicado en 65. .Si m aterial de alimentación 

hidrocarburado para e l proceso de cracking c a ta lít ic o  es in­

yectado por l a  tubería 66 dentro'de la  tubería 67 que conduce 

ol fondo del reacto r.
S I reactor 60 que tiene una parea la te r a l  c i­

lin d rica  y un fondo tónico, asta provisto de un espacio de 

separación anular dispuesto dentro asi reactor y un separa­

dor extendido dispuesto debajo da é l .  Una fa lsa  envolvente 

68 que tiena una sección superior c ilin d r ic a  y urn sección 

in ferio r  cónica va suspendida simétricamente dentro del reao* 

to r , separada de la  pared la te r a l  y dal fondo ae modo que 

se forme un espacio separador anular 69. l a  tubería de trans­

ferencia  67 que sirve como admisión para catalizador y a c e ite  

en e l reactor pasa por e l fondo a,@ la  sección eo'nica Se la
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Si

envolvente 68 con un íntimo a ju sta  entre la  tubería d.9 trans­

ferencia y leí envolvente pero ain formar necesariamente un 

cierre  hermético, el© modo que algo de catalizador pueda pa­

sar en asta punto 70 dentro del separador extendido 71 d is- 

5 puesto bajo e l reactor 60. l a  mayor parte del catalizador

entra sn e l separador combinado anular y extendido por o r i­

f ic io s  7E dispuestos en torno da la  circunferencia de la  sec­

ción c ilin d rica  de la  envolvente 68. B1 espacio anular de 

separación debajo de la s  e r ig ió le s  72 está  provisto con pre- 

lG f©ronda de obstáculos 73, como- lo  está  la  sección extendida

de ssparador 71. Se diapone, por la  tu bería  74, una fuente 

adecuada de vapor de agua u otro gas d© separación en el fondo 

de la  sección separadora,

Bn algunos casos puede resu lta r  que e l diapo- 

1E s i  t i  ve anular de sopara don o e l  separador extendido, como

se lia representado más a rr ib a , pueden ser su fic ien te  ain usar 

ambos d ispositivos y está dentro del alcance del invento el 

emplear cualquier tipo de dadlo separador s in  e l o tro . Si 

el separador anular ha d« usarse s in  e l separador extendido 

20 puede disponerse un simple tubo v e rtic a l en lugar del separa­

dor 71 a con®otar con la  rama de d s r r e  del codo de la  ü 6& 

por as bajo del n ivel del reactor 60.

¿ál regenerador 61 contiene un lecho fluido 

75 da catalizador que tien e án nivel como se indica en 76,

25 que sufre regeneración por combustio'n para eliminar lo s  de- 

p o titos carbonáceos formados durante e l  proceso da cracking.

SI n ivel 76 es fijad o  por e l rebose del catalizador desde
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áL la  olio fluido 7b a la  cubeta estacionaria d® captación 

77. 31 catalizador retirado a s í fluya- por el tubo v e rtic a l 

76 d© paso descendente dentro fie le  xana de c ierre  63 y 

desda a l l í  dentro del reactor por Is tubgría d® tranaf«ran­

cia  67 que termina an un cono da d istribu ción  in v ertid o .3® 

dispono un cono desviador invertido 80 encima del punto da 

entrada para cooperar con @1 cono d istribuidor 79 a f in  da 

dar una d istribu ción  más uniforme ds catalizador a hidrocar­

buro reactive a través del área in fe r io r  del lecho fluido 64.

31 tubo v e rtic a l 78 da extracción  de c a ta li­

zador, qu* se representa corno tubo v e rtic a l exterior sn  el 

dibujo pueda, s i  se desea, extenderse verticalm ente hacia 

abaje a través del le olio fluido 75 y pasar por la  parta in fe­

r io r  del regenerador 61 an lugar da extenderes inmediatamen­

te a través de la  pared la te r a l  como un tubo v e r t ic a l asteria?»

SOL catalizador separado retirado del fondo ¿s 

la  sección saparadora pasa por la  rama as c ie rre  62 dentro 

del tubo v e rtic a l 82 a® pase ascendente que s© abre direc­

tamente en l a  parta in fe rio r  del lecho fluido 75 del rege­

nerador 61. Pueda disponerse un cono desviador in v e rti­

do encima de la  extremidad superior ab ierta  del tubo ver­

t ic a l  82 de pase ascendente para fiar una d istribución  

más urdí erra© d# lo  c e m e n ta  3? catalizador que entra en 

esta punto. 31 cono desviador 83, lo  mismo que e l  cono 

desviador 8o, puede potar construido sn forma de cono inver­

tido que tiene una pequeña abertura cen tral y un diámetro 

ex terio r algo mayor que e l diamatro fie la  corriente de
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outalizaaor que Incida sobra e l .  Sal eonstracción palmita 

gu«s una parte :¡s la  oorrients e catalizador circu le  con­

tinuamente a través dsl cono, fia manera que no haya espa­

cio muerto encima de ©1, y desvía s i  resto  oirctmfexenc&al- 

5 mente psra dar una d istribución mucho más uniforme de cata­

lizador y gas a través de la  superficie- &g sección trans- 

- versal del recip ien te  que la  que se obtiene datando que la  

corriente pase directamente dentro del lecho fluido sin  

ninguna r e j i l l a  distribuidora u obstáculos de desviación.

10 m  control primario sobre el régimen de

circu lación  del catalizador en sata equipo, como ©n ©1 caso 

de le  modifica cien antes descrita en reía oion con la 'f ig u ra  

1 , se obtiene controlando la  densidad de la  suspensión de 

catalizador en a l tubo v e rtic a l 82 de paso ascendente que 

15 conduce dentro del regenerador 61. Gomo ©n e l ejemplo an­

te r io r , esto puede conseguirse suministrando cantidades 

v ariab les de la  alimsntaeio'a de aire  principal pro cédante 

del ventilador 84 s i fondo del tubo v e rtic a l 82 de paso 

ascendente, por tuberías 85 de inyección de a ir e , mientras 

20 qu® t i  resto  da la  alimentación del a ire  de regenera atan 

es introducido en t i  regenerador por una tubería separa­

da 86.

lo s  diversos tubos v e rtic a le s  y ramas de 

aterre de e s ta  construcción funcionan m  esencia de igual 

25 modo que le s  antes d escritos en relación  con la  figura 1 .

Xa presión superior en ¡s?l reactor 60 es determinada por 

la  oontrapreslo'n en el sistema de rscuperaoion del producto,
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que no se ha representado, y ios vaporas dal producto son 

retirados desde ia  parta superior &áL roa oto* per la  tube­

r ía  88 después fi© pasar por un meció adecuado 89 da sepa- 

rad on  del gas y ©1 sólido para separar a l catalizador 

5 arrastrado y devolverlo por patas de inmersión adecuadas

dentro del lecho Huido 64» la  d iferencia fie presión entre 

el reactor 60 y e l regenerador 61 s i la  hay, es mantenida 

a un nivel deseado constante por un dispositivo sensib le  

a le  presión conectado con l a  parta superior de ambos ra­

lo  clp ientes y que controle la  abertura de la  válvula ds es­

trangulación 90. le  válvula 90 astá situada en la  tubería 

91 de la. chi menea que r e t ir a  los gases de regeneración ago­

tados del regenerador 61 una vez que han pasado por el me­

dio separador 92 para el gas y e l  sólido para separar el 

15 catalizador arrastrado. Un permutador térmico 9@ puede es­

ta r  sltuai'c sn la  tubería 91 ds la  chimenea para pr@calen­

tar ©1 m aterial de alimentación Maro carburado introducido 

por la  tu bería  94 por permutación in d irecta  de calor con 

lo s gasea de combustión del regenerador.  Ba determinadas 

20 circunstancias puede ser deseable usar un permutador té r­

mico ds dobla placa tubular en esta lu gar, en lugar dad 

permutador simple reí:re sentado fiiagramátisámente en e l dibu­

jo .  Tal permutador impide la  mazóla de lo s  fluidos de per­

mutación térmica sn áL case d<!: un fa l lo  sn el punto donde 

25 lo s  tubos pasan por le  placa tubular de la  cámara. Para

este f in ,  se dispone un estrecho espacio puesto sn comuni­

cación 00n la  atmósfera entro la s  dos plecas tubulares
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separadas qua soportan loa tubos, sirviendo- una placa para 

obturar al espacio de la  cámara oolectora, la  otra para 

obturar el espacio dsl permutador.

Ctojao control ds seguridad de la  operación,

5 puede disponerse el indicador a® -paso 95 de venturi sn la  

rama ds c ierre  62 dáL catalizador agotado para accionar 

un interruptor dal ventilador 84 de a ire  principal y dete­

ner a s í  al paso dal a ire  en s i  oaso de que e l régimen de 

paso dal catalizador cayera por debajo ds un valor mínimo 

10 prede terminado • Un indicador sim ilar 96 de venturi puede

disponerse en la  rama de cierre  65 del catalizador regene­

rado, para accionar le. válvula 97 en leí tubería de alimen­

tación de a c s ita , 94, e interrumpir la  elirontacio 'n  del 

a ce ite  a la  tubería de inyección 66 en el case de que al 

15 paso del catalizador por la. rama da c ierra  65 cayera por

debajo del mínimo predeterminado. lil d ispositivo de control 

98 del régimen dsl a ir e , que determina la  cantidad r e la t i ­

va ds la  alimentación da a ire  ds regeneración introducida 

por la  tubería 85 y 86 m  la  parte in fe rio r  y en la  aup#- 

20 r io r  dal tubo v e rt ic a l 82 de paso ascendente, puede s-sr

accionado por un dispositivo de control de la  temperatura 

colocado m  e l regenerador 61, como se lis. representado, o 

sn e l reactor 60 come sn el caso de l a  modificación descri­

ta  en la  figura 1 .
25 s® apreciare' ana pueden usaras en combina­

do ñas diversos sismantes inoidentales de satos dos diseños 

a s í ,  por ejemplo, el rectificad o r anular o a l tubo v e rtic a l
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exterio r del catalizador raga aera do de la  figura 2 pueden 

usarse en lugar ¿t¡ lo s  correspondiente a elementos del di­

seño representado fcn la  figura 1 , y puedan re su lta r  venta­

ja s  de una operación sin  r e j i l l a s  32 y 42 da d istribu ción  

6 y soporte en una forma sim ilar a la  d escrita  en re lación  

con l a  figura 2.

Domo ejemplo esp ecífico  da d iferencias de 

densidad y de presión adecuadas para operar un sistema 

d® este  tip o , una in sta lac ió n  de cracking c a ta lít ic o  Si­

lo  salada de acuerdo con l a  figu ra 1 y que us© un catalizador 

s in té tico  d® s í l i c e  y alumina en forma de miorosafaras 

secadas por pulverización con una d istribución  de tamaños 

de; 7% de 0-20 m ieras, 15,1 do 20-40 mieras, 66;® de 40-80 

mieras y 1 2 j con +80 m ieras, pueda mostrar una presión 

15 superior en e l reactor de 0 ,70  liga/ cm2, ana densidad en

el lecho del reactor de 446 hga/m3 para una altura normal 

del lecho de 7,5 metros, una densidad ds catalizador de 

512 Egs/m3 para una altura d© 4,80 metros a través de la  

sección 17 de re c t if ic a d o r , una presión de unos 1 ,26  

20 Egs/cm.2 a l n ivel ü© la  entrada 19 del gas de separación, 

y una densidad de 608 Kgs/m3 en la  rama de cierre  20 a s í  

como en la  rama de c ierre  27 y e l tubo v e r t ic a l 24 de 

pasc/ÉLescendent#; en estas condiciones» la  presión supe­

rio r  en el regenerador puede ser de unos 0,77 Kgs/cm2,

25 con una densidad de catalizador dt 368 Egs/rnS para una 

a ltu ra  de 3,90 metros en al lecho fluido 15, dando una 

presión d© 0,92 ñgs/'em2 al nivel de la  r e j i l l a  42 y una
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prsalen as 1 ,14 Kgs/cjn2 a l nivel de la  tubería 36 de inyec­

ción da a ire  Guando la  densidad de la  suspensión en e l  tubo 

v e rtic a l 22 da paso ascendente es de unos 272 Kgs/m3 y la  

densidad de la  suspensión, diluida en le  tubería de trana- 

5 fe  re no la 3o es de unos 96 K gs/mS. 3n estas condiciones, la

caída de presión a través del lecho fluido 15 en e l regene­

rador es de unos 0 ,14  iCgs/aa2 y ©1 nivel del cata lizad orr 

£0» dentro del poso de extracción 25, es de unos 2,10 me­

tros por debajo del nivel 16 del lecho 15, la  a ltu ra  da 

10 la s  ramas de c ia rrs  por debajo da la  tubería 13 de inyec­

ción á&L a ce ita  y fia la  tubería 36 de inyeoaion de a ire  

por encima de la  parte in fe rio r  de lo s  codos 27 y 20 de 

la  ü» reapsotivanante, as da unos 4,5o metros, lo  cual es 

bastante para co n stitu ir  una presión f lu is ta t ic a  de cierre  

15 ds unos 0,28 Kga/oras sn cada una. Una altura Se la s  ramas 

d© cierre  tan pequeña como ü® unos 2,25 metros para dar 

un efecto  obturador a presio'n de 0 ,1 4  3Cgs/om2 pudiera cons­

t i tu ir  un facto r de seguridad su fio ían te  en sistemas de 

este tipo donde la s  fluctuaciones de la  presión sean muy 

20 b a jas . ln  otros casos, pueden usarse ramas di. c ierre  oo- 

rresponaientemsnte más largas para dar margen a mayores 

fluctuaciones de la  presión, espeaialmante en operaciones 

recu sad as a mayores presiones en lo s  recip ien tee  o con 

mayores d iferen cias entre la s  presione a de operación en

25 lo a  dos rsc ip len tes .
3n virtud as la s  ramas da c ierre  dáL codo 

de U, d escrita s , ambos diseños son adecuados para su uso
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tn in sta lacion es ds cracking c a ta lít ic o  que operan a velo­

cidades su p erfic ia les  de gas oonaiderablemsnte mayores 

qu.s la s  usadas en la  actual p ractica  comercial* lo s  datos 

espe **cl f ie s  dos r spr ©sentado s en s i  ejemplo anterior son 

adecuados para operar en la  gama da velocidades preferida 

d® unos 0 ,7h a 0 ,90 metros/segundo, tanto ®n el reactor 

001110 en e l r ©generador* JSste proceso operará igualmente 

a velocidades mano re s , tan "baja como la  velocidad de a irea­

ción mínima dai catalizad or, que puede estar dentro de la  

gama desda aproxioía demente 0,03 a 0,15 metros/segundo, y 

pueden emplearse velocidades mayores hasta, unos 1 ,80 a 

2,40 metros/segundo, lo  cual está oonsiderablementa por 

encima da la  velocidad de caída l ib r e  Ss la s  partícu las 

da catalizador empleadas.

Aun cuantíe este  pro a--di miento lia sido des­

crito  en función de un catalizador específico  de s í l i c e  

y elim ina, pueden ser igualmente convenientes otros cata­

lizad ores ds cracking, 3n general, lea  c ifra s  dadas en 

esta ü ©moría se re fieren  a una operación con catalizado­

res ds cracking ord inario . Oon catalizadores o solidos 

ous tengan una densidad mucho mayor o menor, la s  densida­

des y velocidades dadas variarán , pero se aplicarán  los 

mismos principios o control de l a  presión ü u is tá t io a . 

la s  temperaturas, reg í meas s de alimentación y severidad 

del cracking empleados no forman parta ds este  invento, 

y no s ig n ifica n  lím ite  para s i  mismo.

Aunque en la  anterior discusión se ha dado
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a moer* da e j  vmplo, la  aplicación  esp ecífica  fia sata invento 

a s is  temas para cracking c a ta lít ic o  da hidrocarburos, se 

comprenderá que le s  mismos princip ios básicos pueden em­

plearse con ventaja en un;, variedad de otras ap licacion es.

5 A sí, al invento es apto para la  h i aro formado'» de n a fta s , 

y pueden encontrarse otros usos importantes en ©1 campo 

da la  convsrsio'n c a ta l í t ic a  de gases o m ateriales vaporiza­

dos, sitnqre <¿iu¡ asa necesario regenerar un ostaiizacíor 

solido finamente dividido a in terv alos frecuentes por oxi- 

10 dad en, reducción, sulfuración u ©tro tratamiento espa­

c ia l despuss ¡le que lia sido agotado durante -ü. periodo de 

c®-aversión, Un ejemplo de loa xauolios procedimientos no 

c a ta lít ic o s  en lo s  cuales puede usarse ta l sistema es en 

el cracking táralos de m ateriales carbón*'oses pesados ta - 

15 le s  oomo crudo reducido, usando sm  cotriante el© devolución 

al c ic le  de solido in erte  como portador del c a le r , Otro 

ejemplo reside en el tra te  miento de una corriente da hiaro- 

oarburos solides o líq u id o s, mezclados, con adsorbentes 

solidos de gsl da s í l i c e ,  carbón a ctiv o , u otros adecuados, 

20 para la  separación y recuperación de un. constituyante de­

seado de ta l mezcla por adsorción s e le c tiv a . Otro ejemplo 

está  en la. d estilac ió n  da a c e ite  de esquís toa bituminosos, 

donas e l esquisto agotado puede to starse  en una a r r íe n te  

de gas oxidante en un recip ien te  separado y devolverse a l  

25 d a lo  al recip ien te  de. d estilac ió n  para proporcionar ca­

lo r  para la  d estilació n  de más a ce ite  dal esquisto nuevo 

introducido. Otros- u so a pueden suponer l a  carbonización
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d® carbón, la  tostadLen 3a m inerales, la  rsdtiocio'n de oxides 

motel loo a, la  transferencia as calor antra corrientes fL ó t­
elas por rasólo ás só lid os,

<Xm referencia detallada ahora a la s  fign - 

5 ras 3 , 3a, 4 y 4a del dibujo, en la s  cusías la s  partes s ig i­

la ra s  se han indi cedo por los mismos nám-sros de re feren cia , 

el sistama ilustrado en s i le s  comprende esencialmente un 

destilador de oruüo l i o ,  un reformador de nafta o hidrefor­

mador , representado es&uemáticamsnte por e l «1-.mentó 13o,

10 un fraccionados de producto 140, una etapa de cracking

representada ®squemátioamente por s i sismante 1E0, y acce­

sorios para la  f i l t r a c ió n  ds fu el c i l  190. la s  funciones 

y cooperación, de estos slen&ntos se e ap licar ó ahora usando 

como ejemplo la  refinación  de un crudo da peso especifico  

15 medie del tipo del crudo ¿rabian gustar sn una ra fin aría

aon una capacidad de unos 10.000 b a rr ile s  ds crudo por d ía . 

Debe entena ares, s in  embargo, cu© r' l  sisteme- puede usarse 

para la  refinación  d« d iferentes tipos ds crudo a mayor o 

menor e sca la , en una forma en general análoga.

20 I3n la  operación, e l a o site  crudo es enviado

a bemba dps&a l a  tubería 101 por medio :e  una bomba lo 3 

a través de l a  tubería 105 por permutadores térmicos 106 

a un serpentín d© caleso situado en un horno 107 en a l cual 

es calentado a u~n temperatura adecuada para vaporizar 

25 una porción sustancial dsl a c e ite . üi a ce ite  a s í  calentado 

ss haca pasar por la  tubería 109 a una porción in ferio r 

del destilador 110 sn. ni cas puso© entrar a una temperatura
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da naos 400 a 43o aC y a una. prssion de 2,8o a. 4,90 Kga/onS

manonwtrloos, 131 destilador l io  pu?ce ©star provisto te 

mía pluralidad oa p latos ds barbotas horizontales 112 para 

mejorar a l fxa coi onamíc nt o te la  alimenta ai o a en forma 

cc avenóle n a l, B2 re flu jo  pueda conseguirse con ayuda a® 

condensadores p arcia les 114 dispuestos dsntro o fuera en 

la  parte superior asi destilador 110. Para los fin as del 

presente s jsn p lo , el destilador l io  puede haoerse operar 

de modo qua se produzcan tre s  oorri&ntsa de destilado y 

colas da d estilació n , como sig u s;

'focos lo s  constituyante s a©I crudo que h ler- 

ven por debajo de unos 122aJ  son separados juntos como 

corrien te de vapor de cabeza da nafta  virgen lig e ra  por 

l a  tubería 116 a una temperatura de unos 149 a 177»0. Bata 

oorrlente puede ascender a apr o ximalamente 20 a 25$ del 

crudo oargate* IJna corrien te líqu id a de nafta pesada con 

una gama de eb u llic ió n  de apro;cimadera?nte 122 a 210 o 260 a0 

es separada por la  tubería 118 ¿esas una parte superior 

ñsl d -stilad or 110 sa un punto situado por debajo de lo s  

condensadores 114. Oomc 20 a. 25$ del crudo cargado se re­

cupera per la  tubería 118. Una fracción  de queroseno o 

as a c e ite  d iesel que hierve dentro d- la  escala de unos 

21o a 370aG es re tirad a  por la  tubsría 120 y asciende 

a aproximadamente 17-23$ del crudo. 31 resto de la  carga, 

que asciende a apro rimadamente 40 a 50;í> y .que consiste  

predefínanteme nta en constituyentes que hierven por en al­
iña de 370 a 430aG, es retirad a  como crudo reducido por la
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tubería 122 desde ©i fondo del destilador l i o .  l a  f  rao- 

si©^ da cuero seno retirada por la  tubería 120 es normal- 

manta adecuada para lo s  fin es  Sel quero seno o dal ao e ite  

di ©sal sin  u lte r io r  tratamiento y puada lle v a rse  d irec- 

tamsnts a almacsnaje. la s  otras fracciones pueden tratara® 

de acuerdo con el presante invento como se d escrib irá  

en lo  qns sigue.

los. vapores de nafta virgen ligera, de la  

tubería 116 pueden llev a rse  directamente a una parte in­

ferior clsl fracciona do r de producto 14o. Si se desea, esta 

oorriants i e vapor pasfis pr® cal untaras a unos 430-550^0» 

para oonfbrmarse a lo s  requ isitos térmicos dsl fraooleña­

dor 140. fisto puede hacera® derivando a l menos una parta 

de lo s  vapor es r¡s la  tubería 116 a través del serpentín 

de cal en t  amia ato 117, separado o , como s® representa sn la  

figura 3, situado en la  seco ion &e convección 132 dsl hor­

no reformador 130 operado como se C e scrib irá  en lo  que 

sigue*

la  corrí ©ata fie n afta  pasada de la  tubería 

118 puede enviarse mediante la  bemba 126 por la  tubería 

128 a una presiona de unes 63 a 77 Kg3/cm2 manomátrioos 

a una etapa ds reforma térmica o de liidroformacion c a ta lí­

t ic a .  Sata etapa de reforma pueds ser de cualquier dlssño 

convencional, bien conocido en la  té cn ica , y pus de compren­

der un horno tubular convencional 130 diseñado para pro­

porcionar un tiempo de permanencia para al ao e ite  de unos 

18 a 25 volumen©s de líquido per volumen as espado de
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reaooión por hora (v/v/h) a unos £50 -  600fi0 y & unos 70 
Kga/om2. Su estas condiciones, al índice de octano de la  

nafta puede incrementarss aesd@ aproximadamente 20 a So 

hasta aproximadamente 7o a 80 Research Ootan© lombas s in  

5 cracking excesivo para lo s hidrocarburos normalmente ga­

seosos. .Alternativamente, puede comprender una unidad h i- 

aroformadora, corno s © d escrib irá  luego con referen cia  a 

la s  figuras 4 y 4a. gl efluente to ta l dsl reformador 13o 
s® hace pasar sustaneislmente a la  temperatura y presión 

10 de reforma por la  tubería 134 provista  de un dispositivo 

aliviador ds la  presien , ta l  como una válvula o venturi 

136 ©.a un£i parta in fe r io r  dsl xraccionador 140 ©n un pun­

to cercano a l ponte d© alimentación de la  tobaría 116.

Gomo resultado ds la  lib a ra  oion de la  presión a la  pre- 

15 sión del fraocionador, Se aproxiraadamente 0 ,35  a 1,05

Zgs/cm2 , la  nafta ea vaporizada virtualmente por competo 

cuando entra en la  parte in ferior del fraooionador 140.

31 crudo reducido de la  tu bería  122 puede 

hacerse pasar directamente e la  parte in fe rio r  del fracciO' 

20 nador 140, en esencia a le  temperatura de su extracción  

del destilador lio. l a  tubería 122 alimenta el fracciona­

do r 14o en un pinito situarlo per encima de lo s  puntos de 

alimentación de la s  tuberías 116 y 134. 3)9 este  modo, los 

vaporea suministrados por la s  tuberías 116 y 134 suben 

25 por el fraccionado! 140 en contra del crudo reducido que 

desciende, para despejar a este  de lo s  constituyentes va­

porizadlas. a ste  a fecto , y @1 funcionamiento del fraooio-
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nadcr 140 se describirán luego con mayor detall® .

Su este momento a® ola errará que uta co­

rrien te  la te ra l de hidrocarburos de la  gama d®l gas o i l ,  

que ascienda a aproximadamente 45 a 60/5 del crudo y que 

hiervan entra unos 320 y E50fiü a 600eC» que ®s adecuada 

come m aterial para e l cracking c a ta l í t ic o ,  puade extraer­

se de une. sección intermedie Sel fracciona do r 140 a tra ­

vés de un sistema de re flu jo  de gas o il  que comprende 

la  bomba 143 y la s  tuberías 142, 144 y as llevada por la  

tubería 146 a una fase da cracking c a ta lít ic o  150. lista 

fas© de cracking a-a lleve a oabo con preferencia o orno s e  

describid en re la c ió n  con la s  figuras 1 y 2 , pero puede 

usarse cualquier otro sisteme convencional de cracking 

apto para ocxnrertir hidrocarburos de la  gama del gas o i l  

en a o sites de puntos da eb u llic ión  in fe r io r , p articu lar­

mente do la  gara de lo s  combustibles para motor, puede 

emplearse operación continua c vzx  cargas en leoho f i jo ,  

lecho móvil, sistemas "fluido s,f o suspenso idea. üEL calor 

requerido cara a l cracking puede suministrarse como prsea- 

lentamientc ds los m ateriales dsl proceso y/o como calor 

sensib le de catalizador exotérmicamente regenerado' o en 

cualquier otra forma convencional. Pueden usarse c a ta l i ­

zadores dsl tipo da a r c i l le  o da g e l, s in té tico s  o natu­

ra les  modificados, ta les  como a r c i l la s  de montmorillonita 

activadas, compuestos de sílice-alú m in a, de sílice-m agnesia 

y otros convencionales da cracking;, a temperaturas de unos 

430-5£0cC y a presiones dssfiss aproximadamente la  atmos-
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fe r ic a  a 1,75 Egs/cro2 , toáo a lio  en forma conocida en s í  

misma.

S I «finante de hidrocarburos to ta l de l a  

fase de cracking 150 se hace pasar sustancialmente a l a  

5 temperatura da cracking de, por ejemplo, unos 430 a 480fiC» 

por la  tubería 152 a la  parte in fe r io r  del fraeeicnadcr 

140» con preferencia en un punto intermedie; entre lo s  de 

alimentación dsl crudo reducido a un lado y de la s  naftas 

reformada y virgen del otro lado. Si la  fase de cracking 

10 150 se hace funcionar a temperatura elevada, l a  presión

puede a liv ia rse  por la  válvula 152a a la  presión en el 

fraccionador. Bn la  mayoría de lo s casos, como 95 a 100,% 

del m aterial sometido a cracking -n tra  en el fraccionador 

140 en estado de vapor para aumentar la  acción despojado- 

15 ra de lo s  vaporas suministrados por la s  tuberías 116 y 

134, mientras cus cualesquiera constituyentes no vapori­

zados dsl m aterial sometido a cracking son, a su vez, so­

metidos a separación per los vapores introducidos por la s  

tuberías 116 y 134.
20 oomc se  ha indicado en la s  figuras 3a y

4a, é l fraüex&üador 14o comprende una sección  separadora 

in fe r io r , A, y una sección combinada superior B de fra c- 

oionamlento y absorción. Ambas secciones están ¿¡revistas 

de medios adecuades para mejorar e l contacto de eontraco- 

23 rr lente entre e l  líquido deso andante y lo s  vaporeé ascen­

dentes. Oon fin as de separación, ha resultado ser de la  

máxima e fica c ia , una disposición a» p latos en forma de 
discesy buñuelo y la  misma se representa esquematioamen-
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te  pera l a  sección  A por Ico- ©levantas 1 4 1 . la  sección  

3 se i l u s t r a  conteniendo «na pluralidad de platos fia bar­

botee 154 para a amantar la  e ficacia , del proceso da f ra c ­

cionamiento y ab so rció n . Xas aseclones A y B pueden ope- 

5 ra r  como s ig a s :

Xa secció n  separadora A re c ib e , ademas de 

la s  c o rrie n te s  de vapor y líquido sum inistradas por la s  

tu b erías  116, 134, 152 y 122, une alim entación superior de 

líquido que comprende una fra cc ió n  de gas o il  separada de 

10 le  p arte  in fardor de la  sección B per la  tubería 142 y

suministrada a  la  sección A  per la  tubería 144* Sete  gas 

o i l  es alimentado a la  secció n  A para suministrar e l con­

tr o l sobre s i  re flu jo  7 la  derivación de ca lo r  sn dicha 

se cció n , ocn el f in  de obtener e l  'unto fin a l deseado y 

15 limpieza en el gas o i l .  Todo si ca lo r requerido para la  

separación  y *sl fraccion e mi ente en e l fracoionador 140 

@s sum inistrado, con grí f  aren ó le , ceno ca lo r sen sib le  

de la s  co rrie n te s  de hidrocarburo que entran sn la  sec­

ción A para mantüner una temperatura de, por ejemplo,

20 unos 440 a 443co en l a  parta  maa in f e r ió r as l a  sección 

P. lo s  vaporas que suban per l a  asocien  A despojan a 1© 

fra cc ió n  de gas o il  descendente, a l  crudo reducido y a 

lo s  productos líquido a de oraching, de, v irtu a l muirte, 

todos suo cónst afuyentes d estílen les  y «ata mezcla de 

25 vapores sigu e, a una temperatura de unos 370-400*0, a 

l a  sección  B fie f raccicnamisato y absorción para ser 

tra ta d a  como luego se d e s c r ib irá .
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EL erudu r educido ds la  tubería 122 qu® 

púode contener tente cerco 751 de gas o 11 ade onado pala 

su alin-antaelon a le  unidad oatol í t i  oa, es despojado- en.

contracorriente y cal «ate. 5c por le s  vapores sometidos a 

5 cracking a , per ejemplo* unos 470£0 y a 0*56 Kgs/co j  

Xusro por lo s  vapores d® nexts vxr ge n a* por & „ atiple * 

unos 430^0 y por al re i‘ormaáG a unos b50c0. iSl efecto 

peso!el fie la  presión ce la s  otras corrientes y su ecn- 

tanido térmico son su fic ien tes  para linear qus le a  cons- 

10 titu y en tss de gas c í l  del crudo reducido se vapor!can y 

para suministrar e l  caler requerido. ¿& «feotes neto &«¡L 

proceso en la  escoion A m  «rlences (1) una oerrien te in - 

f i r io r  d® £a®l o i l  no mezclado cus ascienda cene a 10-15;o 

aproninadaiivsnt a ctel crudo y qn* ccnti'-T.-í caco 85-90;á de 

15 crudo reducido tratad o, como 8-9-,* ¿a a lqu itrán  del rexor- 

mador y como 0 , 3^ de aceite  lodoso pesado de la  operación 

c a ta l í t ic a ,  todos mezclados automáticamente de modo que 

puedan sor mezclados ccn aproximadamente SQp  a® m aterial 

de mezcla a® ace ite  d is s il  lig sre  pera la  corrección as 

30 la  viscosidad dsl íu sl o i l ;  (2) vaporas mis co n tie n a  to­

dos le s  oroín otes as i des t i l  ano a obtener d®j. fracciona 

dor 140 y que abandonan la  so: ocien A por encima a unos

420 2 0.
Un matar i  a l pesado que contiene tcát. s lo s  

constituyentes no d eo tilab lss  dsl crudo cargado y de la s  

fracciones convertidas «  la s  fases 130 y 150 se acumula 

e unos 438-44320 en l a  zona in ferio r  de la  sección A, de

-  65 -
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la  oual pueda re tir a r s e  por l a  tu b ería  147. s i  se desea, 

la  te  mear a tur a su -ai fondo cía la  sseelón a puede reducir­

se a ,  por sjampio, unos 370fiC devolviendo a l  c ic lo  colas 

pesadas procedentes de la  tu bería  147 por medio ¿a la  ’oom- 

S ba 149 a través dsl enfriador 153 y de la  tubería 155. SI 

enfriamiento brusco da las  colas pueda ser deseable para 

impedir v>l cracking y l a  ocquizaclon de lo s  productos l í ­

quidos pesados. 11 crudo reducido combinado que asciende 

a aproxima lámante 12 a 18;| del crudo puede recuperara® por 

10 la  tubería 161 para seguir tratándolo como se varé en lo 

que sigua.

i3n la s  condiciones del presenta ejemplo, co­

mo 1000 a 1500 rnols/ñ S® vaporas as hidrocarburo quedarán 

disponibles pura despojar en la  sección A como de 100 a 

15 200 mols/ñ da líq u id o . I s ta  relación  favorable: vapor-líqui­

do da como resultado e l rea liz a r  un afecto  separador sus- 

tanolalmente cuantitativo en la  sección A. SL número de 

obstáculos y la s  dimensiones de la  sección A depende en 

gran medida del carácter del exudo cargado y de lo s  productos 

80 desead os. Para lo s  finas del presante ejemplo, esta sec­

ción puede tener aproximadamente 3 ,60 m* de diámetro y 9 m. 

da a ltu ra  y está equipada con 7 juegos a® d ispositivos 

de contacto del tipo de disco y buñuelo.

loa vapores que suben a lo sección 3 del 

25 fraccionador 14o son fraccionados con re flu jo  de gas o lí

por la  tubería 144 y el enfriador 145. ¿SI gas o i l  puede 

ser retirado por la  tubería 142 a unos 34o-4002G y puede
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d ivid irse <?« trfe s corrientes & sab©r (1 ) re flu jo  por la  

tubería 144 como c* lia asa o rito ; (2) un producto líquido 

o>;® aac í̂jixae a. un, ,2» 5—3;.® dad crudo para mezáLar con se s i ­

te d iesel pasado por la  tubería 148 y el enfriador 161, 

a almacenaje; ( 3 ) como 5o-E5:S dal crudo del m aterial 3® 

alimentación c a ta l í t ic o  o m  es suministrado directamente 

a la  sección de cracking por la  bomba 143 por la  tubería 

146* 3 3 te gas c 11 contiene toda ls. fracción  virgen de 

320-oC52 0 y todo al gas o il drl c ie lo  * y por tanto, .si gs.s 
o11 ®s heche rasar a extinción .

Pasando ahora a la  sección B del fracciona- 

dor 14o, sa observará que en le  mayoría de la s  operaciones 

de cracking c a ta lít ic o  convencional as. y otras sim ilares 

de re fin ac ió n , lo s  pro dúo tos son fraccionados a bajas pre­

siones para producir un destilado de ba ja  presión y un gas, 

l a  corriente ds gas contiene cantidades aprsclab les de c o n s ­

titu yentes gasolín lcos y , por consiguiente, es jr s a is o  com­

prim ir, absorber y fracalonar de nuevo asta corrien te  para 

recuperar sus constituyentes ga s o lí  ni eos, Esto puede evi­

tarse  combinando la  absorción a baja presión y ©1 fraccio ­

namiento m  la  sección superior A del fraccionador 140* 

para esta  finalid ad , una de laa "o lrd ilac io n es  de bomba» 

normalmente usadas simplemente para la  derivación de calor 

y devuelta a mi punto csrca.no s su extracción , puede .'.usar­

se como mscü o da absorción 3 evolv i ándala a un punto oustan- 

cialnsntí* per encima fie aquál dsl qua ss re tirad a ,

31 funcionamiento de la  parte superior de la
67
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asocien 3 sa d escrib irá  brevemente mi lo  que sigue en 

cnanto contribuya e la  ventaja esencial reivindicada por 

esta invente, que reside en hacer pequeñas re tin a ría s  

que nadan ®¡apetir plenüjiients con la s  grandes»

lo s  vapores de producto que abandonan la  

sección de fraccionamiento de gas o lí  y que entran en l a  

placa de extraooión de a ce ite  de calentamiento cent lene n 

a ce ite  de calentamiento, nafta to ta l Jr iges* Sn la  sección 

inmediatamente encima ds l a  tubería 15 6 de extracción del 

a ce ite  de cal»nuamiento, estos vaporee de producto que 

pusdsn estar a unos 268-272 8 0, son enfriados por contac­

to con a c e ite  de calentamiento fr ió  a unos E4 ec que entra 

©n la  torra por la  tubería 168 . 31 a c e ite  a® calentamien­

to es condenseIr y cas junto con la  perts enfriada que 

entre por la  t  tiberio 168 y ambos o en extraídos as la  to­

rre  por la  tobaría 15 6.  31 ace ite  de calentamiento fr ío  

de la  tubería 168 cata saturado con -análogos de 0¡¡t G^y 

03 pera formar un ace ite  graso, la s  fracciones lig era s  

son despojadas por nafta y vapores de producto gaseoso 

ascendentes, aumentando a s í  la  cencentraclon de dichas 

fracciones en la  sena la condensación d# nafta y aumen­

tando su absorción en l a  n afta .

22. a c e ite  de calentamiento as retirad o  por 

la  tubería 15 6 a unos 25O-26OB0 y su mayor parte as en­

friad a sn al refrigerad or 158 y devuelta a la parte supe­

r io r  de la  sección B por la  bomba l&o y la  tubería 162 

ccmo a ce ite  magro de absorbedor, siendo áL reato separado
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en «1 separador 157 y retirado r -r  i a tubería 178 e mez­

cla y aismio les vaporea da producto devueltos por l a  tu­
bería  15 9.

to s  vapores da producto qus entran @n la  
parte ás la  sección B que queía encima de la  entrada de 

la  tubería 168 consisten a s í  en la s  fracciones de nafta y 

la s  fracciones de gas que normalmente se encuentran más 

una cantidad anormal de O4 , Q5 y O5 que fueron absorbidos 

cojüC anteriormente» se lie explicado sn la  parte superior 

d# la  sección B. fu les vapores y a ce ite  de calentamiento 

son fraccionados por re flu jo  devuelto per una bomba a tr a ­

vés de la  tunería 176y lo s  vapores fraccionados pueden ser 

separados de la  torra a unos 0,35 Kgs/em2 y lOS^Ü por la  

tubería 166 y pueden ser comprimidos por un ventilador 169 

d© una sola etapa* la  nafta con un exceso da fracciones 

lig eras  es eendensada en s i condensador 17 2, re c tif ic a d a  

del exceso de le s  fracciones lig eras  en el separador 173 y , 

salvo la  parte devuelta come re flu jo  por la  tubería 176, 

enviada a almacenaje ¿ s i producto fin a l por la  tubería 17o, 

la s  fracciones gassosa y lig e ra  son conduci­

das d© nuevo a la  porolen de absorbedor de la  sección B por 

la  tu bería  177, donde tien e lugar, como antes se lia des­

c r i to , l a  absorción en contracorriente de la  deseada frao- 

olon lig e ra  por e l a ce ite  magro, £1 numero de placas entre 

la s  tuberías 166 y 162 es aumentado, con p re íarsn cia , en 

unas 10 o 15 sobre e l de le a  diseñes de i'racciwnafiorss nor­

mal ss , Usando esta técnica ©s posible absorber en esencia
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todas la s  ¿xacclcnas de QgH en s i  gas che- cvntra en l a  par­

ta superior Sel fraooionador 140. Además, pueda absorberse 

; tanto como 75$ ds los componentes <?4 . £L gas qua abandona 

la  parte superior del fraccicaadcr 140 por la  tu bería  164 

5 es despojado a s í  de sus oomrcnsnt’ss gasolínioos valiosos 

y puede llevara® directamente para cu uso como eombusti- 

ole» Una fracción  d® nafta o de gasolina puede recuperarse 

por la  tu bería  166. Tal gasolina puede re tira re s  a tempera­

turas ds unos 49-6620 a pesar ds la  baja presión empleada, 

lO Si el crudo es ta l  ̂ l a  dxstri,unción de lo s  ¿reductos lo

exige a s í ,  es posible operar la  sección A a presiones in fe -
/ O

r ie ra s  a la. sección  3 , por ejemplo, 0 .35 — 1,05 K g 8 /<m a 

f in  ds perm itir la  redúocióij&el osudo u colas muy b a jas , 

auca tras cus a i  mismo tiempo as oot is nan elevadas reo upé­

is  raciones de O4 en. l a  sección. B manteniendo una presión 
mayor,

la  fracción  gasolínioa está  sin  contaminar 

con al medio de "c ircu lació n  de bemba" como se lia descrito 

entes y es o ende risada en le. térra  por 'devolución a bomba 

20 de la  nafta c en un ccndonaaclor an terior, siendo devuelta 

parto de la  r r f t s  & la  torre  pera m  fraccionamiento. '31 

numero de places cp a han de ¿imponerse en le  sección B 

depende del tii:o  de crudo cargado y da lo s productos desea­

dos. para los finos del presante ejemplo, pueden usarse 2 

25 placas entre la  entrada del exudo reducido y la  re tirad a  

de gas o l í ,  4 entre s i  gas o l í  y e l aceite  de calentamien­

to , 5 para despojar la s  fracciones de gas del a ce ite  de oa-
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1®atamiento, 3 para lo s  fraccionamientos de n afta -ace ite  

de calentamiento, y 10-1S p laces para la  t o r c i d a  a* com- 

ponentes lig e ro s  en la  parta superior de la  sección b .

<¡om 80 i^ ia a d o  en el dibujo, lo s  produo- 
6 tos fin a le s  pueden r s o b r a r s e  del froecienaáor 140 como 

sigue. Gasolina a# 200«O punto f in a l ,  ascendiendo a apro­

ximadamente 50-60* del «rucie y con un índica da octano de 

aproximadamente 75 a 85, puede toe»**»  pasar por la  tubería 

17o a eliaa cena je .  Geno 20 a 30*  de gasolina -del crudo pue- 

10 de volverse a poner en circu lación  per la  bomba 174 por la  

tubería 176 a la  asocien 3 para serv ir  como r e f lu jo . Puede 

recuperarse ace ite  de calentamiento f in a l o d iese l lig e ro  

por la  tubería 178 en una proporción de o ,5 a 1| sobre e l 

crudo, domo 2-3,Ó del crudo de un matar i  a l d© aceita  diesel 
15 pesado pueda obtenerse per la  tubería 148,

Volvisnae anexa a la s  colas combinadas del 

tipo de crudo reducida re tirad as per la  tubería 181 puedan, 

s i as desee, mezclarse con gas o il  o fracciones mée lig a ­

ras suministradas per la  tubería 183 para e ju s ta r  su v is- 

20 cosidad a xin  de sa tis fa cer  lo s  pliegos de condiciones. la s  

coles pueden en fria rse  luego e unos 93-26000 en al enfriador 

185 y hacerse pesar per la  tubería 187 a d ispositivos da 

f i l t r a c ió n  190. Puedan usarse f i l t r o s  de arana o c avene i  o ría­

l a s ,  f i l t r o s  ro ta tiv o s o cerámicos am arizad o s porosos pera 
25 separar del residuo combinado todas lo s  p artícu las solidas 

en suspensión o lodosas, ta le s  como coque, catalizador arras­
trado de- la  fase de cracking 15o, ate.. los solidos separe.- 

dos en loe d ispositivos de f i l t r a c ió n  190 puedan desechar­

se por la  tubería 192 o hacerse pasar a mallos (no represen­

tados) de recuperación del catalizador. 39 recupera por la30
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tubería 194 un Asiduo de la  calidad d@l fu e l o i l .  Una 

opara alón d-; f i l t r a c ió n  combinada ¿ ;, ceta forma ¿s alqui­

trán sometido a cracking tórmico, lodo c a ta l ít ic o  y re s i— 

¿uo crudo, «v ita  problemas da '»compatibilidad" que a a o r i­

ginan en la  mezcla c envine renal de iíec, te r ía la s  da ®ats tipo 

y permite l a  r ecupe ración da un a osi te ooiabu et ib is  r e la t i ­
vamente pobre en sedimento*

2L aistsma representado en la  figura 3 p.sr- 

mite diversas m odificaciones. Ocmo se ha señalado antes, 

pueden in c lu irse  una o más fases fia visbreaking o ooquiza- 

olon de crudo redi cldo* .Algunos da lo s  a fectes  que jar eten- 

dsn ta le s  etapas dv ocqnízeclón pusden conseguirse operan­

do la  porción in ferio r  da la  sección A fiel fraccionador 14o 

en condiciones de visbreaking, por ejemplo, a 470-806 so.

En lugar, o ademas, de ©ate tipo ds Operación, si crudo 

reducido de la  tubería 122 puede someterse a un tro.temien­

te convencional e a coquizacicn o '.visbreaking tsrmico o 

c a ta l í t ic o , jjl  sfiu sn te to ta l de ta l  etapa de coquis ación 

con o s in  s i cuque formado, puede hacerse pasar por la  tu­

b ería  122 a una parta superior de la  ased en  separadora A 

asi fracoronador 140 para ser tratada en a lia  come antes se 

ha d escrito . Análogamente, parte o tedas la s  coles as la  

tubería 147, pueden someterse, por ejampie, en la  unidad 

162 c visbreaking y/o a eoquizaoión para producir un r e s i­

duo pesado y coque a pasar d©ade un separador 184 por la s  

tuberías 186 y 181 a medios de f i l t r a c ió n  190 y lo s  mate­

r ia le s  más lig ero s  q»? pueden devolver se desde e l  separa-
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dor 184. per la  tañería 188 a une porción media de la  sec­

ción A para ser sometidos a l l í  & aspare cien, y fracciona­

miento , co/n0 antes se ha d escrito .

Puede emplearse reforma c a ta l í t ic a , más 

bisn que térm ica, sn le  etapa de reforma 130 usando cata­

lizadores oojav&noiyütles ta le s  como oxides y sulfuras de 

lo s metales de loa grupos Y, VI u V III , soportados con. 

preferencia sobre un portador adscue.dc, temperaturas d& 

unos 45Z o 600aO y presiones desda la  atm osférica a unos 

25 Kgs/cm manóme tr  i  eos en presencia o ausencia de hidro­

geno extraño, todo s ilo  en forme conocida sn s í  misma.

Otros 1» atamiento a da r e a  nación, ta le s  como tratamiento 

con bauxita, tratam iento con a r o i l la ,  a to ,,  pueden seguir 

a la  etapa de reforma 130, oon ta l  de que la  mayor parte 

del efluente fie hidrocarburo de ta le s  fases sea suminis­

trado a l fraccionadcr 140, cem-o se ha dascrito antes» 

ñun cuando puede usarse une variedad de 

sistemas de cracking c a ta lít ic o  como etapa da cracking 

150, es particularmente adecuado a l cracking c a ta l í t ic o  

"flu id o" que implica la  preducción.continua de efluente 

sometido a cracking y la  circula.clon continua do c a ta l i ­

zador entre la s  etapas ds cracking y regeneración d escri­

tas con referen cia  a la s  figu ras 1 y 2 ,

Con referen cia  a la s  figuras 4 y 4a, la  rea­

liz a c ió n  ilu strad a es muy sim ilar a la  d escrita  an tes y 

representada en la s  figuras 3 y 3a, iSI funcionamiento del
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ais teme es s i  mismo qm  se  d escrib ió  su re lac ió n  son la s  

fx&ur&s 3 y 38 con la  raed I f io s  clon ds on© la. ©tapa d© r©- 

xorraa c a ta l í t ic a  c tórralos 13 c o:~ sustitu id a por una. uni­
dad da hldro forra ación c a ta l í t ic a .

5 3n ©1 funcionaraisnto de esto unidad, l a

corriente d© nafta pasada pusd© enviarse por la  bomba 

126 a través de la  tubería 128 a una presión de unos 42 a 

63 Egs/cm2 manomstrioos a una etapa 13o da hldroformaolón 

c a ta l í t ic a ,  lista ©tapa do hi¿reformación puede ssr de 

10 cualquier disaílo convencional, bien co na ex do ©n la  técn i­

ca y , con p referen cia , es una adecuada para una operación 

da rtp la t -  formingrt u operación ds hldro ferina cien r©gene­

ra tiv a  dal tipo antas ©spacifloado, Para si prssants ©¿©ra­

p io , se hace re feren cia  a una operación convencional de 

15 reforma c a ta l í t ic a  realizada a unos 430 e 550£C, presión 

dé 3 ,5 0  a 70 Kga/aa manometrioos, t i  ©rapo nominal de par­

ra© nsnoia dal a ce ite  de» eproxlraadaraente 0 ,5  e 2,5 horas, 

calculado como acuite f r íe  ¡sn contacto con catalizad or, 

y regímenes da devolución de hidrógeno a l c ic le  de unos 

20 1 4  a 196 m3/ b arril da a ca ite  usando un catalizador ta l

como óxido d© molibd©no soportado sobre alumina, su ope­

ración d« capa f í j e . ¿demás ds la  nafta virgen suministra­

da a le  etapa, ds hiero formación 13o por la  tubería 1 2 8 ,  

una corrien te ds hidrocarburo de gama de eb u llic ió n  sim i- 

25 la r  derivada de la  sección de fraccionador d@ la  torra  

140 pueda -ssr alimantada a la  etapa de hidroxorinaclon 

13o por la  tubería 129 an cualquier proporción deseada.
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l a  la a  condiciones especificadas el indios ds octano de 

le  c a ftc  puede am entarse desde apr oximsGoaente 25 a 40 

a aproximadamente 8o a 100 Sesear oh Oetam lumbar ain  

cracking excesivo a hifirecarburos normalmente gaseosos y 

5 carbono, ttoe plural i dad fie reactoras fie hidr o formación 

pu f̂la disponerse alternando entre c ic lo s  de agües arriba 

lt c ic lo s  fie regenere clon, usándoos gases oxidantes ta las  

como a ire , vapor fie agua, gases de combustión o mezclas 

ds lo s  sismos -su e l  c ic lo  de regeneración para eliminar 

10 carbono del catalizad or, todo e llo  sn forma conocida en. 

s£ misma. Desde luego, cualquier tipo de operación con­

tinua, ta l como c para clon flu id a , lecho móvil o suspsn— 

soid';*, puede usaras en el cual e l catalizador es circu la­

do continuamente «ntr© lo s  recip ien tes del reaotor y e l 

15 regenerador. Si se desea, puede sum inistrarse hidrogeno 

extraño a la  etapa ds hidroformación 130 por la  tubería 
131,

a  efluente to ta l fiel hidroíormador 130 

se ha os pagar por la  tubería 134 por medio del permuta- 

20 der térmico 117 a una torre estabilizad ora 200 ,en la  cual 

©1 hidrogeno y le s  hidrocarburos normalmente gaseosos, 

ta les  come hidio cafburos % e % sen separados Sel hidro- 

forinado normalmente líq u lfic , a temperatura* de unos g?ec a 

492Q, y presiones de aproximadamente 7 a 7o Kgs/csi® mano- 
25 m atrices.

Itel estabilizador £.0 0 , per la  tu bería  202 ,
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ss re tira n  gasea que contienen como 4o a 9Q¿ de hidrógeno 

7  <2.̂ 6 ascienden a unta 28 a 252 m3/por b a rr il  de la  a l i ­

mentación, y  as iiacen pasar por s i reforzador de devolu­

ción al o lé is , 204 y el re calentador 206, Una cantidad oo- 

5 respondiente & anos 14 a 196 ms/ b arril de alimentación» 

pueda hacerse pasar per la  tubería 208 a l  hidroformador 

130 en esencia a la  temperatura y presión del ultim e, SI 

resto de le s gases de l a  tubería £02 c cualquier:; porción' 

■deseada de los mismos puede hacerse pasar por la  tubería 

10 2lO a través d£l ventilador 211 y la s  tuberías 212 y/o

214 a etapas de hidrogena clon 216 y/o 218 que pueden usar­

se para mejorar la s  ca ra o ta ríc tica s  d® m aterial de cracking 

de devolución al c ic lo  suminiatruñe a?>-sde la  to rre  140 por■\
la  tuba-ríe 142 o para mejorar la  calidad del producto de 

15 gas o i l  lig ero  recuperado de la  torra 140 por la  tubería

178 come ss varé ocn más claridad en lo  que sigue, cuales­

quiera gasee en ene sao puedan re tira rse  por la  tubería 203 

y hacerse pasar por la  tubería 203a a le  porción in fe r io r  

del fr&oeionaficr-separadcr 140, cerne agente adicional de 

20 separación o usarse ceme gases combustibles en s i sistem a, 

Cuando se opera de e s te  modo, por ejampia, e l pees especí­

f ic o  dél gas o i l  de devolución a l  c ic le  pueda incrementar­

se en 2-158, y al m aterial puede hacsrse tan  deseable como 

lo  es le  elim entación virgen para ü  cracking c a ta l í t ic o ,

25 31 hi¿reformado, separado sai e l e s ta b iliz a ­

dor 200 es retirado por la  tubería 220. ISste material pue­

de mezclara® sin  u lterio r tratamiento en el depósito 222
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coía ga solína terminada racuper&da de la  to n e  140, como 

lu^áO as verg¡..coa maa d e ta lla , JB. hidroformado a s í recupe* 

rano puede ascender a apr o rimadamente lo  a 25$ sobra aL. 
crudo,

¿Jeme sa representa en le  lig a ra  4a, parto 

de la  corriente la te ra l ds hi tiro carburos de gas o i l  sepa­

rada del íraccionador per la  bomba 143 y la s  tuberías 142 

puede hacerse, pasar por une. etapa ds hidrogena cima 216,

Por ejemplo, todo el gas o l í  pesado, que nc 

he d« devolverse como re flu jo  e l fraocionadcr 140 por la  

tubería 144 puede ser suministrad® per le. bomba 143 a la  

etapa ds hidrogenaclon 216 e hidrogenado en e l le  con su l­

fure de níquel y tungsteno cano catalizador a una tempera- 

tura de unos 400 a 430EC, una presión ds 175 a 210 Egs/cm2 

me neme tr ia o s , un paso d® líquido d@ apro xlmadamente 1 a 2 

v/v/'h y un régimen ds alimentación de hidrógeno de aproxi­

madamente' 70 a 84 m3 por b a r r il  de a ce ite  sn operación en 

lacho f i j e .  ¿ín estas condiciones, como 28 a 34 ms de hidró­

geno por b a r r il  ,se ceas tunan en la  opera clan de iiidrogena- 

c icn . ¿2. peso esp ecífico  M I  del ges o i l  pasado da c ic lo  

es aumentado sn aproximadamente 10-12 unidades y todo s i  

azufra, en esencia, ss eliminado. 2L gas o i l  hidrogenado 

puede hacerse pasar luego por la  tubería de paso 148 como 

se describió an tes .

ras 4 y 4a del d ibujo, lo s  productos f in a le s  pueden r ©cu- 

perarse desde la torre  140 en una forma ligeramente d ife -

J3n la, rea lizació n  representada en la s  fign -
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rente a, la. representada en la s  figu ras 3 y 3a , cono sigas» 

la  gasolina d.® 200 e O de punte fin a l ascendiendo a aproxima­

damente 35 a 45$ sobra e l  crudo y con un índice ds octano 

de &prc simadáñente 8o-90 ¿lesearoh puede hacerse pasar per

5 la  tab aría  170 a una etapa cuiwencianel de acabado 221 yo
luego a l  depósito 222 para sor mezclada en é l osa s i  iiidro- 

f  orna do suministrado' por la  tubería 210. l a  gasolina puede 

hacerse c ircu lar de nuevo per la  bombe 174 a través de la  

tubería 176 a la  sección B, para serv ir  como r e f lu jo . Puede 

10 recuperarse a ce ita  f im l  da calentamiento o a ce ita  dlesaL 

por la  tubería. 178 en una proporción de a¿ roximadamenfce 

0 ,5 -1$  scbr® s i crudo. Gomo 2 -  3* sobre s i  crudo da un 

m aterial de aceita diesel pasado puede obtener por la  tu­

b ería  148. Une fracción  fie nafta sigo mas pasada que la  de 

15 la  gasolina da la  tubería 166 y ccn una gama de eb u llic ió n  

de, per ejemplo, 93 s 200£0, puede r e tira rs e  desde un pun­

to intermedio entre «a punto de extracción  ds la  tubería 

156 y s i  punto de alimentación de la  tubería 168 para ha­

cerse pasar per la  tubería 129 a l  hidreformador ISO, como 

2o antes se lia d escrito , la  cantidad de nafta a s í  retirad a

puede variar entra o y aproximadamente 45$ sobre e l  crudo, 

dependiendo de la proporción da nafta virgen direotomante 

suministrada a l Iil ¿reformador ISO por l a  tu bería  128.

Otra rea lizació n  d© asta modificación. del 

25 invento se representa en la  figura 5 que, en gracia a la  

s e n c ille z , muestra sólo aquellos sismantes que d ifieren  

en diseño y/u operación ¿6 lo s  fie la s  figuras 4 y 4a, y
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además algunas de la s  tuberías ls  la s ' figuras 4 y 4a para 

aclarar la  forma an la  cual -1 equipo ilustrado en figura 

5 ha ds combinarse con la  unidad combinada desorita con 

referen cia  a la s  figuras 4 y 4a. ün esencia , lo s  elsmsrrtos 

5 representados au la  figura 5 , ©atan d.¿atinados c. ocupar ©1 

puesto del hidrofor mador 13o, e l estab ilizad or £00 y los 

hidroganadors s 216 y 218 de la s  figuras 4 y 4a.

Oon referen cia  d etallad a, ahora, a la  figu­

r a s ,  s i  sistema ilustrado -m sida comprenda esencialmente 

10 tre s  hidroformadorós c a ta lít ic o s  300, 302 y 304 conectados 

■m s e r ie , una ataña de hldrorefinación 320 y un e s ta b ili ­

zador-fraccionado r 33o, l a  función de estos elementos en 

una unidad combinada del tipo ilustrado an la s  figuras 3, 

3a , 4 y 4a , se d escrib irá  luego con referen cia  a una ope- 

15. rad ón  da "platlcrm ing” cus tiene lugar en lo s  hifiroior- 

madorea 300 , 302 y 3o4, 3>ab? entenderás, s in  embargo, que 

pueden re a liz a rse  otrc-r tipos da hídroxormacidn c a t a l í t i ­

ca en esta  sistema en une fcrma virtualmante análoga,

3n s i f  uncíoní;mi:?r.to, nafta con una gasa 

20 da eirallio ion  de aproximadamente 66-2002O puede hacerse 

pasar por la  tubería 128 e l  hiérofcrmudor 300 a través 

del rsoalentador 307 a mía temperatura de unos 480-348 20, 

a una prisión  de unos 3,50-70 Kgs/ora2 7 on ««a cantidad 

de, por ejemplo, 15 a 45,1 sobre e l  crudo. Seta, nafta  pueda 

25 ser suministrada desde : i  destilador l io  del crudo a tra ­

vés de la  tab aría  118 y/o desde la  to rre  140 a través de 

la  tubería 129 en cualquier proporción deseada, como se
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deseribic con rsiy-r encía a la s  i l p i a s  3 , 3a, 4 y 4a, Una, 

cantidad de aprobadam ente 14 a 196 m3/ b a rr il  de hldro- 

gano devuelto a l ciclo  es suministrada al hidroi'ormador 300 

dí'sde la  tu cerda 306 a pr esion de hiero formación y una t®m- 

5 peratura de unos 480-650*0. lo s  hidroformadoxes 300, 302 y 

304 contienan un catalizador del grupo del p la tin o , ta l 

oojbo p latino o peladlo soportado sobre* píldoras d@ alumina 

dispuesto oon preferencia en capas f i ja s ,  l a  carga de nafta 

a hidrogeno pasa en serie  a travos de 2 .va hiaro-orinado res 

10 300, 302 y 304 y ea r 9 calentada atre etapas en re cs lsn ta -

dores 308 y 310 para mantener t.mparaturas sim ilares en la s  

tre s  fa se s , la s  condicionas adecuadas de "platforming11 a 

muntsner «a le s  liidro formado res 300, 302 y 304 incluyen 

temperaturas da aproximadamente 425-550*0, presiones to ta le s  

15 de aproxiraadoments 28-70 Egs/cm2 manometriocs y regímenes 

de devolución da h i aro geno a l o ic l. de unos 84 s. 336 m3/ba­

r r i l .  3n setas oondiclones, s i índice ds octano de la  n a f­

ta es mejorado en cualquier modo desde 30 a 60 puntos y e l 

azufra es eliminado casi por oompleto. fíl catalizador ra- 

20 tiene su actividad durante muchos meses después de lo  cual 

puede ser sustituido con catalizador nusvo o rsgensrado, na 

requiriendo se una r egenera cio'n continua o- perlóáioa ír s -  

ouente,

EGL efluente- to ta l fls la s  etapas de hidrofor- 

25 me clon o "platformlng1* pasa por la  tubería 312 a la  etapa 

de hidrorefinacio'n 320. Simultáneamente, l a  etapa de hidro- 

refinaoio'n 320 reciba por la  tubería 119 toda o cualquier
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parta ó sea da de la  fracción  d© producto ds la  gam;- da 

gas o l í  ligare  recuperada da la  torre  14-0 con an terio ri­

dad a la  hidrogena clon en s i  hldro ganador 216. la  carga 

combinada es tratada en la  etapa de hldrorefinaclon 320 

5 con un catalizador de hidro refin ación , ta le s  oomo oxidos 

o sulfures ds lo s  a t a l a s  del grupo V, VI u V III , a ten>- 

pura tura a ds unos 26o-430fi€!, presiones de unos 3,20-70 

Kgo/om2 canomatríesos y pasos de aproximadamente 0 ,5  a 5 

v/v/h. Sn estas condicione a tiene lugar una oonver sio'n 

10 v irtu a l mentí* completa de lo s  constituyentes indeseables

ds la  fracción, ds gas o i l  l ig e r o , ta le s  coco compuestos 

de azufre, a te . ,  por hidrogenaoic'n d irecta  o transferen­

cia de hidrogene desde el platformado, s in  a fecta r  de 

modo apreciable a la  oalidad del platfcrmado. Oomo rs a c l­

i s  tado de la  ©lavada presión parcial ds hidrogeno, l a  desac­

tivación del catalizador por deposición de carbono es re­

lativamente le n ta , eliminando di requ isito  de una regene­

ración continua o psriodiea frecuente* la  operación en 

capa f i j a ,  por consiguiente, es adecuada para la  etapa 

20 de hidre refinación  320. Sin embargo , puede emplearse, s i 

as desea, cualquier sistema da r ©generación convencional, 

continuo o periódico, qus suponga Operación en capa 

flu id a o móvil.
S I efluente ds la. ©tapa da hidrorefinación

25 320 se hace pasar por la  tubería 322 a una seoeio'n in ter­

media del estabilizador-fraocionadcr convencí cual 330* 

Bata torre  es operada d© modo que s# pueda recuperar una
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fracción  de colas de gran calidad de aceite  de calenta­

miento o d iesel de gran calidad, y lia® rae pasar a loa 

depósitos por la  tubería 332, platformado con un punto 

de ebulliolo'n f in a l de unos 200^0 puede hacerse pasar 

5 por la  tubería 334 a l deposite da mezcla 122 y gases qu® 

contienen como un 8o a 95:3 de hidrogeno y que ascienden, 

a unos 140 a 336 m3 per b a r r il  a© recuperan por encima de 

la  tubería 336. ¡lomo 14 a 42 m3 por b a rr il  del gas de la  

tubería 336 pueden espolearse como sobrante* SI resto  es 

10 devuelto al c ic le  per medio de un ventilador 340 de devolu­

ción al c ic lo  a través de le s  tuberías 338 y 342 y el raca- 

1 matador 344 a la  tubería 306 y el hidroformador 300.

K ejor que suministrar slmplAm«-nta si produc­

to de la  fracción  el? gas o i l  ligero  de la  tubería 119 a 

15 la  atapa d® hidrorefinación 320, cualquier porción desea­

da del material d© devolución al c ic lo  'desde la  tubería 

146 puede usarse para este  f in . jgn este case, l a  fracción  

de gas o i l  recuperada per la  tubería 332 puedo devolverse 

en todo o en parte a l a  tubería 146 para serv ir como ma­

so te r ia l  da devolución a l cielo  ds calidad mejorada para 

la  etapa de cracking 150*

Bn todos loe demás aspectos, el funciona­

miento de toda la  unidad combinada puede ser en esencia 

como as ha de sorito  con rafa rancia a la s  figuras 1  y l a ,

25 incluyendo la  oper&clc'n. del destilador l i o  del crudo, to­

rre 140, etapa de cracking 150, etapa de co quiza clon 182, 

e tc .
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üJodavía o t ía  realizacitm  de la  modifica don 

dsl invento as rep.resentó en le. figura 6 , que ss un dia­

grama esquonátioo fi£ paso de una anidad combinada completa 

sim ilar en adverses aspectos a la  representada su la s  £lgu- 

5 ras 3 , 3a , 4 y 4a, estando lo s  ele mantos correspondientes, 

aunque ilu strad os en una forma sim plificada, identificados 

por número a de r s f  «renda análogos. Un elemento adicional 

importante es un separador 435 de a lta  presión, cuya fun­

d ón  ss d escrib irá  ahora,

10 (3on referen cia  ahora sn d etall® , a la  figu­

ra 6, as cargado a ce ite  crudo por la  tubería 109 al d esti­

lador lio del crudo y tratado »n al sn esencia como ss ha 

de sorito con r efe ran d a a la s  figuras 3 y 4. Una fracción 

de queroseno o de gas e i l  l ig e r o , l i s t a  para su - empleo,

15 pueda recuperar a® por la  tubería 120, Ss r e t ir a  nafta l i ­

gera por la  tubería. 116, nafta pesada por la  tubería 118 

y orudo reducido per la  tubería 122 , ¿demás, puede recupe­

rarse una. fracción, da gas e i l  per la  tubería 420 y pasarse 

por completo o en parte a la  etapa da cracking 150 para 

20 servir como m aterial virgen da cracking en e l la ,  pueda re­

cuperarse ges c i l  virgen como producto por la  tubería 421» 

Cualquier proporción deseada de la s  naftas lig e ra  y pesada 

pueden r®cupererae por la s  tuberías 416 y 418 como produc­

to o pasarse directamente el fondo da la  to rre  140 como se 

25 describió con refers?ncia a la s  figuras 3 a 5 ,

Be acuerdo con una modificación preferida 

de esta rea lización  dsl invento, la  nafta pesada proceden?»

-  83 -



J

5

10

15

£0

£5

t 98378
ts  d@l destilador l i o ,  Que asciende a aproximadamente 15 

a 20;̂  aobr© x l crudo, as hace pasar a la  tubería 128 y 

a la  ©tapa a* hidroformación 130. la t a  última pueda hacer­

se operar en esencia como se ha dasorito para la  etapa 130 

y lo s  hidroformadores 300, 3Q£ y 304, con refarenóla a la s  

figu ras 3 y 5 , añadiéndose hidrogeno de devolución a l c i­

clo por la s  tu berías 406 como se vera oon más claridad 

en lo  oh:? sigue»

11  efluente to ta l cíe la  etapa da hidra forma­

ción 13o so liaos pasar en esencia, a l a  temperatura y pre­

sión fie la  etapa. ISO, por ejemplo, a unos 420-5 5 Ofi0, y a 

unos 49-66 Kgs/ can2 manean tr íe o s , a través de la  tubería 

432 a una porción in fe r io r  fisl separador de a lta  presión 

435 . 3ste  separador que puede ser de diseño convencional, 

ocn una se ocien in fe r io r  0 da discos y a n illo s , y una sec­

ción superior 3 de bandejas ds barboteo, se  mantiene en 

esenoia a la  presión de la  etapa ds reforma 13o.

i£L crudo reducido ds la  tubería 122 se hace 

pasar por la  bomba 437 per la  tu bería  439 a la  presión del 

separador 435 a la  parte superior ds la  sección 0 del se­

parador 435 que sata diseñada de moño que le  temperatura 

v aris  díísd© unes 320 a 43060 an s i fondo a unes 260 a 400^0 

en la  parís superior del separador 435. Bu estas condicio­

nas, el crudo reducido suministrado por la tu b ería  439 es 

despojado de su gas o l í  y constituyentes da punte de ebu­

l l ic ió n  más bajo mi une, magnitud de axracimadamente 5-35,í  

sobra @1 crudo reducido, dependiendo del tipo de crudo ds 

Que se t r a ta . 131 crudo reducido despojado que asciende
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aliora a aproximadamente 25 a 45,3 del crudo, es retirado por 

la  tañería 441 provista da la  valvola 442 do a liv io  de la  

prosien y hecho pasar a ana por cien superior do la  sección  

Ií de le. torro  140, para seguir siendo despojado sn e lla  

per vaporea sometidos a cracking suministrados por la  tube­

ría  152 dssde la  atapa do cracking 150, en. o señóla como 

se ha descrito con referencia a las  figuras 2 a 4a.

Una cabeza combinada que contiene la s  partes 

separadas de crudo reducido consistentes principalmente 

en gas c l l , el hidroformafio to ta l y al hidrogene to ta l ,  

es retirada del separador 435 por la  tubería 445, enfria­

da en ©1 refrigerador 447 a unos 27-49 fiC, y hacha pasar a 

un separador 449 d® gas y líquido, m  esencia sin otra  

reducción en la  presión que la  causada por el enfriamiento*

BEL gas separado en el separador 449, que ascienda a aprexi- 

madame nte 14 a 140 ír3 /b a rril  y qu ■ contiene aprosi nadóme ri­

te 40 a 95 % de hidrogeno, ©s retirado por la tuba ría  406, 

re oal catad© en t i  reoalsntacbr 451 a aprcnimaclaíasnts 48o-65ofi 

O y dsvuelt. a la  etapa ds hiclx¿formación 130. 21 gao en 

exceso, paede lib erta rse  por la  tubería 407 para ser usado 

como gas combustible o en la  torre 140 como agente separa­

dor adicional.

21 líquido to tal separado sn >>1 aparador 

449 pubis hacerse pasar por las tuberías 453 y 455 provistas 

con válvulas 457 de desoaxga ue la  presión a la  sección de 

fraccionamiento 3 da la  torre 140 para asr fraccionado «fia 

ella  asa esencia como se ha descrito con referan cia a la
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figura 4a. Si se desea, p arte , v la  to ta lid ad , del líquido 

de la  tubería 453, puede ha.caras rasar ¿ un fraccionado* 

asperéelo 460 después de reducción en la  presión en la  vál­

vula 45 9. '31 producto Mdro f  orna do de a lta  calidad puede 

5 recuperarse por encima de la  torre 460 y recuperaras por

la  tubería 462 pare meaciarse en e l deposito 222 de l a  figu­

ra 4a can gasolina terminada ds la  torre  140. Una fracción  

de gaa o i l  puede r e t ir a r s e  cié l a  to rre  460 como colas por 

la  tubería 464 para combinarla con al gas o i l  de la  tu he­

lo r ía  142 y seguirse tratando como se describió' con referen­

cia a la s  figuras 3 y 3a.

Jnulog&mgnt® como se eaplioo con referen­

cia a la s  figuras 4, 4a y 5 , la  nafta virgen ds la s  tuberías 

116 y/c 118, puede ser suministrada, toda o sn parte, d i- 

15 rectamente a l fondo de la  torre 140 para servir como agente 

separador para s i crudo reducido y cantidades correspon­

dientes de fracciones sim ilares de la  torre  140 pueden usar­

se como m aterial de carga para el hidroformaaor ISO, como, 

se comprenderá fácilm ente por parte de los t í  añicos, fam- 

20 bien, cualquier parte deseada de la  nafta virgen lig e ra  da 

la  tubería 116, puede hacerse pasar a la  etapa de re fo r­

ma 13o.

-  0 -  I  O 2 ¿  -  0 -

loa puntos de invención propia y nueva que 

25 ae presentan para que sean objeto de asta patente de In-
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vención en Bspaña, por V3I1ÍT3 años, son lo s  siguientes:

l fi. -  Un aparato adecuado pera lle v a r  a oabo 

reacciones ocn solidos finamente divididos, que comprende 

¿os recip ien tes de «intacto destinados a contener lachos 

flu idos de so lid o , dos conductos ab iertos en forma de U 

dispuestos debajo de dichos recip ien tes conectando cada 

recip ien te  con al otro y destinados a contener una columna 

densa de solido flu id ificad o  para la  transferencia de dicho 

solido desde un recip ien te  a l o tro , comprendiendo cada 

uno de dichos conductos una parta recta  v e rtic a l que ooadu­

ce hacia abajo desde un recip ien te  a través de una parte 

in fe rio r  curva a une. segunda parte vertical, recta  que con­

duce hacia arriba  a l otro recip ien te , tuberías p revistas 

para introducir en dicha segunda parte v sr tic a l de cada uno 

de dichos conductos un agenta de ílu id ifid a c ió n  para d is­

minuir la  densidad del solido flu id ificad o  en @1 mismo y 

subir con él cBntro del recip ien te  de. contacto de encima 

de é l ,  una tubería separada para introducir agente de 

flp id lficaciO ii ad icion al directamente ©n a l  fondo de uno 

de dichos recip ien tes de contacto y medios ds control para 

v ariar la  proporción re la tiv a  de la  cantidad to ta l de agen­

te de f lu id if ic a  clon introducido directamente en el fondo 

de dicho recip ien te  y dentro del conducto de paso ascenden­

te  <|U3 alimenta hacia arrib a  al mismo, estando situado ©1 

punto de entrada da cada una de dichas tuberías para sumi­

n istra r  al agente da f lu id if ic a  don a cualquier recip ien te 

o al conduoto que alimenta hacia arriba an el mismo, encima

87



* 9 8 3  7 8
d@ la  peí alón curva In ferio r Ss! conducto abierto  que con­

duce desde e l otro rec ib ien te , con lo  cual dichas porciones 

curvadas In ferio ra s  e l tra n sfe rir  dichas columnas densas 

de solide f lu id ifice.dc forman ramas de cierre  en codo de U 

5 que separan enteramente la  atmosfera gaseosa en cada r e c i­

piente de contacto de la  del otro ,

S2. -  Un aparato según se reivindica en e l 

punto I a, en el cual a® dispona una válvula interruptora 

da emergencia en l a  rama de paso ascendente de cada uno 

10  de dichos conductos en forma de U por debajo del punto de 

introdúcelo^ del agente de f lu id if ic a d o ^  al mismo, con un 

dispositivo ¿8 control destinado a cortar @1 paso de solido 

y  gas por cora, la to  en e l caso da que í;l  régimen de paso 

por al conducto bajara a un regimen, anormalmente reducido'. 

15 32 , -  Un aparato según se reivindica m  e l

punto 1 £, en el cual una seccio'n separadora se dispone en 

el fondo ds uro de dichos recip ien tes de conté oto en la  

parte in fe rio r  ds cuya sección entra el tubo descendente ds 

uno de dichos conductos en U, cuya sección separadora sata  

20 provista de medios para inyectar un gas separador para se­

parar lo s  solidos de la  misma antes de pasar a la  rama de 

paso descendente del conducto sn ü.
42. -  Un aparato según se reivindica en los 

puntos la  y 2 2, en el cual se dispon© un pozo d® extracción  

25 en e l fondo de dicho segundo recip ien te  de contacto dentro 

del cual e l solido ss retirado y desde e l cual el solido ea 

pasado a la  rama descendente del otro conducto en ü qua ae

88



5

10

15

20

25

198378abra en e l .

5 2, -  un aparato para la, conversión cata­

l í t i c a  d@ hidrocarburos, que comprende un recip ien te  de 

reacción c ilin d rico  dispuesto v e rtica l cante destinado a 

ooatener un lecho flu id ificad o  fie catalizador solido fina­

mente dividido, una sección separadora dispuesta debajo 

de dicho recipiente d@ reacción con me filos previstos para 

introducir en la  misma un gas separador, un tubo s i  fín ico  

abierto en forma ¿e U qus se extiende h ad a  abajo desde 

e lla  y que conecta el fondo de dicha sección separadora 

con un tubo v e rtic a l dispuesto encima de dicho tubo en U 

y que conduce h ad a arrib a  desde su otra extremidad, un 

recip iente de regeneración c ilin d rico  dispuesto v e r t ic a l-  

mente que recibe la  extremidad superior de dicho tuco 

v e rtica l y destinado a contener un lecho flu id ificad o  de 

cat; llzuficr agotado que es tá  sufriendo regenera oion oxidan­

te  pare quemar lo s  deposites combustibles formados sobre el 

catalizador durante la  rea color. 1- conversión, medios para 

introducir una cantidad variab le  de g a s .f lu id ifica n te  en 

el fondo dg dicho tubo v e r t ic a l encima ds dicho tubo s i  fó­

nico en forme de U de moa<< que as cree un control variab le  

de la  de nal dad del catalizador flu id ificad o  cent-anido en e l ,  

medios separados para introducir gas oxidante sn e l  fondo 

dal recip ien te  í?  re ge? ne ración, un pozo para re c ib ir  cata­

lizador que rabosa desde s i  Ischo fluido del mismo, un se­

gundo tubo v e r t ic a l qus recibe catalizador cls dicho pozo 

de re tira d a , un segundo tubo aifonico abierto en forma de U
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(¡sus se extiende ¿aoia abajo desde e l conectando ©1 feudo 

&# a i  che segundo tubo v e rtica l oca nna tubería de transfe­

rencia d® pase ascendente que conduce dentro del recip iente 

de reacción , y medios para introducir hidrocarburos a. so­

ma ter a cracking en ©1 fondo fie dicha tubería de tran sfe­

rencia de pane ascendente por encima del punte en que se 

una a ai dio tubo en forma de ü.

62. -  Un aparato para lle v a r  a oabo reaccio - 

¿-38 con solido a finamente divididos.

anteo»de, representa do e n loa dibujos que se acompañan y 

con lo s  fin es  que se han especificado.

Bata Memoria consta de novanta hojas e scr i­

tas por una sola cara. . _ . nC,

10 5fel y como os h& dpsorlt© en la  Memoria qua

Madrid, SEP.1951
■*
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