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Le= INTRODUCCION

Fuye 4. Cahours el descubridor de los xilenos a
mediqgdos del siglo XIX. En este tiempo la principal fuenie -
de rilenos la constituyeron los subproductos quimicds de la
carbonizacidn de la hulla, y aunque este proceso estd ain vi
gente su eportacidn a la produccidn mundial de xilenos es mi
nima. Fue al inicio de los afios 40’s cuando la comisidn aran
celaria de Estados Unidos reportd por primera vez la produc—
cidn de zilenos a partir de petrdleo mediante un proceso de
reformado usado en la produccidn de tolueno pgra los requeri
mientos de lg segunda guerrag mundial.

La pos-guerra trajo consigo un extenso desarrolle de los pro
cesos de reformado dando como resultado la amplia adopcidn -
de los procesos industriaeles para la fabricacidn de Benceno-
Tolueno-Xilenos, (BTX),inicielnente para la produccidn de ga-
solina de glto octanaje. Posceriormente el avagnce de la pe--
troguimica permitié el uso de los xilenos mezclados o como -
isdmeros puros, como solventes, como intermediarios importan—-
tes o como materia primg para elaborar productos importantes
de la vida moderna.

E]l objetivo de esta monograjfia es mostrar y discutir el avan
ce tecnoldgico en los procesos de obtencidn y purificacidn ~
de los rilenos. Para desarrollar este trabajo fue necesario

hechar magno de datos histdricos y combinarlos con los de ti-
po tecnoldgico para establecer asf{ la secuencia de aparicidn
de los procesos y el alcance que cada uno de ellos ha tenido.



¥o se pretende establecer una rigurosa secuenciag histdrica
pero si las ventajas de las innovaciones tecnoldgicas que -
con el paeso del tiempo cada nuevo proceso trajo consigo.

Es comprensible que no esten a la mano muchos de los datos -
importantes de los procesos que aqul se presentan debido a -
que involucran regccliones de tipo catalftico que dificilmen~
te son dadas a conocer por sus licenciadores, pero cabe acla
rar gque los datos recolectados son suficientes para los pro-
pdsitos del trabajo; gue son: primerqhacer la descripcidn de
los procesos de obtencidn y purificacidn; posteriormente es~
tablecer los factores limitantes o cuellos de botella y JSi--
nalmente hacer las conclusiones pertirnentes sobre lag impor--
tancia y alcance de los procesos en jfuncidn de sus caracte=-—
risticaso

La produccidn de zilenos actuglmente puede hechar mano de un
nimero de procesos entre los cuales es el Reformado Gataliti
co el de mayor importancig industrial. Bl Reformado Cataliti
co mismo presenta una gran variedad de procesos gue, basados

en una misma teorfa, permiten la obtencidn de los xzilenos y

otros aromdticos importantes. £n este trabajo se¢ presentan -
I2 procesos de reformado catalitico sin decir que sean todos
los que existen, y cabe mencionar que sobre ellos se centrd

la atencidn tratando de no descuidar el resto.

Porotro lado, la purificacidn de los xilenos puede efectuar=e
se también por diferentes métodos, y sus rendimientos como -
en los procesos de reformado, dependen del origen de las ma-
terias primas, condiciones de opeéracidn y otros factores.

Se separaron los procesos de obtencidn y purificacidn debido
a la extensidn de cada parte y para permitirnos un mejor or—-
den en el traotamiento y explicacidn de cada una de ellass



&n los capitulos III y IV se hace, respectivamente, la pre—-
sentacidn yeel andlisis sobre factores limitantes de los pro
cesos de obtencidn. En el capltulo V se trata lo relativo g
los procesos de purificacidn, aclardndose gue la informacidn

sobre estos es menos detallada que para los procesos de ob--
tencidn.



Il.~ GENERALIDADES

La variedad de procesos aqui presentados permite mds de una
alternativa en el enjogque que podria darse a este trabajo, -

por esa rgzén en esta parte se busca ubicaer en jforma precisa

la secuencia y la tendencia del tema.

En primer plaeno situaremos @ los procesos de rejformado cata~
I1f{tico en cuanto @ su importancia industrial vaeliéndonos de

datos estad{sticos de los Estados Unidos. Sabemos gue la reg
lidaed mexicgna es diferente q lo gque puedan expresar los da-
tos que enseguida se anotan, pero se considerd necesario te-
ner glgidn punto de rejerencia y se incluyeron las tablas 2.1

Yy 2.2

T4BL4 2.7
DATOS DE LAS OPERACIONES DE REFINADO EN ESTADOS UNIDOS DE -
1940 4 I966 BN MILES DE BARRILES POR DIA4.

CA4T 4LITICO

AFO CRACK. REFORH. TRAT.C/H2 CRACK. RIZACN. CION

1940
I945
Ig950
1955
19858
1960
1961
1962
I963
I964
I965

I966

Iar

977
i707
3281
4246
4799
4950
5147
5444
5609

5561
5493

69
569
I533
I9I3
1963
2022
1987
2047
2064

2081

IIz
1343
1941
2204
2358
‘8537
2749

2930
3096

I8

ve

I0o6
201

63
84
83
I26
I47
I48
I50
I43
I35

I35
I29
120

61
Izrz
236
310
407
425
464
489

504
530

550

HIDRO POLINE ALQUIL4 ISOME

RIZACH.

8T
or
61
61

6r
69

8r



TABLY 2.2
ESTUDIU APROXIMADO DE LOS PROCESUS Y CAPACIDADES ENPLEADAS
&N ESTADOS UNIDOS 4L I DE ENERO DE I966.

PROCFESO " % DE L4 C4P. DE DESTILN. DE CRUDO
Destilacidn de crudo 100.0
. al vacfo 35.7
Operaciones tdrmicas I6.5
Craqueo catalitico(4limentacidn frescal 38.7
alimentacidn total(Incluyendo reciclado) 53.4
craqueo catalftico fluidizado 44.0
craqueo catelitico TERHOFOR (TCC) 7.5
houdriflow(Houdry ProcéChem Co) I.9
REFORMADO CATALITICO 20.4
Plat forming 10.7
Ultraforming I,9
SBK _ 2.2
Houdriforming I.T
Hobil I:5
Powerjforming I.2
Catforming 0.5
Hidroforming Fluido 0.2
Otros I.I
TRATAMIENTO CON HIDROGENO » 30.2
Unifining (UOP & Union) 7.4
Shell 4.2
Hobil 8.4
Ultrofining(Std. Indianal 2.3
Hidrofining (ESS0) 3.6
Hidrobon 0.6
Sinclair I.7
Gulf 2.0
Houdry 0.2
Kellogg 0.2
Texaco 1.0
Otros 4.6



secestabla 2.2

ALQUILACION 5.4
deido sulfirico 4.0
dcido hidrofludrico I.¢
POLINERIZAGION I.2
ACKITES LUBRICANTES 2.0
ASFALTO ‘ 5.2

Las dos tablas anteriores ponen de manifiesto la importancia
del reformado catalf{tico, la cual ha ido aumentando ,con el -
paso del tiempo.

Los zxilenos pueden producirse por carbonizacidn de lq hulla,
rejormado catalftico, transalquilacidn de aromdticos (aiquii-)
y por desproporcionacidn de tolueno, ademds de la isomeriga-
cidn, pero es el reformado cataelitico el de mayor imporign--
cia industrial. Inicielmente el reformado catelftico se em—-
pled casi exclusivamente para mejorar el nimero de octanos -
las gasolinas,para lo cual hay que incrementar, entre oiros
compuestos, el contenido de aromdticos. GCon el enorme desg——
rrollo de la petroguimica los xilenos y otros aromdticos co-
braron importancia ya no como simples componentes de alto og
tano sino como compuestos puros de uscs diversos.

Las Jiguras 2.1 y 2.2 nos dan una ideag clara de lg localiza-
cidn del reformado catalitico dentro de las operaciones bdsi
cas de una refinerfa para producir combustibles. Actuaglmente
un elevado porcentaje del efluente de la seccidn de reforma-
do cataell{tico pasa a una seccidn de recuperacidn de aromdti-
cos puros (ver fig. 2.8, incisos 7,8 y 9J.

B
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£RUDH

Necesariamente al ser importantes como productos puros los
rilenos, benceno y tolueno (BTX), hubo gue separarlos del prg
ducto del reformgdo, asf{ nacieron una gran variedaed de proe
cesos de purificacidn de los que los mds importantes se des-
criben en el capitulo V.

En el diagrama de blogques de la figura 2.3 se muestra una se
cuencia general de operaciones comerciales suceptible de va-
riar, para obtener los isdmeros xilénicos puros.
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La especial atencidn sobre los procesos de reformado catal{=-
tico did como resultado la separacidn de la presentacidn y -
la discusidn sobre factores limitantes en capf{tulos diferen—
tes. Bn el capftulo III se hace la presentacidn de los proce
sos de obtencidn ordendndolos de agcuerdo a la secuencia de -
aparicidn. Bn el capftulo IV los factores limitantes se estg
blecen medignte un estudio comparativo que primeramente agru
pa los procesos en base d sus afinidades mostradas en la ta-
blg 3.I. En el cqpftulo V se incluye todo lo relativo a los
procesos de purificacidn comerciales, semicomercigles o de =
laborgtorio considergqdos como sobresglientes.

En el apartedo del reformado catalitico del capftulo III se
dan los principios tedricos generalizaedos de mayor importan~
cia asf como algunos conceptos gque explican muchos de los Je
ndmenos gque se repiten en todos los procesos de reformado y
que no se abordan de manera profunda ol estudiar un proceso
espec{fico.

Definitivamente, este no es un tragbajo de tipo calculista, =
es mgs bien del tipo descriptivo analitico pues después de -
la recopilacidn de la informacidn, su estudio y clasificag==-—
cidn se hizo un andlisis cuya tendencia fue buscar la forma
en gque se agfectan el rendimiento y la calidaed de los produc-
tos al variar factores tales como la alimentacidn,laes condi-
ciones de operacidn, y al pasar de un proceso a otro, es de-
cir, al entrar en juego diferentes innovaciones tecnoldgicas,
E]l objetivo #ltimo fue llegar a poder seleccionar un proceso
en base al efecto que sobre su economfa tiene la tecnologia
que emplea.



III.- PROCESOS DE OBTENCION

Los xilenos pueden obtenerse mediante los procesos de: .
I) Carbonizacidén de la hulla 6 Coquizacidn
del caqrbdén de piedra.
2) Reformado Catalitico.
3) Transalquilacidn de 4lquilaromdticos.
4) Desproporcionacidn de Tolueno y
5) Isomerigacidn,

Actualmente el reformado catalftico es el de mayor importan-
cia industrial, aunque es conveniente decir gque la transal--
gquilacidn de algquilaromdticos y la desproporcionacidn de to-
Jdueno como procesos secundarios pueden, en un momento dado, -
ser muy importantes en la fabricacidn de estos compuestos.
Por otro lado, la isomerizacidn como fuente de p-zileno es =-
el proceso de mayor importancia en la aectualidad.

I) CABRBONIZACION DE L4 HULLA O COQUIZACION DEL CARBON DE -~
PIEDRA.

La cgrbonizacidn de la hulla comenzd a fines del siglé XVI -
en Inglaterra. En I6I9 Dudley descubrid que ciertas hullas -
que no se pueden emplear directemente como combustible de al
tos hornos para la reduccidn de menas de hierro, daban por -

carbonizacidn un combustible superior al carbdn vegetal.dllfi
se inicid el uso del cogue.
Primeramente el cogue se ob

10

tenfa por combustidn parcial de



hulla bituminosa en montones cdnicos gque se cubrfan con pol-
vo de coque o con tierra. £1 uso de paredes permanentes de ~
mamposteria y barro did origen el horno de colmena, que du—-—
rante lg revolucidn nortegmericana permitid lag recuperacidn

de subproductos al recoger los aceites y alquitranes para =—-
usos maritimos, 1o que origind el desarrollo de lg industrig
de los subproductos. La agparicidn de hornos de disefio espe=-
cial aqumentd la importancia de los subproductos obtenidos =
pues estos presentaban de agcuerdo con el diseiio y la hulla -
empleada, propiedades guimicas y filsicas diferenies.

La carbonizacidn de la hulla produce, ademds de cogque, muchos
otros subproductos; como se muestra en la siguiente relacidn:

PRUDUCTUS DE L4 CARBONIZACION DE L4 HULLA4:

I.- Cogue: De gltos hornos; para jfundiciones; de gas; domés-

’ tico; para otras industrias.

8.~ Gas.

3.~ Alguitrdn: 4ceite de creosotajaceite de creosota en solu
cidn de alquitrdn; aceite dcido de algquitrdn;——-
brea blanda; brea dura. ‘

4.- dceite crudo ligero: Benzol para motoress; benzol para ~-
otros usos; toluol; xilol; nafta disolvente;otros
derivados.

5.~ Naftaleno,

6.~ riridina.

7o anolatb de sodio.

8.~ Sulfato amdnico o equivalentes.

PROCESOS DE CARBONIZACION

Hasta principios del siglo XX los métodos se dividf{an en dos
clases;{I) Carbonizacidn simple y (82) Carbonizacidn con se=—=~
paracidn de subproductos. Actualmente la clasificacidn se hg



ce, de qcuerdo q lag temperatura de cagrdonigacidn, en tres ~-
clases:(I) Carbonizacidn a alta temperatura; de I500 a 2000
grados F; (cuando la carbonizacidén es total, Jla temperatura
promedio de conversidn de cogue es de IS00 grad. F). (2)Car
bonigzacidn a baja temperatura; con tempergtura promedio de
I000 grad. 7. (3) Carbonizacidn a mediana tempergtura; de =
I200 a I300 grad. F.

CARBONIZACION DE L4 HULLA A4 ALT4 TEHPERATUR4: Los procedi=e+
rientos para la caerbonizaecidn de la hulla a temperaturas ale
tas son: el de colmena; €l de produccidn de gas en retorta y
el de conversidn en coque con formacidn de subproductos.dquf
describiremos lo mds importante de este (ltimo...,
La carbonizacidén moderna a altas temperaturas requiere una -
planta para la preparacidn de la hulla,una o mds baterfas de
hornos modernos para subproductos y el equipo aguxiliar nece-
sario para separar y purificar, al menos parcielmente, 10§ ==~
subproductos que resultan de la conversidn de la hulla en co
que;(ver jig. 3.I).
81 horno propiamente dicho consta de cuatro partes principa—
les: La cdhara de carbonizacidn donde la hulla se convierte
en cogue. Los tubos de llamas en las paredes del horno donde
se quema el gas combustible parae suministrar el coelor necesg
rio para la carbonigzacién. Los regeneradores o cdmaras lle—-
nas de ladrillos donde se calientgn previamente el aire y -—-—
los gases combustibles de pocas calorfas con el calor produ-
cido por los gases de combustidn. Lo columna o tubo vertical
para transportar el gas y los subproductos de los hornos al
tubo colector.
Se construyen baterfas de diez a cien hornos en los que se -
alternan las cdmaras de conversidn en coque con las series =
de tubos de llamas de calefaccidén. La cdémara de conversidn -
es de gproximagdamente I2 metros de largo y 43 cm de ancho =--
con disminucidn contfnua de 7.5 cm, esto es, la anchura del
horno aumenta 7.5 cm desde el lado de la migquina empujadora

12



de cogue hastaq el lado en gue se descarga el cogue acabado.
Esta disminucidn cdénica permite empujar el cogue gcabado sin
dafiar las paredes del horrno que tiene una altura aproximada
de 4.0 m y unag capacidad de I5.6 toneladas por carga. Cada -
carga es carbonizada en alrededor de I7 horas, lo gque da una
capacidad mediq de 22 toneladas de hullqg por cada 24 horas.

~-——Gas combustitle
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FIG. 3.I UNIDAD DE CARBONIZACION DE HULLA P4Rl4 PRODUCIR
COQUE Y SUBPRODUCTOS.

Pagra obtener mdximg eficiencia se debe aplicar el calor a la
pared del horno con tal velocidad que la carbonizacidrn de cg
da carga se efectie totalmente en todo el horno al mismo ——-—
tiempo.Bsto significa gque la calefaccidn debe ser suministrg
da q los tubos de llamas de la exiremidad angosta, a fin de

carbonizar la mayor cantidad de hulla de la porcidn ancha en
el mismo periodo. Las velocidades de combustidn del combus--
tible gaseoso deben ser uniformes de abajo hacia arriba de -
cada tubo de llamas, a efecto de qgue la pared del horno sea

{3
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calentgda con velocidad uniforme de abajo hacia arriba parc
evitar as{ el sobrecalentamiento local. Cada fila de tubos

de llamas separa dos hornos adyacentes y calienta dos paredes.
Ordingriamente la mezcla de gas y aire se quema hacia arriba
en coda fila de tubos en unos treinta hinutOS, y los produc-~
tos de la combustidn pasen a la parte superior de la fila de
tubos en el otro lado de uno de los hornos, Yy hacia abajo en
el regeneragdor, de donde salen por la chimenea de 1laq bateria.
Luego se vuelve al revds lag direccidn de 1la corriente del —-=
gas combustible y del aire,y estos pasan hacia arriba al fon
do de lg fila de tubos de llamas que aceba de descargar pro=
ductos de combustidn en el regenerador. Kl gas se injflama y
arde hacia arriba en esta fila de tubos durante unos 30 minu
tos calentando las dos -paredes adyacentes de hornos y pasan-
do hacta abajo por los tubos opuestos en gque se efectud an--

14
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tes la combustidn, después de lo cual pasa por otro regenera
dor y de aqhf aq la chimeneq de la bateria.

SEPARACION DE SUBPRODUCTOS:Una vez que se mezclan las dife—-—
rentes clases de hullas que dardn la mezcla apropiada para -
producir el tipo deseado de cogue Yy subproductos, se carga -
al horno pare proceder a carbonizarla. Terminada la carboni-
zacidn se procede a-separar cada uno de 1o6s subproductos, --
(ver fig. 3.I).

Extraccidn de 4lquitrdn.- La materia voldtil expulsade de la
hulla duragnte el proceso de coguizacidn representa el 25-30%
de la hulle original. Todo este material sagle del horno en <«
Sforma de gases y vapores por los tubos de agscencidn hasta el
tubo colector, en los cuales se rocfan los gases y vapores -
calientes con solucidn de lavagdo, que consta principglmente
de solucidn débil de amonfaco, y se enfrian hasta I80-200 -~
grad. F. Aproximadamente el 85% del algquitrdn se condensa en
el tubo colector con el agua que hay en exceso respecto a la
gue se requiere para saturer el gas a la tempergtura existen
te. £l alquitrén condensgdo y la solucidn fluyen desde el -
tubo colector por un tubo vertical hastd un decantador donde
por su propio peso se agsienta el alquitrdn y de ahf fluye —--
continuamente a un tangue separador o deshidratador donde se
¢liminag la humedad por calentamiento con serpentines de vg--
por.Después se bombea a un tangue de almacenamiento. La solu
cidn de lqvado que se separa del alguitrdn va el tanque de -
solucidn de laqvado, de donde es bombeada segiin se va necesi=-
tgndo parg la aspersidn en los tubos colectores, esto repre-
senta de I000 aq 2000 gal/hora-horno. £1 exceso de solucidn -
va ‘a almacenamiento. Los vapores procedentes del deshidrq—-
tador de alquitrdn pueden ser condensados y enviados a alma-
cenamiento.
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£1 gas de horno de coque, que contiene diversos subproductos
va del tubo colector al de succidn y de ehi{ a los refrigera-
dores primarios, donde se reduce la temperaturqg de 62 grad.
C hasta 30-33 grad. C y se condensa I0% mds de alquitrén y -
un volimen considerable de solucidn de amonfaco. El glqui--=
trdn y la solucidn' condensados regresar al decgntador y se -
mezclan con los procedentes del tubo colector.

Del refrigerador primario pasa el gas por el aspirador, gque
suele ser un compresor centrijfugo movido con turbina de va-—
ppr. Las turbinas funcionan de manera automgtica para mante-
ner presidn negativa constante en el tubo de succidn. Gene-=
ralmente lag diferencia de presidn va de =25 cm de agua en la
succidn a +I75 o +246 g/cmg por el lado de lg descarga. El1 -~
aspirador bombea el gas a través del extractor de alquitrén
o precipitador, del recalentador, del saturador,del rejfrige—
rador final, de los lavadores de aceite ligero,de los puri--
ficadores de gas hasta el gasdmetiro.

Las dltimas particulas de alquitrdn o *neblina de alquitrdn®
y polvo,en las plantas modernas se elimingn haciendo pasar -
el gas que saele de los aspiradores por un pfecipitador eléc-
trico, donde se somete g una descarga de corong eléctrica de
75000 voltios en une direccidn. El1 alquitrdn y el polvo des~
cienden en el precipitador y son devueltos por bombeo al de-
cantador.

Separacidn de 4monfgco.— Los rendimientos en amoniqgco varian
de I0 g I3 Ky de su equivalente en sulfato por tonelada mé--
trica de hulla carbonizada. Bl "amonfaco Iibre” en el l{qui-
do consiste principalmente de carbonagtos y suljfuros. Todos -
estos se descomponen con el calor y el agmonfaco se recuperag
por destilacidn con vapor de agua. Las "sales fijas de amo=+%
nfgco® tienen gue descomponerse por la accidn de una base -=
como la cal. )

£l gmonfaco que gqueda-en el gas se recupera por levaedo con -
agua en ung torre o bien por lavado con una solucidn diluida
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de dcido suljirico en un saturador revestido por dentro con
plomo. Actualmente la mayor parte del amonfaco recuperado de
la carbonizacidn de la hulla se fija convirtiéndolo en sul--
Jato. £1 amonfaco libre y les soluciones acuosas del comer--
cio se preparan en jorma mds conveniente y con alta pureza -
mediante el proceso para amonfaco sintético.

Recuperacidn de Aceites Ligeros.- Si se ha obtenido el amo=—
niaco en forma de sulfato amdnico, el gas procedente del sa-
turador pasa por un refrigerador final, que es una columng ~
de relleno, donde se lava a contracorriente con agua fria -
para reducir su -tempergtura a I5-826 grad. C, segin sea la -
temperatura del agua disporible. En este refrigerador se con
densa algo de naftaleno gque desciende junto con el qgua re-—=-—
Jrigerante g un pozo donde se separagn los cristaeles de naf--
taleno gue se recogen y se envian a yn tangue de qlmaceng~--
miento.El agua sin naftaleno pasa por un refrigerador de ags-
persidn y vuelve a circular por el refrigerador final.

E1 gas procedente del refrigerador final pasa luego por un -
lavador de agceite ligero con relleno, donde se lava a contrg
corriente con gasélec de densidad no mayor de 0.88. Del acei
te lavador saturado se recupera el aceite ligero ( gque con-=—
tiene BTX) por destilacidn y se utiliza para preparar frac--
ciones de benzol, toluol y xilol; (ver figs., 3.4 y 3.5).

Purificaecidn del Gas.~ E1 gas que sale de los lavadores de g
ceite ligero se trata ( en torres de absorcidn ) parae recupe
rar el dcido sulfhidrico y el decido cianhidrico.

CARBONIZACION DE HULLA 4 BAJA TENPERATURA.~ Bsite proceso en
cuanto a la produccidn de subproductos( y principalmente -~
aceites ligeros ), difiere completamente del proceso a alta
tempergtura pues solo produce alguitrdn como subproducto.

Se u$a principaelmente en Europa en la fabricacidn de cogue +
para uso doméstico dado gque este no produce humo, es Fécil -
de encender y de facil combustidén. Bste coque se forma a 700
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grad. C y a estag temperatura los productos obtenidos difie-~
ren radicalmente de los fabricados a alta temperatuﬁa.En ge-
neral rinde poco gas pero este es de mayor poder calorifico.
Produce mayor cantidad de algquitrdn pero este es de naturale
za mds parafinica, con muy bajo contenido de aromdticos.El -
rendimiento de agmonfaco es menor y no produce aceites ligeros.

CARBONIZACION DE HULL4 4 TEUPERATURA MEDIA.~ El1 proceso g =--
temperqtura media es muy pagrecido al de alta temperatura.
Se emplea mayormente en Europa i de las operaciones europeas
a temperqtura media se deduce que un proceso similar ejecu--—
tado en maquinaria casi idérntica a la de las operaciones a -
alta temperatura puede producir coque compacto, muy reactivo
y sin humo con hullas gue no son jforzosagmente adecuadas para
lag produccidn de buen coque metallirgico, todo ello con inver
sidén algo menor que la reguerida para instalaciones ordina—-
rias de alta temperatura, sobretodo cuando los dnicos sub-—-
productos han de ser alquitrdn y aceltes ligeros.

Puesto gue la carbonizacidn de la hulld es un método que ac—
tualmente tiene unq importancia muy secundaria en cuanrnto a -
la cantidad de zilenos producidos en el mundo, solo se mencio
nan algunos aspectos bdsicos. Como podrd notarse , no se ha-
ce la comparacidn de procesos en busca de las innovaciones -
aportadas por cada uno de los procesos; tampoco se hace un -
andlisis econdmico; mds bien se procura solamente mostrar el
antiguo método de obtencidn de rilenos.

18



poem———R

' gm===N
—bCESFLEMADOR}—' : COLDE !
‘r | SEPRN.)
j ALTANGUEDE] DERE-|
_-T l'-.- ECPRN DE L ‘S‘DUO g
" PAJIZO
i |_oas AC.PAJ crUDO !
. %ES. cDo.
’ ~ CANTADOR
"‘E‘-'l 116,
GAS
: ) I
‘ Y
TANQUE DE RE DECANTA,I,LGUA H,0
COLS DE EXTRACN CUPERACIONDE DOR DE
DE ACEITE LIGERO AC. LIGERO  AC.PAJIZO EE
>
' v
AC.LIGERO
AAL MACENQ

UNAM




TURELAS DE SENUENU IND.,  1DLUENO

3AJ0O PTO. DE PURO COMERCIAL
CA3EZAS sggﬁggo E3 ( COM3USTI- 4 & 4
3LE) SENCENO-TOLUENO

o , grdladlat

LAVADO
ACIDO

LA

RESIDUO RESIDUO

PO
UNIDAD PARA CRUDO LIMERIZADO UNIDAD PARA

PROD. PRO

ﬁm-m- MEXico OF



2) REFORMADO CATALITICO.

GENERALIDADES: E1 ?ejbrmado es un proceso tipico de deshidro
' "genacidn. Convierte naftas y gasolinas de bajo octagno en com
pornentes de glto octano para su uso como combustibie 0 para
una posterior recuperacidn de aromdticos.
E1 término “reformado” también ha sido aplicado al cragueo -
derhidrocarburos?cqn o sin vapor, sin embargo su uso moderno
en refinerfas se refiere al principio del reagrreglo de hidrg
carburos en presencia de hidrdgeno para mejorar asi{ el nime-
ro de octanos. dctuaglmente se usan los reformadcs térmico y
catalitico, y este iltimo, con mucho,es el de mayor znterés
: industrial,”
£l desgrrollo jfenomenal del rejbrmado estd ligado al desarrog
llo igualmente jenomenal de los octanos. 4 mediaedos de los -
aflos 50’s fueron los aditivos-especigles los que domingron -
¢l mercado, pero jfueron desplazados répidaﬁente por los octg
nos gumentados paer reformado. En I947 muchos de los componen
tes de alto octaro usados previamente para gasolinags de la -
aviacidn militar fueron usados para gasolina ”civil”. El di-
sefio de ingenieria de motores de alta compresidn Javorecid -
enormemenite el desarrollo de los octands.
‘<iﬁl rejformagdo catelftico puede trabajar con naftas ligeras o
pesadas como materig prima, inclusive, dada su consideragble
versatilidad puede emplear algunas porciones de las gasoli--
nas pesadas de la gasolina natural y hasta gas condensado.
dctuaglmente ninguna operacidn aparte del destilado de crudos
es tan practicada como el rejbrmado, el auge de este proceso
puede observar en las tublas 2.1 y 2.2. .
&n el capitulo II al ubicar nuestro trabajo!podemos observar
gue los aromdticos proeducidos(principaglmente BTX) son los —--
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componentes de glto octano gue pueden emplegrse como tales. -
bara jormar parte de gasolinas de altag calidad, o pueden re-—
cuperagrse si haoy necesidad de esitos compuestos puros. Normal
mente los antllos de tipo nafténico son deshidrogenados a a-
romdticos durante el reformado, de gh{ la seleccidn de qli-—-
mentaciones ricas en naftenos para producir rejformados de 35
@ 60% de BTX y ademds un gas rico en hidrdgerno de muy alto -
costo gque ha dado tremendo impulso a los procesos de hidro—-
desul furizacidn y otros de hidrogenotratamiento.

- Bl rejormado catali{tico fue la primera aplicacign segura g -
gran escala de catalizadores en lg industriag de refinacigngs—
por ejemplo: En el craqueo catalitico el catalizador necesi-
tq regenerarse después de I0 -~ 20 minutos de exposicidn; o -
después de que de 3 a I4 galones de aceite por libra de ca~-
talizador han sido procesados.fn operaciones de reformado cg
tali{tico del tipo no regenerativo (como el Plgtforming) se -
llegan a procesar 250 barriles de aceite por libra de catall
zador antes de que se requiera cambiaerilo.

' SOBRE L4 BATERI4 PRIMA.- La lista de productos de un produc-

tor de BTX puede veriar ampliamente. En olgunas operaciones
la produccidn de gasolinas puede ser lo més importante, en [+]
tras los aromdticos.Bn el #ltimo caso puede ser que se re--—-
gquierg producir mds de glguno de los compuestos;f

La severidad de la operacidn de rejormddo depende del tipo -~
de alimentagcidn disponible y de la linea de productos a pro#
ducir;(las etapas de purificacidn pueden ser afectadas en —-
forma similar);asi, habrd que hacer consideraciones como las
gue enseguida se anotan: Haterial que ebulle abajo de I80---
200 grad. F contiene pocos hidrocarburos que puedan sufrir -
regcciones, y los hidrocarburos que hiervan arriba de 380---
400 grad. F requiersn mds de las reacciones tipo craqueo,las
cuales tienden gproducir cogue.

La alimentacidn y existencias usuales hierven dentro del ran
go de 200-380 grad. F; sin embargo,si el proceso es operado
para producir benceno o tolueno, los rangos de ebullicidn -

LT s &
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preferidos son, respectivamente, I40-185 y I85-225 grad. F.

Kl proceso descompone los compuestos de azufre pero la vida

Yy actividad del catalizador se deterioran y el dcido suljfhi~
drico contaming el producto gaseoso, de aghl gue en todas las
plantas de rejormado existan procesos con caracteristicas -~
que minimicen estos efectos. Bn muchas de las plantas se tig
ne unq seccidn de pretrataemiento donde la carga se hidrode-~-
‘sulfuriaa empleando catalizadores de platino, molibdeno, co-—
balto y otros. Los catalizadores de molibdeno y cobalto so~~
portgdos sobre A1203 usados en el tratamiento con hidrdgeno,
son tambidn efectivos en lg remocidn de trazas de arsénico,

plomo y otras impurezas que envenenarfan el caro catelizador
de platino que en I970 tenfa un costo de $I4/1b, (precio ac—-
tualizado medignte f{ndice inflacionario de Sept. de I977: —-
#25.06); mientras que el catelizador agotado valfa de $3/1b

a #4/1b , (precios actualizados: $5.37/1b a §7.I6/1b).

BREVE ANALISIS ECONOMICO.- La inversidn totael varfa sustan--
cialmente con la linea de productos desegda y el nivel de ~=
produccidn deseado. A bajos niveles de produccidn el costo -
de los agromdticos es sensible g la escala de operaciones. K1
cumento de capacidad de la planta minihiaa este efectio.

La intergccidn de estos factores ha sido estudiade por 4n—-—-=
drews y Conser. Fllos consideran esguemas convencionales pa-
ra producir gromdticos(ver fig. 3.&) y.comparar costos. E1 -
costo de los aromédticos como una funcidn del tamafio de plagn-
ta se muestra en la fig. 3.¥; asimismo en la fig. 3.8 apare-
ce relacionada la inversién total con la produccidén de aromd
ticos mediante los esquemas 4 y B de la fig. 3.8. En la fig.
3.8 se da la relacidn entre el cambio del costo de la alimen
tacidn y de los subproductos y el cambio del costo de los ~-

aromdticos.
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Es muy imporignte aclarar gque los cdlculos de Andrews y Con-
ser fueron hechos sobre las siguientes bases:

a) La instalacidn del proceso de reformado se hace en ung —-
refineria que ya existe,con disponibilidad de los servicilos

ya instalados. )

b) Bl enfriamiento con aire tiene lg posibilidad de adaptar—
se al enfriamiento con agua.

c) dplicacidn del método de la linea recta para depreciacidn
a diez afics; sin valor de rescate.

d} Créditos(capital prestado) a una tasa de interés del 6% -
sobre el balance sin pagar, con reembolsos a plazos iguales

sobre diesz afios.

e) La nafta alimentada, el refinado(subproducto) de laq uni~-
dad de exiraccidn y los aromdticos Cgy, Jueron valuagdos a =
$20/ton.

J) Se desea el I5% anual de retorno sobre la inversidn(renta
bilidad), con una vida de proyecto de diez afios.

g) E1 estudio fue hecho en I965 , por lo tanto,las det.rming
ciones a partir de estas grdjicas estin sujetas a la actua-

lizacidn de costos.

REACCIONES TIPICAS.~ Todos los procesos de reformado catalf-
tico involucran bdsicamente el mismo tipo de reacciones, y -
predominard una u otra dependiendo del'tipo de glimentacidn,
caracter{sticas del catalizador y condiciones de operacidn.
Las mds comunes son:

" (I) DESHIDRUGENACION DE NAFTENOS.

CH CH
~ 2\ / ~
HC CH H.C CH
& &
| | > | | + 3 H,
r:

@; /C% HC\ /CH

CH cCH

& .

Ciclohezano (97) Benceno (II2)
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(2) DESHIDROISOMERIZACION DE NAFTENOS CON CADENAS LATERALES.
?H3 ?53 T cH

i3
CH CH c
. 7 N Ve e
:HéC CH;CHé Héc \\Cﬁg ¥/ (4 \CH + 3
{ ! — C | ey | I 2
ﬂéC-—— Cﬂg B Héq\ /Cﬂg HC\ /CH
Cﬂé CcH

Dimetilciclopentano Metilciclohexano Tolueno
(3) DESHIDROCICLIZACION DE PARAFINAS.

CHg=CH o=CH =CH y~CH ~CHl y  —==mmrrmm= > BENCENO + 3Hé
n-Hexano (65) (rrz)
(4) ISOHERIZACION DE PARAFIN4S.
¢l
CH3—0H2~CH2-CH9-CH2—CH§ —————— »  CH ~CH-CH~CH~CH

n-Hexaqno (65) o~ Metil pentano(93)

(5) CRAQUEQ E HIDROGENACION DE PARAFINAS.

CH
A - 173
CH3~( CHy )8—CH3 ——-; ————— CH3~(CHé)3—CHé + CH3=CH-CH~CH,
&
n- Decano n~ Pentano i- Pentano
(6) HIDROGENACION DE OLEFINAS.
0H3—CH2~CH=uH;GH3 - 8 > CH3 CH2 Cﬂé 0H2 oﬁé
A~ Penteno n- Pentano
(7) HIDRODESULFURIZACION DE COMPUESTOS DE AZUFRE.
Y
Ve
i \?” - H_.S H ~CH ~CH ~CH cH ?z3c
I B > H + CH ~CH_ ~CH ~ + ~CH-CH
0 — CH 2 3 g 3 3
Tiofeno d4c. Sulfhid. n-Butano i- Butano
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Los nimeros entre paréntesis indicen el ndmero de octanos de
un compuesto.

La deshidrogenacidn de naftenos ocurre muy répidamente, y la
isomerizacidn de naftenos y parafiras es también bastante rd
pida; por tanto, estas reacciones predomingn mientras que =-—
las reaciones de ciclizacidn lentaq e hidrocracking empiezan
a ser significativas a condiciones severas de bajo espacio -
velocidad, alta presidn y alta temperatura. Estas condiciones
son mantenides cuando los materiales alimentados son altamen
te parafinicos. Bl hidrocracking, tan contrario a las reac—-—
ciones de deshidrogenacidn e isomerizacidn es generaqlmente -
rno deseable debido a gue gumentqg considerablemente la forma-
cidn de coque, disminuye la produccidn de hidrdgeno y da ba-
jos rendimientos. 4si, segdn el Dr. Vladimir Hgensel, inven-
tor del Platjforming, la operacidn a 900 psi provoca dos ve——
ces mds hidrocracking gque la operacidn a 500 psi.

El hecho de que la hidrogenacidn y la deshidrogenacidn ocu--
rran al mismo tiempo es notable. K1 resultqdo neto es lg ——-~
produccidn de hidrdgero y una reaccidn global endotérmica.

Bxisten catalizadores que presenten muy buena selectivided ~
para algunas reacciones especi{ficas, esto los hace mucho mds
efectivos pues elevan el nivel de octanos del reformaedo al -
incrementar el contenido de arométiCOs; olefinas, parafinas -
ramificadas, etc., Rmediante reacciones como las escritas li-
neas arriba. fbna alimentacidn para un proceso de reformado
normalmente es najfténica, paraefinica o una combinagcidn de --
ambas,de ghf gque las reacciones parafinicas tergan una impor
tanciaq que si bien no es mayor gque la gue tiene la deshidro-
genacidn de naftenos, s{ es de mucha consideracién./f

QJHay catalizadores gque ademds presentan buena selectividad pg
ra las reacciones de hidrodesulfurigzacidn y esto los hace -~
ser més apreciados. ..
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CATALISIS HETEROGENBA.- Lineas antes se explicd que el refor
mado es una deshidrogemacidn neta resultante de un ndmero de
reacclones, algunas de las cugles son de naturalexa totalmen
te opuesta. Pues bien, ias reacciones involucradas en el re-
Jormado catalltico éran, hasta hace ungs décadas, industrial
mente anticcondatcas por la imposibilidad de regligarlas en

gran escala.

Dgdos los objetivos de este trabajo, podemos restringir lg -
teorfa del reformado catalitico a explicar drevemente ¢l pa-
pel del cataliaador y las generalidades de la cinética invo~

lucrada.

Bs necesgrio aclgrar gue en todos los procesos de rejormado
catalf{tico presentados se da un precalentamiento a lag nafta
cargada al sistema de reactores, gque la gasifica, de ant que

las reagcciones gue se presentan sean del tipo sdlido~-gas {ca
talizador-nafta), 10 gue hace que la explicacidn prometidag -

sea especifica sobre catdlisis heterogénea sdélido-gas.

Bn 1a catdlisis homegénea el catalizador forma parte intee--

grante del complejo activado gque reagccionag rapidamente para
Jormar productos dando como resultade neto la no participda=-

£

Heson

FIG. 3.10 RELACION GRAFICA
DE L4S BNERGIAS DE ACTIVA=~

CION PARA REACGIONES CATALL
TICAS Y NO CATALITICAS.
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c¢idn del cataligador en lg -
reaccidn verificada.4lgo si-
nilagr ocurre en la catdlisis
heterogénea con la vgriante

de que el fendmeno importan-
te es la quemisorcidn sobre

la superficie catalltica,mig
Ra que”activg” g los reagccig
nantes para Jformar productos.
Bn agnbos casos el efecto del
catalizador es disminuir lag

energla de activacidn, stiendo
esta 1ag rasdn principal del

aumento de lg velocidad de -
reaccidn., 8n la Jtg. 3.I0 -
puede observarse una relg~==



cién grdfica de las energfas de activacidn para reacciones

cataliticas homogéneas y heterogéneas respecto a las regccio
nes no catalizadas. La diferencia en las energfas de activg-
cidrn se debe a los niveles de energfa necesarios para que se
efectiien, respectivamente,una combinacidn gufmica y una que=
misorcidn; la primbéra requiere una colisidn directa con alta
probgbilided de reaccidn gque eleva considerablemente los re-
gquerimientos de energla, mientras gue la adsorcidn quimica,-
concebida de acuerdo a los postulados de Langmuir involucra

niveles de energla mucho menores para efectuarse.

dumento de la velocidad de reaccidn.- Una ecuacidn generali—
sada de lag velocidad de regccidn es

¥4
P = kC’ geseree Cf
donde C es concentracidn; 4,Byee... ¥ son los regctivos pre-
sentes; N,Myeoeee 2 sSon los drdenes parciales de reagccidng

k=4 ezp(-E/éT)

es la constante de velocidad de reaccidén donde 4 es un fac—-
tor de frecuencia de colisidn; R es la constante general del
estagdo gaseoso; T es la temperqtura en grados K y K es la —-
energfa de gctivacidn; asi

= R AR Z
- A el'p("E/RT) CA C’B .ea.l.lC}/

De la formag de esta ecuacidn puede verse la dependencia de -
la velocidad de reaccidn respecto a la energfa de activacidn;
la velocidad de reaccidn aumentard al disminuir la energfa =
de activacidén involucrada.

DEL CATALIZADOR.- E1 catalizador seleccionado para un proce-
so deberd tener una composicidn dptima de materiales para a-

segurar altos niveles de conversidn, y su naturaleza serd --
ta} que deberd presentar una elevada y constante actividad -
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ain a las condiciones mds severas de operacidn y una alta =
selectividad gue permita obtener agltos rendimientos de los -
conmpuestos deseados.

La seleccidn de un catelisgdor es un compromiso de tipo tdec-
nico econdmico entre lgs tres propiedades mencionadass; asi +
da composicidn éptima del catalizador habré de estudiarse si
multdneamente con su actividad teniendo en cuenta que esta,-
definida como la cantidad de producto obtenida por unidad de
tiempo por unidad de masa del catalizador, ha de ser afectag-
da por la magnitud de su drea superficial por unidad de masa.
por el tamagfio de poro y por la distribucidn de dichos poros
en el cuerpo del cataligaedor;esto determinard el porcentaje
de centros activos gque realmente estdn furciongndo y con e—-
llo el nivel de actividad gque se tiene(de gcuerdo con los =
postulgdos de Langmuir).

Todavia hay gue incluir g la selectividad en este estudlo si
multdneo y para eso hay que tener en cuenta la enorme impor-
tancia que esta propiedad tiene en sistemas complejos de =-=
reaccidn. Los sistemas de reaccidn presentes en los procesos
de reformado son mucho muy complicados pues'involucran demas%
sigdas reacciones colaterales ademds de las reacciones tipi=
cas listadas con anterioridad. Bsto hace gque la importancia
de la selectividad sea aln mayor;aghonaj;santantas lags varia-—
bles gue en un momento dado entragn ern juego, que solo es po-
sible establecer pardmetros experimentales o modelos tedri--
cos corregidos para poder predecir con eficlencia el compor-
tamiento de un sistema complejo de reaccidn, en este sentido
la selectividad representa un pardmetro clgve de prediccidn
del comportamiento de este tipo de sistenmas.

Bn un sistema complejo de reagccidn el factor de mayor impor-
tanciq es la velocidad de produccidn del producto deseado Yy
su pureza en los productos de reagccidn; la cqntidad de reagc—
tivo que reacciona nro es tan imporitante. Para explicar esto
hay gque introducir dos -conceptos: el rendimiento y la ya men
clonadg selectividad. Bl rendimiento de un producto espec{fi
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co estd definido como la fraccidn de reactivo convertido en
ese producto. La selectividad (global o integrada) es la re=
lacidn de la cantidad producida de un producto a la cantidad
producida de otro producto.

) 4
Para un sisiema del tipo

en el gue pueden caer, por ejemplo, dos reacciones de isome=-
rizacidn de una parafina; la selectividad global puede expre
sarse como ung relecidn de rendimientos si consideramos la
relacidén de proporcionalidad directa que existe entre la can
tidad producida de un producto y su rendimiento, asf, para
el sistema de reaccidn escrito:

So = XE/XC
d{d)/dt = - kI[4) - k2[4] = -(kI+k&) (4]
d[Bl/dt = kI(4] ¥
d[?}/dt = k2[A] ; asl entonces

a(Bl/algl = -k1/(k1+x2) y a[B] =( -k1/(kI+k2) )a[4]
alc]/afg = -ka/(kI+k2) y d[e] =( =k2/(kI+k2) )d[4]

Integrando las dos #ltimas ecuaciones bajo la condicidn de que

a t =20 [A] = [?6] y [B] = :Cj =0 entonces
[B] = ( kr/(kr+r2) )( [a,] - [a]) entonces

Xp = (8} / ngi = kI/(kI+k2) )( I = [X] / [401 )s andlogamente
1, = {c] [, = ( k?/(kI+k2) Jr-fal/ [ 4] J; por lo tanto

So = XB/XC y finalmente
So = kI/ke
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Para el caso analizado la selectividad global es consiante-a
través del tiempo, pero es muy comin que varfe con el tiempo
eh sistemas complejos de regecidn tales como los de regeccio—
nes consecutivas del tipo

dentro del cual cae la reaccidn de deshidroisomerizacidn de
najftenos con cadenas laterales:

cH CH CH
17 rsoygrr- 1.7 3
7~ N\ o
g w-cH, g4cion, 3/ E 7, DESHIDROGENACIOY + 5,
. 2
Dimetilciclopentano 1,3-dimetilciclohexano m~xileno

La selectivided de B respecto a C se obtiene asi:

af4l/dt
afc]/dt

a[Bl/a[a] = (k1[a] - &3 [Bj)/(-kl[]]) ‘=2 + k3[B] /1 [4]

-k1f4 dlBl/dt
x3[B] ; a[pl/dt

i
L]

k1fa] - k3[H]
k3[R] ; entonces

Esta ecuacidn tiene lg forma de una ecuacidn diferencial li-

neaql de primer orden cuya solucidn analitica existe, y expre
. ‘

sada en términos de rendimiento de B es

[j/gg ( k1/(k1-k2) ) (([4]/[ac])*2/*1 _[47/[4c] ) BevacIow 1

For otro lado

a[c]/a[4]= ~k3[B]/k1[4] y si de la ecuacidn 1 despejamos [B]

y 1o sustituimos en la ecuagcidn anterior obtenemos

o= [€]/[a0] = (kl/(kl-k2) ) 1- []/[29})"2/“) -(k2/ (k1-k2))
(1-[4]/[20])

Asi, la selectividad de B respecto a C es
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s = (se1/tici=k2) )( ([a]/0adl )¥2F i3]/ [aal )

o -

(k1/(k1-k8)) (1~ (La7/ 7261 )¥2/*1 ) (k) (k1-k2)) (1-747/ [451)

y simplificando

([A]/[3s] 7¥27%2 — Al [as]

1 - ¢[4]/[as] )2~ ks (1-[4]/[40])

La variacidn de So con el tiempo puede observarse en su depen
dencia de la relacidn [4]/[40] .
Normalmente los catalizadepres usados en el reformado catdliti
co presentagn muy buenags selectividades para las reacciones de
Jormacidn de aromdticos y demds compuestos que elevan el ni--
mero de octanos de las gasolinas.
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PROCESOS DE REFORMADO CATALITICO"

La secuencia de apgricidn y otros datos importantes de algu-
nos procesos de reformado catalitico pueden verse en la ta--
bla 3.1.

Ensegdida se describen los procesos considerados como repre=-
sentativos, recalcando gue la magyor parte de ellos nacieron
bajo el objetivo primario de producir gasolinas de alto oc--
tqro, teaiendo la caracteristica comin de que son perfecta—-—
mente ajustables para producir aromdticos (BTX); asi, la deg
cripcidn en este capftulo engloba todas las aplicaciones del
‘proceso, o sea, sin circunscribirnos aln al tema especifico
de produccidn de rilenos.

La presentacidn y descripcidn de los procesos se hace aten—-—
diendo, primergmente, el tipo de lecho catalitico que emple=
an y posteriormente al orden cronoldgico de aparicidn.

PROCESOS QUE BMFPLEAN LECHO FIJO

CICLOVERSION
{( PHILLIPS PETROLEUYH Co.)

AFLICACION.- La Cicloversidn es usada (1) para desulfurizar
gasolinas‘craqueadas y de destilacidn directa, Jfracciones de
nafta y kerosinas;(2) para reformar gasolinas de destilacidn
directa y naftas;(3) para craquear cataliticamente gaséleo -
para producir gasolinas de aglto octano. La desulfurizacidn -
es particularmente aplicable en la preparacidn de la alimen-
tacidn a operaciones de reformado catalftico.

CARG4.~ Bajo condiciones de desul furizacidn la carga puede -
estar en el rango de ebullicidn de las gasolinas o fraccio=-

nes de najtas. Varias mezclas de cargas craqueadas o de des-
tilacidn directa pueden ser procesadas en ung operacidn ——-—
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combinada. Las condiciones de rejormado son similagres g las
de desulfurizacidn. La carga para craqueado de gasdéleo puede
procesarse satisfactorigmente si tiene un rango de ebulli-—-
cidn de 400 q 800 grad. F.

PRODUCTO.~ La desulfurizacién catalitica de la gasoling de =
carga, natural o dé destilacidn directa, no produce un came#
bio apreciable en lag composicidn del producto tratado -aparte
de lag disminucidn del contenido de azufre.Con gasoling crg—-
queada el mejoramiento de octanos se debe a la desulfurizo—-
cidn y a algo de isomerizacidn. La ausencia de reacciones lg
tergles indeseables es indicada por el hecho de gue no hay -
cambio apreciable en las propiedades fisicas tales como pre-
sidn de vapor, caracterf{sticas de gravedad o de destilgcidn.
Los beneficios del reformagdo catglitico incluyen agquellos =-—-~
obtenidos de la desulfurigacidn catalitice junto con un aq==——
preciagble incremento en los grados de claridad y octanaje.
Bl craqueoc catalftico del gasdleo produce gases altamente -
olefinicos, combustibles para motor de alto ectgnaje, reci--—
clgdos de baejo punto de fluidez y fondos.

DESCRIPCION.~ E1 diagrama de flujo de la fig. 3.11 muestra -
el equipo bdsico para una unidad de Cicloversidn. E1 calen—-
tador y los cambiadores de calor son de disefio corvencional
y sirven para celentar la aglimentacidn hasta la temperatura
deseada con un minimo de descomposicidn térmica. Se tienen -
dos reactores para operacidn continua, asf, mientras uno es=
t4 en operacidn el otro estd regenerdndose. Los equipos de =
destilacidn y estabilizacidn son también de disefio convencig
nagl. Bl sobrecalentador de wvapor y el compresor de aire son
equipos para regeneracidn, los cuales sor usados para reac—-
tiver el catalizador ®in situ”. Una instalacidn de este tipo
puede ser usada parae cualesquiera de las aplicaciones de la
Cicloversidn; con la aclaracidn de que los equipos de desti-
lacidrn y estabilizacidn no son requeridos para desulfuriza--
cidn directa. También algunas unidades construidas parg de-=-
sulfurizacidn iienen solo un reagctor simple y no iIncluyen -~
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eguipo de regenergcidn. Kstas instalaciones desechan el cata
1izador cuagndo 8sie se hae agotado y recargan el reactor con
cataligador nuevo.
Todo el egquipo del diagramgq de flujo es requerido para operg
ciones de cragueo y reformado. La alta deposicidn de carbdn
sobre el catalizadbr en una ¥ otra de las operaciones imposi
bilita el uso de lag unidad no regenerativa.

iLos ciclos de proceso varfan de 3 a 12 horas cuando se pro--
cesa gasdleo y de 12 a 72 horas cuando es reformado. El va-=
por es afadido con la carga de gasdleo para suprimir la depo
sicidn de carbdn sobre el catalizador pero generglmente no
es usado en las operaciones de desulfurizacién o de reforma—
do, '

lurn lgvado cdustico estd generalmente previsto para remover —
el HéS Jormado cuando los compuestos de gzujfre son desCOm——-—

puestos. Usualmente no es necesario un tratamiento adicional,l
ALGO SOBRE ZL CATZLIZADOR.- Se emplea el mismo catalizador -
para todas las operaciones mencionadas; es "ciclocel grado -
baguxite® y se encuenirg en Jforma natural,fTiene una vida de
5000 g 20000 barriles por tonelada cuando se usa en unidades
de desulfurizacidn no regenerativas y de 50000 a 100000 bg—-
rriles por tonelada cuagndo sé usa en unidades regenerativas.
CONDICIONES DE OPERACION.- Las principales variables de ope-
racidn son: temperatura, presidn y espacio uelocidad.}Las al
tas temperaturas incrementan el grqdo de conversidn, en cami-
bio, incrementando el espacio velocidad a presidén y tempera—
turg constantes disminuye el grado de conversidn. Las bajas
presiones incrementan lq olefinidad de la gasolina obtenida
@ partir del gasdleo craqueado, lo gue incrementa el nivel =
de octanos del producto,) i
RENDINIBNTOS.- Bn operaciones de desulfurizacidn!los rendi--
mientos son de 98 a 99.5% del voldmen de liquido de la carga. |
Los rendimientos del reformado dependen de lg severidad de =
la operacidn. Esto es también cierto para el cragqueado del
gasdleo, aunque en esta operacidn un 50% de conversidn se —-
considera normal. Los datos tipicos para los tres tipos de =
operaciones pueden ser interpretados en las tablas 3.8,3.3 Yy

3.4,
24
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PLATFORMING
( UNIVERSAL OIL PRODUCTS Co. )

APLICACION.~ Tiene tres principales aplicaciones: (1) mejorar
la calided de las haftas de bajo octano para producir com=--
bustibles para motores;(2) dar altos rendimientos de hidro—-
carburos aromdgticos a partir de los cortes de nafta seleccio
nada; (3) producir componentes de alta calidad para gaselinas
de aviacidn.

CARGA.- Varf{a con la operacidn que se realicezasi:(1) para =~
producir combustibles parae motor se necesita una cargg de --—
rafta cragueada o de destilacidn directe que ebullaq en el ——
rango de 150 g 400 graed. F;(2) para producir agromfticos la =
carga serd una nafta seleccionada de destilacidn directa.
PRODUCTOS.~ (1) De la operacidn para combustibles parg motor:
el producto tipico es estable, no requiere redestilado y pue
de ser producido en la calidad deseada ajustdndose a los re-
guerimientos del mercado.(2) De la operacidn para aromdticos:
el producto contiene BIX y otros aromdticos. El rango de ebyu
llicidn de la carga y las condiciones de operacidn de lg u—-~
nidad son ajustadles para maximizar la produccidn del qromd=-
tico individual deseado.

Lag separqcidn de los aromdticos del platformado se realiza -
mediante el proceso UDEX de extraccidn con solvente seguida
de Ig recuperacidn de los aromdticos individuales por desti-
lacidn.

DESCRIPCION.- La fig. 3.18.a describe una unidaed tipica de -
" Platforming. Esta puede dividirse en tres secciones:'la sec-
cidn reactor-calentador en la que la carga (mds el gas reci=
clado) es calentada y pasadag sobre el catalizador. La seccidn
de separacién y compresidn donde el efluente del reactor es
separado en dos corrientes, una lf{quida y otra gaseosa; el -
gas es comprimido y reciclado. La seccidn de estebilizacidn,
donde el ifquids separado es estabilizado a la presidn de ==

vapor deseada.
-
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TABLA $2.

Cicloversion (conaues) DE  6ASOLEA  MID-CONTINENT

ALIMENTA CLON -
bromdad, #OI¢
10% (Yocs3)
S0 ve (l/ac/o) .
Poat de Avifona. , F

Gusofiia okaffion , Cy-00°F  PRUEBA |

Groedad, APr°

Pesih db Vgpor Keid & PV

Ahb. aé Oefonos , AT

* 3 ee. 7EL/on

. db Octopas 17/1/45{9 "

* 3 ce 7ELAL
LEUDIMENTOS ) % b LA OAZSA °

Gaso/in &M/&a, &-F, % L,

Gasoliin ok PUL=10 14 , 7 Vol

#ﬂ,ﬂ/hﬂ y, % id/.
Lot tnos, % vl
Lecispdy taf. 0%, + % vel.
b bon, % peso.

32.2
$04
7452
18/

g5.1
6.0
20.4
£4.5
94.3
77.¢

2.6
37.4
4./
49
59./
/'5

Converside  Phso simete % wl: 40.9

PRUERA 2
4.9
é.6
1./
£4.7
74.5
98.0

33.2
42.9
42
J.6
50.7
23
49.3

] TABLA 33
_c1eLn vepsion (REFORMADOY : NAETA NEFORMADA
DESIENPCIEN DE LA WESTRA . DERUTANMZADA
Praeon No. LARG A unoe {005 |
Covdicones Be OPN. :
Zspacro i&Acb/ao’, V/ l//,{/)_ - 1.Q 1.0
Temp.ok eriwoh a/seachr,°F| - 73 77¢
Phesiti an e/ reachs, p3rgl 30 0
LENDIMIENTO TOTAL: '
l/ﬁﬂé ﬂe/w.ﬂdd/., % wl. oéé-&jyﬁ - 956 &7
O cthes Tauestighros ¢
Limpios (am 72) 4.7 52,2 68.0
510 75.4

+ L0 ce JE/Gal

62.3 |



L CoRTINGA  TABLA %°3 cheah  \eTEDe. [ \arE. 2
+ 3.0 ce. 7EL fod 594 733 J3.3
Guitthd o @°F, A° 4.9 463 | 6./
LY. /5 l/ 3.2
Azt Fotel, % /oeso 0,184 o.on| 0,020

nesnLAc\on ASTM S R
L rem g0/, 27/ /87 /27
0% .32 o297 | 299
Y% 4 g0 | 309
% . | .34 | 333 | 327
70 % s 34 | 344
0% | .29 | 370 | 267
Pt ///14/ | 46 | 429 | 492

, TAELA3‘4 o

c1cw\lev.s\om ( DESULFORIZACEN)
Lamsounn be Destt. Dicecwn

CALGA PRo 6uCTO
COUDICIONES D OpM.: o
f':/vw ye/’a/m/ V/ /’/f .- 4 1.0
Temp. ok enrthach 4//&9:,6/, “ — | o3
Presich er ef reactor, P — 0
Ocrhnes JWVESTIGAEDS R _ ,
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' Dependiendo de las caracter{sticas de la alimentacidn puede
ser degeagble afiadir un sistema de lavado del gas reciclado -
para eliminar el HgS&jEZ proceso Unifining es un medio muy -
eficaz para producir aelimentaciones adecuadas para reformagdo
a partir de. materiagles de bgja calidad.

“Las principales reacciones gufmicas involucrades en el Plgi-
Jorming son:{(1) Deshidrogenacidn de najtenos a aromdticos; =
(2) deshidrociclizacidn de parafinas; (3) hidrocracking de -~
parafinas de alto peso molecular a parafinas de bejo peso —-
molecular; (4) isomerizacidn de parafinas y naftenos y (5)de-
sulfurizacidn con formacidn de H2SLi
CONDICIONES DE OPER4CION.- Las cuatro principales variables
de operqcidn son: tempergtura, presidn,respacio velocidad y
lg velocidad de reciclado de hidrdgeno.fLa temperatura del -
reactor estd normalmente entre 850 y 980 grqd. F cuando se -
opera g presiones de 200 a 800 psig. .

RENDIMIENTOS.~ Los platjformados proa;cidOS a partir de unag =
najta "mid-continent” a tres diferentes condiciones de ope-—-
recidn se muestran en la tabla 3.5.

TABLA 3.5
PLATFORUING SOBRE UNA WAFT4 MID-CONTINENT
PLATFORHADOS
REND. DE PLATFDO. DE PVR=10 1bs CARG4 1 2 3

i (% VOL. DE L4 CARG4) -—-- 101.0 96.8 89.3
RENDIHIENTO DE C4q PAR4A PVR=10 1bs.

(% VOL. DE L4 C4ARG4) —~== 8.2 6.2 1.8
PVR mmeeeee 0.2 10.0 10.0 10.0
VIVELES DE OCTA4NOS:
F=], SIN TEL ——mmmmmee e 32.4 85.0 90,0 95.0
Fel, + 3.0 cc TEL/gaql =~—=——m——mm 56.4 95.5 98.5 iso+0.12
4 DE AZUFRE - 0.04
PESO KOLECULAR 128.00
FACTOR DE CARACTERZY."K"; (U.0.P. )= 11.93 —==m —mew —
GASOLINA DEBUTANIZADA:
DENSIDAD, grad APl ————mmmecam—— 52.6 48.0 46.8 44.8
DESTILACION, grad. F:
IBP == 230 144 140 132
10% 255 200 191 173
50% T --308 285 281 272
90% . 372 366 366 365
95% 382 384 386 385
&BP 397 420 412 413
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CATFORHING
&( THE ATLANTIC REFINING CO. )

APLICACION .- Es un proceso selectivo de reformado catalftico
para la conuersidi de najftas de bagjo octano en gasolinas ter
minadgs de alto octano y para la produccidn de aromdticos ==
para petroguimicos y gasolinas de avigcidn. El1 cataligador -
que emplea promueve las siguientes regcciones:Isomerizacidn
de parafinas y najtenos; ciclizacidn de parafinas;conversidn
de naftenos a aromdticos; hidrocracking de parafinas de alto
peso moleqular y desuljurizacidn con formacidn de HgSe
C4RG4.~ La alimentyeidn puede ser:(l) Naftas de destilacidn
directa de amplio rango de ebullicidn (arriba de 400 grad. F)
con alto contenido de azufre. (2) ¥Naftas craqueadas hidroge—
nadas y (3) cortes seleccionados especialmente para produc—-
cidn de gromdticos.

PRODUCTO.- Durante la operacidn parae producir gasolina para
motor el efluente del reagctor reguiere solo una estabiliza--
cidn antes de incluirlo en lg gasolina terminada. Ho requie-
re redestilacidn, endulzamiento ni otro tratamiento de terni
nado., - ’ 7
DESCRIPCIOH.-fLa nafta es usualmente cargada en laq seccidn -
de reaccidn sin preparacidn algune (ver fig. 3.13). Solo pa-
rqg operaciones muy severas se recomiendaq el pretratamiento -
con hidrdgenof;

La alimentacidn es junteda con la corriente de gas reciclado
y son precalentados en un cambiador de calor con el efluente
de los reactores. La mezcla es entonces cglentada hasta la =
tempergturg de reaccidn en un horno, y pasada e través de -~
tres reactores de lecho fijo en serielgos recqglentadores en-
tre reactores son usados como ern el Platjforming, para compen
sar el calor endotérmico de la deshidrogenactidnJEl efluente
del reagctor final, después de intercambiar calor con lag ali-
mentactidn, es condensado y separado del hidrdgeno (para re--
ciclado y combustible) en un tambor de jlasheo de alta pre--
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sidn. E1 hidrdgeno reciclgdo es comprimido y retornade a los
reactores mjpentras que la produccidn neta de hidrdégeno es «-—
sacada de la unidad bajo control de presidn. Bl hidrdgeno de
90 a 95% de pureza es usado en muchos otros procesos de refi
nerfg. B1 liquidé del tambor de jflasheo fluye hacia un estag-
biligador convencionaI:;

Para cargas de alto cantenido de azufre si se justifica el -
equipo de desul furizacidn. E1 Catjforming es usualmente acom—
pafiado de un absorbedor de aming convencional para el gas --
reciclado.

" Puesto que ni el nitrdgeno ni el agua envenenagn el cataliza+
dor no se requiere el lavado del agua ni la depurgcidn del -
glicol después del absorbedoﬁ}Para opergciones nmuy severas -
la hidrodesulfurizacidn antes del Catforming se hace econd——
micqge

Duragnte la opergcidn normal se deposita carbdén sobre el catg
lizador.Después de una larga corrida este debe ser restaura-—
do hasta su activided inicial retirando,por combustidn, el -
carbdrn depositado con una mezcla diluida de aire y vapor.la
habilidad para regenergr rdpidamente también salva al cata=-
lizador si por un tragstorno se deposita una cagntidad de car-
bén mucho mayor de la normal.

CONDICIONES DE OPERACION.~ Para presiones de 300 a 700 psig
la temperatura va de 850 a 950 grad. fk@qui, como en los de-
mnds procesos, la severidad de la operacidn influye de manera
importante sobre el rendimiento y la calidad del producto.
RENDIMIENTOS .~ Las cargas,rendimientos e inspecciones tipi—-
cas se muestragn en las tablas 3.6 y 3.7. La columnqg de lg =~=~
nafta de Kuwagit da datos sobre un nuevo catalizador gue perm
mite unag operacidn a 95-100 octanos sin TEL en catformadores
convencionales de tres reactores.}El cataltigador comin es =~
urna combinacidn de platino y sf{lica-aliminag sintéticg}el uso
de estq éltima se debe a la necesidad de promotores para el
craqueo y da al catalizador una completa toleragncia para com
puestos como agua Y nitrdgeno en la alimentacidn o corrien—=-

tes recicladas.
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TABLA 3+

ALIMENTACISH ESIE bE TExAS)  ALABIA N CALIFORNIAY I LIWATT
DESTILAzIA ASTM: °F
0% . 734 26¢ 294 25
30% 26 294 8/9 300
850 3/7 a34 365 340
Azvtee % peso 0, 005 0.080 0.028 0.04p
Octanos Fo (simTel) 349 274 340 319
PLODU cTO - ] [
brsounn DNesutamizioh,%oud f6.7\844 8.6 i75'7 3.5 1}&0 77.2 7./
e, % we. 68 §.2 4.3 /72 24 | 6./ | — 9./
s, % Ao 25134 4063|1222 | - |74
Cr, % .o 0304107 22 |0/ 05| ~ | /S
Cr, % o | G | O .@«,2 i Of | O/ | 63| — 1035
He , % reo L3 149105:05 /1317 - |og
AVR 06 Gusor. Desor. 24|27 |24 3.7 |16 12| - |60
Deranes -4 A AR = Lo Psi ;
Sw 7EL £9.9 72,9 44 23.0 \£3.9 ‘934 750 [99.0
cov 3 e de JEC. 97.¢ (712 ,75'5 7?:5 74.3 7%.€ /0.9 (43
Desrusctons ASTM-  °oF ; . 5
/0% 20/ \ M7 /94 \Jé0 257 22| — 10
% 26/ |25 | 277 | %3 \ 36 | 207\ ~ (290
0% 229 |23 342 3541377 3f0 | - '339
foree , % Peso 0.0, 0.60/| 080! 0,001, 0.00/ .00/, — |o.00

TABLA 37 _ povos AF Pe0CesO ..

ALIMENTACION :
oo s F-4, 5 TEL
AnaN. €37, °APL
A2UFQE | % Peso
PR
DesTiLacion ASTMIF:

787
20 %
50 %
90 % \
PUDDUCTD ESTABILI2ZADC

3/0
63.5

0‘ 043

9./

/00
2/
24¢
337

A NP LD Pail
Octones F-f sin TEL

) 7
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.......... cONTINQA  TABLA  3°7

Letones 77'.{ wn 3ee TEL. 25,/
/mo/ﬁ/////ré /0(/ vol ) fpsoch wm /o
a///”méelm ANbe o bytro 928
ALIMENTACIONES AL eeFoemthoor (earmeuiss) bets Vurasd HeBeioe
e ca Juied bezwma & . La Beanith | 7exns |

bnad EsP., PAPI ’ ukr—r& 30~Nh HATTR BLANCA
v 3.0
18P F /26 /%
/0% 200 78
30% 239 240
0% 27 274
%0 % 297 203
50% 390 34/
£8P 379 32
ﬂmé/m 7S om 7€l 2.0 30.8
Pesrmons % SL7 7%.5
Norrenes 3 35.3 ‘ /9./
Aeomnricos % /3.0 44

PLoBULTOY BE LA (.Jumm Me Bese:

4’)/04/”////75 / cﬁ ﬂ/(Wiﬂ/ét/bﬂ:

V7 /o/maa/ a’e e-m b, B ol 77.9 - 95.9
Butmos, 9% vol, -3.2 -0.2
;%, /ano ’/ 0.9/. 4-‘ 4‘2
ESony % Ppeso Y X 0.3
e fons % pes0 a./ o/
Hidggens % peso 0.6 0.2
O cfonss f—./oé//gjwmmé ALPU =i

s 7&L .2 é6.4

f8c¢e JEL. 73.9 £4.5
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HOUDRIFORMING
¢ ( HOUDRY PROCESS CORP.)

APLICACION.- Es yn proceso de reformado catalftico que usa -
un catalizador de plgtino para reformar naftas de destilg—--—
cidn directa o cragueadas para producir gasolinas de alto --
octano para motores, aviacidn y aromdticos.

C4ARG4.- E1 proceso carga una amplia variedad de alimentacio-
nes muy diferentes entre si en composicidn quimica y puntos
de ebullicidn hasta arribe de 400 grad. F.

PRODYCTOS .- Producird aromdticos, stocks combinados para ga—
soling de avigcidn y gasolinas para motor en un rango de 80
a 100 octanos (sin TEL), dependiendo del tipo de alimentge—=
cidn y la severidad de operagcidn.

" DESCRIPCION.~ Bl catalizador contiene platino({su nombre co—-
;mercial es “HOUDRY TIFO 3”) y tiene las especificaciones =--
excctas para la qctividad, selectividad y resistencia desea-
das.8std bién balanceado para realizar las reacciones de des
hié}ogenacidn,aromatizacidn,isomerigacidn,hidrocracking y —--
desul furizacidn.

i £l pretratamiento de cargas con alto contenido de azujfre es
dado mediante una cdmara catalftica con su propio precalen—-
tador construidg como ung etapa integraql de la operacidn de
Houdrijbrming.? _

4 seueridadeéwﬁoderadas el Houdrijorming puede ser operado -
para producir gasolina para motor de glto octano, e aqromdti=-
cos, en formag realmente continua sin regeneragcidn del cata—-
lizador.|La operacidn suministra hidrdgeno de muy alta pure-
za. La regenerqcidn del catalizador es requerida solo para
operaciones a alta severidad, y en este caqso, el Houdrifor--
ming se prestq por si{ mismo para una rdpide regeneracidn ”in
situ”.]ﬁuchas untdades, sin embargo, son operadas bgjo condi-
cion?§ modergdas dando gran economia y eficiencia.
DESCRIFCION .- B1 Houdriforming procesa ejficientemernte naftas
de muy diferente composicidn quimica y rango de ebullicidn;
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eleva el bajo octano de naftas de destilacidn directq de 40
a 70 octgro& con muy altw recuperqcidn de volidmen de l%quido;
la cdmara catalftica de pretratamiento efectiia una completa
desulfurizacidn de la cargasel reformado estabilizado puede
usarse directamente como gasolina; da rendimientos arriba de
100% de los valores tedricos en la produccidn de aromdticos
a partir de naftas de destilacidn directa debido a que lg ==
aromagtizacidn de parafinas procede en una medida significa—-—
tiva, ademds de la deshidrogenacidn de naftenos;produce hidrd
geno de alta pureza: de 95% en la produccidn de aromdticos y
de 85 a 90% en la produccidn de gasolinas para motor.

A2 Houdriforming utiliza dos o mas reactores de lecho fijo -
_en serie, con recalentadores internosAii

" Cuagndo el pretratamiento es integrado a la operacidn;como se
nuestra en la fig. 3.14, la nafta cargada es bombeada a tra-
vés de un cambiador de calor junto con el hidrégeno recicla#
do desde el tagmbor de flasheo, estq corriente combinagda es -
entonces alimentagda al precelentador de lg seccidn de pre---
tratamiento y después el reactor de desulfurizacidn.Despuds
de un cambiador de calor el efluente del pretratamiento va a
una torre separadora que recibe otra porcidén de hidrdgeno re
ciclado desde el tambor de flasheo.l£1 HéS es ventegdo del se
parador.£l efluente desulfurizado sujfre de nuevo un calenta-
miento despuds de ser bombeado al precalentador de la seccidn
de Houdriforming, donde se le megcla con el hidrégeno reci=--
clado desde la seccidn de estabilizacidn del reformagdo. £n
cada uny de los regcotores se logran dijerentes grados de con
versidn y puesto que la corriente de hidrocarburos sufre una
cufda de temperatura después de cada reactor,esta es recalen
tada antes de entrar al siguiente reactor.

gl efluente del dltimo reactor intercambia calor con lg qgli-
mentacidn,después es enfriado y recolectado en el tambor de
Slasheo de alta presidn donde se separa en dos corrientes,--
una es el hidrdgeno que se recicla después de comprimirse y

Cuando el proceso es operado para gasolinas para motor,el --
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reformado estabilizado es el producto terminado; pero si se
opera para producir agromdticos,el reformado -estabilizado se
alimenta a un proceso de extraccidn de BTX como el UDEX ya
mencionado en el Plagtjforming y que se detalla en el capftulo
V. La separacidn posterior es tema de otros cepftulos.

£n las tablas 3.8 y 3.9 se hace una evaluacidn de cargas a
partir de un nimero de crudos de diferente procedenciag re---
presentativos de las propiedades flsicas y quimicas eztremas
que pueden ser encontradas.Se incluyen tambien datos de ren—
dimiento y calidad de los productos.

CONDICIONES DE OPERACION.- Las principales variagbles de ope~
racidn son: temperatura,presidn, espacio velocidad y la relg
cidn H2 reciclado~carga.Para un control agpropigdo de las vg-
rigbles,la severidad del proceso de reformado puedé ser agm—-—
pligmente variada dependiendo de los productos fingles de-—-
seados;Las condiciones de operacidn tipicas estdn en los ran

gos: Temperatura 875-950 grad.F. Presidn 250-600 psig.BEspa—-
cio velocidad 1.5-5.0 V/V/Hr.Relacidn A,y reciclado-carga 4-10.

TABLA -8

AEUICINES, 2 Adneircenins Pagh 20000ie BASOLMA Yy

070R
MAFTA D€ 8ATO0 !,{l/f;% 50%}’%‘” gfm;fnp;o
; TUTE - | LONTENIPO PA-
Fﬂ”g.%ﬁgs%ﬂ%‘fﬁﬂﬁs DE CUBO LEL| goE/MICD OF .
fggs HEZCLADDS  ESIE DE TEXAS | Co00 o€ E6WmT
LontenAd | °API 458 : 55.3 52.9 -
DESTILACION ASTM | °F & | ;
/8P : 255 ! /88 244
0% 285 2/5 289
30% : 300 , 232 366 |
50% 316 : 252 320 !
720 % 334 s 280 338
2% 361 317 36c
£8P - 4014 364 394 ;
Ocramos ¥4 siv TeL 613 § 55.6 23.5 |
Ocimios F-1 con 3 araéaj 79.0 | 76.3 46.) !
| E
: 45 S vees CONTINUA




veereer COMTIMOA
PVR
/zu//i , % P36
Composicior) | % vl J
pﬂmf/)ml .
ﬂé ///m)
/f/d/%/za.s
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DAIBS 4F

LA OAEERCION —
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Lopdsmenbs 10 base 2 /b o

TABLA 3-8

A
0,0/2

3.0

0.0
9%.0
23.0

zfdllﬂﬁﬁl( oéé//m/lﬂeé f/w/ 88.3 80.6

o /onss | % vl
/ﬂ/?/’ﬂ/?é P % /1,50
£ fano , % pelo
/%*éllé , % /ﬁ:.w
Hz . % pes o
- ,é//y) oL/ ,&/ %A’)élll?“é;
6(/) sm 7EL
4]+ e 7£L
G €sp. , A7
Lestiboeior #7H°
/8P
V34
20 9%
0 % :
70 % i
D %
£8P
PVR, A/

/za/ﬂ % P, | ?

e e e ¢

t
|
i
|
i

0.7
0.006
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0:0
42.0
/4.0
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|
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20

7

910 835 L14
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20, %0  r2] %8 af
ol 29 od | 24 IS
o6 M es: 10 I/
2.0 /.8 | M L3 07,
920 010 £0.0 920 ¢4
99.2 | /642 5 9 0
/20 \ /40 /73 | /99 /41
248 | 230 < w2 /%6 /6
202 | 20 | 234 | 222 259
6 | 305 . 20 | 298 . 204
222 |\ 30 ' 284 - 18 - 308
37 | 375 . 38 825 Ao
%0 | o 377 392 4/
[0 47 19 3.0 2/ |

f04
9.3
4,7
28
,2‘2
8.7

7.0

9£.3
477

/30

Vi
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23
297
397
92
3.4

0.0 0.0% {o.q0r ©.002 Lepooy. £ ov0l



TMLA 3-9

DUDRTTORHING 25 wATA raaarihch (230-334F) ur  6hS
WATORAL  ONAEN SADO. :

B
“ ] . A . N\

LER)D 1041 £ TOS A ; %oL. % oveso | % VoL,
Gasolis. aéﬂ/wé///'zaoé 80.{ /i - $32 ‘ 0.8
Tok/ oe &y ‘ 76 . 9.9 /. 92

R 69 0+ - . d2 -

v v dy : . 3.0 ] - 2.3 ' -

-/ A L -

- v Ay s 09 . - ) YA ‘ -

7074 ¢ . Imo - 000 -
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Gk E. . DA 5.8 4.0 - 53,2
Des /s tocin ASTH, & i
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0 % ‘ 24r 77 - I3
D % | 278 25/ - - X9
0% %5/ 3% - 1 345
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420//5’ % 2 pesg 0.003 HAHLA - /ALY
VR - a7 80
Jetones 7o sir 7ot 294 723 /5.1 | R/
- v ¥3e¢e V& J9.4 93.3 up . BO
coupDsicion dumich %ol ; i
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ULTRAFCR:ING
{ STANDARD OIL CO. = INDIANY )
e

APLICACION.~ Es un proceso de lecho fijo, regererativo,usado
para convertir naftas de bajo octano a gasolings de alto oc=
tano aprovechando Jlos altos rendimientos y el nrimero de oc-—-
tanos ofrecidos por lg operacidn e bajas presiones.

&s usado particularmente donde se reguieren gltos rendimien-
tos de reformado y mdximq produccidn de octanos para satis—
Jacer lag demanda presente y futurg de octanos de refineria.
El proceso favorece la conversidn de paerafinas a .aromdticos
dagndo elevgdos rendimientos de estos y de hidrdgeno,

C4RG4.~ Naftas craqueadas y/o de destilacidn directa. Como -
el proceso tiene servicio de regeneracidn, el ragngo de ebu--—
1licidn de la carga no es critico. Bl Ultraforming puede me—
Jjorar cargas altamente najténicas y/o altamente parajsinicas.
Lg dptima operacidn para aromdticos se realiza con fraccio=-
nes selecciomadas de naftas de destilacidn directa.
PRODUCTO.- Las operaciones comerciales tipicas dan reformg—-—
dos de 95 a 100 octanos sin TEL. Ver tabla 10.
DESCRIPCION}-}EJ Ultraforming difiere de otros procesos en -
que emplea un catalizador de platino gue, aparie de favore--
cer lg conversidn de parafinas a aromdticos a bajas presio=—-
aes, emplea una técnica dnica de regeneracidn.

La reaccidn q baja presidn da altos rendimientos de reformado
la regeneracidn del catalizador lo mgntiene fresco y a actis
vidad constante cuando son usadas condiciones severas de opeg
racidn.

E1 cai&liaador mejorado es estable para repetidas regenerag-~
ciones, la técnica de regeneracidn y el diséfio del proceso -
gue involucra un reactor de balance o de relevo son algunas
de las caracteristicas importantes del Ultraforming. BEn ql--—
gunas situgciones puede eliminarse el regctor de relevo y --
empleagr otro arreglo para efectuar la regeneracidn regquerida
en el proceso. '
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En la figura 3.15,[el catalizador en el reactor de relevo es
tqa siendo rggeneragdo mientras la nafta es procesada en 1os
otros tresigLa nafta cargada y €l gas reciclado rico en hi==—
drégeno son pasagos a traqvéds de un horno donde son calentg~-—
dos hasta la temperagtura de entrada el reactor, entonces son
pasados a través de tres reactores en serie. Lags reacciones
predominagntes son endotérmicas y causan ung cef{da de tempe-—=
ratura en el reactor. Los hornos son instalados entre los =~
reactores para recalentar la mezcla. El efluente del regc—-
tor final es condensado y separado en una corriente lf{guida
y en gas rico en hidrdégeno.El 1iquido es estabilizedo a la -
presidn de vagpor deseada y retirado como rejormado terminado*;
Parte del gags es reciclaqdo y el resto puede utilizarse como
Sfuente de hidrdgeno parag otros procesos o como combustible.
Cugndo 1lg gctividaqd del cataglizador en el reactor declina,el
regctor es temporglmente retirado del proceso y es reemplag--
zado por el reactor de balance./ 81 procesado de lIa nafta con
tinde mientras el catatizador es regenergdo con aire y gas -
inerte. Termingda la regeneracidn, el reactor gislado vuelve
al proceso y el reactor de balgnce quedq disponible parag =---
cuando otro reagctor necesite regeneracidQL

En una unidad comercigl de 21000 b/d la cual ha acumulado 18
meses de vida del catalizador de Ulirajforming (fabricado por
la 4merican Cyanamid Co.),este ha sido regenergdo aelrededor
de 100 veces. Normalmente el producto de esta unidad tiene =~
100 octanos, sin tetrqetilo de plomo.

La operacidn a baja presidn, la cual es posible mediagnte una
reyeneracidn cfclica, tiene algunas ventajas sobre la operg—
cidn convencional del catalizador de platinc:d4itos rendimien
tos de gasolina; tope mdximo de niumero de octanos;aelta efec—
tividad y actividad del catalizador y gran flexibilidad. Bn
suma, es mds conveniente la baja presidn porque ademds da al
tos rendimientos de hidrdgeno como subproducto. Por otro la=-
do la técnica de reyenqracidn Ultraforming permite un amplilo
rango de condiciones de operacidn, recuperacidn de trastor-—

nos operativos y el uso de cargas o alimentaciones variables.
La formacidn excesivg de carbdén puede gnularse mediante el
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sistema de regeneracidn normaliazando completamente lg opera-

cidn. ]

CONDICIONES DE OPERACION.—;E] Ultraforming es llevado a cabo

usualmente,

a ung temperatura de reactor de 900 a 950 grad.F

¥ a una presidn de 200 a 300 psi. £1 espacio velocidaed y la

~_.’
velocidad de reciclado son ajustados a las caracteristicas -

particulares de la carga y del producto deseado.
RENDIMIENTOS .~ Se muestran en la tabla 3.10 a paritir de naj~-
tas de diferentes caracteristicas.

THELA

35-10

DERDMIEN TOS DEL LT EALOPMME

UBFT ChLGRDA
DestiLAcion ASTHM, °F :

287 /89 /%3

0% 2/2 239
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Argmer Foes 7 {
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REFORMADO CATALITICO SINCLAIR - B4KER - KELLOGG
( SBK )
( THE ¥. K. KELLOGG COMPANY )

APLICACION .- E1 c%taliaador para reformado catalitico RD-150
de Sinlair-Baker estd disefiado para elevar econdmicamente —-
Jos octanos de naftas cragqueadas o de destilacidn directg —-
hasta combustibles para motor de aelto octaqno, combustibles -
para aviacidn y/o aromdticos mediante su alta actividad y se
lectividad pare la ciclizacidn de parafinas, deshidrogena---
cidn de naftenos e isomerizecidn selectiva; su baja activi—
dad de hidrocracking y su resistencia a los efectos permanen
tes de envenengmiento por las concentraciones normales de ==
azujfre, metales y agua en las najtas virgenes. Ademds, puede
ser regenerado rdpidamente, tanto, que las actividades pue—-—
den ser mantenidags altas adn cuando lag degradacidn se debe a
serios trastornos operacionales.

CARG4.~ Pueden cargarse najfitas ligeras; pesadas y de cual=——-=
quier rango de ebullicidn, incluyendo aguellas de crudos de
alto contenido de azufre que han sido reformadas sucesivamen
te.

PRODUCTO.- Como podrd verse en lgs tablas 3.11 a 3.15, los =
productos vagn de 85 a 100 octanos o mds, sin TEL, dependien-
do de las cohdiciones de operacidn y del tipo de alimentacidn.
DESCRIPCION.=- La fig. 3.16 ilustra un disefio comercial tipi=
co. La naftae%argada a través de un absorbedor de gltq pre--
sidn junto con el hidrdégeno producido en la unidad para re--—
mover los nocivos compuestos metglicos, arsénico y nitrdgeno,
para desulfurizacidn y saturacidn de compuestos olefinicos.
51 efluente del desulfurizador pasa atraqvés de un separador
junto con el gas rico en hidrdgeno y sufren un precalentg=—- '
miento hasta la temperatura de rejormado antes de eantrar al
primer reactor. Después del primer regctor los vapores son -
recglentados de nuevo y pasados a través de los reactores -
tercero y cuarto. 1 efluente del reactor jfinal es pasado a
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trouvés de equipo de intercambio de calor hasta el separador
de glta pre#idn, donde se sepagra en fracciones liquida y ga-
seosa. £l gas es comprimido y reciclado hasta mezclarlo con
la nafia aelimentqda al sistema. La fraccidn liguida es ali-—
mentada a una columna pare su estabilizacidn, produciédndose
asi el producto ré‘formado debutanizado.

£l catalizador es regeneragdo ¥in situ”.los reactores tercero
y cuarto del arreglo de la fig. 3.16 hacen las veces de reagc
tor de balance. La regeneracidn es una operacidn blogueada a
presidn atmdsférica. La remocidn del HyS del gas reciclado -
medignte ung unidad absorbedora es opcional.

CONDICIONES DE OPERACION.-~ Leos rangos comunes de temperatura,
presidn y velocided de gas reciclado son, respectivamente:
875-950 grad. F; 300-500 psig y 5000-8000 SCF/BARRIL ALIMENT.
Sin embargo, la habilidad regenerqtivae del RD-150 permite una
amplia variacidn de las condiciones de operacidn, y la uni--
dad puede ser ajustada para procesar cualquier tipo de ali--
mentacidn.d4sf, laos condiciones de operacidn pueden ser came-
biadas en los rangos: Presidn, 200=750 psigs; temperatura,850
-970 grad. F (entrada al reactor); espacio velocided, I-5 -
1b/ib/Hr y de 3 a 10 de relacidn molal de gas reciclado-ali-
mentacidn. La longitud del ciclo de procese resultante y los
costos de catalizador dependen de la nafta cargada, las con-
diciones de proceso y de las caracterfisticas deseadas del =-
producto. o

La operacidn de alta presidn (500 psig), con alimentacidn de
alto contenido de naftenos, y a bajos niveles de severidad
en el rango de 85 octaros sin TEL, permite largos ciclos de
proceso, regeneraciones menos jfrecuentes,disefios de altos es-
pacios velocidades y bajos costos de catalizadory Bn contras
te, las opergciones a baja presidn (200 psig) con alimenig—-—
ciones de alto contenido parafinico y a altos niveles de se-
veridad en el raqngo de 95 octanos sin 1EL, causa ciclos cor-
tos de proceso, regeneraciones mds frecuentes, bajos disefios
de espacio velocidad y altos costos de catalizador. Datos ti
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picos de lo anterior, gqplicado a un tipo especi{fico de najfta

pueden vers‘e en la tagbla 3.15. Las caracter{stic(;s de esta

nafta se dan en ia tabla 3.13.

RENDINIENTOS .- En tablas 3.11,3.12,3.14 y 3.15 se dan rendi-

mientos pare naftas diferentes.
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POFERFORMING
{ e£SSO RESEARCH & BENGINEERING CO. )

APLICACION.-Procqso de lecho fijo y catalizador de platino.
Se usa para producir gasolina de glto octaro.£l gas final —--
rico en H2 es empleado para remover azufre de la alimentacidn
al powerjformador.

CARG4.- Las alimentaciones consisten en naftas virgenes de -
bajo octano o combinaciones de naftas craqueadas y virgenes.
Han sido obtenidos excelentes resultados con combinados gque
contienen najta con cogque fluido. Bl tratamiento con hidrd-—-
geno no es absolutamente necesario, pero se prefiere regqli--
zarlo. En la tabla 3.17 pueden verse las caracteristicas de
las posibles alimentaciones.

FPRODUCTO.~ Hateriales con 95-100 octanos pueden ser produci+
dos a paritir de una amplia variedad de alimentaciones.Tabla
3.17. '

DESCRIPCION.~ E1 Powerjforming usa 4,5 6 6 reactores con une
de ellos en regeneracidn. Bl ciclo de cualesquierg de los —-=
reactores varia de 5 a 15 dias. La regenergcidn permite al =
catalizador retener su alte actividaed inicigl durante largos
periddos de operacidn.

La alimentacidn para este proceso pasa primero a refinagrse -
mediante tratemiento con hidrdgeno. Este paso se omite si se
usq una nafta dulce, saturada y/o de déstilacidn directa;pe-
ro es necesario con naftas combustibles cragueadas o combi=-
naciones gue contengan azufre y otrags impurezas.

E] ejluente del hidrorefinador pasa a un gbsorbedor sepagrag--
dor, y los fondos de este vagn gl primero de los reactores de
Powerforming. La alimentacidn al Powerforming pasa a trqvés
de todos los reactores en proceso después de un precalentq—-
miento, Kl efluente del dltimo reactor es enjfriado y enviada
a un sepagragdor donde se divide en liguido Yy gas.El gas rico
en Hg es separado a su vez, en dos corrientes.lUng va al ab--
sorbedor separador y la otra es usada como reciclado para la

seccidn de reagccidn. .
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RENDIBIENTOS.~ Estos estan dedos en la tabla 3.17 para cug=-—

tro diferentes t#os de alimentgcidn.
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REXFORMING
(UNIVERSAL OIL PRODUCTS COMPANY)

APLICACION,.- K1 Rexforming produce econdmicamente un produc-—
to que tiene unm rango de 98 a 100 octanos sin TBL cuando se
carga unra gasoling normal de raqngo de ebullicidn completo.
PRODUCTO.~- E1 producto rexformado consiste en 58% o mds de -
aromdticos, aproximadamente 5% de naftenos, pequefias canti--
dades de olefinas y el resto es de parafinas de punto de e--
bullicidn relagtivaemente bajo y de alto octaro.

DESCRIPCION.—- Kl Rexforming es un proceso combingdo; como se
indica en la fig. 3.18,emplea elementos del Plgtforming en -
conjuncidn con algunas etapas del proceso UDEX de extrgccidn
para la recuperacidn de gromdticos.

Cuando se carga una gasoling de rango de ebullicidn completo
se usa un prefracciongdor para preparar un corte de punto de
ebullicidn inicial de 180 a 200 grad. F y de 400 grad. F de
punto de ebullicidn final, como una corriente lgteral que —-—
constituye la alimentacidn a la seccidn catalftica. Bsta segc
cidn empleag el mismo catalizqdor de platino gque el Platfor=--
ming y el flujo a través de ellag es similgr en gmbos proce=-
sos. K1 efluente del reactor es flasheado para recuperar el
H2 producido en el proceso y darle los usos convenientes. £l
liguido restante es estabilizado a la presidn de vagpor y pun
to de ebullicidn inicial deseados. £l éjjuente del reqgctor
ya estabilizado es entonces puesto en contagcto con una solu—
cidn gcuosg de glicol en unag columng extrgctorg disefiada con
Jlujo a contracorriente. Los productos de domo de esta colum
na contienen esencialmente todas las parafinas de glto punto
de ebullicidn y bajo octano.Esta corriente es reciclada a la
seccidn de reaccidn vlfa alimentecidn al prefraccionaedor, de
donde pasa al corte lateral antes mencionado.Los jfondos o ex
trgcto de la columna de extragccidn son sepgerados de Ios hi--
drocarburos disueltos mediante una Gltima columna regeneradg
re de disolvente. Los productos de domo del separqgdor son el
rexformado.£l producto de Jondos es un solvente con lg com—-

59



posicidn deseada para efectuar lg recuperacidn del rexforma—
do y es reciclado al extractor.

Son necesarzas severas condiciones de reformado para asegurar
un *supercombustible® desde el punio de vista de los octanos.
Bsto alarga la vida del cataelizador, da altos rendimientos y
reduce los costos de mantenimiento del eguipo en comparacidn
con otro tipo de reformado catalltico del mismo nivel de oc=
tgnos.

Las condiciones de la columna extrgctora son puestas para ==
controlar la calidad del rexformado, mds bien que las condi-
ciones del reaqctor como en el Plagtforméng. Las condiciones -
del regctor son puestas para la conversidn dEptima de los hi=-
drocarburos de la carga al regctor a compuestos de alto oc—=
tano. Puesio gue la corriente de productos del domo del ex=-
tractor es un reciclado(antes de un producto finall), en el =
Rexjorming no hay pérdidas de materiagles de aglto octano como
corriente de baja calidad.Bsto permite unag imporiante simpli
Jicacidn y operacidn econdmica del eguipo porgue lg separg--
cidn los domos y los jondos del extractor no necesita ser -—-
extremadamente precisa.

RENDIMIENTOS.~ La calidad superlativa del rexformado se mues
trq en la tabla 3.18. Un buen niumero de unidades de Plqgtfor—
ming incluyen previsiones para su futura conversidn al Rex—-—
Jorming dada la poca inversidn necesaria paera lograr aumen=--
tos considerables en jjexibiiidad, calidad y rendimientos.
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ISO=PLUS HOUDRIFORHING
{ HOUDRY PROCESS CORPORATION )

APLICACION.- E1 Fso-plus Houdriforming suministrqg refinados
con un método de acoplamiento de aromdticos, de separacidn -
de gromdticos o con reformado térmico con Houdrijforming cag—-—
talf{tico para dar altos rerndimientos de gasoling de 100 oc=-
tanos sin 7AL o mds a partir de najftas de bajo octano. 4si =
pues, hay tres rutas diferentes de Iso-plus Houdrijforming ——
para producir reformados.

CARG4A.~- La misma que en el Houdrijforming normal.

PRODUCTO.~ Las variaciones en lag extraccidn Iso-plus de aro-
mdticos rindieron mds del 90% de la nafta cargada como gaso-
lina de 100 octanos sin TEL.Unq de las aglternativas aromdtie
cas, con ligeras modificaciones operacionales, rinde 88y de
la carga como una gasolina de 108 octanos sin TEL.
DESCRIPCION.- Las condiciones de operacidn para el Iso-plus
Houdriforming son moderadas en sus itres rutas, y el pretrag--—
tamiento mediante el reactor catali{tico Houdry permite car—-—
gar alimentagciones de contenido reigqtivamente alto de azufre
En 1la ruta # 1 ( ver fig. 3.19 ) en gue se empleg la separa=
cidn de gromdticos,se jﬂashéa un houdriformado de 87 octagnos
sin YEL y es entonces estabilizado, con buignos y pentanos -
yendo al producto.

£l efluente depentanizado es cargado para ung extraccidn y
el producto separado es un concentrqdo de 90% de gromdticos.
Un 81% del refinado parajinico (fondos del extractor de aro-
maticos) es 1levado a una segunda etapa de Houdriforming dan
do un houdrijormado de 81 octgnos sin TEL por flasheaqdo y =--
depentanizado.

La gasolina fingl combinada de 100 octanos sin TEL, en este
caso consiste del concentraqdo de aqromdticos, de los butanos
y pentaros de lag primera etapa de Houdriforming y del houdri
Jormado estabiliz,do de la segunda etapa.

b2



Reciclando el houdrijformado de la segunda etgpae para extrac—
cidn de arogdticos corvirtiendo as{ la corriente parajinica
en ur concentrqdo de 90% de aromdticos, pentgnos y ligeros,
es posible en este esquema recupergr mis del 80% de la nafta
cargada como una.gasolina de 108 octanos sin TEL de 10 li--—=
brags de presidn de* vapor reid.

Lg ruta # 2 ; de separqcidn de agromiticos, empleg solamente
ung etapq de Houdrijforming. £1 ejluente depentanizado es un
houdriformado de 83 octanos sin TEL con mds butanos, y parte
del reformado debutanizado va ol producto final. E1 resto =—-
del houdriformado sufre una extraccidn, con el concentragdo =
yendo al producto y el refinado parafinico(fondos de la co=--
lumng de extraccidn de aromdticos) es reciclaedo a la corrien
te principal de alimentacidn al houdrijformador.

La rute #3;con tratamiento térmico; pretrata,sepqra y rejfor-
ma la carga hasta ur houdrijormado de 87 octagnos sin TEL,Degs
pués del depropanizado y depentanizado, com el propano yendo
a combustibles de refinerfa y los butanos y pentanos yendo -
al combingdo, el efluente depentgnizado es térmicamente re=-
Jormado, flasheado y debutanizado.El corte €3/C4 va a poli=--
merizacidn catglitica. La gasolina polimérica resultante va

a mezclarse con el rejformado debutagnizado, con los butagnos y
los pentanos.

HENDIMIENTOS .~ Lo ruta #3 rinde de 80 a 90% de gasoling refor
mada dependiendo del nivel de octanos deseado para el produc-—
to [final. Bsta ruta es particularmente qtractiva para refine-
rias con unidades disponibles de reformado térmico.
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PROCESOS QUE AKBHPLEAN LECHO FLUIDO

HIDROFORHING FLUIDO
( THE ¥#. . KELLOGG COHPANY )
4
APLICACION.~ Bste es un proceso flexible y completamente con
tinuo que usa la técnica de sdlidos jfluidizados(con un cata~
lizagdor de molibdeno-alimina) para convertir naftas virgenes
y/o cragqueadas a gasolinas de alto octano.
CARG4.~ Una grarn variedgd de aglimentaciones han sido rejfor--—
madas a productos de 90" a 100 octanos limpios. B rango de -
ebullicidn tipico es de 200 aq 400 grad.F gunque no hay limi-
tacidn en el punté fingl de destilacidn, pues para todos los
ragngos se obtienen excelentes rendimientos sin pretratamien—
to alguno.Los rendimientos del Hidrojorming fluido dependen
de la calidad de la alimentgcidn. Usando naftas altamente =
nafténicas o-aromiticas se obtiene una ventaja inherente en
el rendimiento, pero también pueden obtenerse productos de -
octanos muy altos a partir de nafias parafinicaes y olefinicas.
PRODUCTO .~ E1 hidroformado fluido tiene alio octanaje y alto
contenido de gromdticos. Puede asimismo ser usado mezclado -
como agente de alto actano para gasolinas para motor o aqvia-
cidn, o como fuente de petroquimicos aromdticos. Los niveles
de octanos sin TBL van de 85 a 98,
DESCRIFCION .~ Ver fig. 3.20. La nafta cargada es precalentada
en un serpentin en un horno combinado y el gas reciclado es
calentgdo en un serpentin separado.La reaccidn del Hidrofor-
ming ocurre al contactarse la caerga de najta vaporizada, el
gas reciclado y el catalizador fluidizado.
El carbdn depositado sobre el catalizador por la reaccidn es
retirado por combustidn con aire en una cdmara de regenerg=—
cién., Mucho del calor generado por la combustidn se utiliza
bara producirAvapor en hervidores tubulares deniro del rege-
neragdor. Las camas d¢e catalizador en cada uno de estos reci-

pientes(reactor y regenerador) son mantenidas en un estgdo —
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Jluido para gue el vapor de nafta y ¢l gas reciclado,en el -
reactor; y @l aire de combustidn en el regenerador, pasen en
sentido ascendente.

4190 de catalizador es arrastrado de las camas fluidas por =-
el vapor ascendente.Bste polvo se asienia en un “espacio se-
parado” y cae, reghesands a la cama. La recuperacidn adicio-
nal de catalizador es efectuada con ciclones sepgradores,que
no aparecen en la fig. 3.20, en la parte superior del reac—-
tor y del regenerador. 1 gas de chimenea gue sale del rege-
rergdor va a la atmdsfera. 81 flujo de vagpores y gas, produc
to de los ciclones, vag a un sistema de recupergcidn.

El catalizador es continuamente recirculagdo entre los dos re
cipientes. El1 catalizador agotado es llevado a través de un
tubo interno ascendeﬁte desde el jfondo del reagctor hagstag su
barte superior donde se localigza un separador de tolvas. Una
corriente de gas reciclado actda como medio de transporte.
Desde el separador de tolvas el polvo jfluye por gravedad has
ta el regeneradory; el flujo por gravedad del catalizador re-
generado completa el circulto.

Este sistema de circulacidn hace posible un estrecho control
de 1,5 propiedades del catalizador todo el tiempo. Puede ser
adictongdo catalizador fresco cuando sea requerido, y el ca-
taligador que se desechardé puede ser retirgdo mientras la u-
nidad sigue en opergcidn continua.

£l cqtalizador es barato, resistente y'no suceptible de en-—
venengmiento con azufre y agua; adeads de gue conserva su --
alta selectividad a pesar de su uso continuo.

Los productos rejformados dejan el lecho fluido de cataliza-=—
dor y pasan a travéds de separadores donde el catalizador a--
rrgstrado es removido y retornaedo al lecho.Los productos de
la corriente gue sale por la parte superior del reagctor in--
tercambian calor,se enfrign y son separados en dos corrien—-—
tessliquido y gas. Bl 1fquido, después de su estabilizacidn,
es removido como gasolina de glto octano.Una parte del gas =
es comprimida, caglentada y reciclada al reactor como suminis

tro gdicional de calor.

65



CONDICIQONES DE OPERACION.~ Pueden vagriagr en los rangos:>
REACTOR.~ Premidn, 200-500 psi. Temperatura,900-950pF.
REGEVERADOR .~ Presidn, 210~510 psi.Temperatura, 1000~1100°F,
Velocidad de reciclagdo de gas: 4000-8000 SCF/B.

Zspacio velocidad: 0.30-0.80 1b/1b/Hr.

Relacidn Cataligzadori¥afta cargada: 0.25-1.0 1b/1b.

HIDROFORMING FLUIDO = MODELO II
La diferencia bdsica entre los modelos I y II del hidroformng
dor fluido es que en el modelo II hay un materiql inerte,mds
denso que el catalizador y gue circulg junto con este entre
el reactor y el regenerddor.fsto trae consigo algunags venta-
Jas que se consideran en la tabla comparative 3.19

7TABLA 35-19

HIDIDFORMN & D& tmA NAZTA “WEST TEXAS™ WiBéer) Cow
DAGD DE EBULLICION) DE 29D° A 325°F LAEA PROLICIR
UNR GASOLINA D€ 92 Ocianes . (S TEL ¥ USANDD
EL METDLO DE INVESTIGACION A.5.7.M. D 908 ).
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L CONTINGA TABLA .19

SOLINOS EN CIRCULACION, Ib/lb a wth AU :
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PROCESOS QUE BHPLEAN LECHO HOVIL

REFORMADO CATALITICO TERMOFOR - ( TCR )
{ SOCO¥Y MOBIL OIL COMPANY INCORPORATION )

APLICACION.~ Es.usado para producir gasolinags de bagjo conte—
nido de agzufre y de alto octano para motores de gviacidn.
C4RG4.~ Las cargas a las unidades TCR generalmente consisten
en hidrocarburos de bgko octano gue ebullen en el rango de -
las gasolinas. Pueden ser procesaedos stocks de alto conteni-
do de aszujre sin pretratemiento.

PRODUCTO.~ Se producen gasolinags de bajo contenido de azujfre
con ur nivel de 100 octgnos sin TEL.

DESCRIPCION.- Bl proceso TCR emplea un lecho de catalizgdor
sintético de cromo-aldmina que circulag mediante un sistema -
de lecho mdvil que incluye un reactor y un horno;asi se prew
veé una reagccidn contifnua con regeneragcidn del catalizador.
Como implica el término “termofor”, el disefio de este siste-
na incorpora muchos de los principios apliéadés en el proce-
so de cracking catalitico termojfor (TCC).

Refiriéndonos al diagrama de la fig. 3.21, la carga de nafta
Jluye hacia abajo a través de un gbsorbedor pera lograr lIa =
recuperacidn deseada de hidrocarburos ligeros.La alimentg——-
cidén es entonces pasada por un cambiador de calor a contra~-—
corriente con el efluente del reqcior y calentada hgsta q~--
proximadamente hasta 900 grad.F y cargada al regctor junto ~
con el gas reciclado calentado.

E1 reactor de TCR contiene un lecho de catalizador compacto
gque se mueve descendentemente y en el centro del cual se g-=
limentaq lg mezcla calentada de nafta y gas reciclado.Los =--
productos de lgs partes superior e inferior del reactor son
combirnqdos(ver la parte:Reactor, llneas abajo),enfriados y -
finalmente condensadosfen un cambiador de calor con agual) y
Jlasheados.

El gas JSlasheado es comprimido y puesto de nuevo en contacto
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cor el condensado primario a alta presidn, después de lo —==
cual e¢s enfgiado y reflasheado.fste gas secundgrio de salida
Jorma la corriente de reciclado mientras que el jflujo restan
te va al absorbedor para recuperar los hidrocarburos ligeros.
£l gas de salida'del absorbedor es envigdo gl sistema de com
bustibles o usado ‘en otros procesos.Bl gas reciclado puede -
ser secado y calentado en el sistema de cambiadores de calor
gntes de -ser recaelentado y alimentado al reactor.

Debido a que una pequeiia cantidadnde polimero de alto punto
de ebullicidn se jformg en la reaccidn, el reformado es redes
tilado. Es corveniente separar el peguefo rendimiento de po-—
I{mero en un sistema de dos torres de redestilado para pro--
ducir reformados ligeros y pesados.

Ademds del reactor,la seccidn catalitica de la unidad TCR —-
consta del horno, del sistema de elevacidn del catalizador,
de un sistema de chagpa de presidn gque alimenta el cataliza--—
dor @l reactor y de depdsitos de glmacenamiento.fl horno es
similar q los dei tipo cangildn usado en TCC y contiene sec—
ciones alternadas de gquemado Yy enfriamiento operando a une
presidn casi atmosférica.los sistemas de elevado pueden ser
de cuaglguier tipo puesto gque las velocidades de circulacidn
del catalizador son bajas( menores a 75 tons/h para unidades
de 20 000 b/d).Las unidades comerciales usaen elevadores tipo
cangildn. '

Puesto que el horro es operado a presidn casi atmosférica y
el reagctor a aproximadamente 175 pslg, se usa un sistema de
presidn para introducir el cataligzador al regqctor, y un rg--—
mal depresurizado para sacarlo de él. £l catalizador de cro
mo~altimina es similar en apariencia al catalizador de craem=—-
cking de Socony usado en las unidades TCC.

£1 95% o mds del azufre de la alimentacidn es convertido en
HBS y puede ser recupergdo del gas reciclado y del de salida.
REACTOR.-B1 reactor para una unided de TCR de 15 000 b/d es
de gproximadamente 11.0 ft de didmetro y opera a una presidn
de 175 psig. La najtavy el gas recicladoe alimentados entran
en el centro del reactor y jfluyen hacia aerribe y abajo, hacica
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las secciones agpropiadas de separado de vabor. Las dos Co===
rrientes dr ‘vagpor gque dejan el reactor son combinaedas antes
de éntrar al sistema de cambiadores de calor.

&1 cotaglizador fluye en el reactor mediante un sistema de =
chapa de presidn.las operaciones de llenado, presurizado, va-
cigdo y depresuriahdo son controladas por un tomador de tiem
po cielico, el cual opera en un ciclo de diez minutos.

K1 catalizador agotado es purgado en ¢l fondo del regctor, y
después es transferido hasta el elevador de cangilones medtan
te el ramgl depresurizado.

Puesto que el coatenido de calor del efluente del reactor es
grande, es esencigl un eficiente sistema de cambiadores de -
calor para el funcionamiento econdmico del proceso. Afortuna
damente el ejfluente del reactor es muy estable y puede inter
cambiar calor directamente, sin previo apagado; esto asegurag
la mixima disponibilidad de calor gl grado de gque el 60% del
calor total removido del efluente del reactor sirve para pre
calentar los materiales de entrada al reactor, y un 10% se =
emplea parae ganerar vapor. )

Para evitar el cragueo térmico en el calentador de nafta, la
temperatura de salida es limitada a 900 grad.F como miximo,
y el horno es disefiado para una alta velocidad de consumo de
calor en los tubos prdéximos a la salida para reducir los e—-
Jectos de la temperatura. .

FLUJO DE CATALIZADUR.~ £1 catalizador es una gel de Cr_0,-41
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que fluye hacia abajo a travds del reactor en un lecho comg=—
pacto mévil. Puesto que el flujo de catalizador es compara=-
tivamente pequeﬁo,(var{a en un rango de 8 a 50 tons/h-por -
unidad, lo cual da rendimientos de mds de 20 000 b/d), puede
ser transportado de lg base del reagctor hasta la parie supe-
rior del regenerador con elevadores de cangilones o conrn otro
tipo adecugdo de elevador. £l regenerador es un horno conven
ciongl tipo multizona termofor,similar en los principios de

operacidn a los de TCC.Este tipo de horrno es muy apropiado m~
para los requerimientos de baja circulacidn de catalizedor -
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del proceso TCR, y no incorpora ninguna nueva caraecteristica
de diseiio. .

41 horno de TCR opera a presidn sustanciglmente gtmosférica.
Un horno paraq una unidad de TCR de 15 000 b/d normalmente se
disefla para quemar unas 2 000 1b/h de cogue;con una circulag-
cidn de catalizador de alrededor de 25 tons/h.La regenerg—-—-—
cidn estd acompafiada en la s etapas severas de quemgdo,de —-
enfriagmiento interetapas. Puesto que el catalizador del TCR
guema rdpidamente, la temperatura promedio de regeneracidn -
se mantiene en el rgngo 800~1000 grad.F, que es agprorimada—-
mente 200 grad.F menor gue la de los horrnos TCC.

CONDICIONES DE OPERACION.- Las vagriables de proceso son:Pre-
sidn, temperatura de reaccidn,espacio velocidad y la relacidn
catalizador-nafta cargada. B1 efecto de estas variables se -
discute enseguida: (1) PRESION.~Las presiones de reaccidn =-
han sido estudiadas en un rango desde la presidn atmosjférica
hasta 500 psig. Cuando el reformado procede para dar un nl-—-—
mero de octanos,resulia que -a bajas presiones el rendimien-
to es mds satisfactorio para gasolinas de 10 1b de PVR, hi=-—
drdgeno y produccidn de cogue.Los datos indican gque el rango
deseable estq entre 200 y 100 psig.fl nivel de presidn den—-
tro de este rango depende de lag alimentacidn y de la fase de
reformado. (2) RELACION DE G4 RECICLADO.~ Las relaciones de
gas reciclqdo mayores de 12 moles de gas por mol de nafita --
hen sido exploradas. 4 medida que lIa relacidn qumenta el co=
que producido disminuye aprecigblemente y el rendimiento de
gasoling se incrementaq ligeramente,mientras que el contenido
de H2 en el gas reciclado permanece constagnte. Bn ung opera-
cidn adiabdtica,el gas reciclado también ayuda en el suminig
tro de calor de reaccidn.las relactones prdcticas de reciclg
do-nafta parccen estar entre 3.0 y 9.0. (3) TEHFERATURA.-Des
pués de gue otras condiciones de proceso son fijadas, la tem
peratura del reactor es la variable principal parae controlar
la severidad del rejformado y el rnimero de octagnos del produc
to.La severidau de lag temperaturq requerida depende de lq ~-
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alimentacidn y puede variar desde 950 grgd.F para stocks fa-
cilmente regformables hasta 1000 grad.F para un stock del ti-
po refractivo para el rejormado hasta un nivel de 100 octa--
nos con 3.0 c.c. de TEL/gal. (4) BSPACIO VELOCIDAD.- Como un
medio de control de la severidad, el espgcio velocidad es ==
intercambiable con' la tempergtura en un rango regulgrmente =
ampliospor ejemplosPueden ser usadas bajas temperaturas con
bajos espacios velocidades para producir el mismo rendimien—~
to en nimero de octanos. Un espacio velocidad de gproximada—
mente 0.70 volimenes de nafta por unidad de volimen de reac—
tor por hora, es satisfactorio para el rango de temperaturas
indicado previamente.(5) RELACION CATALIZADOR-NAFTA CARGADA-
Puede ser variadg en un amplio rango con efectos no marcados
sobre los rendimientos de produclo y su cdlidad; la concen—-
tracidn de coque sobre el catalizador no es excesiva.Debido
a que lg deposicidn de coque con este catalizador es relgti-
vamente baja, es posible operar con muy bajas velocidades de
circuiacidn de catalizador comparadas con las usadas enTCC.
RENDIYIENTOS .- Operaciones tipicas con naftas de destilacidn
directa de 200 a 400 grad.F de rango de ebullicidn, rinden -
90% de gasolina de 10 1b de PVR mieniras que los octanos se
elevan,con TEL, de 63.2 a 96.7.

La tabla 3.80 de la siguiente hoja muesira los datos de ren-
dimientos y produccidn de azujfre cuando se carga una nafta -
craqueada térmicamente al 50%.

OPERACION DEL ABSORBEDOR.-Opera a una presidn de 200 psig y

estd diserigdo para recuperar todos los pentands y componen——
tes mds pesados y alrededor del 90% de los butanos del gas -
de salida. 4unque este arreglo de recuperacidn necesita el -~
reciclado de una pequefia cantidad de C,, a traevés del siste-
mq de reaccidn, se ia establecido que este diseifio es mas eco-
ndmico que un sistema independiente de absorcidn y separado.
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TABLA A-20

DEUDIMIENTSS  COMERCIALES A&l TR

UMA __ COMBINACION A& -
TIPO D€ CARGA iy |I0% seatd | | 60% o6 wws
| Warmn Ae LESTAL Ditecid| ApFrA CenoUenoA
PLOPIEDADES g
Rango ok eby/licor , ¥ 200 - 490 250 - 4 oo
420//8, %,oe.so, 0.22 L. 43
ELDIM ERTDS
l, %l 3.4
Lezoounsd Liges0, % véd, Jé6.2
b ok Octonas (+ 3 cc Tet) 74.0
Azopre, % peso. 0. 03
Reroomaro Peso , % vel, 29.0
tb. b Ocfomas (43 cc TE2) . 99.0
Azapre, % peso A 0.09
Auineeo, % wol. 1.6
Grsnon e RR=10 B od. 736

— e A S e v e e e v
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HIPERFORMING
( U.0.P. OF CALIFORNIZ )

APLICACION.~ Se aplica para mejorar gasolinas de destilagcidn
directa o combinaciones de estas con gasolinas cragueadas pa
rq dar productos que sean estables, libres de nitrdgeno y ==
azufre, con elevado nimero de octanos y &n punto de ebulli--
cidn promedio reducido. Da gltos rendimientos deiliquidos ——
totales.

CARG4.~ La incorporacidn de equipo para la regeneracidn del
caetalizador permite una gran flexibilidaed respecto a las jfluc
tuaciones de caelidad de aelimentagcidn y el nivel de octgros -
deseqgdo;asi,pueden ser cargadas gasolinas con rango de ebulli
cidn de 150 a 400 gradfF.

DESCRIFCION .~ Ver fig.3.23. Bl proceso de Hiperforming es —=
contfnuo y regenerativo, y utiliza la técnica HIPERFLOW parag
manejo de sélidos.fl catalizador es circulado a muy baja ve—
locidad y virtualmente no hay impactos gracias alprincipio -
de elevado hiperflow, que da pérdidas minimas por desgaste.
El1 reactor utiliza un lecho movible de tipo especial de mo~-=
libdgto de cobalto y se eumplea una corriente reciclada de H2
para ayudar a realizar las reacciones catalf{ticas.Bl reactor
incorpora caracteristicas de manejo de sdlidos gque dan un po
sitivo control de mocidn del catalizador en todos los puntos.
£l cqgtalizador se mueve hacia abajo a iravés del regctor por
Jlujo por gragvedad, y el retornado a su parte superior me=e=
diagnte un transportador de masa. Simultdneamente con estqg ==
elevacidn de catqlizador se efectia la regenergcidn en la ==
lineq de elevado.fn unidades de gran capacidad se requieren
altas severidades y puede ser usado un recipiente separqgdo -
para realizar la regenetacidn del catalizador.

La nafta cargada es calentada con el efluente del reactor y
entonces introducida en la parte baja del reagctor.lLa carga —
de nafta vaporizada mezclada con el gas reciclado Jfluye hag~-
cia arriba a contracorriente con el catalizador.Hidrdgeno —-
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caliente adicional es introducido al reactor en algunos pun-
tos de intercalentamiento.la ngfta procesada deja la parte -
superior del regctor como un producto rejfinado y pasa a tra=-
vés de cambiadores de calor para enfriarse. La separacidn --
del gas reciclado y el producto liquido a estabilizarse es -
entonces ejectuadd.

Una combingcidn de gasolina de destilacidn directa y un stock
cragueado pueden ser refinados simultdneamente por Hiperjfor=
ming.En el curso del mejoramiento,el hidrdgeno liberado por
la deshidrogenacidn de naftenos es usade para elimingr gran
des cantidades de azufre, nitrdgeno y oxilgeno presentes en
stocks de baja calidad, y las olefinas son bié¢n saturadas -
sin adicidn de Hé. Este intercagmbio de Hé entre lag gasolina
de destilacidn directa y el stock de baja calidad permite el
rejinado de gasolinag sin produccidn externa de e
Otras reacciones gque ocurren en el Hiperjorming aparte de lgs
mencionagdas sonr:La desiidrociclizacidn de parajinas, que es
la reaccidn principal cuando se procesan alimentgciones parg
finicas.Una cantidad sustancial de hidrocracking de los hi—-
drocarburos de elto peso molecular ocurre junto cor la isome
rizacidn de parafinas y naftenos.

La volatilidad mejorada del producto es ung cargcteristica
de l1a operacidn, lo que incrementa el voldmen potencial de -
carga a la planta de reformade con un qorrespondiente incre-—
mento de produccidn de gasolina para una refineria dada.
CONDICIUNES DE QOPERACION.~ K1 Hiperjforming es reaqlizadp a —--=
niveles de presidn del orden de 400 psig y una tempergtura «
de reagctor de 800 a 900 grad.”.Se recicla Hé y el espacio ve
locidgd se ajusta a las caracteri{sticas particulares de la
alimentacidn gque se procesard.

RENDIHIENTOS.- Procesando gasolina de destilacidn directa -~
del crudo de la cuenca de Los Angeles mds una pegueria canti-
dad de fragmentos destilados a presidn, se obtiene un pro---
ducto dulce (con 0.003% de azujfre comparado con el 0.20-0930
% de azufre en la alimentacidn) y de 96 octanos (con TEL).
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3) TRANSALQUILACION DE ALQUILAROHATICOS Y
4) DESPROPORCIONACION DE TOLUEXO.

Con el paso del tiempo los productores de aqromdticos, y par-
ticularmente aquellos que producen zilenos,han confrontado
el dilema a que conducen las variaciones de la oferta y la
demanda de estos petrogquimicos.
Normalmente se tiene gbundanciq de tolueno para satisfacer
los requerimientos presentes y jfuturos para la produccidn de
benceno y gaselinas, pero no se tienen suficientes xilenos
para satisjfacer los incrementos explosivos en lg produccidn
de orto~ y para-zileno.
‘Por supuesto que el problema puede ser resuelto aumenigndo -
la capacidad de los reformgdores y las existencias de nafta.
Sin embargo el aumento de capacidad en los reformadores pue-—
de también exigir un incremento en la capacidad de extrgc——-
cidn de aqromdticos y de isomerizacidn de zilenos. Kl resul--
tado final serfia un costo de capital muy expandido, qunque asi
el tolueno serfa producido en gragn abundanciag.
En algunas situaciones los produciores pueden comprar xilenos
mezclgdos de otros prouveedores para satisfacer temporglmente
sus reguerimientos y recuperar de los resfduos zilénicos el
orto- y el para-xileno.
Un enfoque mds econdmico al problema de gqumentar la produc—-—
cidn de zilenos serfa convertir lo mas abundante(tolueno y
aromdticos Cgo mds pesados) a xilenos por desproporciong==—-
c¢idén o transalquilacidn. Bl procesc Xilenes Plus de la =~===-
Adtlantic Richfield, ofrece lq flexibilidad para operar aq —=-
contracorriente o separadamente. Ahora,en operaecidn completa
mente comercial, el proceso suminisira una ruta de bagjo cos—
to para incrementar la produccidn de xilenos mediante lg con
versidn de tolueno y aromdticos Cge

DESPROPORCIONACION Y TRANSALQUILACION
{ia desproporcionacidn del tolueno es definida como la conver
sidn de dos moles de tolueno a cantidades gproximadamente —-

equimoleculares de benceno Yy zilenos.;;
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La transalquilacidn de tolueno estd definida como la reqc=-—-—
cidn de toluenc con gromdticos 09+ pafa producir mayores ——=—
cantidaodes de zilenos que las producidags solo por despropor-—
ciongcidn de tolueno.

redricamente, dos moles de toluerno pueden ser desproporcio—-
nados para producir unag mol de benceno y una mol de zxilenos,
(fig. 3.84). La reaccidn se puede considerar como via trans-
Jerencia de un grupo metil de una a oira molécula de tolueno
La reaccidn de desproporcionacidn de tolueno difiere de lg ~
hidrodealquilacidn de tolueno en gue hay peguefias pérdidas -
de producto I{quido debido g la demetanacidn. Ldgicamente --
que si el tolueno puede ser desproporcionadoc a bencenro y —-
xilenos como ya se ilusird,entonces podria también ser posi-
ble producir grandes cantidades de xilenos reaccionando to--
lueno con aromdticos 09 o mgs pesados ricos en metilos, como

el trimetilbenceno mostrgqdo en la JSig. 3.24.

CHs C4s
0 DESPROPORCIONACION
e

+ 0
CH» ™

/) CHls

CH3
724 ok
@ + 4e @ RISHLOUILACIOH,
\ eds - CHs

FIG. 324 D005 REACCIONES PARA OBTENER  XILEADS

4

<:Un proceso con .a jflexibilidad para desproporcionar o trans-
alguilar tolueno ojrecerfa numerosas ventajas para los pro--
ductores de aromdticos purog;Por ejemplo, cuando hay demanda
de benceno y los precios de este son altos,la operacidn de =
" desproporcionacidn de tolueno serfa realizada para obiener -
més benceno que zilenos.Por otro lado,cugndo los precios del
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benceno son bagjos y la demanda de orto- y para~xrileno es aql-
ta, el productor conduciriq la reaccidn de transalquilacidn
de tolueno para favorecer la produccidn de zilenos sobre CSHB.
KL PROCESO.-La 4tlantic Richjfield realiza el reformagdo, lg =
extraccidn de aromdticos y las opergciones de isomerizacidn
de xilenos para la*produccidn de etilbenceno, orto-zileno y
para-xileno de manera tal gque elev8 su produccidn econdmica=
ménte para satisfacer plenamente los requerimientos de ven—-
tas futuras.

Puesto que'el tolueno estuvo en abundante oferta, el mejora-
miento del tolueno via desproporcionacidn o transalquilgecidn
Jué una seleccidn 1dgica.la Adtlantic Richfield arrqncd el -—-
proceso en 1968 cuya caracteristica mds atrgctivg es su fle-

Tibilidad para conducir la. desproporgioracidn o 0 lIag transgl--
quilacidn; no se requiere H, en ningunag parte del proceso ya
sea arranque,operacidan continua o regeneracidén catalitica.
4sf los costos de purificacidn y compresidn del Hé,los cug-=-—
les son necesarios para la hidrodealquilacidn de tolueno, son
elimingdos. Otra venteja del procesc *zilenes plus” es que =
produce de 95 a 97% en voliumen de rendimiento de producto --
1lguido,en contraste con la hidrodealquilacidn donde el ren-
dimiento se limita al 88% en volimen debido a la pérdide de
un grupo metil del toluero.

E1 proceso "zilenes plus” usa un catalizador de metal no pre

czoso, nuy estable y de bajo costo Otra caracteristica del -

proceso es que el tolueno practzcamente ro es convertido a -

etilbenceno durante la reaccidn.

T{picamente, los. aromdticos. 0 _producidos del tolueno viag el

proceso ¥rilenes plus” tiene 1a siguiente dzstrzbuczon de -
' i = 24 y:
La alta concentraczon de orto- y para-leeno en los leenos

np-leeno:; 26

mexclados ayuda a su facil Y econdmica separaczdn.

£l esquema bdsico de procesamiento involucrado en el comple-
Jo de la Atlantic Richfield se muestra en Ig fig. 3.25, don-
de puede verse g la unidad de “zxilenes plus”.Fsta puede ope-

rarse conjuntemente con la unidad de isomerizacidn de xile--
nag
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nos, permitiendo que-los aromdaticos 09 o mds pesados usados
como alimentacidn para el transalquilado de tolueno durante
los periddos en que se desee incrementar la produccidn de xi
Jenos. Por otro lgdo, cuando se desea la mdxima produccidn -
de benceno, los arométicqs 09 o mds pesados pueden ser agpar-
tados para gasolina y usar solamente el desproporcionado de
tolueno para benceno y xilenos.

TWVERSION REDUCIDA.- La fig. 3.26 y la tabla 3.81 resumen el
capital inicial invertido y muesiran el producto de una plan
ta de reformado tipico y recuperacidn de aromdticos gue pro-
cesa 20 500 b/d de nafta paera producir 1090 b/a de _benceno,
3330 b/a de tolueno, 2680 b/d de xilemos, 1400 b/d de aromd-
ticos 09 Y otros productos relaczonados e

El cgpital inicial invertido *en sitio” para esta operacidn,
como muestra ifa tabla 3.21 en laq columna 4,es de $ 8100 000
(@) teniendo en cuenta la suposicidn de gue las proyecciones
de ventas requieren gue lg produccidn de xzilenos pueda ser -
SaSe WuliGdd Y 24U UE DLRCENO pueuy Ser incrementqeda en apro-
rimadamente 200 b/d.

Porg satisfacer los reguerimientos de la expansidn de aroma-
ticos arriba sefialada,el proceso “xilernes plus” jfue instala-
do como muestra la fig. 3.27, de modo gue 1280 b/d de tolueno

(§)Las cantidades de la taebla 3.21 son de 1968.Ko se ha hecho
ninguna correccign mediante indice inflacionario. 1/41‘ [4 [aé/a.
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y 1400 b/d de Cy aromgticos seriagn alimentados al reactor -

“yilenes plus”; el rendimiento, por Ultimo es de 4920 b/d de
xilenos mezclados y 1330 b/d de benceno. '

La tabla 3.21 columna B muestra gque el incremento de los cog
tos para esta expansidn en la produccidn de xilenos y bence-
no serfa de § 1 900 000. 4si, la inversidn total para la —--—
planta modificada'como muyestra lag fig. 3.27 seria de —~—me——
¢ 10 000 000, Los $1.9 millones de inversidn adicional in--
cluyen el costo para una unidad “xrilenes plus® y la capaci--—
dad requer{Za de fraccionamiento para su integracidn con las
operaciones existentes en la planta de aromdticos.

Si el incremento en la cagpacidad de xilenos y benceno fuera

satisfecho mediante el qumento de capacidad del reformador y
de qromaticos, junto con los aumentos necesarios en la capa-
cidad de destilacidn,el incremento de la inversidn seriqg de

# 7.1 millones y la inversidn total de la planta seria de --
$ 15.2 miliones como muestra la columna C de lag tebla 3.21.

Bn esta situacidn pgrticular lag instalacidn del proceso *zi-
lenes plus” parece satisfacer los requerimientos expandidos

de aromdticos reduciendo considergblemente el capital inver-
tido.

COsT08 TIPICOGS.~ Puesto que el proceso "xilenes plus” tiene

mucha flexibilidad,las opefaciones pueden ser veriadas dia a
dia para ajustarse a los cambios en la alimentacidn y a las

variagciones de la demgnda en el mercado para benceno y xile-
nos. Los casos 1,2 y 3 (tabla 3.22) muestran los costos ti-
picos de operacidn e inversidn para instalaciones construi--
das pecientemente disefladas para producir berceno y xilenos

gn variags relgciones de volimen.

CASO 1 : DESPROPORCIONACION
#ste es un ejemplo tipico del tipo de operacidn gque la ——---
dtlantic Richfield regliza cuando solo el tolueno es despro-

porcionagdo a benceno y zilenos(aqui los aromdticos Cy no son
aiimentaedos al reactor “zilenes plus®).Esta operacidn es re-
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sumida en la fig. 3.28 y en la tabla 3.228.

£l capital incluye el costo del reactor,estagbiliszador, torres
de benceno y tolueno, asf{ como los costos de instelacidn, tu-
beria, instrumentacidn, etc., y permiso para disefo,ingenie=
rfe y honorarios de contratistas. La inversidn fuerg de si--—
tio, tal como tangueria,servicios dd regeneracidn,etc., no --
estdn incluidos. )

CASOS 2 Y 3: TRANSALQUILACION CON AROLATICOS Cq

Los casos 2 y 3 resumidos en lg tabla 3.22 y la fig. 3.29, -
muestran cdmo el proceso “xilenes plus” de ig Atlantic Rich-~
field opera cuando son usades los aromdéticos 09 {(ricos en —-
trimetilbenceno producidos como subproducto de una operacidn
de xilernos) como alimentacidn para sustituir el tolueno por
zxilenos y benceno.

En el caso 2 1la unidad es operada para convertir 2000 b/d de
tolueno y 1000 b/d de aromdticos 09 a 2505 b/d de zilenos y
375 b/d de benceno. En el caso 3 son procesados iguales can-
tidades de tolueno y aromdticos Cg para producir 3490 b/d de
xilenos y 345 b/d de benceno.

Los costos de inversidn para los casos & y 3 son para todo -
el equipo necesario en sitio,que incluye reactor,estabiliza~
dor y las torres de benceno, tolueno y xilenos.También estdn
incluidos los costos de iénstalacidn, tuberfa,instrumentag----
cidn, etc., y los permisos para disefio,ingenieriq y honora—-
rios de contratistas. Vo se incluye la inversidn fuera de —-
sitio (tanquerfa,servicios de regenerecidn, etc.).

Bl proceso *zilenes plus® ofrece mds flexibilidad en el di==
sefio y operacidn que lo que puede captarse en el estudio de
los dos casos anteriores. De hecho, la reaccidn de despropor
ciongcidn de tolueno puede realizarse bajo condiciones seve-
ras, (tales cordiciones promueven mis la dealquilacidn térmi-
ca del tolueno incrementdndose graendemente la relacidn bencg
no/xilenos en el producto final.

Por otra parte, pueden usarse mayores relaciones de Arqmdti-
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cos 09¢/ tolueno en la alimentacidn que las ilustradas en --
los casos antedichos, de modo gue el producto final contiene
una relacidn xilenos/benceno de 20/1 o mayor.

También se menciond gue una variedad de aromdticos Cgy o mds
pesados puede ser usada para conducir lags reagcciones de —=——=
transalquilacidn aé tolueno. Los eromaticos Cg, producidos
como subproducto durante lg opergcidn de isomerizacidn de =~
xilenos son lbs gque se prefieren puesto que son ricos en aro
ndticos metilsustituidos. Igualmente, los aromatzcos 09+ pro
ducidos por reformado son también dtiles.

Si los aromdticos 09+ estdn altamente sustituidos con grupos
etil, entonces se formard dlgo de etilbenceno ademds de orto,
meta- y para—xiieno. La cantidad de etilbenceno producida es
unag funcidn de la concentracidn de aromdticos etilsustituidos
en 1lg aqlimentacidn de 09+'.

Cuando la alimentacidn de 09+ estd entergmente compuesta de
trimetilbencenos y tetrametilbencenos, entonces los xilenos
producidos estardn libres de etilbenceno.
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HAS SOBiE LA TRANSALQUILACION
( TOYO RAYON CO&LPANY, LTD.)

AFiICACIOK.~ EBs un proceso para la transalquilacidn de gl---

quilarométicos -— tipicamente tolueno y/o aromdticos 09, -
particularmente trimetilbencenos —- para producir benceno y
rilenos.:Las reqcciones tipicas son:
s CHs
i: (:) "l
T Ain
/“* R
els ehs eHs
@‘(‘”é) — 2 CHs
CLUEND  TRUETI R AL, Nirepl

Tratagy \L,\:,\@ m L BI0

eH 3 ‘ e ”3 et '3
“ (e 4’)2 PU— "“/5 + (e //3)3
5 Yitenns VAREYISLS

FI6. 330 m:c/o/z/fs TIPICAS DF T2ANSAL&W/LACION

DESCRIPCION.- Bl diaqgrama de flujo para la transalgquilacidn

se muestra en La Jig. 3.31. B1 reactor tiene un lecho de ca-
talizador fijo, sencillo y adiabdtico.Bste sistema de cata—-
lizador permite una alta conversidn por paso, tiene qctivi-—-
dad estabie,es totaimente reyenerable y su vida es de aproxi
madamente 18 meses de duracidn. Con una operacidn optimizada
la selectividad global es del 97% de la tedrica y es fdcil—-—~
mente alcanzable con un consumo de hidrdgeno menor g los ——-
4 Kg/1000 Ky de alimentacidn fresca, (830 5CF/B de alimentacn)
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Las caracteristicags del proceso son¢ (1) La relacida molar -
del producto de xileno a benceno es agjustable desde 0.70 has
ta mds de 10.0 mediante la variacidn de la composicidn de la
alimentagcidn.(2) Las condiciones de operqcidn son mucho mds
ligeras que en un proceso de hidrédealquilacidn convencional.
La inversidn y los servicios regqueridos son moderados.(3) £1
consumo de hidrdgeno es muy bajo.(4) Los productos estdn —--—
prdcticamente libres de no aeromdticos.

ECONOHIA.- Ver tabla 3.23 que estd calculada en base a:

100 000 tons. métricas/afio de tolueno alimentadoj;un pago de
$ 2 000 000 por localizar la planta en Japdn menos ingenierig
y derechos por regalias;una relacidn de produccidn de xile-—
nos/benceno = 1.0 (con reciclado de Cé’s) por cada 1000 Kg -
de tolueno alimentado.

TABLA 325
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5) ISOMERIZACION

Dentro de los procesos de obtencidn de zilenos la isomerigg-
cidn ocupa un lugar preponderante en cuanto a la produccidn
del isdmero parae-.Normaelmente el proceso de isomerizacidn es
td conectado con el de cristalizacidn pues aquel se alimenta
con el filirado précedente de la separagcidn de cristales de
para-xileno. Primeramente el metg~xileno y el orto-xileno —-
son isomerizados para dar ung mezcla de los tres isdmeros =—-
esencialmente en eguilibrio. En algunos casos el orto-zileno
puede ser el principal producto junto cor el para-xileno, si
es asf, el orto-isdémero se recupera por destilacidn y el me=
ta-rileno constituye el componente principal de la alimenta-
cidn al proceso de isomerizacidn.
gizos procesos de isomerigzacidn son operaciones en fase vapor
4 temperaturas de 700 g 950 grad.F bajo presidn arriba de la
atmosférica y son reaglizadas en presenciag de Hé. Estas pueden
ser clagsificadas asi:(1)Proceso catalf{tico cor metel noble y
(2) proceso cataditico con metal no noble.Por otro lado pue-
de hacerse ung clasificacidn de tipo comerciql gque incluye -
al ISOFORHING y ql OCTAFINING.4lgunas caracteristicas de es—
tos procesos son:
ISOFORKING.-Ver fig. 3.32.Como para cualquier caso de proce-
sos cgtaliticos las caracteristicas principales del proceso
se derivan de lgs del catalizador que empleq, asi, empezgre--
mos por decir gue el catalizador es un metaql no noble, barato,
gue da altos rendimientos de para-xileno a partir de alimen-—
taciones ricas en orto-isdmero que es el mds dijicil de con-
vertir, que no convierie el etilbenceno pero tampoco se en—-
venena con €1, es muy activo y se regenera despuds de un qfio
de operacidn, la regeneracidn se regliza bajo condiciones —-
suaves. &n la fig. 3.33 se muestra una grafica comparatliva
del mantenimiento de la actividad de los catalizadores de --
metgl de Isoforming(no noble) y noble para una alimentacidn
de 85% de o~zxileno y 15% de etilbenceno. Véase que el valor

de Kx+ se mantuvo en aproximadamente £3%. En el equilibrio
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se tiene qlrededor de £4% de p-xileno.

Por otro lado, produce muy pocos hidrocarburos no aromdticos
y muy poco gas, (ver fig. 3.34).

Las condiciones de operacidn preferidgs para el isojorming -
son: 700-850 grad.F;200~500 psig; 0.50-3.0 V/k/V y de 3/1 a
8/1 de relacidn molar de Hé/alimentacidn.

En lq fig., 3.32 puede verse gl isojorming conectado al isofi
ring, gue no es otra cosa que el proceso de cristalizacidn a
contrgcorriente por etapas para la separacidn y purificaecidn

de p-xileno a partir de una mezcla de isdmeros.) = . /
. : . vl

OCTAFINING.- Emplea un catalizador de metal noble.Generqlm—-
mente los catalizadores de este tipo tienen un buen poten=—-
cial de hidrogenacidn/deshidrogenecidn, y como consecuencia

la temperature de reaccidn puede ser mantenida a alrededor -
de 800-950 grgd.F para evitar la hidrogenacidn excesivag de =
aromdticos., Lag isomerizacidn de etilbenceno a xilenos ha si-
do postulada como dependiente de los intermediarios hidroge-
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ngdos. &n la tabla 3.24 se dan datos para el proceso de octg
finado en los que se observa un alto grado de isomerizacidn

de etilbenceno g xilenos. KEsto puede ser relaciongdo con lo

postulado sobre la formgcidn de intermediarios hidrogenados

parae la isomerizacidn de etilbenceno.

&n la Jig. 3.35 se muestra el diagrama de flujo de proceso -

del Octa]znlng . I -
B0 WTE AT IMIENTO DE Wl ALTILLOAD fel LITALIZAY ‘ 74 3-33
RN S S .  Couoneacion e LA
- CJCATALLLARDD BE o ..
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E_WMETAL NDhu‘.' : i
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T RO | unA ALMENTACION
"% P4 % WX 40X ! L€ 85% 86 O-XiLEMD
" {.15% DE ETIL -
BENLEND.
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D

[ §F 1SOTOUING s

L b

716 334 COAIMIM'/MI DEL 2eNDIMIENTD OE GRS Y
W0 AOMATICOS PAZA CATALIZADOEES DE METAL WOBLE
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IV.~ FACTORES LIMITANTES DE LOS PROCESOS -

Un factor limitante para ur proceso dado es una caracteristi
ca cualesquiera cuyo efecto sobre la eficiencia,estabilidad,
Jflezibilidad de operacidn y demds asﬁectos tecnolﬁinOs y e-
condmicos sea negativo. También le llamagremos "cuello de bo-
tella”, )

Cada uno de los factores limitantes se localizd en base a la
comparacidn hecha en el capftulo III, dejdndose parg el fi-
nal lo reladtivo a la economfag de los procesos (de obtencidn)

Iniciaglmente se hard un andlisis comparativo de las caractes
risticas de los procesos de lecho fijo respecto a los proce=-
sos de lecho fluidizado(Hidroforming fluido) y q los de le=-
cho mdvil descendente(TCR e Hiperforming).Posteriormente se
hace un andlisis similar de proceso g proceso teniendo en =-
cuenta que sean del mismo tipo de lecho.

BSTUDIU COAPARATIVO DE LAS VENTAJAS Y DE LOS FACTORES LIMI--
TANTES DE LOS PROCESOS:

DE LECHO FIJO

CARGA.- (1) Precisa de un pretratamiento.para evitaer el enve-
nenamiento del catalizador por los altos niveles de aqzufre -
presentes.(2) Su naturaleza ha de ser nafiénica en la mayo—-
ria de los casos, lo que hace necesario el prejraccionamien-
to. Los procesos que caen dentro de estas especificaciones -
son:Ciclbversidn,Platjbrming,Catfbrming,Houdriforming,Power—
Jorming, Rexforming e Iso~plus Houdriforming.Solo el Ultra---
Jorming y en menor grado el SBK presentan caracteristicas es
peciales que les hace diferentes tales como una regeneracidn
ciclica gue permite niveles mds altos de azufre y un catali-
zador cuya actividad y selectividad son altas tanto para la
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deshidrogenacidn de najftenos como para la deshidrocicliza~~-
cidn de parafings.

Un caso gque por representativo cabe mencionar es el de los =
procesos Platforming y Rexjforming; ambos procesos son de lag
U.0.P, Co. y aunque emplean exactamente el mismo catalizador
el Rexforming obtiene rendinmientos de aromdticos mucho mds e
Jevados gque el FPlatforming a partir de naftas netamenite pa--
rafinicas.

SECCION DE REACCION.- (1) Debido a gue se reguieren gltos ni
veles de conversidn se usagn por lo general dos o mds reacte—
res en serie con hornos de calentamiento qntes de cada reac=
tor.(2) B1 uso de varios reactores hace gque sea necesqrio =--
contar con mayores espacios.(3) Se requieren condiciones de
operacidn que normalmente vgrian de moderadas a severas.
SECCION DE BEGENERACION.- (1) Esta puede no existir en un pra
ceso, lo que ocasiona el paro jforzoso durante el cambio de ~
catalizagdor.(2) Si existe, sucede gque independientemente del
tipo que sea (ci{clice u ocasional),se retira un reactor parae
su regenergdo mientras los restantes trabagjan. (3) Su conti-
nuidad puede verse afectada cuando hay que cambiar el catall
zador, .

CATALIZADOR.- (1) Puesto que estd en lecho fijo, el carbdn -
depositado, aunque no lo enveneng st lo obstruye, disminuyen
do su actividad y por ende su efectividad. Contiene platino -~
por lo tagnto es caro. .

NOT4.~ Véase que no se agnalizaron la seccidn de tratamiento
del rejformado ni lo referente a producto y rendimientos =--
porgue en todos los tipos de procesos son muy similares. For
otro lado, para hacer un andlisis de estos temas, habria que
considerar su dependencia de la naturaleza de la carga y 1as
condiciones de operacidn. Para no incluir estos tres temags -
se partid de la base de lg similitud de las secciones de irg
tamiento del reformado en todos los procesos y de la compara
bilidad de los productos y rendimientos obtenidos a partir -
de un nitmero dedo de tipos de carga.
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DE LECHO FLUIDIZADO
(HIDROFORIING FLUIDO)

CARGA.~ (1) ¥o precisa de pretratamiento pues aungue los ni-
veles de azujfre sean altos el paso de catalizador a trqvés -
del reqctor puede regularée para evitar su envenenanmiento o
una consideraeble disminucidn de su efectividad.(2) La natu--—
raleza de ia carga puede ir de paraffnica a nafténica, 1o o=
gue elimina la necesidad de prefraccionamiento.

SECCION DE REACCION.-. (1) Con un solo reactor se pueden lo—-
grar los altos niveles de conversidn alcunzados con los reac
tores de lecho fijo en serie.(2) Se eliminan los hornos que
calientan la nafta antes de entragqr a los reactores excepto -
el locqlizado antes del primer reactor, de jforma tal que el
calor necesario para contrgrrestar el efecto endotérmico de
lg reaccidn de reformado se suministrq medignte las dijferen-
tes corrientes que llegan al reactor.(3) El uso de un solo -
reagctor disminuye el espacio reguerido para la seccidn de =--
reaccidn.(4) Lags condiciones de operacidn van de bajas a mo~
deradas. ]

SECCION DE REGENERACION.- (1) E1 sistema de regeneracidn cae
dentro del tipo SEF4R4D0, lo que indica que la operacidn de
reformgqdo no se interrumpe ni disminuye al estgr regeneragndo
(2) Su continuidagd es total pues no se llega al paro forzoso
cuando haya que retirar el catalizador deteriorado.
CATALIZADOR.~(1) FPor estqr en movimiento debe reunir carac——
teristicas de alta resistencia al desgaste o deterioro por -
Jriccidén o impacto, lo que aqumenta su precio; no obstante es

es mds barato que el que contiene platino.
DE LECHO MOVIL DESCENDENTE
( TCR B HIPERFORMING ==—~)

CARGA.~ (1)WHormalmente no se requiere pretraqtamiento pues la
circulacidn del caqtaelizador a través del reactor es regulg~-

ble, lo que permite cargas con cualquier nivel de azujfre u
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otros contgminantes.(2) La naturaleza de la carga si es im--
portante pues aungue los catalizadores empleados  =~===—====
Cr203/41203 y 002(H004)3 si promuevan principalmeﬁte la for-
macidn de aromdticos, el %vol. de estos Vg de 33 a 45 parag -
cargas diversas.Para elevar estos porcentajes s se requie-~
ren cargas nafténicas. Por otro lado, la calidad de la carga
o contenido de contaminantes puede fluctuar ampliamente, cua~-
lesquiera que sea su naturaleza.

SECCION DB RBACCION.,- (1) Se obtienen muy buenos resultgdos
con un solo reactor de caracterfsticas especiales para ung -
ampli{sima veriedad de cargas.(2) E1 uso de un- solo reactor -
eliming los hornos recalentadores y el calor se suministrqg -
medignte precalentamiento de la carga,la cbrriente de cagta=--
lizador regenerado y el Hg reciclado.Cada proceso 1o hace —-
empleando técnicas especlficas.Ademds se requiere menos es~-
pacto.(3) Las condiciones de operacidn van de bajas a mode~-
radas.So0lo cuando se manejan altas capacidades estas son se~
veras, ademdés de que la regeneracidn ocuparfa una seccidn —-
aparte. )

SECCION DE REGENERACION.~ (1)Para capacidades que no sean =-
muy elevadas el sistema de regeneracidn funciona separada-—=—
mente del reactor, es decir,noc hay gue parar la operacidn pa
ra regenerar el catelizador.Las técnicas de regenergcidn y -
elevacidn del catalizador son particulares de cada procesoc.
(2) La continuidad del proceso estard en funcidn de si flexi
bilidad para retirgr el cataligzador deteriorado.
CATALIZADOR .- (1) El catalizador del proceso TCR ha de ser -
de caracteristicas tales gque permitgn el descenso por grave-
dad y/o mediante un sistema de chapa de presidn(son pequenas
esferas) y que a la vea presenten resistencia ql desgaste —-
por friccidn o impacto.

El catalizador del Hiperforming varia en la forma y el la —=—
composiéidn respecto el del TCR, pero por circulaer en forma
similar(aunque con técnica diferente) debe presentar caragcte
risticas ffsicas»similares de manejo, aungue bien podria no

necesitaerlas dada lg mejor técnica de manejo de sdlidos que

emplea.
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FACTORES LIMITANTES DE LOS PROCESOS REPRESENTATIVOS.

Enseguida se enlistardn los factores limitantes o cuellos de
botella considerados como mds importantes, de cada uno de =-
los procesos agrupados por el tipo de lecho que empleagn.
Para la bisqueda de dichos factores limitantes se tomd en —--
cuenta:(I) Tipo de carga.(II) Pretratamniento.(III)Seccidn de
reaccidn.(IV) Catalizador.(V) Seccidn de regeneracidn.(VI) -
Tratamiento del reformado o estabilizacidn.(VII) Producto:Cg
lidad y rendimiento y (VIII) Varigbles y condiciones de ope-
racidn, '

(I) PROCESOS DE REFQRMADO CATALITICQO DE LECHO FIJO:

§olo se hace la presentacidn de los cuellos de botella de —-
los procesos considerados como representativos en el refor--~
mado catalftico; los que no caigan dentro de esita denomina=-
cidn se agrupan alrededor del proceso elegido para dar la =-
explicacidn.

CICLOVERSION

Por ser el primer proceso comercial de reformado catalitico
se dan, aparte de los juctofes limitantes encontrados, algu--
nas explicaciones adicionales.

TIPO DE CA4RG4.~Para producir zilenos, (BIX), ha de ser de ti-
po najfténica.

PRETEATANIENTO .~ S 1o requiere para eliminar aszufre y otros
contaminantes. )

SEGCCION DE REACCION.- Se trabaja con un solo reactor y el e-
Jecto endotérmico se coatrarresta solo con el precalentamien
to antes de la entrada al reactor en operacidn,lo gue afecta
directamente lg capagcidad y la calidad de la produccidn.
CATALIZADOR.- Es aldmina naturael y requiere poca preparacion
lo gue bagja su costo. Esto puede ser unag ventaja mal entendi
da st se toma en cuenta gque produce rejformados ya estebili—-—
zados de solo 52.2 a 68 octanos sin TEL, que aumentan a 73.3
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y 83.3 octanos con 3.0 c.c. de TEL/gal.ddemds es suceptible
de envenengmiento por lgq presencia de azufre y otros conrtg—=—
minagntes, esto es lo gue hace necesario el pretrataniento.Su
duracidn es de 50 000 a 100000 bgrriles por tonelada.
SECCION DE.REGENERACION.- Uno de los dos reactores del proce
so de Cicloversidn se regenera mientras que el otro estd en
operacidn. La regenergcidn de efectiia inyectdndole vapor so-
brecglentado megclado con aire gue quema el carbdén deposita-
do sobre el catalizador.El egquipo necesario puede apreciarse
en la fig. 3.11.

KSTABILIZACION.~ La estabilizacidn del rejformado se logra re
moviendo una jfraccidn ligera,otre pesade o ambas.Consta de -
dos columnags,una fraccionadora gue elimina los fondos y otra
estabilizadora.¥ormalmente,el equipo de esta seccidn es de -
disefio. convencionagl, es decir, se disefig de acuerdo a las neg
cesidgdes especlficas del proceso que se trate.Nditese gue no
hay tangue separador 1f{guido-gas.

PRODUCTO.- En la tabla 3.3 se advierte que para una varigcidn
de 99 grad.F en la temperatura de entrada ol reactor,{a espg
cio velocidad constante e igugl a 1.0 y presidn constante i-
gual a 500 psig), se obtienen rendimientos de rejformado debu
tanizado respecto a la carga, de 95.6% en volidmen a 875 grad.
F y de 88.7% en voldmen a 974 grad.F.En lg misma tabla se —-
dan las caragcteristicas de calidau de ambos productos obte--—
nidos. .

VARIABLES Y CONDICIONES DE OPERACIGN.-~ Las principales vg-~-
riables de procesc son: Temperatura, presidn y espacio velo-
cidad. Las altas temperaturags incrementan el grado de conver
sidn.Las bajas presiones incrementan la olejfinidad de la ga-
soling obtenida, lo que eleva el nivel de ocyanos del produc
to. Incrementqndo el espacio veloctdad a presidn y temperg—-—
turg constantes disminuye el grado de conversidn.,
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L .\
@’Nmm \ Bn la figura 4.1 se muestra
gréficamente y de forma gene
ralizada la relacidn de las

varigbles de proceso mencio=

Octans

nadas li{neas arriba.

EWP. , PRESION ,ESP\EL.

716 4-1 £recio 26 108 vRZIABIES DE O FAl. JiFts
A COMVERSIDLD ¥V L OCIALAIE.
PLATFORKING

Este proceso marcd el inicio del avance tecnoldgico en los -
procesos de reformado catelftico de lecho [fijo pues aunque -
involucra algunas linitaciones, es notable la eliminacidn de
otras muy importantes que hicieron del Platforming el proce=-
50 a seguir.Veamos sus limitgciones y algo de informacidn a~-
dicional.

TIPU DE C4RG4.- Para producir xilenos, (BTX), ha de ser de ==
raturgleza nafténica.

PREIRATAZIENTO .~ S{ 1o requiere. Normalmente este se da me—-—
dignte el proceso de Unijfining, que se acopla perfectagmente
ql diserio del Platjorming.

SECCION DE REACCION.- Se trabaja con tres o mds reagctores en
serie y el efecto endotérmico del reformado se contrarrestg
con calentagmiento previo a lag entrada de cada reactor.Bsto -
eleva la capecided y la calidad de la produccidn.
CATALIZADOR.~ Es Pt/41,05 y su costo(en 1952) se estimd en
10 centqvos ddlar por barril alimentado. Su duracidn varfa -
de 12.9 a 50.3 barriles por libra de catalizador. Su selecti
vidad es marcadamente glta para la deshidregenacidn de naf—-—
tenos y la deshidrocicligacidn de parafinas.

SECCION DE REGENERACION.-~ No tiene.

ESTABILIZACION.- En esta seccidn se incluye un separador 1i-
quido-gas y es de aqui de donde nace une nueva variagble de -
proceso: La Velocidad de feciclado de Gas Hg.Ademés del sepa
rador estd la columna estabilizadora,un compresor para reci-
clar el Hé y un estabilizador para el Hé.

FRODUCTO.-En 1lq tabla 3.5 pueden verse los datos de rendimien
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to y calidad de productos para unae mismag carga a condiciones
de operacidn leves(platformado 1),moderadas(platformado 2) y
severags({platformado 3).Vea como al agumentar la severidad qu-
menta también el octangje( o contenido de aromdticos) de los
productos obtenidos disminuyendo el rendimiento,

VARIABLES Y CONDICIONES DE QPERACION.~ Las variables son:Tem
peraturag, presidn, espacio velocidad y velocidad de reciclado
de HQ. Bn lgs tablas-de la 4.1 a la 4.4 se puede ver el efec
to de lIas variables sobre rendimiento y calidad .lLos efectos
de presidn y temperaturq se estudiagron sobre una nafia de --

destilgeidn directa con IBP=350 grad.F extraida de unag mezcla
de crudos parajfinico y najténico.Los efectos del espacio velo

cidad sobre una mid-continent con rango de 230 a 395 grad.?.

TABLA 4l — EFECTO 26 LA TEMAERATVEA
£O2EIDA Mo — o cALGA L 2 3
Tewnenprons Poon. e Cr. (°F ) - 473 93 §73
Nﬂo b€ C4 +LIQ , (% vo.0e oaan) /a’vf_ Yo - %8 95.0

. , 6.0 6.7 4.3
OCTANCS SiN TEL. (7 ) éo.9y é1.5 740 0.5
ACTAND S ol 3¢C pe7et (7-4) .2 95.0 28.0 92.5
beranos (F2) siw 7€l é0.7 650 . 70-0 75.5
BCTANOY (F2) Cow 3¢c. 26 TeL. oo 20 £0 fo
% e ALomATICON £l el Fadicid .9 /9 27 a5
% rueieh 06 22F 3/ 34 36 4/

4

703
9/.6
N4
£9.0
74.5
12,0
9/.5
45

%

Poosuccioh oe ArddsenoEsfibl) — — /66 318 410  4éé

TABLA 49 - L/ECID 06 LA PPESION DE OPELACION

COLRIDA Mo — CARGA | 2 3
Aesion) (75/8) — 500 700 900
Lewpinio. (4 iot.06 consn) s
L4 + PATFOLMADL — 92.¢ 92.9 93,2
s 4 FLATFCEMNO — §6.5 $6./ §3.5
PLATHCRMALD € 10 Lb.pe RVP. - 97.3 9¢.4 924
&b, ¢ Ocraniey st Prarreo. 26 10Lb "
(F¢) s rel : 0.6 454 §4.1 74.3
(F1) + 3ec se7eL. 52.8 95.2 94.3 94.9
% 0e HROMS. £n 8452 4 LA CUoGA) . 7.1 339 47.9 454
o haeipn e 241°F + Peeoions o /2,7 /8.9 22:1

Peoorecisn se Ky cF/ bb/ — 1Y 488. 247
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TRABLA 43_ Erecro H68L ESPMCIO VELOTBAD- co1.. ')

PedesA  Mo. chreén 1 2 3 4
L. 4.5 (Esmann \[f_m(-_\mQ _ 4.9 3.9 3.0 /.9
La + Levoiwen o, (% ) — 95.6 95.4 95.] 9./
2.V. P, — 45 52 éd -9
Oeranol 7 (sin 7et). 85 0 74 Te5 2

OCTANBN 7-f con 3o 0e TEL., J95 86 {9 .5 95
% e Aosah riens eni ec Fooo. 7 37 39 395 4/
% neeitn o6 212 4 Feeoins -— £.3 /135 X 24
Feomeccicio 0e He (€7 7 /4bl) — 495 4% 470 40

TASLA 44 - mmmmmmm 5"

Levesn M. LALER 3
crsu. Es?mm\]emc\m) - 2 -0 3. 0 4.0
Ca + Lewoimien , (% vt ) — 9/.8 93.9 ?5.1
2.V 0. - /2. - /0. 6.9
Ocranes 4 S TeL. 35 ¢ &/ 76

Dermios F-1 con 3ee o672 395 95 23 70

% ge AeomArieos e eL Peovilcn. 7 43 40,5 3

% reeisn se 2427 + Pebtyons — %2 = 45 /7

NOT4.~ Cabe explicar gue después de la seccidn de estabilizg
cidn se emplea el proceso UDEX de extraccidn por solventes =
que permite separar la fraccidn gromdtica(BTX) con un 25% de
rilenos de los cuales se recupera alrededor del 80%.

PLATFORMING =~ REXFORMING

dmbos procesos son de la U.0.P. Co. y el Rexjforming no es o~

tra cosa gque un Platforming modificado.

Si comparamos los procesos en cuanto a sus factores limitan-

tes veremos que la diferencia bdsica se locgliza en los ti--

pos de nafta que uno y otro pueden procesari:kl pretraqtamiento
para eliminar azufre y otros contaminantes, la seccidn de we -

reaccidn, el catalizador,la seccion de regeneracidn, las vag-
. . . s £ ———
rigbles de procesc, las condiciones de ojperacion Vy los pro
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ductos obtenidos son todos similares;inclusive la seccidn de
estabilizacidn.

La modificacidn hecha al Platjforming para llegar al Rexjfor—-
ming hace que podamos cargar naftas nafténicas,eltamente pa-
rafinicas o intermadias obteniendo elevgdos rendimientos de
producto reformagdo con alto contenido de agromdticos(comparar
las Gltimas columnas de lgs tablas 3.5 y 3.18).

PLATFORHING = CATFORMING ~ HOUDRIFORMING

Los procesos de Catjorming y Houdriforming,como puede verse
en la descripcidn hecha en el capftulo III,son tan parecidos
al Platforming que no existien diferencias bdsicas en el and=-
lists de factores limitantes, a no ser que se considera un
sistema de regeneracidn en el Catjforming que se usa ocasio=--
nalmente, (1o que qumenta al doble la vidg del catulizador de
Pt/41203 respecto al Platforming), se dirle que estos tres -
procesos son iguales, ya que el Houdriforming dijfiere solo =
en que su catalizador no tiene aliémina.Bsto puede comprobarse
al comparar los tres diagramas de flujo de proceso. A

ULTRAFORMING ~ SBK -~ POWERFORNING

Observando los diagramas de flujo de los tres procesos se ad

vierte que las Unicas diferencias consisten en que el diseflo

de las diferentes secciones de proceso es convencional. Los .
tres procesos presentan unag seccidn de pretratamiento,seccig

nes similares de reaccidn y regeneracidn y de estabilizge—-

cidn del reformado. Visto as{, estos procesos son representa

tivos de lg conjuncidn de lag Cicloversidn y del Platjfornming,

que aportan,respectivamente,el sistema de regenergcidn me=—-

diante el reactor de balance y el catalizador de Pt mds é1 -

reciclado de Hé como ung vgrigble de proceso.

De los tres se considerag mejor al Ultraforming desde el punto
- de vistag de caracteristicas del catalizador, pues este presen
ta alta selectivided tanto para la deshidrogenacidn de nafte
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nos como para la deshidrociclizacidn de parafinas, 1o gue le
da mayor flexibilidad en cuanto a la naturaleza de las najf--
tas gque puede cargar.f1 proceso SBK también emplea un cqta=-
dlizador de Pt/A1203 con propiedades similgres pero de menor

alcagnce.Esto puede comprobarse mediante las tables 3.10, 2a.

columna y 3.13 y 3.14, donde g partir del mismo tipo de najf-
ta se obtienen mejbres resultados para el Ulitraforming.

HOUDRIFORMING == ISO-PLUS HOUDRIFORMING

4dmbos son de la Houdry Process Corp., y la relacidn gque exis
te entre ellos puede explicarse en términos similares a los
empleados en Platforming/Rexforming de la U.0.P. Co. y que -
consisten bdsicamente en el aprovechamiento de las propieda~
des del catalizador empleado para aqumentar la flexibilidaed =
del proceso original de reformado.

Ambos usan catalizador de Pt con la mds alta selectividad o-
rientada hacia la reaccidn de deshidrogenacidn de najftenos,
y con otrg selectividad si no tan qlta si muy importante,o=—
rientada haciq la deshidrociclizacidn de parafinags.fay otras
reacciones como la isomerizacidn de parafinas, que son muy -
importantes en la produccidn de gasolinras de alto octano,pe-
ro no lo son en la produccidn de aromiticos y especialmente
en la produccidn de zilenos.

Zstas propiedades de los catalizaedores usados son las que hi
cieron posible la derivacidn de tres diferentes rutas de Hou
driforming: Ruta l.- Iso-plus Houdriforming con Houdrijforming
separado pera el refinagdo paraeffnico.Ruta 2.- Iso-plus Houdri
Jforming con reciclado del refinado parafinico.Ruta 3.- Iso--
plus Houdrijforming con reformado térmico del houdriformado.
Observgndo la tabla 3,8,2a. columna, y compardndola con las
tablas 4.5 y 4.6 incluidas lf{neas abajo, podemos ver gque las
nagjtas tratadas mediagnte Houdrijforming y por las tres rutas
de Iso-plus Houdriforming son parafinicas con alto contenido
de naftenos, lo gue permite hacer una comparacidn vglida de

los productos obienidos.De la comparacidn puede verse gue la
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TABLA 45

CALACTE 2ISTICAS AE LA CABAA AL REFOZMALOR
06 BUALESQU/IER RUTA  DE 750 PLUS HOUDLIFLEMNE

Crav. Esp. , HA7 3/.0
Des/l faceh | OF ~
184 200
2 % 230
D % 295
0 365
p ce” % 394
g2upre, o 250 o./25
/c{éwm /’-/,/:/)7 JEC . 4./
Compasicior = o4 vol.
00 417 46
O/ /;cz; )
/Vﬂ/;ém.s _ 37

Hromores. /7
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7ABLA
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nafta cargada a las tres rutgs Iso-plus es de menos calidad
que la otra, aln asf, los rendimientos y el nivel de octanos
obienidos fueron mejores para las rutas Iso-plus.

Fstos resultados son de mucha importancia para la produccidn
de gasolinas de aelto octano, y aungue Ios niveles de octanos
tiener mucho gue ver con el contenido de BTX no hay unag re=-
lacidn directa que indigue que dos gasolinas del mismo nivel
de octgnos obitenidos de naftas de diferente naturgleza ten-—-—
gan el mismo porcentaje de aromdticos.Fsto hace que sea rece
sario asegurar cargas najténicas para obtener el mdrimo ren-
dimiento posible de aromdaticos, sin que esto guiera decir -—-
que no puedan usarse cargas parafinicas para obtener altos -
rendimientos de BIX.

De las tres rutas Iso-plus podemos hacer la comparqcidn de -
las dos primergs{principalmenta la segunda) con el Rexjfor—--
ming en el sentido de que la caracteristica importante con--—

siste en ung corriente reciclada para su nueva reformacidn.

De las ocho partes estudiadas para buscar los jfactores limi-
tantes de mayor importancia- en cada proceso, se conservan -=-
dos al pasar del Houdrijforming al Iso-plus, y son:
PRETRATANIENTO .~ Losigue requiriendo para eliminar azufre y
otros contagminantes.

SECCION DE REGENERACION.~ No se muestre en lus diagramas,lo
que puede consideraerse un indicio de lag poca importancia gue
se le da tunto en el ngdrifbrming como en el Iso-plus.Esta
poca importaencia se dege a que el cgtelizador mismo no preci
sa, segln sus fabricantes, de regeneracidn. Ni siguiera se men
cionan los posibles trastornos operacionales, que entire oiras
cosas,podriagn depositar cantidedes excesivas de carbén,obstrg
yendo al catalizador.

vonsideragndo todos los factores limitantes posibles, sin du-

de hay que anaglizer lo gque en un momento dado podria ser de-

terminagnte: La Inversidn Inicigl. Basta ver el qumento en la
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cantidad de equipo y sus consecuencias operativas para enten
derlo, Dentro de lo caro gque podrian resultaer estgs tres ru=-
tas, es lg tercera de ellas la gque mds se practica y se debe
a que lgs refinerfas con equipo disponible de reformado tér—
mico disminuyeron consideragblemente su itnversidn empledndolo
en lg etapa posterior gl Houdrijorming,

En 1q tabla 4.7 se muestngn 1os resuligdos obtenidos medign-
te el reformado térmico de dos diferentes houdriformados.
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(II) PROCESOS DZ REFORIADO CATALITICO DE LECHO FLUIDIZADO:

HIDROFORNING FLUIDO

Hds que presentar los faclores limitgnites de este proceso se
hard ung relgcidn de los factores limitagntes que se eliminan
al pasar del disefio de un reactor de lecho fijo a otro de le
cho fluidizado.Esto puede verse ya muy claramente desde el -
4ndlisis Comparativo de las ventajas y Jfactores limitantes =
de los procesos de leche fijo,lecho fluidizado y lecho mdvil
descendente hecho con anterioridad.fnseguida se dan algunas
ventajas mas de este proceso aclarando que es en el caqpitulo
VI donde se hace lg comparacidn final de los tres tipos de =
procesos citados.

Definitivamente,la técnica ue manejo de sdélidos fluidizados
y el catalizador mejorado de MOOS/A{QOS hicieron posible la
completa continuidad del proceso y su gran jflexibilidad en -~
cuagnto a los tipos de carga gque puede procesar.Consecuenciag
de ambas cosas son tambidn el mejor control de presidn y tem
peratura.

HIDROFORMADORES FLUIDIZADOS.- Bl Hidroforming fluido también
experimentd cambios que mejoraron su funcionagmiento. Inicial
mente operd bajo condiciones tales gque se superd la eficacia
de los procesos existentes entonces, Yy posteriormente vino
la modificacidn (modelo II) que aumenid qun mds la eficiencia
del proceso.

MODELO I.- E1 primer hidroformador fluido fue el que se emr=
pled en Destrehan La., en la rejineria de la Pan~4m Southern
Corp. (Fig. 4.8).Sus caracteristicas de proceso,catalizador,
Yy otras, se dan en las tablas de lag 4.8 a la 4.14.
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W#GDELO IT.~ La diferencia bdsica entre los modelos I y II ==
del hidrojormador fluido se localiza en lqg jforma de contrge=-
rrestar el efecto endotérmico ue ig reaccidn de reformado.kl
Juncionamiento ue ambos modelos es prdcticamente igual,lo ==
gue hace suponer gue la daiferencia es leve, sin embargo se -
obtienen ventajas considerables al pasar del modeso I ol IT;
esto puede verse en las tablas cumparatives 4.15 y 4.16 que
se explican iineas abajo.

Los datos incluidos en ias tablas 4.15 y 4.16 parq el modelo
I se refieren a disefios posteriores y mejorados respecto al
de Destrehan La. Ver figs. 3.20 y 4.2,

diqui cabe acigrar que el modelo 14 incorpora un materigl ie--—
nerte liemado "SHAUI” gue circula junto con el catalizador y
que hace posible transportar econdmicamentie, casi todo el cg
lor de reyenvragcidn hacia el reagctor. La seleccidn se hizo -
considurgndu gue el muterial mgs obvio para circular deveriqg
ser ung sustancia inerte,simiior en tamaro de particusn al -
ca.allzado™ misme Yy gue no preseniase probremgs a. Jluiv e

catatizador ni ai proceso. <1 shot se selecciond de tad mge=-

TABLA 4.8

LONDICIONES DE DISEAO  DEL DROCESO HiDROF. FLUIDD
WUDICIONES BE REACCION :
Tempera tom dle //%za/amaaé , (¥). 730
Pecator omien oo 4 Hayf, (°r) 740
Aeca /b Famients maiino o/ gas. recicladtp , () /300
Fesion, (psig) 250
Fspacio - vel,, (B 4 thph /K /16 do 87, en of rascdhr) 045
Refocioh  atolhncbs- Heaie S (1 dettoh. circotodh Y71 aé;;yféJ 0.35
Veleidsd h_gw reciets oo, (- ser/, /am'/aé/ra/;é ) 6000
/a/néw‘é aé /fé & e/ Zitzf r(:/'céaé.,/ [ % m/ } 50
CONDICION ES 0E KEG ENERACION
Jemp for e regeneracion , (7) / 100
Pesiok, (sig) - 260
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. . ., TRBLA 4.9 | )
DISTRIBUCION WICIBL peL THAMAID DE PETICULA DE LATALIZADOC

PagA HID2OF ORMING FLUIDO. %
o Froel B0 20 Mitloned 5 =10
6 20 N 40 1ij cronEs > 20
A5 6IDESSY  OUE BD i cuones <30

., TABLA 430, (yeresns 7u/m)
OFERACION A BATA Sevees om0 RendiwicnTas  B€ GrsoLiwn  PARA
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ALIid EVTACOD € ‘

locioed ob obntbcin ob mapte , (umitis Johi ) 2000 2750

brovedsd especs fico (%927) . I3 23
Oz tonas 71 (sin Ter) . . 60 ¢0
787, (+) 220 220
EspP, () - 335 339
Pecouctos g '

Lerdimerts db_gaso/na y(% vol.) 1.2 Jof
Duoaos jnclasobs, (% vol.) 3.2 10
Gosolina, ( borriles Jfola.). » Lf744 2777
@zs Seco, (/é/é} 2730 1890
lofafiacls dogostsachs (1/4). . Lo A0

No. DE C1AMIES PALA GRDLMA 1A MOTER :

F-f | s el 95 8
Fod , cen 3e¢ ob TEL Sl 07 0 96
F-L, s 7eL - H 6
FL, con Ieed TEL fopf DR NN S
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TABLA 41

AALTA SEveRIDAD: DendiIENToS 26 EASOLing  PARA Avisciod

Y t/fuceo pf Ocrawes.  (WDIOTOEMING TLUIDO)

Bewrmios + Feaccion 16 EBP = 345°F -

Bendlimienty (% od.) 74
No. & ac;éf;o.c mezcéaé; 73 éotz LEml TEL /6::/ ) 77
/M’ //;a/ce aélﬂd?c/ébé 72.41 (60'1 4;/)}!7’54/63/) /65
GRSOLINA b6 PVE=T7 /b Y EAP-B35F : .
Zeﬂa/ /71/4/7)6 /ne oé /,3944,7/ (.9, l/a[- ) 9¢é
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Recemerrtor 3.0 3¢.0 30
FRACCIEN ADOR : 4.0 48.0 35
ESTABILI AR _ 3.0 l 36 .0 58
TAVOUE 0 ALUACENAIED O 16 Cimes 2p002,  §. o 72 0O 4]
Thwoué oe Teansveeencin oe Ginizioon | 4 5 . 54.0 /2

TABLA 4. .is

Szevicios Moewsres Drovsaions Prea Auosucie IAA Eisecivs cov Awszo b,
£BP: JIOF ¥ 95 ocranos F-L S/ TEL . W BIDGOF, FLUIDD

VAPOL CONSOMADG S

90 psis , V6/4) 4 400

/e:.r,ug , (/6/4) 2 450
VAPORL PRODUCIDD:

230 psig b 8% o cahdhd (/é/(.) 3 250

30 s, (16/4) 2 420
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e DE (Wr=20F 57 -wsd (@0d/fmin) / 680
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TABLA 4-14 &
COSTOS  ESTIMADON D€ OPEEACION  Phkp  PHOLUCIY  GASOLI -
WA CON RVP=1D Lb. v v  EBP = JOOF. H PARIIIL DE
LA ALIMEND T M/b/'qw DADA EN LA TABLA 4-L0 HEPilTE 102K T141/00
th. oe Ociopes 74 _siv Tet 4 | 98 | §5
CJELOCIIAD DE ALIMENA CIS o5 1h77A foons los Solid ) 2000 | 2730
Costs 26 Overacioh (& (5 o 52)/Euril oimist)
SorgicoS 5 /2 i
la fx /2 clh y I 4 |
Trabogy (Mons ol bz) Ve é
/5/41'/;;4////);/1//75 7 oA /2 o
f 40 | 30
Oéﬁé./myémemAu/Aé. Z Aj y :
Me fo. 25 | 22

<

nerq que al afladirlo en la corriente de sdlidos fluidizados

como diluyente las dimensiones del sistema de magnejo del ——-
catalizador no qumentasen en la proporcidn de lg masa del —-
shot adicionado para evitar diseflos de costos excesivos. Las
lineaqs no son gran problema, pero doblar o triplicar el tag=-
mafio de un recipiente seria muy cgro. Bste problema se rewm—-—
solvid al vmpleagr un material inerte mdgs uenso y de mayor =—-
tamano gue el catalizador. »

VEKT4J A4S DEL USQ DEL SHOT.~(1)El1 shot se asentard a través -
de un lecho fluido de cagtalizador a velocidad relagtivamente

alta, 1o que hace que ia velocidad de trgnsporte de calor --
del regenerador gl reactor sea mayor.gsto es determinagnie pa
ra que el costo del reactor se agfecte solo levemente respec-
to al modelo I. (2) Ks posible controiar independientemente

Ila velocidad de retirado o suministro de shot y de cataliza~
dor en el reqctor.

£l hecho de gue el shot y el catalizador puedan iraqnsportar

juntos todo el calor de regeneracidn disponible hacia el ===
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reaqctor es unag reduccidén considerable en el caelor requerido

de Iqg corriente de gas reciclgdo. Ahorra inversiones en com=
presidn, hornos,cambiagdores de calor,agua de enjfrigmiento y

energfa eléctrica. ddemds, una baja temperatura de precglen-
tamiento de gas reciclado permite combinarlo con la ngfta -=
alimentada de modo gque todo el precalentamiento pueda ser re
alizado en un tren simple de cambiagdores. Otrg caracteristi-
ca del uso del shot es gque incrementq la flexibilidad del ya
antes flexible proceso Jfluidizado.Bsto se ve en la facilidad
con gue ung unidad modelo II puede manejar las varigciongs -
posibles y normales que ocurren en lg deposicidn de carbdn =-
por cambions en la alimentgeidn, acf, si se plimenta una ngf-
ta que da un rendimiento de carbdn mayor al de disefio enton=—
ces la velocidad del catalizador es reducida abajo del valor
de disefio para asi{ compensar la baja calidad de la alimentg~
cidn,mientras que la velocidad de circulacidn del shot es in
crementada para mantener constante el transporie de calor --—

hacia el reactor, gque opera isotérmicamente.

Veamoslo por partes:

TIPO DE CARG4.- (1) Es importantie agclarar gque el Hidrojorming
Sfluido puede tratar cualguier tipo de carga obteniéndose buen
rendimiento y alta calidad de producto,es decir, con alto al
vel de octanos,el cual estd dado por el contenido de aromd—-
ticossparafinas isomerizadas,deshidrogenadas y deshidrocicli
zadas; olefinas, etc.s;esta versatilidad se debe exclusivamen
te a las probiedades del cataligzador empleagdo.
PRETRATAHIENTO,~ (1) Nolo requiere en absoluto debido a la =
completa continuidad que dan Ia ténica de manejo de sdlidos
Fluidizgdos y el sistemag de regeneracidn separada.

SECCION DE iEACCION.~(1) Se emplea un solo regctor, lo que -
disminuye el 4rea de proceso requerida.(2) Se eliminan los =~
hornos recalentadores al suministar el caglor necesario para
la reaccion mediante la nafta y €l gas reciclado precalenta-
dos, el catalizador regeneragdo y el shot (en el modelo II).
(3) £s absolutamente contfnuo.8l reaqctor c¢std disefiado para

retirar el cataelizador agotaedo y/o adicionar catelizador -—--
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TABLA 4.15
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£

Jfresco ( y/o shot en el modelo II) sin interrumpir la operag=
cidn.(4) Bn el modelo II 1la najta y el gas reciclado se preé=
calientan juntos en un solo horno.

CATALIZADOR.- (1) Es de MoOB/A1203 con aproximadamente 10% =
de M003;
da en la tabla 4.9.(82) Es muy resistente al desgaste por =w=e

su distribucidn inicial de tamaho de particulg se =

friceidn o colisidn. (3) Su desgaste o costo varfa con la sg
veridaqd de opergcidn, es decir, con el nivel de octgnos dew-
seaqdo. (4) Su velocidad de flujo se controla mediante ung =-
llave macho y la inyeccidr de gas empledas en el tubo eleva~
dor de catalizador agotado. (5) K1 nivel de lecho fluidizado
se contfola con vdlvulas corredizas (correderas o distribui-
dores).

En el regenerador del modelo 1l 1la temperatura es controlagda
mediagnte la variacidn del nivel del lecho de cqtalizador,es-—
to hace variar la altura de los tubos del generador de vapor
sumergida en el lecho, y por lo tanto también el (drea de =-—=-
transferencia. (6) La técnica de sdlidos Jluidizados precisa
de un tanque de almacenamiento y unwtanque con sistema educ=
tor de catalizador fresco para asegurar la continuidad del =
procesc. (7)Ho se envenena con azufre ni con agua.

SECCION DE REGENERACION.- (1)Es del tipo separada y también
Juncionag bajo la técnica de sdlidos [fluidizados. (2) El di--
sefio del regenergdor varia con el modelo; en el modelo I se
le insertaq un generador de vapor de tubos verticgles sumer--
gidos total o pagrcialmente en el decho para aeprovechar el --
calor de regeneracidn que no puede transportarse al reactor.
&n el modelo II el genergdor de vapor se elimina‘debido a ==
que no hay excedente de calor.

SECCIUN DE TRATANIENTO DEL REFORMADO, (BEST 4BILIZACION).~En lg
fig. 4.2 podemos ver que es similqr a las descritas con ante
rioridad.Inciuye un fracciongdor del que se hace lag ultima &
separacidn de cataelizador de rejbrmadd Yy cuyo acumulador de
reflujo viene a ser el sepgrador de las corrientes Ifquida y
gaseosa. Un compresor de gas reciclado y la columng estabi==
zadora.
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PRODUCTO.~ Un hidrojformador fluido puede trabafar a severidg
des aqltas o bajas, dando productos necesariamente diferenteés
como se¢ ve en las tablas 4.10 y 4,11, para unag misma alimeh=
tacidn. &n la tabla 4.17 se dan rendimientos tipicos para el
modelo II,
" VARI4BLES Y CONDICICNZS LE OFERACIUWN.- Estas son: Temperagtu=
ra, presidn, espgcio velocidad y velocidad de ggs reciclado.
Sus valores se dan en las tablas 4.8 y 4.15 .

THELA 4:17
- AIMEUTACION ¥ LENDINIENTOS TIPICaS oeL MODELD I HE
HIBLO70 EMALD 2 FLUIDD.
l{L//k’t:/UTA Clﬂ/u :

Tioo, (Docechneia.) vt Sevrn Lowsim
6/?“/ g$/£tl//l’C("' (a/?/)—f) 5¢.4
Zo@o oz e/a///cmn ("F ) 240 - 375

ZEUﬂ/M/EAJms El LA ,ﬂ/’wdccmu 0 G 16n50LIWA DE 95 DETAVOS.
ulfr DE IVESTIERCION ASTM D 508, en) PITEDE LA HL//Wf/L/?WC/&/f/

7 Cé l/a/wnm ) b 0 -5
% volinen ) 5.4
6‘615 uecg (/ 40&) ?-5
Corbon . [% Ieao ) z.
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(III) PROCESOS DE REFURGADO CATALITICO DE LECHO MOVIL
DESUCENDENTE.

Se toman como procesos representativos al TCR y al hiperfor-
ming, los cuales se detalliardn un poco mds para complementar
la descripcidn hecha en el capltulo [II.

REFORLADO CATALITICO TERHOFOR - TCR

FRETRATAuIENTIO.~ No lo requiere pues los contaminantes son -
eliminados continuagmente yraciogs al sistema separado de re—-—
generacidn del catalizador.Lo idnico que se hace a la nafta -
alimentada es quitarle los hidrocarburos ligeros mediante un
absorbedor.

SECCION DE REGENExACION.- (1) Requiere un solo reactor, lo -
que elimina equipo quxiliar. (2) El efecto endotérmico se —-
contrarresta suministrgndo calor medignte lgs corrientes gue
llegan al reactor. (3) Ho usa shot, lo gque hace necesario e-
levagr 1q tempergtura de precalentamiento de la nafta y gas -
reciclado hgsta 9S00 y 1150 grads.F respectivamente. (4) Para
una univad de 15 000 b/d el reactor tendrd aprorimadamente -
un didmetro de 11.0 ft.

CATALTZ4DUR.~ (1) La gel sintética de /4003/,41203

Jo un sistema presurizado formando un lecho compactc.(2) Ope

circula ba-

‘ra con baja presidén parcial de Hé, 1o que ayuda a disminuir
lg velocidad de reciclado de gas. (3) La rapidez de regenerg
cidn es ajustable a lqs necesidades. (4) Fromueve excelente—
mente la desuljfurizacidn.(5) Posee alta resicstencia ffsicq -
para soportar la técnica empleada de manejo de sdlidos.(6)Lla
presencia de agua disminuye considerablemente los rendimien-~
tos, por lIo tanto hay que eliminarle del gas reciclado des--
pués de rewover el HES en los absorbedores.

SECCTON i (EGENERACION .- En el subtitulo =~ FLUJOQ DE CATALL
Z4iUR ==~ en iq seccidn del iCR ded capftulo III, se dan algu
nos datus .. la seccidn de regeneracidn y agui se complemen—

ta: (1) La continuidad del 1CR se basa en el sistema separa~
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do de regeneracidn. #1 sistema regetor-regenerador debe tew=
ner entre su equipo guriligr un depdsito de gimacenamniento =
para ei catalizador caliexte en caso e paro; un depdsito ww
para almacenar e: catalizador fresco y un . elutriador parg ==
retirar los finos de la corriente de catalizador. {2) Se ing
tala un genergdor de vapor de serpeniin en el horno de rege-
neracidn para aprovechar el calor excedente. (3) Para una tg
pacidgu de 15 0LS b/d el horno quema 8000 1b/h de vogue al -
pasar 25 tons/h de catalizador. (4) La temperatura se contrg
la regulando el contenido de 02 en la megcla combustible e -
intercalando serpentines de enfriamiento entre las gonas de
quemado .

ESTABILIZACION .~ £] estabiligzador de producto es un depropa-
nizador cuya cabeza es gas combustible y sus Jondos son 04+
rejformado.B1 diagrama origingl incluye dos torres de redes=—-
tilado para obtener gasolina para motor de alteo octano y po=
Iimero; en la jig. 3.81 estas no se incluyen debido a que en
la operacidén para producir agromiticos el rejormado vstabili=-
zado iria a un sistema de extraeccidn selectiva (como el UDLX,
ver Platjorming jigs. 3.12 a/b 6 Generalidades fig. 2.2).
PRODUCTO.~La tahla 4.18 complementa a la 3.80. L£n ellas se =
pueden ver las caracteristicas de cinco diferentes cargas y
sus respectivos productos. )
VARIABLES Y CONDICIOKZS VK OPERACION.- Se detallan ampliamen
te en TCR, capiiulo III.
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TABLA 4.18

LARACTE 21STICAT DE  CIICO  ALIM ENTACIONES Y SuS LEND/.
MIENTOS PARA L Ploceso TCl.

160-PEVEER WAFTRS. et} MAFTA Wt NAFTA CALTINAFIAS oo
COLOMBIA, | IDA.  jTeM).  1+40% peldwed
ALIMENTACIONES? o o v
Gaw. Esp. WY 5o | 568 | 576 45| #.3
b ok Hromas -(orwosd) o071 3.0 17 10| 367
0/://'/14.1. % vdl. a7 2.2 Y% of | A3
Aromdrhens, % vol. vy | 68| 139)| /o| #7
/Zﬂ/re y % peso 0.032 0.0 N4 arns 2.57
M. 96 ocmis 71 ¢
s TEL. F3.0 | sof | é/2 | J50| 652
3 75 S @ | 604\ 752\ 7.5| 704
Desrrcaeron HAS7HM, &
78P /77 24 VAA /66 225
/0 % 23 | M9f | T | L4 | 266
50 % R | 26 | 2/2 | 338 | 3/4
g0 7 337 | 338 | 297 | 380 | 367
. B . 350 | 344 | 295 | 4o/ | 40
REWDIM ENTOSS . |
nos. pe Reroamhon :
Pesich {ps15 ) /75 \ /75 | /79 | /75 | /75
Esp.- Vel (‘Zl&/’ﬁfml&ﬂﬂ}{) 088 472 070, o030, o0.f0
TerpemArm pomeds o1 ¢ /ruack®966 | 982 | %7 | 945 | 935
Letacioh Gus Lecichhcly /s 60| 74| ¢4 90| 59
V] mz/Jas rasietids, (¥ mdl] 50 60 67 49 20
Tenp. b $as Aecie.CF) 38 5obifd| 1090 | /070 | /070 | /1050 | 947
Tene. deth Mypal¥) 347 33580\ 1030 | /019 | 003 | p050 | )
 QENDIMIENTD EN BASE A LA CARGA: o
Lepormds domi=0/6, % vl 80| 7.2 %1 | £54 | 940
by ofermo ryatm'{,/% vel, -10 66 64| -2 6./
by+ rooioh , (% vol) | §3.0| Bp | £2.7| #27| £7.9
Tot! ok &, (% wl.) f6| 29| 46| 48| 3¢
1A cdun wagl —»



... CONTINOA TABLA 4-LA

Tt/ b by, (% wet) | 24" 75| 39| &5 47
b g Gporws, (% pa) 76 20| b6 45 800

logee, (% peso) ol o3| o2 "z 4 i
_Lpobecish de by, (Mot} 376 | 414 | 5 | 40 . 247
PROPIEDADES _DEL ReFoe mADO Cat . .

ouv. Esp,( /1) 2| 54| 554 H#4 4s)
to. o bmos )//Iéﬂ!/dda/j 951 9.8 L2 1740 /3.5

Aromdficos, (% vl.) 440 | 346 | 356 45.5 33.)
Aevyre ,(%_pese 08— |__Oo1 048 oo
No. pe’0cTANGS F-1 PACA REFORMADG DE AR=10 b%
S TEL 9./ f70. f24. 949 £2.3
* 3 e 7200/, 990 | 970 | %4 | w14 1.7
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HIPERFORHING

Bl Hiperjforming, como todos los procesos de reformado catalj
tico descritos a lo largo de este trabajo, se cred para pro-
ducir gasolinas de alto octagno pero es perjectamente aqdapta-
ble a la produccidn de4arométicos.

TIPO DE CARG4.~ Para producir qromdticos ha de ser de tipo -
najténico, o sea que la najta alimentada serd, muy posible--
mente, ung corriente lateral de destilacidn directa, io que -
hace necesario el prefraccionamiento (como en la fig. 3.12a).
PRETRAT AT ERTO.~ No es necesario.

SECCION DE REACCION.- (1) Kl disefio del reactor es mds comes
pleto gue en el caso del TCR lo que eleva su eficiencia.(2)-
Los sistemas de regccidn y regeneracidn se locglizan en el -
mismo cuerpo. (3) £1 sistema de regeneracidn se localiza en
lq Iinea de elevado de catalizador que empleg la técnica ~--
PHTPERFLOK? de manejo de sdlidos (se explica lineas abgjo),
Jacilitando la operacidn,evitando pérdidas de catalizador y
abaratando considerablemente la construccidn y el manteni~—-
miento de la planta. (4) La regeneracidn se realiza en el -
lecho, que se mueve continugmente,con gas reciclado que con--—
tiene menos del 2% de Oge La combinacidn del lecho mdvil en
el regeneragdor junto con el control del contenido de 02 en -
el gas combustible reciclado asegura el control de temperg~-—
turg en el gquemado del coque depositado. (5) Como en TCE, tam
bién el Hiperforming empleaq un elutriador para eliminagr los
Jinos del catalizador evitando que sean arrastrados por la -
corriente ue procesogspor otro lado,los hidrocaerburos arras—-
trados por el catalizador son separados { y parcialmente hi-
drogenados ) medianie ung corriente de H2 en el fondo del =-
reaqctor.£1 catalizador regeberado es reducido a su entrada -
al reactor mediante unag corriente de H2 . (6)Se utilizqn re=
calentadores internos en el reactor gue mejoran considerable
mente el control de temperatura (figs. 3.23 y 4.3). E1 recg-
lentamiehto se nace con H2 reciclado precalentado, gue junto

con Ja najta alimentada precalentede mds la corriente de ce-
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talizador regenerado suministran €l calor necesario para con

trarrestar el efecto endotérmico de la regccidn de reformado.
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TECNICA HIPERFLOW DE MANEJO DE SOLIDOS:
Los aspectos bisicos de la técnica hiperflow se ilustran me-
r-"\._ r"""g" diante la fig. 4.4 y las
) tablas 4.19 y 4.20 gque -

aparecen enseguida.

FIG. 4.4

(a) ELEVADO CONVENCIONAL
EN PASE DILUIDA.

(b)ELEVADG MEDIANTE FL
PRIKCIPIG HIPERFLOUFW.

(@) ®
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ThBLA  4.19

DIFECENCH EN LA WATURALEZA LEL TRAMSPORTE DE SOLI00) -

FLAID HASICO En FASE  DILUIDA

— e - - -y
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TABLA 420
VEWTATAS D (A TEcwic A

CHIPEL FLOW

aé /i//'d/o

Lo Mo soters o

HNOrES  CFominsaones.
9. é?cr/zté’
oS- é’a/'w wohs ol @d//ﬂc‘/éw’.

Y s Ferjoern foo.

2 At ﬂzéciaéqéj ot //ﬁ//s/w’/;é A7/ 2N et 20 c/e/
A gztwa/fz//) e mstater.

J.” éﬁ,a/oé/w///e a ?Oﬂ/z//é a /{J ansvienel o ol RS 10y

b Sos sosiabs

e %///:/aj/// % .

Como se ve, la tabla 4.19 es ung compagracidn de las caraecte-—

risticas bdsicas del transporte de sdlidos por dos técnicas

diferentes:La convencional de sdlidos fluidizados y el hiper

Jlow. Cada una tiene ventajas sobre lqg otra, pero para cugn-

do se requiere alta velocidad de transporte en eguipo pegue-—

0,0 cuando se requieren jlujos minimos encamingdos a la eco
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nomi{a de gas reciclado en los procesos de rejformado Eataliti
co, opera mejor el hiper;low, pues sucede que en la operq-—-—-
cidn de una unidad de rejformado para rejformar najtas craqueg
das y/o de destilacidn directa, la economia dael H2 es una con
sideracidn importante. Cuagndo se usa un catalizador tipo dzi
doj como elmolibdato de cobalto,es deseable gque la circulgcidn
del catalizador sea sostenida en un minimo de modo gue los =
requerimientos de H, para la reduccidn del catalizador rege-
nerado sean bagjos.lambién es importante que las velocidagdes
de desgaste del catglimzaedor segn llevadas a un mfinimo y esto
también ordena que el movimiento del cataelizador sea Iento.
La deposicidn de cogue sobre el catalixador de rejformado es
minimizada incrementando la presidn parcial del ”2; respecto
a esto, y considerando lo explicado unas If{neas arriba, se =
selecciond ung presidn del orden de 400 psi como dptima para
una minima deposicidén de cogque en relagcidn con las otras va—
rigbles de proceso.

Enseguida se da una serie de tgblas y graficas que describen
las cargcteristicas de las naftas alimenigdas y de los pro--
ductos obtenidos, la relacidn REKDIKIE:7O-fo. DE OCTANOS, los
reguerimientos de servicios auxiligres y la distribucidn de
productos para una capacidad dada. 41 final se dan las prin-
cipales reaqcciones presentes en el Hiperforming.

TABLA 4.2/
LHRACTERISTICAS D& UlA  ALiMEUTACIon) PReAziich

Aeavesnn Esp, (CAPIY . J7.8

Destivcioh  Enarer, (°F)
788 ' 276
0% 270
20 % : 274
30 % Zfﬂ
90 % , 246
50 % | 292
60 % 300
70 % 2//

' ceevenene CONTINUN
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.oTReLA 4.0

. 804

g 321
90 % 340
75 % | 354 |
Mg 382 |
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74+ Bee ree, 94.9 . 9o 1000 JOtT7
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GomemoEse., 0 Cax | 527 | 524 533 52.8
QFS’ILM_ILQ FMOL&I) EF) : '
0% 209 /75 /63 /58
50 % 200 | 2% 2N 270
% % 335 | 3 347 349
]

124




CaLta. |

VOL DE ALIMENTACION

RENDIMIENTO DE

Y%e

RENDIMIENTO DE C4 L1 Q.
%VOL DE AL IMENTAC[ON

GAS SECO
/o PESO DE ALIMENTACION

OCTANOS
SIN TEL

F-1

™

B,

AN

N

N

OCTANOS
CON 3 CC DE TEL/GAL

F-1

%

N\

"1

L
e

%
%

/

1 L~

/

e

OCTANOS F-1 CON 3 CC DE TEL/GAL

CURVA RCNDIMIENTO-OCTANOS ,
KSIN TEL ) PARA EL HIPERFOR-§
MADO DE UNA NAFTA DE ‘
DESTILACION DIRECTA

I I o) VAR A
G- 45 11980 TMEXICODF

FCORVA RENDIMIEATOOCTANGS I
k-3 CC TEL/GAL) PARA EL HIPER]H
IFORMADO DE UNA NAFTA DEJ|
IDESTLN. DIRECTA |

§ RENDIMIENTO-0OCTANOS

—-ldl:'.'—” '_
[-[G-47 11980 IMEXICO _DE )




TA8LA 423

BALANCE D MATERIA ¥ DISTeiBUcion) D6 LRODUCTDS FAéA
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TABLA 424
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7ABLA 425
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TABLA 48
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PROCESOS DE PURIFICACION

Apesar de gue el p-zxilerno es el isdmero de mayor importancia
econdmica no hay que olvidar gue el orto- y el meta-xileno -

con elhpaso del tiempo han adquirido itmporiagncia
mercado propioc como isdmeros puros,de ahi{ que se

al abrir un
haya consi-=

derado la descripcidn de procesos relativos a su separacidn,

ya de mezclas complegjas,

ya de megclas bdingrias.

Para empezqr de dan algunas propiedades de los xilenos y del

etilbenceno en las tablgs de la 5.1 a ia 5.10 .

TABLA 5-L

Jonsiclad , Gl
a 20%€
a 15%

PrOfiEDACES TiSicAS

Ab. o ebolicin, Hmm, € | 136./86 | 138.29)

aff/of) X o Hy
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TABLA 52 rgoriesanes coirieas
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nuaguc&uo} P-XILEND M+ XILEMD | O-xiiegAld

. s v’ FRACN s MOL
TABLA 53 (ousTALTES CRIDSCOP/CAS £ “o)

C.0347/ | 0.62509 |0 02724/ |0, 02657
B 0.002%9 |o.0028 |o.0027 |0.0030

Ve Koa r/ ea%w/& e preigy pylon % ol 14 .
Aog g = 200000 ~( A/220059 X 7,-7)[ 1+ 8C7 <7)], obndte 7, s
e/ pto. o tongefamionte i K %/ onpenen o pU0 , 4 7 e ef pho. o ton-

jzéw/fwé ko SR maasta sl
TABLA 54 PRESIONES DE VALOR.

A

Peesioyl, mmHa TEMPE LATULA S , %
~ /O 25.880 | 27320 | 24240 | 32./40
20 38.600 | 40450 4,070 45./30
30 #4670 | 41300 | 41230 | 5530
40 - I2.750 | 544 | 85.330 59.560
50 572.4357 59.363 60.2%9 £4.55¢
60 61787 | 6353 | 64437 | 6£.77F
PO , 645% | 70.3¢3 | 71271 | 75.704
/00 405 | 75.93 | 6.8/ | £1.34
/30 Pref7 | fe.sp3 | 97454 | 92085
260 72600 | 94.62% | 93483 | s00.2/7
250 79./62 | 10/./67 | 10201 | Jp6.£79
; 300 04.703 | r06.7/9 | 19755/ /12 .44/
| 200 /3803 | /5.807 | 1/6.699 | r2/.70K
, 0 212 | /23.5% | /24./59 | /29.%7
600 /27.68 | /29.732 | /30.58 | /35.700
, 7200 /33./82 | /35.304 | /36.065 | /44332
| 0 /3006 | HMo.27p | r41.025 | /46.359
! 00 /42575 | ALHYT | #5507 | 18092
- /600 V6.0 | MR | 1960 | 155,040
| /200 /(34060 | /20 | /56,90 | /6230
/500 /63.970 | /40780 | /66390 | 172.070
|
} _LEHSTANTES BE 1A cal \1e  AuiOm/e
' V4 6.99719|  6.97278  1.009%| .97
Y /424,255 |/433.450 |/462.2 |/974.679
| e 213,206 | 2/5.307 | 2/5./05 | 2/3.60¢
]
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TROLA 585 COEFICIENTE OF ACTIViDAD

/SO E 2D Coer. s ACT. # oivemis msmm  Zeiicon IE Aarsioh
4L . e chdLICA 9 PResED Arsis. DeVaon 4 Aes. Hry.
£ . /z//wﬂ.)/ X/ fono 1.007% L.ogo
E4 /J/ﬂfﬂ/xp D i logio 1 oF3 .08/
f//,é/ﬂcwz_o/a XS 1ono J.w&/ 1.24/
- xilona)/ m- vileno 1.0007 J.020
o Y////M/ﬂ— X1 /enp L.0034 1173
j- ,\7/{4/20 &= X/ 4’/26 1.cv47 j /57
TABLA 5.6 AZEOTROADS DE ETIREVCEND /o) - 1%2%
COMPONENTE Phlo.ct &6, &/ _A2E0 7RO 2D »
L/)M/&/Iéﬂ/ N4 7&11/7 el 2 % »450 o€ NS
A geo- /00.0 385 a4 Pdommty 67
Aeics Fzrmico 700.75 ® 94.0 32
Herets Aoz, /8.5 //4.65 34
Hetaly A plowico /90,9 /3/./ 72
Heich Botirio /64.0 ' /35.% 96
Hetdo  Lsp bof, sico . /546 /34.3 -
Ateohol Butsico n7P 4.8 33
G /eohol Tspbot Vo 080 207.2 20
2- etoxsetono! /35.3 7274 92
Aeohs) Zspow Vs /37.9 /25.9 I/
- octon. 125.75 . < /256 {2
TABLA 57  AZDMOROS BE PYOLEMD  Toussclo=(309%
COMPONED TE /0. 0e £8. sEL — A2EO0TROFD __
courowenre 8 Jemt b LB, ¥ FAsobE P oxitenn
Aeidy Folmico /00,75 & 95.0 30
v At /8.5 //5.25 2f
- /Zv/y/'a;//éo - /09 32.5 74
v oA 700 4.0 /37.¢ 43
© Tsoditsno /54.6 /364 &7
Afeoha! b0htio n7 M7 32
v Tsobod Vo, 20480 & /0.5 & /7
2~ 2forse fono/ /35.3 /24.6 )
Aleotol Tacom Vo 3.9 125 -/26
ez, /524 % /327 77
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Ae. Zeofmeo 10075 95,5 26
- Hedheo He5 /160 24
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- Tso bk Vio.  [ORD MO HAY AZEOTRO PD
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En la fig. 2.3 se da un esquema generqgl de la secuencia co-
munmenie seguida para producir xzilenos. Una vez que se tiene
Ja megcla de isdmeros xilénicos, la secuencia de purifica==-_
cidn deberd adaptarse segin nuestras necesidades.
dctualmente 1g mayoria de las pldntas obtienen orto= y para-
xileno, el primero>por Jracciongmriento y el segundo por.crtg
tolizacidn. La Sfuente principal de p-xileno es el isdmero ==
meta, el cual por el proceso de isomerizacidn(Isoforming) =-
produce para- y orto-zxileno.

Fnsegdida se descciben brevemente los métodos mds usados pa-
rg obtener los isdmeros puros; se incluyen algunos métodos -
de laboratorio que en el futuro podrian competir ecordmicges
mente con los convencionales.

EXTRACCION SELECTIVA DE AROMATICOS.- Para explicar esta ope-
racidn se hechd mano del proceso UDEX de extraccidn selecti=-
ve por solvente que se alimenta directamente de la seccidn =
de estabilizaqcidn de un proceso de reformado catalftico.

El proceso UDEX empleaq ung mezcla glicol-agua pare la sepa=—-~
racidn por extraccidn de aromdticos de alta pureza a partir

de la mezcla compleja de hidrocarburss reformados. La alimen
tacidn puede variar en un rango de ebullicidn tan amplio co-
mo seaq necesario parg aseguraer la inclusidn de todos los arg
miticos potenciales sin interferir en la pureza del producto
Yy buscando evitar las dijficultades del fraccionamiento de -=
mezclas no idegles de hidrocarburos. &1 frqccionamiento para
obtener benceno, tolueno y xrilenos mexclqdos, cada uno de al=
ta puresza, €s mucho mds jfdcil cuando la separacidn de 10s ==
compuestos individugles es hecha después de remover los no =
arondticos.

Bn la fig. 3.12b se muestra el diagrama de flujo de ung uni-
dad UDEX, El1 proceso emplea ung eficiente columna de extragc~
cidn nultietapa, a contrgcorrieante. Bl solvente es glimentag~
do por la parte superior, los hidrocarburos en un punto ine=
termedio de la torre y el reflujo de hidrocerburos en 10S =
Jondos. K1 solvente rico es pasqedo g un separador dorde los
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aromdticos disueltos son sepagrados del solvente y este es re
ciclado a laq columna de extrgqccidn. Los vapores del separador
son condensados Yy separados en dos Jfases liquidas. Lo fase =
acuosa es usada en parte para lavger Ias trazas de glicol di-
suelto del refinado; el resto de esta jgse es devuelto gl ==
separador. La fase de hidrocarburos del tanque recibidor(se-
parador), es ung mezcla de aromdticos (BTX) todos de alta —-
pureza y son separables por destilacidn. Puesto que la tem—-
peratura y presidn son bajas y el sistema es no corrosivo se
usa equipo de acero al carbdn.

Kl solvente usado en el proceso UDEKX posee un nimero de pro-
piedades que lo sitiuan muy particularmente para este propdsi
to.Tiene ung alta selectividad para aromdticos combinada con
ung buena selectividad. Su elevqgdo punto de ebullicidn hace
posible destilar los aromdticos disueltos a partir de él,y -
no lo inverso; reduce grandemente los requerimientos para —-
todo. £1 uso de un solvente de dos componentes permite el a-
Juste de lq solubilidad y la selectividad para mejorgr lgq =-
correspondencia a las condiciones de operacidn deseables y -
ptoporciong la volatilidad necesaria para permitir el sepa-
rado a temperagturas moderadas y presidn atmosférica.

La baja solubilidad del glicol en hidrocarburos no aromdti-—-
cos y su alta solubilidad en agua permiten una limpia separg
cidn del solvente a partir del refinado sin destilagcidn.
Puesto que un componente del solvente es agua el secagdo serd
necesario solo para cuando el proceso UDiLX se adapie a proce
sos con catalizadores suceptiblies de envenenamiento por este
compuesto. ‘

£l glicol, que es la mayor parte del solvente, abunda:en el =
mercado, no es corrosivo,ni tdzico,estable a las condiciones
de operacidn, relativamente no viscoso a la tempergtura nor-
mal de operacidn, posee unag buenag diferencia de densidad res
pecto a los hidrocarburos y su costo es moderado.

En el descubrimiento y desarrollo del proceso se did mayor -
énfasis a la realizgqcidn de las ojeraciones con COnsumo mni=-
nimo de servicios.d4lgunas nuevags caracteristicas incorporge-
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das &l digefio eyudaron = corpletarlo: Cfos ¢e ellss son: Le -
operscidn esencislmente isotérmica ce le column: de cxtraccidn
y del sepers~for ¥ la2 annlacidn ée cuslguier destilscidn de 1a
‘cual gerfen tomudos el refinsedo y,0 el gileol corw nrodueto —
de domo. o

Para ilustrar la recuperacidn y pureza de producto que puede
obtenerse por extraccidn UDEX se dan en la tabla 5.1l los re—
sultados obbtenidos de un platformado depentanizado con aproxi
madamente 55% de aromidlticog.

#L tratamiento posterior o fraccionsmientu del exbarchio HIX
se ilustra en la tabla 5.12,

Ademés del proceso UDSX, que es el representativo de los pro-—
cesos de extraccidn por solventes,existen otros procesos para
extraer aramdticos cuyas caracteristicas se dun enseguidas

PROCHESO AROSOLVAN .- ElL diagrama de flujo aparece en la figu-
ra 5.1 . Se aplica en la recunerscidn de aromdticos de altae -
pureza a partir de mezclas de hidrocarburos cargadas. Los pro
ductos obtenidos son Benceno, Tolueno y Xilenos.

BSCRIPCION DEL PROCE30: Los arométicos son exbraidos conti<s
nuamente de la alimentacidn mediante una solucidn acuosa de -
N-metilpirrolidona (NMP) en une torre a contracorriente de e~
tapas miltiples tipo extractor(mesclador-asentador) a tempe-—
ratura préxima a la ambiente (77-95 grad. F) y a presidn esen
cialmente atmosférica.

La alimentacién rica en aromiticos es introducida a 1la mitad
del extractor a contracorriente, mientras que el solvente es
cargado en la narte sunerior. Vin reciclado cue contiene pea--—
tanos y benceno entra por el fondo del extractor. Tl solvente,
gieado la fase pesada fluye hacia abajo a contracorriente con
1a fase 1fguida agcendente., Las dos fages con mezcladag en —-—
nmezcladores externos y separadas alteraetivamente en asentade
res. Los aromdticos y parte de los no aro.dticos de bajo pun-
$0 de ebullicid . junto con los Ce =lto panto de ebullinidn ¥

~

lag olefinas nassn o mwa extrachtor de Tozc an donde se separun
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PENDIMIENTOS ¥ PEDPIEDALES DE LOS Plo az/cmj JE LA
EXTRACCION UDEX S0A0E UN ALATFOZ MADO

/fowmlwm EN 5 0L DE LA CAREA AL EXTRACTOR:

Z (//ﬂﬁaﬁ 44’2
Exctimncto 55.8_
Jotsl 1000
- Faoneanpes seGas v Ppeos - uss L EcremdLermndo | ExT2ACID,
Gravedd , Bpr | des 63.7 BEX,
Gt~ Esp. 0.7949 0. 7249 - 08702
LONTENI0D B Aeomptrees -
Beneenp , % ool . 45 ./ ver Jabh.
Tokwno , % oot 25.0 2.7 | 5/7
X Lonss + Efb) bancena, 3 ool 24.8 9.2 ,
Apmatisi &gt — - :
Arwma Yocos T Ao /es : — -
v, fés /.8 | 3.0 -
2CrS 7o SiM reL 957 | 66.4
v o #3284 TEL fenL. 5o (o4 AO8 £5.3
Lesinni. ASTM D-86-46 - 5
/8P /773 /52 -
0% 238 210 —
Py I8 394 —
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e Jos rimeros y el resto se extrae como refinado por la par
e superior del extractor.

La Inge extralda es Hrocess s en 7or oirpag. Ba el nrinmer sepa
rador solo los pentancs y algo de benceno son vemovidos y sumi
nistradog como narte del reciclado al plato mds bajo del ex~—
tractor. Bl nroducto de Pfondo de ege geparador libre de M0 A=-
romfAticos entra entra 2l segundo sep-r=dor para una separacidn
adicional cue consiste en el deziilado fe aromédticos puros ¥y -
osua ¥ un producto de fondo que contiene sgolvehte: lidbre de
eroméiicos cue ez regreszdo a la parte superior del extractoxn
Bl destilado es separado on sromfbicos ¥y agua en un separador,
el agues es suministrads narcialmense a Ta parbe superior del -
segundo separador y parcialmente a la parte superior del sepa-
rador de refinado.

La fase refinada pasa de la porte superior del extractor a la
columnz de pentanos donde es Traccionada bajo presidn moderada.
L penbteen eg renovidn conn Lpymodacto de domo y gurinistrado —
junto con log producitos de dow del primer separador ¢o un —
reciclado mesclado al plato inferior del extrachor, Z1 vroduc—
to de fondo de la colurma de pentano contiene los no arométi—
cos de lz 2'imentneldn y 1a NMP disgueltz en 1a-fase lizera, La
NMP es removids en el separador de reffinzdo por lavado con aw—
gue, ¥y el agua de lavado con la NMP es regressada al segundo me
parador.

RENDIMIENTO Y PURLYas Ver la tabla siguiente.

BENCENO TOTITENG I, ENOS

RESDTETRIN0, B veueveveess399.5 > Q8.0 >95.0
GOTIOR seveesvsesssscs-essss Limnin limpio limnio
S, fArov. 2 1570 s.e....... 0,822 0,871  0.86-0.87
INDIGE QEFRACTIVO sevevve.. 1,501 1.4965 -
PUNTO DE SOYIDIFTCACION ... 5.5°C — —
THTRIVALO DE EBULLICIO4,°C. 0.1-0.4 0.4 3 a 10
JOLOR DB TAVAND A%IDC...... £ 2 (2 {6
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PROCESO DE EXTRACCION DMSO .- Ver diagrama de flujo en la fig.
5.2 « Tiene la misma aplicacidn que el proceso Arosolvan con -
1s variante de que produce también aromidticos pesados al care=
gar reformadog catrliticos o vapores le gasolinas cracuealas.
Los productos obtenidos son aromfticos para combinarlos en com
bustibles para motor o para usos petroquimicos. E1 henceno pro
ducido tiene un punto de congelacidn de 5.% grad. C.
DEIGRIPCINT DEL PROOGWT0: #atd basado en la ubilizacibn de un -
solvente cowercialmente disnonible; el Dimetil-sulféxido (DMS0),
algunsgs de sus vroviedades tinices son:

3D GraVvse ocetasoercasssasssesassssssenson

Vigcocidad (25°C) pUTO, €D evecroerecrss

4+ 109 de aZ11%, CD ccesenvsvcoosssses

Pto. de ebullicidn (140 mm de Hg), O vrveees 170

. o
Pto. de congelamiento, ouro; € eovecsesas 18,4
+ 10% de zgzua, OO

2200280000030t = 1
. o -
Calor especifico,(20°C) ¥eal/Xz, °C v.v... 0.49
idemfs, existen Tas alomientes condiciones de nrocesos:
1.~ Ta corrosidn del acero al carbdn es desvpreciable a
12 temperahara de exbtbraceidn.

730 presetba Imens cgtabilidad oanlaics y ealor!-
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E) DMSO es un buen solvente de arondticog: es altamente gelee-
tivo ante cualquier otra familis de hidrocarburos( parafinas,
naftenos;olefinag, etc.

Fl esquema de proceso eg also dlferente a otros nprocesos de
extraccién l{quido-lfguido. Log hidrocarburos son cargados s
contracorriente con la fase solvente (DM30 con pequefias adi-—
ciones de agua) en el primer extractor a temperatura mnbiente.
TLa fase extraida rica en aromdticos obhenida del fondo de es-
te nriner extractor es entonceg tratada s contracorriente en
un segundo extractor, siempre a temperatura ambiente,con un -
hidrocarburo parafinico que disuelve a los arométicos.

Bl DMSO regenerado es rdnidiamente reusado mientras cue el sol

vente paralinico es separado de los srométicos mediante desti
Jacidn coavencion-1l y reciclade =zl segundo .extractor.

Bl refinado y el extracto son resnectivwvieate lavados con g~
zua para extraer las pequefias cantidades de DMSO disueltas, =~
que suman alrededor del 155 del DMSO alimentado.

Bl contenido de agua en la fage solvente y las velocidades de
reflujo y de lavedo a contracorriente se seleccionan en base
& 1a composicidn de la alimentacidn y a la pureza requeridsa -
de los aromiticos.

RENDINMIENTOS:Para una carga consistente ea2 un refora=io cati
1{tico con 104 de benceno,27% de tolueno y 18% de xilenos las
siemientes recuneraciones son de lnterés comercials

BEMGENO o.. 99.9% 3 TOLUENG ... 98.5% ; XILENOS ... 95.0% .
Bsbte nroceso es liceaciado nor el INSTITHC PRRUNCATI DI PEDROT .

138



PR0UL50 SULFOLANO .- Este proceso Ge exbraccidn lfquido-1{-—-—
guido, posterior al de etilenglicol (UDEX), superd a este en -~
forma clara en flexibilidad y econowla, .

DESCRIPCION DEL PROCESO: El sulfolano, como el dietilenglicol
{DEG) e aplicado a la produccidn de arométicos de alte pure~
y/0 al mejoramiento del némero de octanos de lzsz grsolinas,Se
describird el primer caso con ayuda de la fig. 5.5

1l sulfolano se fabrica haciendo resccionar uns ﬁolécula de -
5C,
su estructura. Por otro lado, de la comparacidén del sulfolano

con una molécula de butadieno; en la Ffig., 5.3 se rmestra

con el DEG obtenemos que:

a) 1 sulfolano es mfs selectivo.

b)Tos sistemas sulfolano-hidrocarburos tienen un punto de ple
gamiento.

¢) Tos hidrocarburos son mucho més solubles en sulfolano.

d) Tos hidrocarburos tienen una mayor presién parcial sobre -
el DG, aungue las volatilidades relsotivas hidrocarburo/--—
golvente son casi iguales para cada uno,

e) ¥l sulfolano tiene une nresién - parcisl mucho menor a ba--
- jas concentraciones en los componentes extraidos.

) El sulfolano es mds estable al calor ¥y a la oxidacidn aue
el DEG y tiene una menor capacidad calorffica.

g£) ¥l coeficlente de digtribucién para el solvente entre g—-
gue e hidrocartmro es mucho mayor pars el DEG.

h) ¥l sulfolano tviene mayor punto de Tusién que el DN

inTe
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PIG. 5.3 ESTRUCTURA DEL SULFOLANO.

EXTRACCION D& AROMATICOS & PARTIR DE UN RUPCREADCG CATALITICO:

Sea la carza de una composicidn como la dada en la table 5.13.
La extraccidn y el lavado a contracorriente se realizan en con
tactores centrifugos separados.Para esta operacidn se usa pri-
mero un solvente parafinico de peso moleculzar 460 como agente
para obbener extracto de allta purew, posteriormente fue usado
otro solvente de un promedio de 6 dtomos de carbono con un es-
trecho rrmzo de ebullicidn, asf la cantidad e solveate nenegr
rio disminuyd a la mitad.

En la fig. 5.4 se dan resultados tinicos de estas operacicnes
usando sulfolano con 1.3% de agua ¥y & 212°P. La correlacidn ce
estos datos indics que un extracto de 99% de aromiAticos puede
ser obtenido con una ecuperacidn del 954 emplesndo una relas
cidn en peso solvente/elimentacidén de 6.8 y una relacidn en pe
so contrasolvente/™inentacidn de 1.0, Una penuefia relacidn en
nsgo lavado(e contrmcorrienie)/alimentacidn zerfa usada con —-
contrasolventes de menor peso molecular puesto gue 1z nurezn -
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La ¢24r 0 cidr entra a un contacter de discos rotalorios que
tiene una seccibn ce extraccidn,una de lavadc a contracorrien
te y otra de decantadores de fondo y domo.

Ef solverte graso de la seceidn de extraccidn que contiene los
arom&ticos ¥y uns papbte de los saturados, fluye becis zbsjec eor
la seccidn de lavado donde el contactc a contracorriente con
el contrasolvent¢ pesado remueve los componentes saturados.EY
solvente graso de la seccidn de levado que akora contiene 1%
de saturados en base a log hidrocorburcos totales, pasa a tra-
vés'de un tenque iguslador y un intercerbicdor solvente graso
/Solvente pobre hasta el separudor de ertrscio.

El extracto es recuperado el solverte gricc como producto de
gomo (8§2.9%, de srordticos). El ref-nadc es agus laved: y sepg
rada del contrasolvente como producio de como.

CONDICIONES DE OrERACTON .- Ver la Table 5.14.
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PABLA 5.14 CONDICIONES DE OPERACION DEL PROCESO ,SULFOLANO.
AR MR D Y ’

RELACION EN PESO SOLVENTE/ALINEFIACTION  .evseecscsus 6.8
' CONTRASOLV/ALINENTACTION  sevnssncssss 0.5
" " VAP DE SEPARAVO/ALIMEHT esvassan.n-o Q.13
PEMP. DE FONDO DEL SEPARADOR, ®F  oevenneocce orees 375
TEMP. DEL DOMO DEL EXTRACTOR, ®F  ecceesescscsssess 212
PRESION DEL EXTRACTOR, DPS1E  seescesscasssscsccssss 15
TEMP. DE LA ALTMENTACION, OF .eoeecececasssoessesss 240
CONTENIDO DE AGUA DEL SOLVENTE POBRE, % PESO esecass 1o3

1] "

DESTILACION .- Muchas de las propiedades de los isdmeros arg
" mdticos 08 son muy similaeres. Una consecuencia de esto es la
dificultad de producir los isdmeros individueles de aglta -=-
pureza por destilacidn. Puesto gque laq mayor demanda es para
el p-xileno muchos esfuerzos hagrn sido dirigidos parg reaqli--
zqr estas separaciones. K1 estudio y evaluacidn de los proce
sos fisicos y qu{micos para este proceso ha sido, en varios
aspectos, mds profundos que para muchos compuestos orgdnicos.
De gran importancia prdctica son las caracteristicas de des—
tilgcidn de esos isdmeros,(tablas 5.1,5.2 y 5.4).Hientrgs el
o-~xileno puede ser separado rdpidamente del m-xileno por des
tilecidn, es solo con dificulted que el etilbenceno pueda -~
ser destilado, en forma pura, a partir de p-xileno.¥o es =—-—
prdctico separar p-xileno de m~xileno por destilacidn y esto
puede observarse en lag tabla 5.12.

Bajo estas circunstancias, las suposiciones dé soluciones ==
“ideqles”™ cuando se realizan los cdlculos de destilacidn pue
den no ser vdiidas. De los estudios sobre la no idealidad de
los isdmeros xildnicos se calcularon los coeficientes de ac-
tividad a dilucidn infinita y se dan en lg tabla 5.5 con las -
correspondientes presiones de vapor.

Puesto gue las desviaciones de la idealidad de estlos sistemas
son simétricas,el coejiciente de activided para el p-~xileno
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a dilucidn infinita en etilbenceno es igual al valor para e-
tilbenceno g dilucidn infinitq en p-xileno. Zspecialmente en
el caso etilbenceno-paraxriieno la no idealidad puede tener -
un efecto significativo sobre la volatilidad relativa. La vo
latilidad relativg es igual al producto de la relgcidn de —=
coeficientes de actividad por la relacidén ae presiones de ==
vgpor. Puesto gque el nimero de etapas tedricas es unqg fun—-—-
cidn exponencial de lq volatilidad relqtiva, la pequefia no -
ideglidad que existe tiene una significancia prdctica.

El orto-xileno es el de mayor punto de ebullicidn de los ho-
mélogos Cg+ Hay bastante diferencia entre los puntos de ebu=
llicidn de los isdmeros meta~ y orto- para hacer g la des—-
tilagcidn econgmicamente aplicable. Esta destilacidn es comin
mente realizada en dos etapas; en el primer paso el m-xileno
el p-xileno y los materiales ligeros son destilados como ca=-
beza; en el segundo paso, el o-xileno es recuperqgdo como pro
ducto de domo y los 09+ son retirqdos del fondo de la torre.
Pgra producir un materiael de més de 95% de pureza a partir «
de un reformado tipico, se requerird unag columna de destila-
cidn con 100 etgpas tedricas para remover los materiales li-
geros. Pueden emplearse menos etapas si se incrementa el re-~
Sflujo, sin embargo,para remover el o~xileno de algin porcen=-
taje de material pesaedo requeriremos solamente 30 etgpas;con
columnas de este tamafio y con la relacidn de reflujo apropig
da la recuperacién de o-rileno se gproximard a 95%.

Ex suma, la separacién de los isdémeros xilénicos puros por
destilacidén requiere del llamado superfraccionasmiento, el --
cual sin tener una definicidn exacta, se le reconoce gue i--
dentifica a las separaciones que requieren +treinta o mds ~-
etapas tedricas a reflujo total cuando la volatilidad relati
va es menor de 1.5 y la pureza de al menos uno de los produc
tos es de 99%;

L3
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En el proceso Phillips ( fig. 6.5 ), para separacidn de xile-
nos emplea un total de 750 platos combinados con wun proceso
de eristalizacidn para separar los cuatro isémeros con alta -
pureza: orto-xileno ( 98% ), etilbenceno ( 994 ), para—xilernc
( 98.54 ) y meta-xileno ( 953 ).

DESTILACICY EXTRACTRIVi.- En le figurs 5.8 =e ilustrs el proce
so de destilacidn extractiva de la Shell Development Co. em——
pleado para producir bencenoc, tolueno y xilenhos grado nitra——
c¢ibn a partir de fracciones de petrolec apropiadss, con pure-
zas de 98 a 994, aunque puede ser necesario el itratamienio el
tratamiento dcido y la redestilacidn pars alcsnzar las especi
ficaciones del grado nitracidn.

DESCRIPCION DEL PROCESO.—- La separzcidn de aromdticos de nc -
aromdticos es slcanzads por destilacidr de una froccidn de pe
tréleo en presencia de un solvente extractivo que tiene sol~-
vencia selectiva para los eromdticos y as{ reduce la voletili
dad relativa pars los componenies no aromdticos. El solvente
comin para este proceso es el fenol, pero en casos especiales
pueden preferirse otros solventes tales como Acidos cresf{li--
cos o gsulfolanos.

El1 disgrames de flujo ilustra la aplicacidn del proceso & la -
produccidn de benceno grado nitracidn a partir de un reforma~
do depentanizado. La cargas original es primero fraccionada pa
ra preparar un concenbrado aromdtico.

La columna de destilacién extractiva consiste de una seccién
de reciclado (knock-back) y una seccidn de extraccidén.El con
centrado aromético esg cargado en un punto préximo a la mitad
de la seccidn de extraceidn , y como en el fraccionamiento -
ordinario el calor de vaporizacién es suministrado por un re
hervidor, y los vapores del domo, después de su condensacién
son parcialmente regregados a la columna c¢omo reflujo. El1 pro
ducto de domo contiene a todos los no aromidticos (ineluyendo
olefinas,diolefinas y trazas de solvente).El producto de fon-
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do es una mezcla de aromidticos y solvente. Los constituyentes
son separados en una columna separadora de solventej;los aromé
ticos se obtienen por el domo y el solvente es reciclado a la
columna de destilacidn extractiva.
La pérdida de aromdticos en el refinado es menor de 1.0%. La
pérdida de solvente es pequefia y se debe més que nada a fugas
mecénicas.
RENDIMIENTOS.- La tabla 5.1% muestra el balance de materiz(en
base al solvente libre) para producir benceno grado nitracidn
a partir de una nafta cataliticamente reformada (depentaniza-
da) .

TABLA 5.1%

DESTILACION BXTRACTIVA. BALANCE DE MATERIA.
ATIMENTACION PROD. DOMO PROD. FONDO
B/D %v Benc. B/D ¢v Benc. B/D 9%v Benc

Concn. de benceno 2214 45.9 2004 50.5 210 2.0
Destilzn. Extractiva 2004 5065 994 1.0 1010 q9,.?2
Solvente separado 1010  99.2 1010 99.2 solvente

Redestilacidnlf 1010  99.2 1000  99.5 10 ————

# Después del tratamiento 4cido y el lavado cdustico.

TAHBIZN LA DESTILACION AZEOTROPICA SELECTIVA ha sido estuaig
da para separar isdmeros gromdticos puros. Atendiendo gl he-
cho de que un aqzedtropo es una mezcia de dos o mds componen-
tes 1i{qguidos que a presidn constante tiene un punto de ebu—-
1licidn y una composicidn constantes, las investigaciones se
orientaron hqcia la bisqueda de agentes desplazadores de los
azedtropus que jorman entre si los isdmeros xiiénicos, prin-
cipalmente metag- y para-xileno.

fin lg table 5.10 se dan las volatilidades relativaes logradas
al adicionar el agente desplazador a diferentes azedtropos.
Constderando que la volatilidad relative es una medida direc

sa de Ja facilided con gue dos componentes pucden separarse
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en un proceso de destilacidn, hay que pensar que al aumentar
la, resultg wés fdecil la separacidn y la consecuencia es ung
disminucidn del nimero de etapas tedricas requeridas.

En generaql los mejores arrastradores encontrados fueron 1{=--
quidos que jforman ligadures de hidrégeno tales como n-propil
agitina, acetorna, etanol y muchas mds, especialmente alcoholes

y dcidos orgénicos. El disefiador de un sistema de destilge—-
cidn azeotrdpica necesitard conocer otros factores agdiciong-
les tagles como costo y estabilidad del arrastragdor, facili--
dad de recuperacidn y cantidad requerida de arrastrador por

cada parte separada de hidrocarbduro.

£n la tabla 5.1 se da la relacidn de etapas tedricas que re
sulta de la comparacidn de los casos en que se usa y cuando

no se emplea agrrastrador para llevar a cabo unag separacidn -
del 95% de etilbenceno y p-zxileno. Bn 1lq tabig 5.17 se dan -
datos similares para una separacidn de 99% de m-~xileno y or-
to-xileno.

No obstante los extensos estudios reaglizados no se ha logra-
do hacer a la destilacidn extractiva econduicamente competi-
tiva con otros procesos comercigles de separacidn de isdme—-
ros xilénicos. Adsi, la destilgcidn se usa solo en su modali-
dad simple (fraccionamiento) para separar comerciglmente el

o~ziieno. ’

La ejemplificacién del fraccionamiento azeotrépico se hace -
con el proceso de la Union 0il Co. en gu aplicacién pars pro-
ducir tolueno, haciendo 1a aclaracidén de que igualmente puede
producirse benceno y xilenos de alta pureza. La carga es un -
deslilsdo de rango de ebullicidn apropiado que contenga BIX.
Puede ser una nafta virgen o cragueada o ¢l producto de un re
formador catalitico; que previamente es separada en concentra
dos de benceno, tolueno y xilenos que son la ulimentacidn al
proceso.Los xilenos asf producidos tienen 95% ¢~ puresza.
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| TABLA 516 |
Retheiolr 26 WATDS TEORICOS REDYERIDAS USANDO ARRAS-
TeADOL A PLATOS TEOCICOS AEQUERLIDOS S/n USAR ALRAS -
TRADOL PALA UNMA SEPARACION pE 95% DLE ET/LAEN.
CEMO YV PARA-XILEND. ~ )
ALLASTPALOL HELACION

2- me S bupone/ / o.948
7 melil- 2 por-ons/ 0.0
N ot famino 0.5/
7- bo bans/ 0.54
/%%oé /0/ c%f alllfé 2.9
G- fexen- 2- one 097
L - oz Fong/ a.5¢
Ly o oo 0.7
e liE o5 amy e A 0.62
~ - e/‘ / /4'/;4/10/ 0-5.3
2- et/ //ﬂ;éﬂd/ 0.63
Z- ﬁ/%ﬂ,ﬂ/d’fﬁﬂo 0.63
3 - pentonc/ 065
(fé'/aw;é;é ;,é ﬂg/é O0.65
Drme /S omine //gw/a/w/'% Q.67
2,6- o imedy m*//a/)w 0.67
TABLA 547

LELACION DE wb. DE PLATOS TEORICDS REQUERIDAS PALA
DESTILACION AZEDTROPICA KRESPECTD A LS REDUELIDOS
PALA DESTILACION SIMPLE (Sin AgeASTEAGOL) PACA /A SE-
PARACION 06l 99% 0 META— ¥ ORID-XILEND.

ALLASTRA DO PLAre 72'5-/2/5494 Leraciom
Woirgono 922 1.00
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A gue | 74.0 0. 76
Aleche] amiip 756 o.7f
B we /) bobono/ 747 0.8/ s
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DESCRIPCION DEL PROCESQO.- El1 prinecipio de la destilacidn zzeo~—
trépica es usado para separar materiales que tienen puntos de
ebullicidn similares. Un formador azeotrdpico es usado para -—-—
cambiar el punto de ebullicidn de una porcidn de la mezcla ori
ginal; asi, puede efectuarse unas separacidn entre dos porcio——
nes de una mezcla por fraccionamiento simple. Esto se iiustra
en el diagrama de flujo.

En este caso una mezcla de metil etil cetona y agua se usa co—
mo formador de azedtropo, el cual se agrega a la columna de —-—
destilacidén azeotrdpica con la fraccién que contiene la parte
a separarse. Una mezcla de punto de ebullicién constante de hi
drocarburos no aromdticos, agua y metiletilcétona pasa al domo
obteniéndose un fondo de tolueno puro. Para alcanzar las espe-’
cificaciones del tolueno gragb nitracidn se emplea un tratar——
miento suave con 4cido.El tolueno es entonces neutralizado y -
lavado con agua antes de alimentarse a la columna de acabado.
El domo de la columna azeotrdpica contiene los no aromiticos,-
agua y metiletilcetona y se alimenta a la columna de extraccidn.
Los no aromdticos son removidos mientras'que la metiletilceto-
na es extraida con agua y salen por el fondo.Esta corriente es
alimentada a la columna de recuperacidén de azedtrovo, donde ls
mezcla agua-metiletilcetona usada como formador azeotrdpico es
recuperada y reciclada a la columna de destilacién azeotrdpi-
ca.El agua de la columna recuperadora (fondo) es reciclada di-
rectamente a la colwmns de extraccidn.

CONDICIONES DE OPERACION.- La relacidn metiletilcetons/no aro-
méaticos es de 2.5 a 1.0 al cargarse a la columna de destilaw—-—
cién azeotrdpica.0tras condiciones se dan en el diagrama de —-—
flujo de la figura 5.7.

Las recuperaciones van de 95 a 98%.
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CRISTALIZACION.- En parrajos anteriores se menciond ya la im

portanciaq dae la cristaiizacidn como proceso de separacidng-—

del isdmero pera-. Aqui se dan los principios bdsicos del --

proceso de separacidn de isdmeros xilénicos por cristgliza—-

cidn. '

La factibilidad de separacidn por cristalizacidn hace gue -

los datos de solubilidad de los isdmeros individugles en xi-

lenos mezclados sean de gran importancia. Hay tres ecuaciones
principales mediante las cuales la solubulidad de los isdme=

ros individugles puede ser calculada:

(1) - in ¥; = ( Hj/ﬁ) (T*=T) /T’ T

(2) ~Ln W A(T°=T) 1+ B(T*=T) ........

~
]

(3) =Ln 4

( H]/H) (T°=T)/T°7T Cp/R (P*~T}/T

+ (Cp/R)Ln(T'/T)
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”1 = JFrgccidn mol de componente.
Al = Jctividaa del componenie puro.
Hf = (aqlor de jfusidn del componente puro.
T* = Temperatura de congelgcidn del componente puro.
T = Temperatura de congelacidn de la mezcla.
R = (Constante general del estqdo gaseoso.
Cp = Capacidaed calorijica de la fas. 1i{quida menos la capa

cidad calori{fica de 1a fase sdlida.
4 y B = Constantes crioscdpicas.

Para zilenos, la ecuacidn (2) da resultados mds aproxzimgdos

a los experimentales que la ecuacidn (1). La ecuacidn (3) es
una jorma modificada de la ecuacidn (z) y puede usarse para

sistemas ideales o no ideales. Fara cdlerios que involu~ran

sistemgs no ideqles Ias actividedes pueden ser usadas er 1u-
gar de las Jracciones mol. Bn el caso de los rilenos las s0=
luciones son esencialmente ideales por lo que en cuanto a =~
los cdlculos de solubilidad no hay una ventaja particular de
lg ecugcidn (3) sobre la ecuacidn (2).

La fig. 5.8 presenta una grdfica mostrando las solubilidaedes
calculadas con la ecuagcidn (2). Los valores determinados ex—
perimentalmente para el p~xileno son acordes, excepto para -
la regidn de baja temperaturc en que hay leves desviaciones.
Desafortunagdamente esta es la zona de interés comercial.

Los xilenos mezclados ol enfriarse forman primero sdélidos pu
ros; continuando el enfriamiento producen entonces mezclas =—

eutécticas, asi pues, un isdmero purc puede ser recupergdo -
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mediagnte una etapa simple de cristalizacidn y el producto =—-
solo estard contagminado con las aguas madres agsociadas. De—-
bido g la formacidn eutéctica, la recuperacidn de un isdmero
puro estd limitada. De la grdfica de solubilided puede ser -
obtenida lq composicidn aprorimada.de~1as tres mezclas bina~
riags eutécticas de ziienos medignte isotermas convenientemen
te dibujadas.

EUTECTICOS DE LOS XILENOS TEHP. APROX.
% P-XILENO % O-XILENO % M-XILENO Grados F
25 75 - - 32
14 - 86 - 62
- 33 67 - 77
9 30 61 - 82

Estudios sobre el efecto de numerosos aditivos sobre lgs com
posiciones eutédicas de meta~ y parae-xileno muestran que la
adicidén de un poco menos del 3%mol de los llamgdos Pinhibido
res eutécticos” permite la recuperagcidn de una cantidad mu==
cho mayor de p-xileno.Por ejemplo, trabajando con un eutdcti
co de para- y meta-xileno, con 0.4% en peso de metilel, —-—-
CHé(OCHé)g -—=, afiadido enfriando a -140 grados F y filtran-
do alrededor del 80% del m~xileno alimentado fue recuperado
como unq corriente de aguas madres de 95% de concentracidn,y
los cristgles recupergdos tuvieron el 70% del p-xileno carga
do, Los inhibidores eutécticos son compuestos orgdnicos que
contiener, al menos, un dtomo de oxigeno, azufre,nitrdgeno, <
Jfdsforo,silicio, boro o haldgeno y son por lo menos suavemen
te solubles en los xilenos.

También se han estudiado lags caracteristicas a beja temperg-
tura del sistema cuaternario de los 08 aromgticos, el cual -
se aproxima al tipo termodindmicamente ideal. La composicidn
eutéctica cuaternaria fue gproximadamente de 2% de p-xileno,
5% de o~rileno,15% de m-zileno y 78% de etilbenceno con un =-
punto de fusidn de =101 q -102 grados C.
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PAA-XILENO POR CRISTALIZACION.- Las propiedades de los 08 a
romdticos son tales que la cristaelizacidn es prdcticaemente -
la tdnica técnicqg comerciagl empleecda para producir p-zileno.
La concentrgcidn normal de p-zxileno en las alimentaciones a
plantas de cristalizacidn es de aproximadamente de 20% qun=-—
gue con frecuencia es menor. La Jormacidn de cristales de p-
xileno empieza a alrededor de -40 grados F, y la sepagracidn
sélido~1i{quido se realiza de =80 a =100 grados F.

Las separaciones sdlido-1iquido son marcadamente afectadas -
por el tamagno de los cristales, las variables de proceso gque
gobiernan los procesos de nucleacidn y crecimiento son de —-
gran importaencia.fstas incluyen: sobreenjriamiento, temperatu
ra, grado de agitacidn,viscocidad de la solucidn, etc. . fn
suma, la formacidn y crecimiento del cristai y la separacidn
sélido-1{iquido son afectados por la tempergturg.Bste efecto
es primeramente relqtivo a los cambios de viscocidad de Ig -
Jase liquida.. La viscicidad afecta Iq velocidad de drenado -
del licor madre del sdlido, y esto tiene un efecto muy impor
tante sobre Ig pureza del producto por los fendmenos de oclu
sidn presentes.

La baja temperatura para la primera etapa de cristalizacidn
es generalmente gobernada por la formacidn del eutéctico pa-
raq-xileno-metg~xileno. Bajo las condiciones normalmente em=—=
pleadas un 60-65% del p-rxileno alimentado puede ser recupera
do como producto puro; las condiciones de operqcidn en esta
etapa de separacidén controlan el porceniaje de recuperacidn'
-de p-xileno. £l producto que sale de esta primera etgpa con-
siste en cristales de p-xileno que contienen licor madre o--
cluido con 35-85% de p-xileno, dependiendo de Iq técnicq de
separacidn empleada; se tienen pérdidas por cristales finos
gue pasan al filtrado.

Los pasos adicionales de separacidn sdélido-~I{guido depende--—
rdn del grado de pureza deseado. Las purezaqs de p-xileno co-
mercial estdn arriba de 99%, en lamayoria de los casos se re
quieren purezags de 99.5%.

Industrialmente han sido empledas auchas técnicas para en—-—-—
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Jriar los zilenos alimentqdos hasta la temperatura de la pri
merq etapa de cristalizacidn. Para enfrigr la alimentacidn =
hasta una temperatura un poco arrida del punto de cristalizg
cidn del 1iquido se emplean cambiadores de caglor; desde aguf
el waterial es refrigerado en unag o mds etapas utilizando ==
las mgs de las veces cambiadores de superficie pulida junto
con tanques de retencidn o cristglizadores de tangue agitado.
Generaglmente el refrigerante es etileno aqungue en aldunos cg
sos hag sido empleado como agutorefrigerante directo; esto elil
ming la transferencia de calor q través de las paredes y los
problemas que provienen de la deposicidn del cristal sobre -
las paredes jrias del cambiador de calor,

La separacidén de las jases sblida y liquida ha sido regliza-
dag con filtros rotatorios; centrifugas de disco, de cesto,de
cribag de tazdn, de taszdén sdlidos; combinacidn de centrifugas
de tazdn sdlido-criba; centrifugas de empuje reciprocante y
columnas pulsadas.En todos los cgsos se requieren dos o ma4s
pasos para producir el producto de pureza deseada.

La jig. 5.9 muestra un diggrama de jflujo de un proceso que -
empleq cristalizadores de tangue agitaedo. Hay un paso de en-—
Sfriamiento en lq primera etapa para la alimentacidn que con-
tiene glrededor de 20% de p-zileno y pasa a través de un cam
biagdor de calor que es enfriado por el filtrado frio gue vig
ne del filtro micromet@lico. K1 filtrado de las centrifugas
de la primera y segunda etapas puede ser megclado con Ila soO-
lucidn enfriada libre de cristales y pasadodpor el tambor 1,
y entonces al taombor ‘2 de Ia primerag etapa del cristaqlizador.
Los tambores cristalizadores son tanques agitados provistos
de chaqueta para el sistema de refrigeracidn con etileno., £l
tiempo de retencidn en cada tanque es de tres horags ( 6 ho=—
ras en total ). La pasta aguada o lechada jria(de solucidn -
de qromdticos 08 mds los cristales de p-~xileno) es sacadg ==
por el fondo del tambor 1 y algo de ella es reciclada al jfon
do del mismo recipiente para fluidizar los finos en la pasta
aguada, esto asegure la obitencidn de una pasta de cristales

grandes. Otrg porcidn del material es enviada al domo del ==



tambor para asegurar el enfriamiento hasta la temperatura de
seada. £l flujo neto de alimentacidn enfriada pase del tam-——
bor 1 al 2; el jfiltrado es removido por la parte baja del -~
tambor £ a través de un filtro micrometdlico y deja el siste

L

ma como producto filtrado. £1 flujo neto de pasta agueda en—
Jriada pasa del tambor 2 ue Ig primera etapa de cristalisza—-
cidn a la primera centrifuga; el filtraedo de esta centriju-—
ga se regresa al tambor 1 de la primera etapa de cristaliza-
cidn y es megclado con lag alimentacidn fresca.

La tortq de la centrifuga de laq primera etapa es derretida Yy
pasada a la segunda etapa del cristalizedor junto con el fil
trado de la segunda etapa. Después de enfriar hasta la tempg
ratura deseada,el flujo neto de pasta aguada del cristaliza-
dor vg g la centrifuga de la segunda etapa. El1 filtrado pro=-
ducido qilil es dividido; una parte regresa a la segunda eta-
pa y la otra a la.primerg etapa del cristalizador.El voliumen
de filtrado regresado a la segunda etapa del cristalizaedor -
e€s ajustaqdo pgra dar una pasta de concentracidn dptima de —-
cristgqles. E1 p-zxileno de la centrifuga de la segunda etapa

constituye el p-xileno de alta pureza, Yy después de fundido
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ddemdés del proceso de cristalizacidn simple existe el de ——-—
cristalizacidn fraccionada que emplea una columng para puri-
Sficar los cristales. Zsta puede ser de pistdn o pulsada y su
Juncionamiento se basa en el equilibrio de las Jjases sdlida—
I{guide de Jos sistemas eutécticos.

Hucho se ha escrito de la purificacidn de p-zileno por cris-—
talizacidn, por tal motivo solo se incluye el diagrama de [flu
Jjo correspondiente y un esquema de la columna pulsada(fig.5/0) .
Los xilenos alimentados de un tangue de almacenamiento son -
secados y enjrigdos en un cambiador de calor con aqguas ma~--—
dres que vienen del jfiltro rotatorio hagsta justo arribg del
punto de cristalizacidén. Después los zilenos son enfriados -
hasta la temperatura de jfiltracidn (alrededor de -100 grados
F) en un cambiador de calor de superficie pulida,

La filtracidn produce un filtrado de bgjo contenido de p-xi-
leno (6.2%) y una torta de 65-70% de p-xileno,la cual va al
tanque de fundido.lUna porcidn del filtrado de la columna se
incluye como parte de la carga a este tanque. dsta mezcla pa
sa a través de un pequefioc recipiente de almacenanmiento y en-

tonces es bombeado hasta un segundo cambiagdor de superficie

pulida que se opera a aproximadamente cero grados F. La pas-
ta enfriada gue contiene un 40% de los cristales pasa a la -
parte superior de la columna de purificacidn de cristales.
Los cristales de p-xileno son fundidos en el fondo de estqg -
columna y retirqdos a unag veliocidad unijforme medianite con—-——
trol de flujo, estos son el producto de iq etapa de purifica
cidn.El desplazamiento de l{quido mediante el pulsado lo for
za haciq arriba a través de el lecho y provee el reflujo pa-
ra los cristales gue descienden. £1 jfiltro de la columna se
encuentra en su parte superior. La presidn de pulso forza al
Jiltrado hacia afuera a través de este filtroialgo de este —
Jiltrado es reyresado al tanque de fundido, como gntes se ==
menciond, para controlar el nivel de dicho tangue. £l resto
del jfiltrado se recicla hasta la corriente de entrada al pro
ceso.
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Las técnicas de rejrigeracidn mds empleadas emplean ¢o, 0 --
etileno como refrigeraqntes directos o indirectos. &1 enfria=-
miento por contacto directo eliming Ios intercambiadores de
calor pero reguiere de equipo para remover el refrigerante =
de Ios productos;el enjfriagmiento sin contgcto direcio es el
caso opuesto. Existe la alternativa de emplegr enfriamiento
directo mediante el uso de un rejfrigerante inmiscible, asf,—
este solo tendria que separarse de las aguas madres por gl=-
gin método sencillo y barato.
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HETCDOS QUINICOS

Estos métodos involucren ai menos una reaccidn gquimica, fre--
cuentemente para Jormar un complejo, y el método de separg--
cidn se basa en ella para purificar alguno de los isdmeros -
zilénicos.

L4 SULFON4CION SBELECTIVA emplea alimentaciones de meta— Y pg
rg-xileno. Estq mezcla es parciaglmente sulfonada a temperatu
ras arriba de 150 grados F con H2S04 ol 96%. Se hace una di-
lucidn con aqgua antes de liberar con vapor el meta-xileno de
alta pureza. La sulfonacidn selectiva se lleva a caqbo en dos
etapas. En la primerag, un volimen de glimentacidn es mezcla-
do con diez volimenes de un reciclado gue contiene meta-xile
no, dcido suljfénico y dcido sulfiérico. El1 efluente de la pri-
merqg etapa pasa a la segunda junto con algo de HéSO4 concen=
trado, esta mezcla es introducida a un sistema de regctores.
Las corrientes de hidrocgrburos y lag reciclada son retiraedas
y la parte restante es hidroligada para recuperagr el meig-zi
leno puro.

Se obtuvo cierta mejorfa al afiadir al sistema un solvente pg
rafinico antes de realizar la hidrdlisis del dcido metarilen
sulfdnico. Bn la hidrdlisis, el m-xileno es extraido por el
lgvado del qgceite parafinico.

Una de las cosas gue eleva considerablemente el costo del m=—
zileno es el nivel de corrosidn de los materiales presentes
pues se requieren materigles especiales de construccidn.
Actualmente este proceso estd prdicticamente en desuso.

L4 CLORACION SELECTIVA, como medio para producir m-xileno,no
ha sido empleada muy extensamente. En esie proceso el m-xile
no es clorado selectivamente en un solvente de dcido fdérmico.
El producto clorado es recuperagdo por destilgcidn y es hidro
genado para convertir el derivaedo en el m-xileno origingl.fs

te proceso se emplea mucho a nivel de laboragtorio.
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CLATRACION .- Sirve para separar los isdmeros meia~ Yy para— -
Se bagsa en la habiliued selectiva que presentan ung serie de
compuestos para Jormar cemplejos llamados clatratos. En Ia
tabla 5.18 puede verse el comportamiento de los diferentes =
agentes clatrantes del tipo Ni(SCN), (Rg Coll = ~CH( -7, }~ N, )
sobre los isdmeros zilénicos. Estos agentes de cJatrado son
insolubles en agua e insolubles o suavemente solubles en hi-
drocarburos, por otro lado es imporiante saber sobre la esta
bilidad térmica de los clatratos jformados pues hay que consi
derar que la recuperacidn del isdmero clatrado kg de llevar-
se a éabo sin destruir el complejo tetraqmino, ‘cosa que suce=-
de cuagndo los clatratos son muy estables.

En la fig. 5.01 se nuestra el diagrama de flujo para el proce
so de clatracidn en el cual una solucidn del formador de clg
tratos en solvente caliente (etanolaming acuosa) se pone en
contgcto con 1los xilernos alimentados(para- y meta-) y la meg
¢la resuliante de dos fases es enjriada en un cristalizador
de superjicie pulida. La relacidn tipica de formador de clg
trato g para-xilenv es de 12 @ 1 y Ia temperqtura es de 180
grados F para el solvente caliente y 40 grados F para ia le-
chada fria.

BEnfriando el sistema se producen tres jfases, una sélida de -
clgtrato que contiene el p-xileno, una ligquida de hidrocarby
ros rica en m-xileno y otrq If{quida de solvente acuoso.EZsta
megcla se filirq y los cristales de clatrato pueden ser lavag
dos sobre el filitro con un hidrocaerburo ligero,inerte y de -
punto de ebullicidn Io mds alto posible.BEl filtredo de dos -
Jases pasa a un separador de fases donde el m—xileno es reti
rado.El concentrado es entonces destilado para separqr m-xi-
leno de 95-97% par el domo y por el fondo el hidrocarburo 13
gero,

La fase de solvente acuoso obtenida obtenida del separador -
de fases es calentada Yy pasada e un recipiente de solucidn.
La combinacidn de estos materiales a alta temperatura pradu—

ce lq disolucidn del sdlido y el p-zileno clatrado se separa

como una segunda fase 1iquida.
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La extraccidn de p-xileno se realiza con un hidrocaerburo li-
gero y el concentrgdo de p-xzileno es sacado del recipiente -
de disolucidn y destilado para separar el p-xileno concenirg
do como domo y el hidrocarburo ligero como fondo.
RENDIHIENTOS Y PUREZAS.-Bnseguida se daen para ung clatracidn
de etapq simple de zilenos mezclados,en % en volimen,

ISOHERQO ALTHENTACION CLATRADO FILTR4DO
m=-xileno 81.2 34.4 96.5
p~zxileno 14.8 59,3 0.8
O-xileno 0.6 0.3 0.8
&tilbenceno 3.4 6.0 1.9

RENDIWIENTOS.- m-xileno(aita pureza) 90.4%
p-zileno(concentrado) 95.7%
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EL PROCHESO EN QUE SE FORMA EL COMPLEJO MH-XILENO~-ACIDO FLUOR
HIDRICO-TRI FLUOXRURG i BUHC, {ﬁXﬁ)+(ﬁﬂé)—, puede verse en -
la fig. 5.4 Aste es un urozesco comerciael en gue en que la
alimentqcidn de zilencs mezciauos se carga en la parte in—-
ferior de la torre de extraccidén dende donde es tratgda a -
contrgcorriente con un soltente de Eﬁb Yy un exceso de KF,Se
usqg n~hexanc como diluyente.

£l complejo (ﬁXH)+(Bﬁ?J_ se jormaq selectivamenie y permagnece
en la fase soluvente la cual pasae a una torre de destilacidén
¥ luego ql descomporncdor uonde el #F y FF. son liberados del
couplejo y retiredes por ic parite 3uperic;. Los fondos de -
m~zileno pueden caryarse g un isocuerizador parsg quwentar la

de orio— y gara-cileno , también el m—-xileno pue

proa o rids
de cargarse a una segunda torre de destilacidn para produ--—
cir m—-xileno puro al remover ias pequefias cantidades de mag-
terial de alto punto de ebullicidn.

£l rejinagdo del extractor original es separado del solvente
hexgno y este es regresado a la zona de ertrgccidn.

Los UB aromagticos son destilados para producir etilbenceno

y orto-xileno de alta pureza. B1 para-zileno de esta desti-
lacidn complejq es 95-98% puro y puede purificarse hasta el

99.5% por cristalizacidn simple.
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TERBUTILACION SELECTIVA.- Este proceso da muy buenos rendi-
mientos y mayores purezas respecto a la sulfonacidn y la -
clatracidn, pero el gran problema es que el agente terbuti-
lante se polimeriza o se convierte emR otros productos de de
gradagcidn y no puede ser recuperado y reciclado, de ahi su
inopergncia comerciagl.

Este proceso separa mezclas de meta- Yy parae-xileno mediante
la terbutilacidn selectivg del m-zileno seguida de unag des- .
tilacidn. La regccidn de p~xileno con agentes .terbutilantes
es extremagdamente lenta debido a jactores estéricos, pero =-
el m~xileno reacciona ripidamente para formar 1,3-dimetil-5
—-terbutilbenceno. Bl m-zxileno se recupera rompiendo el gru—
po terbutil sobre un catalizador persiliceo o por transalquil
lacidn. E1 hecho de gue el método permiiag la recuperacidn
de ambos isdémeros con alto rendimiento y purezaq se ve opace
do por la degrauacidn del ggente terbutilante.

El objetive de este proceso fue producir p-xileno de 987 =-
con relaciones relativamente bajas de agente terbutilanile a
m-zileno, para lo cual se requiere la conversidn casi com--
pleta de m~xileno. 4si, si alimentamos lag mezclia de 70% de
m~xiileno y 30% de parae~xileno deberemos lograr una conver—-
sidn de 89.1% de m—zileno para obtener p-zileno de 98%, que
es el gu. requiere ia industiria.

Después dever que es el graqdo de conversidn del m-zileno 1o

ue determina la pureza del producto p-xileno, se anglizaron

S

28 ¢yectos dUn Jag variglics dc zroces. sobre dicha zonver—
en las tablas 8.19 f’ 5-20.
[4

Es probable que st pueda obilenerse un p~rileno de nureza ma

sidn.Los resultados se do

S

yor de 985 a relaciones econdmicamente porei -il.c . de terby
til/m-zxileno, (de 1 g 1 & 1 ¢ 2; mediante o7 iieiipo adecuado

de remocidn de alquiiado o el usc de #is do los elopas.
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¥ETODOS FISICOS
PROCESOS DE PURIFICACION POR ADSORCION EN UN LECHO FIJO.

PROCESO AROSORB: ( SUN OIL CO. ). Este proceso carga un corte
de 250-400°F de un reformado catalftico, aunque puede proce——
sar corrientes de refinerfa de 150~T00°F:

Los productos incluyen solventes aromdticos o parafinicos de
rangos de ebullicién veriables; componentes para gasolinas de
alto octano y combustibles diesel de alto ndYmero de cetanos.

E1l proceso produce BTX de alta pureza en combinacién con la -
destilacidn fraccionada.

DESCRIPCION DEL PROCESO.- El proceso ilustrado procesa 800 B/D
de reformado catalitico. El desorbente consiste de benceno di-
luido con aproximadamente 40% de una fraccidn saturada de 160-
190°F. La carga y el desorbente gon pasados sobre secadores de
aldmina activada que el agua y otras geles venenosas. Después
del pretratamiento la carga fluye a través de dos columnas de
gel donde los arométicos cargados son absorbidos tomando el 1u
gar del desorbente de aromdticos proveniente del ciclo previo.
El desorbente continda entonces desorbiendo los aromiticos para
completar el ciclo.,

El efluente de cada c¢iclo es separado en dos partes. Lia primera
que contiene los saturados va al fraccionador T-=1 donde el pre—
ducto saturado es removido como fondo y el desorbente se degti-
la como domo. La segunda porcidn, que contiene los aromiticos -
cargados,fluye al T-2 donde los arométicqs (producto) son reti-
rados como fondos y el desorbente como domo.

Las corrientes de desorbente som retiradas y combinadas para su
reuso.

Modificaciones en el proceso ineluyen el uso de un desorbente
de punto de ebullicidn mayor que el de la carga, dilucidn de =
ca xgas viscosas y el reciclade de una parte del efluente para
.una operacidén a alta puresza.

CONDICIONES DE OPERAGION.- Lias columnas de absorcidén gon opera-
das usualnmente a una atmésfers de presidn; sin embargo, si se-
deseauna reduccidn de la viscocidad la columna se operars a -
temperatura mayor de 150°F. Las columnas son diseiladas pesra -
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una pregidn de 150 psi.

RENDIMIENTOS.~ EN la tabla 5.24 se dan datos tfpicos de 1la ali=-
mentacidn y de los rendimientos de los productos obtenidos me-
diante el proceso descrito e ilustrado en la figura 5.13.

TABLA 5.24
DATOS TIPICOS DE ALIMENTACION Y RENDIMIENTOS PARA EL PROC. AROSORB.
ALIMENTACION: REFORMADO CATALITICO DE 250—4OOOF;
CARGA  CONC. AROMATICO CONC. SATURADO

Rendimiento 100 59 41
Aromdticos, % vol 63 93 19
Saturados, % vol 37 7 81

CARGA CONGC., AROMATICO CONC. SATURADO

Rendimiento 100 16 84
Arométicos, % vol 15 91 1
Saturados, % vol 84 9 99
G. Esp., CAPI/60°F  43.3 24.4 47.0
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PROCESOS DE PURIFICACION POR ADSORCION MEDIANTE EL USO DE
ZEOLITAS CRISTALINAS COMO MALLAS MOLECULARES.

La purificacidén de isémeros xilénicos mediante mallas mole-
culares adsorbentes es un método muy prometedor que desde -
hace afios se emplea comercialmente.

Los adsorbentes han de fabricarse para adsorber selectivamen
te uno o mAs constituyentes de una mezcla dada ya sea para -
mejorar octanos o para separar los isdmeros xilénicos puros.
ATLGUNOS CICLOS DEL PROCESO.- Se tomarid el ejemplo de la sepa
racidén de n-parafinag de sus isdmeros y de hidrocarburos ci-
clicos por adsorcidn de las primeras.

Hay un nimero de formas en que la criba molecular puede ser
usada en lecho fijo,y la seleccidn de una de ellas dependerd
de la alimentaecidn y del esquema global de proceso en que la
ebtapa de separacidn esté integrada. Puesto que la desorcidn
es usualmente la etapa méds ineficiente en el ciclo, los ci--
clos de los procesos difieren primeramente en la forma en -—-—
que la desorcidn es realizada.

Los principales ciclos de separscidn son: "
CICLO " DE OSCILACION TERMICA.~ Este se define como cualquier
ciclo que emplea diferentes niveles de temperatura pera ad-—-
sorcién y desorcidén. La temperatura de desorcidén es siempre
mayor gue para la adsorcién.

Una caracteristica importante de un ciclo térmico es que pue
den tenerse altas cargas en el adsorbente.

Hay dos métodos para transferir el calor requerido para ele-
var o bajar la temperatura del adsorbente y sons (1) calenta
miento directo y (2) calentamiento indirecto. Un ejemplo del
primero es el paso de gas caliente a través del lecho adsor—~
bente.En el calentamiento indirecto el fluido que transfiere
el calor nc estd en contacto con el sélido adsorbente. El u- -
go de serpentines de calentamient: dentro del lecho ea un e-
jemplo del método indirecto.

Desde el punito de vista de proceso los procescs difieren en
la cantidad y tipo de purga usada y esto afecta al tipo y ta
mafio del equipo aaxiliar requerido.

167



[

CICLOS DE OSCILACION DE PRESION.- Se realiza a temperatura -
constanie. E1 nivel de presidn de operacién de la adsorcidén -
deberd ger suficientemente alta para que la desorcidén pueda -
efectuarse con una moderada disminucidén la presidn total.Este
proceso no involucra pasos de calentamiento ni de enfriamien-
to y cualquier requerimiento de calor para mantener 1la tempe
ratura de operacidn se suministra en la corriente alimentada
al adsorbedor.

Este ciclo de presién es més rédpido que el térmico por no ne-
cesitar tiempos de calentamiento o enfriamiento. La rapidez -
de ciclado estd limitada entre otros factores por 1la disponi-
bilidad de vdlvulas de cerrado rédpido. Un ciclo rdpido reduce
las dimensiones del absorbedor y los inventarios de malla mo-
lecular. Ademds de las ventajas de un ciclo rdpido, el ciclo
de presidén tiene las siguientes carasterfsticas:

1) Produccién directa de un producto de n-parafina de alta pu
reza. 2) La habilidad para utilizar la compresidén de gas como
principal fuente de energfa para el proceso de separacidn.
CICLO DE SEPARADO DE PURGA DE GAS.L Purgendo un lecho de cri-
ba o malla moleonlar con un gas inerte a la adsorcién se redu
cird la presidn parcial del componente adsorbido y hard que -
la desorcidn ocurra. £1 mecgnismo es similar a la reduccidn -
“‘de la presidn total.

La purga de gas puede ser condensgble o no condensable;en =--
cualguier ceso, el término “purga de gas” aqui empieagdo se re
Jiere g un fluido no adsorbido para distinguirlo de los flui=
dos gasorbidos us,qos en el desplgzamiento de ciclos de adsor
cidn.

Lq desorcidn de n-parafinas por lavado con gas estd seguida «
de un paso para separar el desorbado del gas de purga, y si -
este va o ser reciclado debe estqgr sujicieniemenie libre de -
n-parafinas para evitar lg reacsorcidén en Jgs mallas moleculy
res.

£l separado por purga de gos es mds eficiente en la medido en
gue Jo temperqgturae de operacidn es dncrementadg y Ja presidn

de opergcidn e< disminuida. Dehido a que ol goparedo de gas

&

>

trabeju mejor a bajas presiones e. no<s de di - Ceidn serd reg

TR



lizado a presiones tan bajas como sea econdmicamente posible.Pg
ra incrementagr la cargae de disefio el paso de ddsorcidn puede ~-
ser realizado a mayores presiones o a mepores temperagturas gque
la desorcidn.

Ura aplicacidn especi{fica de un separado de gas no condensagble
en la posible utilizacidn de H2 reciclado donde la mezcla donde
lg megcla resultante de n-parafina € hidrdgeno puede ser alimen
tada directamente al proceso de conversidn.

B1 uso de un gas condensable para lavar los lechos adsqrbentes,
es ventajoso por las siguientes razones:

(1) Los requerimientos de potencia poara la circulacidn del Jlui
do son reducidos aprecigblemente cuando se usa una bomba para =
Jiquidos en lugar de un ventilagdor de gas © compresor para 2ir-
cular el fluido a través del hcrno,cambigdores de calor y adsor
bedores.

(2) La corriente de efluente puede ser condensada y el magterigl
desorbido separado del fluido de purga por destilacidn simple.
La contaminagcidn del fluido circulante por el desorbado puede ~
ser controlada rédpidamente.

CICLOS DE DESPLAZAHIENTO.~ Las camas de malla molecular pueden
ser desorbidas por lag itntroduccidn de otro fluido adsorbagble -=~
que desplazard total o parcialmente al material previgmente ad-
sorbido. Frecuentemente en este ltipo de proceso el fluido de —=
desplazamiento puede ser separado de n-parafinas como de iso-pa
rafinas y cfclicos. &n esos casos particulares el fluido debe -
ser rdpidemente separable de las corriehtes de proceso.

Una manerqg significativa de clasificar los fluidosdesplazantes
es por sus adsortividades relativas respecto el material que eg
td siendo desorbido.dsi, un fluido desplazante puede ser clasi-
Jicado como (1) una purga mds Juertemente adsorbida o (8) una -
purga menos Jfuertemente adsorbida.dn cualguier caso la desor---
cidn es dependiente de la adsortividades relativas de los compg
nentes involucrados.

Cuando un jluido mds juertemente adsorbido es usado como gyente
desplazante, este serd inmediatamente adsorbido sobre Ja malle
moiccular y asi desplaza al moterial menos fuertemente adsorbi-
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do gue estaba en el desorbente. Durgnte el separado hay un pe--
quefio cambio de presidn parcial, o no lo hgy.Cuando se usa el -
caso (2) la desorcidn que ocurre se debe al desplazamiento y g
lg presidén parcial de separado. Generglmente el uso de un agen-
te desplazante mds fuertemente gdsorbido introduce el problema
de su remocidn posterior de la mallaq molecular. Si el lecho es
caombigdo a ia jase de adsorcidn sin primero desorber el agente
Sfuertemente adsorbido,solo una peguefia parte del agente de des
plazamiento serd removida Yy la capacidaga de uso del lecho se re
ducird bruscamente.
Hay algunas ventajas en el uso del ciclo de purga mds Juertemen
te gdsorbido: (i) Si es operado apropiadamente solo se necesitg
rd una operacidn de limpieza relgqtivamente peguefia para remover
el fluido desplazante de las corrientes de producto.y(2) el ci-
cle puede ser usado para alimentaciones de corrientesvpesadas -
puesto que el fluido de desplazamiento puede ser selecciongdo -
de modo que las n-parajinas de alto punto de ebullicidn sean re
movidas a temperagturas relativamente bajas para evitar el crg--
cking. Agentes desplazantes tales como el agua liquida o amonig
co pueden ser usados para lograr los objeitivos antedichos.
dungue el uso de un gas como jfluido de desplazamiento menos fuer
temente adsorbido itnvolucra unag mayor recirculacidn de gas de <
desplazaniento gue el requerido cuando es un gas mags jfuertemente
adsorbido una ventaja resulta de eso.La remocidn del agente des
plazante puede usuglmente estar acompariada por desplazgmiento -
con las n~-pargfinas de lag alimentaecidn durante la fase de adsor
cidn del ciclo.

UN TIFICO FROCHESO AL VACIO
Para itlustrar completamente una aplicacidn posible de un adsor—
bente selectivo en el proceso de mejoramiento de ocltanos jue se
leccionado un ciclo de un proceso especijfico para mostrar un di
sefio y un andlisis econdmico preliminares. Se selecciond un pro
ceso ae gdsorcidn por malla molecular al vacio.
£ste proceso fue incorporado a una planta de hidroisomerizacidn
de C5-C6 de 4000 b/d con reciclado para el qgotamientao de (C5~C6.
Ver las etapacs bdsicas en la jigura 5.14. La alimentacidn es —-—

una najta ligera tipca con 45%vol. de n~parajinas.
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E1l procesc de separcidn estd basado en un ciclo gdiabdtico de -
lecho fijo cor desorcidn al vacfo. La adsorcidn se conduce bajo
presidn y a unag tempergtura suficientemente alta par, que la de
sorcidn posterior pueda ser reaglizada por reduccidn de lg pre-
sidn total.Bn lg Tabla 5.22 se da un balance de materia.
ADSORCIGN.~ La alimentagcidn jresca es bombeada a un precalenta-
dor donde intercambia calor con lag corriente no adsorbida; des=
pués es combinada con el reciclgdo l{quido proveniente del estg
bilizador de la seccidn de isomerizacidn y alimentada al calen-
tador de adsorcidn. La ‘alimentacidn combinada al adsorbedor es
completamente vagporizada en el horno y calentgda hasta 600°F a
ung presidn de 70 psig;los vapores son glimentados al recipien=-
te de adsorcidn a 60 psig donde el n~C5 y el n-C6 son adsorbi—-
dos selectivamente de los hidrocarburos iso- y ciclicos. Duran-—
te la adsorcidn de las n-parafinas la temperqturag del lecho ad-
sorbedor se eleva de 675 a 625°F debido al calor de adsorcidn.
Los constituyentes iso— y cfclicos no adsorbidos dejan el adsor
bedor iy scn condensqdos por intercambio de calor con ia alimnen—
tacidn jresca y corn agua de enjfriagmiento.

La adsorcidn debe continuar hasta gque se elimine el n~C5 del e-
Jluente del adsorbedor;esto se detecitaq por cambio de temperatu-
ra en el iecho adsorbedor o mediante un gnalizador continuo de
la corriente.

Debido a que la malla molecular exhibe unae mayor adsortividad -
para n~C6 que para n~C3, todo el n-C6 es adsorbido prdrimo al -
punto de alimentacidn en el recipiente. 8n la eliminagcidn del -
n-C5, por lo tanto, virtualmente no hay n-C6 en el producto isd
mero como muesira el balance de materia. Cuando ocurre la elimi
nacidn del n-C5, el recipiente es desvizdo a la fnse de degore-

st 4

cidrn. Los dos adsorbedores ‘nen opergcidn(con otro en -

™
Qv

%

@

reactivagcidén) hacen gque Iq operacidn sea esencialmente continua.
DESORCIOK.- Se ejectila por disminucidn de la presidn de 60 psig
hasta una aimésfera a traqvés de una Iinea controlada mediante -
ung vdlvula de accidn lenta. Cuando la presidn en el adsorbedor
es de 3 psiyg la vdivula de purga es cerrada y el gas es llevado
a través de un compresor ae desorcidén vieg un enjriador de vapor
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y un tanque deshidratador. Xl compresor de desorcidn comienza -
entonces a evacuar el adsorbedor. Las n—-parafinas son continua~
mente desorbidas en la medida en que Ia presidn total es reduci
da. Durante el perfodo de evacuacidn lg temperqtura del lecho -~
cae hasta 575°F debido a los calores de desorcidn. Cuando lg ==
presidn total en el aedsorbedor tiene un valor de 1.0 psiag,la —--
cual corresponde g una presidn de succidn de 0.68 psig en el —-
compresor la desorcidn terminag cerrando las vdlvulas apropiadas.
Bn este punto, una pequeinag cantidad de producto isdmero sale -
del adsorbedor adyacente que estd en fase de adsorcidn y se in~
yecta al recipiente evacuado para presurizarlo. La etagpa de de-
sorcidn, incluyendo entrada de alimentacidn,evacuacidn, represuri

zacidn y cerrado de vdlvulas,dure cinco minutos.

e

EBnseguida se da una relacidn de la duracidn de las etapas:

ETAPA ' MINUTOS SEGUNDOS
Adsorcidn - | — 0
Desorcidn ;

Evacuacidn — 0 ———— 20
Cambio de vdélvulas ——————m 0 ————— 6
Desorcidn al vacio ~—~———v S 18
Cambios de vdlwulas —————— L o
Represurizacidn ———————an 0 ————— 10
Desorcidn total ~—————m——u oI — 0
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7iBLi .82
BALANCE DE HA1Eialq Pard EL PROCESL DE ADSORCION 4L VACIO CON
HIDROISORERIZACION.
CUliPUNENLE 1b mol/hore de

ALTHTN .CORRTE . QJLININ. FRODCTO.CORRYE.GAS H, DE
FRESCA RECICL. TOYTAL & ISUHERO n—-PARA COUB RﬁPSﬁ.

Hidrdgeno «eeeeeeee. ==m 4D50RB ——— 5.73 14.26
P — —- — - 3462 1.36
FLARO vevevevennnsns mmm  =mm — -— - 1.89 0.67
Propano ceeessesseses === 0.01 0.01 0,01 == 8.41 0.51
LoDULANO wenrnnnenss =—mm 0.05  0.05 0.05 === 0,30 =—m-
ReDULARO senvevnenrs 0.58 0.32 0,90 0.80  0.1070.31 ==
1oDEREARO +uesnseees 54.58132.60 187.18 167.17 20.01 0.86 =mm.
R=DEREANO +eeeverees 122.01 94.34 216.35 8.20 208.15 0.09 =mm
CiCIOPERtan0 oeeeess === 1.77  1.77 1.56 0.19 === m-e
2, 0-dimetilbutano... 1.32 12.04 13.36  11.93 1.43 === —mm
2, 3-dimetilbutanc... ===  10.48 .10.48 9.36 1.182 mem =

Z-metilpentano «.... 566.14 48,72 104.86 83.66 11.20 === ===
I~metilpentano ecee.. 39.42 36,61 74,93 66.93 8.00 ===  wce=
N=RETANO0 +eseassnsse 95,33 39.156 134.48 ——— 134.48 === -
Hetilciclopentgno... 64.27 13.60 77 .87 69.56 8.3l === w——
LiCcloReZAaN0 cveesess Bd.45 2.28 26.73 23.88 2488 e, e

Benceno ..ccecceccnn 6.61 0.07 6.68 5.97 0,71 === =——e
2,4-dinetilpentano.. 4.34 0.54  4.48 4,34  0.54 cmm e
2-MmetilReTANO «evees  5.92 0.70  6.62 5.92 0.70 ——m e
OLr0S evensenonanees 711 0.84 7,95 7011  0.84 ==m -

TOTAL «veeee.. 482.08383.02 875.10 476.47 398.63 21.2116.78

Libras por horg..... 39.16230.653 69,815 368.656 31,159 601 95
BPSD <vesesvaoereses 4000 3245 7241 3949 3891 ——— ———

REACTIVACION .~ Bésicamente, el procedimiento de reagctivacidn usado -
en este disefio es similar al empleado para la reactivacidn de catall
zadores de platino. 4lgunas precauciones se tomaron en el diseho del
equipo de reactivacidn para evitar la destruccidn del cristgl de la

malla molecular.Bstas incluyen mantenimiento a la minima presidn par
ciaql de vapor de agua sobre el iecho a@ la temperatura de regctivg=-~-

cidn y la prevencidn de temperaturas gque excedan de los 1000°F.
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£l proceso de reqctivacidn involucra tres pasos:

1.~ Caglentamiento del adsorbente hastia la temperqtura inicial de
reactivacidn de 750°F por medio de circulacidn de gas inerte
caliente.

2.- Quemado de la materia carborosa mediante adicidn controlada
de oxigeno.

3.~ Enfriamiento del adsorbente hasta la temperatura inicial de
adsorcidn de 575°F mediante circulgcidn de gas inerte.

PROCESO PAREX.- En este proceso, fig. 5.5, se obtiene p-zi-
leno por adsorcidn: en un solo paso,en jase liquida @ 250--
350 grados F y a presiones moderadas. El1 agdsorbente estd en
un lechoc simple, jijo e isotérmico. £1 p-zileno adsorbido -
es desorbido mediante una corriente de hidrocaerburos.xl p-——
xileno es sepagrado del hidrocarburv de desorbi-o {el cugl -
es reciclado) por destilacidn.

Lq alimentqcidn al proceso es una jraccidn de zilenos mez—-—
clados de una unidad de extraccidn por solventes{UDEX por -
ejemplo) de unag refineria y la recupergcidn y pureza del p-
xileno separado son comparables con los de cristalizacidn,
con la ventaja de ung operqcidn mas simple.BEn la cristaliza
cidn jrcccionada se recuperaq agrroximadamente el 60% del p-=
zileno qlimentado, lag mezcla alimeniada se enfria hasta —-—-
~100 graqdos F para precipitar el p~xileno teniendo una 1imi
tacidn eutéctica que no permite recupe.acisnes majores del
65%.

#£1 proceso P4uuk es particularmente venigjoso cuando una u-
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nidad de isomerizacidn se incluye en el proceso porgue seb—
reducen considerablemente las corrientes recicladas respec—
to al proceso de cristalizacidn., La unidad de isomerizacidn
incrementa el rendimiento de p-zileno al convertir parte de
los otros tres isdmeros.

Los subproductos del proceso PAREX son ya fracciongbles por
destilqcidn jfracciongda. )

El1 objetivo del proceso Parex es desplazar a la cristaliap-
cidn como método principal para producir p-zxileno comercial,
Yy esto es posible si considergmos que se obtienen purezas =
de 99.5% y ejiciencias de extraccidn de 95% sin requerir —-
transporte de sélidos pues el‘arreglo de proceso simula flu
Jjo a contracorriente de lecho adsorbente y 1iquido sin movi
miento real de sélido. El1 flujo de alimentacidm y productos
hacig el lecho y desde el lecho, es contfnuo.

PROCESO QUE USA HEHBiAN4 DE PERMEABILIDAD SELECTIVA.- La ha
bilidad de las membranas poliméricas para mostragr una selec
tiva permeabiliuad para algunos gases Yy vapores ya ha sido
comprobada e inclusive comparada econdmiéamente con otros =-
procesos comerciales.lLa permeghilidad selectivag ha sido es-
tudiadg también para la separacidn de azedtropos. Las dife-
rencias en lags velocidades de transmisidn de los penetrgn—--
tes dependen de lgq solubilidgd de estos en el polimero,y de
lq difusividad y tamaiio o configuracidn del penetrante.

£Zn cuaqnto a xilenos, se nq podido incrementar 1a velocidad
de permeacidn del p-zileno respecto a Iag del m-zileno a trg
vés de ung membranag de polietileno expandida y cocida aq al-
ta temperatura. Los cambios de permegbilidad y selectividad
son qgltamente dependientvs del expandido,la tempergtura de
tratamiento, la cristalinidad del .polfmero y del compuesto
tratado. La alteracidn de la estructura cristalina del polf
nero es la responsable de los ejecios observados. Este es -
un método de separacidn que ojrece buenas perspectivas para

separar mezclas.
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DESCRIFCION DEL FROCESO DE PERHEACION.- E1 proceso de permeacidn

de dos fluidos a trqvés de polimeros se compone de etagpas inde~-—

pendientes:

(1) Solucidn de las moléculas permentes en uno de los lados de =
la membrana.

(2) Difusidn de esas moléculas g través de la membrana.

(3) Bvaporacidn de esas moléculas por el oiro lgao de la membrana.

Bn términos generales,el proceso se ilustra en la figura 5.16,don
de se muestrg una unidaed de permeacidn dividida en dos comparti=-
mientos divididos por una pelfcula o membrana, a la que se€ carga
una alimentacidn li{quida de 50% del componente 4 (circulos ne—--
gros) y 50% del componente B (circulos blancos). La alimentacidn
entra gl compartimiento izquierdo y es mantenida en fase lfquida
duragnte la permeacién. E1 permeado pasa a iravéds de la membrana
Y se vagporizasla selectividad de lIa membrana hacia el componente
B se observa al encontrar 80% de B y 20% de 4 en el lado derecho.
La facilidgd de separacidn de mezclas por permeacidn puede ser -
expresada en términos de un factor de sepgracidn FS definido co-
mo la relacidn de concentracidn de B/4 en el permeado dividido -

por la relacidn de B/4 en la fase liquida, o sea

Ygly
s = B 24 L = (z/z My /y,) cesssscaas (1)
z. [z A" 7B B4
B4
donde zp = concentracidn de B en el Iiquido
YVp = concentragcidn de B en el permegdo.

En el caso itlustrado en la figura 5.16 y suponiendo que ia canti

fg\ﬁl%é})}r vggg%m dad permeada fue lo suficiente

A mente baja en relacidn aq la —-

® [ 4 @ o A

° 900 0 cantidad alimentada de modo =-
™ °ollo oo que la composicidn de la carga
‘:. o © . permanezca précticamente cons-
°'°9 % © ® tante, entonces xB=5O,xA=50,yB=
‘0'°. o \ ? 80,y ,=20; asi entonces

2@ o\©

e g L]

- FS = (50/50)(80/20) = 4.0
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£l estudio de este procesc se reaglizd bdsicagmente bajo el;aqndli-
sis de dos varigbles obteniéndose dos tipos de resultados.in un
tipo FS es una constante para un amplio rango dae concentragciones
de 1i{quido.Bn el otro, la composicidn del permeado,y por lo tan-
to 1a relacidn yB/yA, permanece constante.in lag Tabla 5.23 se ez
plicgn los resultados.
PABLY 5.£3
AFECTO DE L4 SKLECTIVIDAD SOBRE L4 CO#rOSICION DEL PERMEADO

FACTOR DE SEP4RACION CTE. CONFOSICION DE FERHEADO CTE.
(Composicidn de permeado (ﬁggggg)de separacion vg—-—=—

variagnte)
xA Fs ¥, Yy, FS
0.1 ... 4 0.087 _— ——
0.2 ... 4 0.058 0.20 1.0%
0.3 ... 4 0.097 0.20 1.7
0.4 .. 4 - 0.143 0.20 2.7
0.5%, 4 0.200 0.20 4.0
0.7 ... 4 0.370 0.20 9.3
0.9 ... 4 0.690 0.20 36.0
1.0 ... 4 1.000 0.20 infinito

+ Se tomag como rejerenciaq un FS = 1.0 para Yy = 0.20
4% Caso descrito en la figura 5.16.

Cuando deseamos sepagrar B puro en el caso de una recuperacidn a
composicidn de permeado constante esta debe ser agcompafiada por -
alyo mds que la permeacidn pues cuando se iguala el %B en el per
meado y en la mezcla a ser recuperadae no se efectita ninguna sepa
racidn quiciongl.Por otro lado, en el caso de un FS constante,el
permeado puede ser sucesivamente repgsado y por éltimo puede ob=—
tenerse unag mezcla gue es B esencialmente puro.

FACTORES QUE AFECTAN LA PEREEACION.-~ Para una peliculq dada, el
alcanzar la velocidad de permeagcidén y la selectivided mdrimas de
pende de: (1) La temperatura de permeagcidn. (2) K1 espesor de la
pelicula y (3) las propiedpdes de las moléculas permeables,
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Vi.- CONCLUSIONES

Estdgn orientadas y divididas de jorma tal, que se pretende englo
bar en la medida que sea posible todos los datos importantes in-
cluidos en este trabajo. La divisidn mencionada se refiere a la
separacidn de los procesos de obtencidn y purificacidn, y en ca-
da caso, la orientacidn de las conclusiones se trazd en funcidn
de Iq disponibilidad de datos.

En el capitulo IV se hace un estudio compaerativo de 1os procesos
de obtencidn de xilenos en base al tipo de cama catalltica que -
emplean; es posible gue no sea esta la mejor jforme de clasijicar
los para su estudio, pero permite gl menos tener otro punto de -
vista que es perfectamente compatible con el objetivo de esta ==
parte final del trabajo.

Los datos vaciados en los capitulos III y IV, independientemente
de l1q clasificacidn hecha, sirven de base pgra la emisidn de las
conclusiones sobre los procesos de obtencidn.

La reiacidn existente entre los procesos clagsijicados segin el -
tipo de lecho y segin el tipo de catalizador gqueda aclarada asi:
~~~ L0os procesos de LECHO FIJO presentados usan, CATALIZADOR DE -~
PLATINO (excepto la Cicloversidn) con y/o sin regeneracidn;y los
procesos de LECHOS FLUIDIZADG Y MOVIL DESCENDENIE usan CA1ALIZA-
DORES QUE WO SuWN DE PLATINO y tienen un sistema separado de rege

neragcidn.

Después de estas aclaraciones consideradas pertinentes, se presen
tan las conclusiones sobre procesos de obtencidn y posteriormente
de purijicacidn bgjo el comentario de gue fue inevitable la no ~-
consideracidn del aspecto econdmico como temag determinante de es-
te irabajo.
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PROCESQOS DE OBTENCION

Bl efecto dltimo y determinagnte de una innovacidn tecnoldgica se
deja sentir en la economiag de un proceso, y las ventajas o des—-
ventajas gque existen de un proceso respecto a otros, para un ca-
so dedo, se dejan sentir en la caelidad y rendimientos de los pro
ductos, en el monto de la inversidn inicial y muy marcadamente -
en los costos de produccidn. No estd de mds decir que son estos
los factores que determingn la rentabilidad de un proyecto y por
lo tanto permiten ver su atractivo econdmico.

En esta parte de conclusiones,como en lg mayor parte del trabajo,
se tiende q dar al rejormado catalitico la importancia que tiene
como el mejor método comerciael para producir aromdticos,y xilenos
en especial, a partir del crudo del petrdleo. Viendo las tablas
2.1 y 2.2 nos daremos cuenta de la idea; no hay mucho que discu-—
tir respecto al predominio del rejormado catalitico sobre los de
mds procesos, S

La seleccidn del proceso ue rejormado catalftico adecuado deberd
basarse en los factores gue determinan su economia, tales como:
(1) caracteristicas de la alimentacidn,(2) rendimiento, (3) poten
cial de octanos, (4) costo de produccidn y (5) monto de la inver-
sidn inicial. Hay otros factores de menor importancia que pueden
influir en la seleccidn, entre estos estdn los costos de materia
prima y productos, impuestos, etc. los
Por otro ledo, se tomardn los procesos representativos de inciui
dos en el trabajo para permitirnos un andlisis mds objetivo. Los
procesos representativos serdn: (1) PROCESO NO REGENERATIVO DE -
CATALIZ4DOR DE PLATINCG, (PNRP). (2} FPROCESV0 DE LECHO FLUIDIZALO;
O DE HOLIBDENO FLUIDIZADO, (PHF). (3) PROCESU REGENERATIVO DE .4
TALIZAVOR DE PLATINO, (PRP);este dlitimo es especijicamente el ==
Ultrajorming operado a baja presidn (300 psi).

be acuerdo con ias anotqciones del capitulo III enseguida se re-

sumen las caracteristicaes de cadg uno de los procesos escogidos.
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PY¥RP.~- Deniro de esta clasificacidn caen los procesos de Platfor
ming,Catforming, Houdrijforming,Rexjforming y el Iso-Plus Houdrifor
ming (Tabla 3.1), y como puede verse emplegn una alta presidn --
parcial de 4, para asi mantener la actividad del catalizador de
platino. La presidn de reaccidn va normglmente de 500 a 700 psi;
el cagtalizador se cambia cuando no tiene el agdecuado funciong—--
miento y su vida depende de las caracteristicas de la olimentg--
cidn y de la severidad de operacidn; normalmente es de tres me-—-
ses o més.

En el reformado no regenerativo con platino la nafta y el gas re
ciclgdo rico en H2 son precalentados Yy pasados»a través de tres

o mds reactores de lecho fijo en serie. La temperatura cae a trg
vés de cada reactor y la corriente es recalentada antes del si--
guiente reactor. El1 efluente del dltimo reactor es separado en =
gas y en reformado no estaqbilizado.

PHF.- Los procesos de lecho fluido usan cataelizadores de dxido -
de molibdeno, cobalto o cromo. La presidn de reaccidn va de 100
a 300 psi y la actividad del catalizador debe ser restaurada des
pu€s de unas pocas horas de operacidn debido a la alta deposicidn
de cogue, para eso, el catalizador es recirculado a través de un
regenerador separado. La mayoria de lgs unidades gue no emplean
platino usan esta técnica.

En el PMF, la najfta y el gas reciclado rico en H2 son precalenta
dos y cargados a un reagctor que contiene cagtaglizador fluidizado.
La opergcidn es isotérmica y todo el calor es suministrado por -
las corrientes entrantes. £l cataligador es regeneraqdo quemando
con aire el coque depuesto en un regemerador separado de lecho -
Jluido.

PRP.~ Los procesos regenerativos con platino pueden ser operados
a menor presidn que los no regenerativos debido a que la activi-
dqd del cgtalizador es mgntenida por regeneracidn. lLa presidn de
reaccidn va normglmente de 200 a 300 psi.

A1 catalizador es regenerado en su lugar a intervalos que van de
dias a meses. KBn el PiP el flujo de najta y el #y es igual que

en el P¥RP.La regeneracidn se hace caon gire y gas inerte y se ha
ce durante paros programados o jorzados,o con un reactor de ba-
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ANALISIS DE LOS FACTORES DE SELECCION

GARACTEHISTICAS DE LA ALIKENTACION: Kstas influyen en la selec—-
cidn de un proceso de reformado en varias formas. La composicidn
afecta las diferencias de rendimientos entre procesos, las cug--~
les son mayores en la medida en que laq alimentacidn contiene mds
o menos najftenos o parafinas.

Para procesos sin platino el contenido de azujfre no es imporitgn-
te, pero para PVRP y PRP si lo es, al gredo de necesitarse lg --
desulfurizacidn, sobretodo para el PNRP.

La tendencia a la formacidn de cogue de ia alimentacidn es mayor
para las naftas cragueadas o de alto punto de ebullicidn. K1 co-
que tampocé es una limitante para los procesos sin platino, pero
s? lo es para PNRP y PRP, sobretodo para PN¥RP. Como se ve, los -
PNRP requieren de una alimentacidn de mayor calidad que los PRP
Yy PHF parg optimizaer su opergcidn.

En laq tabla 6.1 se dan las caracteristicas de las alimentaciornes
seleccionadas como tipicas para cubrir el rango de variacidn de
la composicidn. En el caopitulo III en las tablas 3.2,3.5,3.10,~~
3.13,3.14 y 3.15 aparecen las caracteristicas de dijferentes naj-
tas “Hid-continent® y los rendimientos obienidos para cada una -
de ellgs. Dada la variedad de datos, este andlisis comparativo -
Sinal se bgsard en la préxima. tabla.

RENOIHIENTO: Las diferencias en el rendimiento son muy imporian-
tes en la seleccidn de un proceso. Bntendiendo que la calidad de
las gasolinas {octanaje) es una medida representativa del conte-
niao de BTX, se encontrd que el rendimiento es mayor con catali~
zadores de platino, y ain mayores a baja presidn; solo que al ==
disminuir laq severidad de operacidn el octanaje decrece.

Las diferencias en el rendimiento son significativaes cuagndo el -
reformado se efectééa a 80-85 octanos y se qcentidan a mayores ni-
veles de octaenos. Bn la jigura 6.1 se muestra la grdfica de la -
relacidn RENDIMIEZ#:0 (de reformado C5+) ~ OCT4NOS para las naj--
tas “lid-continent” y "Gulf Coast)fno se incluyd la grdéjfica para
la mezcla de najftas porque resultd cast idéntica a la *Hid-conti
nent” para los tres procesos), y en ella puede verse, por ejemplo,
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que para una operacidn a 93 octanos el PRP produce 4% més de re—
Jormado debutanigado que el PNRP y 6% mds que el PHF.

Zn las Jigurag'6.2,6,3 y 6.4 se dan respectivamente la relacidn

de rendimiento de butanos, la presidn de vapor Reid (PVR) y el -
rendimiento de reformado debutgnizedo de PVR = 10 psi respecto -
al nivel de octanos para los procesos representativos.los rendi-
mientos de rejormado 05+ de PVR = 10 psi dependen de lags presio-—
nes de vapor de los componentes y se basan en la combinacidn de

reformado debutanizado con el butano producido en el proceso mds
el n-butano reguerido para elevar la PVR hasta 10 psi.

Por otro lado, el rendimiento de H2 es importante en wuchos ca~-—
sos para usos en desuljurizacidn o en ia produccidn de NHB Y O=e
tros productos. 4 una o.eracidn de 93 octanos con alimentacidn -
“Yid-continent” el PRP produce 1100 PC/Barril aglimentado, el =—-—
PNRP $00 PC/Barril alimentado y el PHF 700 PC/Barril qlimentado.

TABLA 61 »
LCARACTERISTICAS D€ ALIMEN TACION/

ﬂ/ﬁmpfmxkxz’.ﬁ“ﬂﬁf\) 0 covtinenT AOLT CC AST MEZC LADAC¥
Dinsreted  Epa7 I35 48./ 522
Heapre, 56 peso. - 0.03 0.02 0.20

Oenss . gsrid, i 7€L 44.5 594 4¢./
Dasfjaciy, 43574 , F . :
187 206 202 202
20 % 237 250 244
% 274 305 287
W Vs 324 396 363
£8P 36/ 394 400

Q’/JJ/O\S/E/;//Z , o5
Vo pinns 50.0 24.0 44.5
Dlosmas 0.0 00 4.0
/ﬁ/,ff?/w 45,5 S55.9 37.5
Aroma i 8.5 /8.5 /4.0

+* Hﬂﬂ\;- \luzm\‘ Mip-(anTinen £ ,\]m_sm\ 2008 ALTO oNT. 0 RTne Y DE BESTILR -
th e coRuE.
182



1
i

)
-
| =2
&

+

[ ¢]
A.‘.
-
‘I
ol <«
d

Eocinim

DCTANGS| LESEARCA e (84 sIv abicion] De TEL

TI6. 61 Beoimieu7es of LerolMrn0 seovimiZ 00 A PIETR
26 005 MIFTHS BAID TRES DIFECENTES PROLESCS

NOTH: /(/a Se /ﬂcéz/e A mez:/a 04 /zo//é.l Yald oér /em/;éaés eas:” ,oé;;“
fws a & - contnent. Ara f caso oo /o /zay;é fy/’- oast

o :e//zc///e e/ PR P 07 3¢ Jajb /m/e/: cizf oo octonss.

i,
) -3 ~-

tmmmzimo LA B

[

[~

1 L L L
80 85 20 9% 100 80 a5 80 95 100

T 0CTANOS RESEAMEH DEL Cst st TELL .

6 60  RenDIMIENTD DE BUTANDS.



POTENCIAL DE OCTANOS: Las relaciones de compresidn cada vez mayo
res que empleq la ingenieria automotriz ha hecho necesaric el —-
crecimiento continuo del nimero ue octanos en las gasolinas. £l
aumento de los requerimientos de octanos serd satisfecho por un
proceso dado siempre y cuando su potencial de ocitanos sea tam——-
biérn glto. K1 potenciagl de octaqnos estd determinado por los re-
querimientos de catalizador respecto a un nivel de octagnos y de
rendimniento dados.

£l PVRP reguiere cantidades excesivas de cqtaiizador para poder
alcanzar un alto nimero de octanos. Z1 PHF y el PRP pueden alcan
zar ese nimero de octgnos sin excesivos reguerimientos de cataeli
zador debido a la regeneracidn.

. - IS i it o i
,g,;r" : ‘lﬂb CONTINENT 4 | ouF toAsST
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b 2.8

L Q\b\‘\ “0 \lfﬁ
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- 55 b
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FIG. 6.3 RELACION D& L4 PVR Y FIG. 6.4 RELACIGH DEL RENVDIHIEKTO

&L KWIVEL DE OCT4NUS. VE REFURIMADO €
DE 10 PST Y &1

Ulhoa Ghs-o.

54 DE PV2

iuvg ren-ii-ientce o partir del PAP sorn mayores gue para el FiF =
con Za mayoria de las alimentaciones y esio es mucho mds signiji
cativo a altos niveles de octgnos debido precisamente a su mayor
potenciagl de octanos. £l FPRP tiene mauor potenciael de octanos, el
PNRF el menor.
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£1 nimero de octanos econdmicamente obtenible depende de la com—

posicidén de la alimeniacidn tanto como del proceso de reformado.

Con un proceso de alto potencial de ovitgros las aelimentaciones -

eltas en naftenos y bajas en parajfinas pueden rejformarse hasta -
100 octanos sin tetrgetilo de plomo (TEL) y aidn mds; y 1las qli=-~
mentaciones bajas en naftenos y altas en parafinas podran rejfor-
marse solo hasta 90-95 octanos. Asf, el alto potenciagl de octanos
del PRP da a este ventajas con glimentaciones bajas en najtenos

Yy altas en parafinas.

COSTQ DE PRODUCCIUR: Consiste, en su mayoria, de lq reposicidn -
de catalizador, mano de obra, mantenimiento y servicios. Los ser
vicios se discutirdn solo respecto al procesc en s{ de reformado
cataelitico, no se incluirdn en casos de procesgmiento quxiliar -
tales como la desulfurizacidn, por lo tanto, hay que consideragr
gue los costos se incrementardn si un proceso involucra unc uni-
dad de desuljfurizaqcidn.

Z1 costo de reposicidn del catalizador es jfrecuentemente la par-
tida que muestra Ja mbdximg vgriacidn entre los procesos. £n los
procesos con platino lag reposicidn es necesaria cuando el catall
~ador pierde efectividad, asf, cuando se produce un rejformado dé
93 octanos, sin TEL, la vida del catalizador de platino va de 15
a 23 barriles de alimentacidn por librq de catalizador para pro-
cesos no regenergtivos, y por lo menos el doble para procesos re
generqgtivos., 4 bajo nivel de octanos la vida del catalizador pa-
raq ambos procesos es mucho més larga. En el PHF el reemplazo de
catelizador se produce,en lg mayoria de los casos, por pérdidas
mecdnicas. La velocidad de reposicidn para el FPHF es de aproxi--
madamente 0.20 libras por bgrril alimentado,.

La reposicidn cuesta aproximadaiente #30/1b parg el catclizador
de platino ynm"oﬁlmpara molibdeno fluidizado.

Los castos de mano ae obrg, mantenimiento y servicios difieren -
en Jos tres procesos. Para FNVEP el costu de mano de obra es me—-
nor debido a la simplicidaed del eguipo. Lsie es cercanamente se-
guido por el PHF y para el PRP es mayor. También el PNRP tiene -
el mds bajo costo de mantenimiento pero las dijerencias entre -=
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los tres procesos son peguefias. Los tres tienen aprozimadamente
los mismos costos de servicios.

INVERSION: Vari{a para los tres procesos de acuerdo con el equipo
gue empleagn-.en el rejformado, en operaciones auxiliares y por el
inventaqrio necesario de catalizador. fHay otros factores indepen—
dientes del proceso que afectan las diferencias en el costo de g
quipo y por lo tanto a los costos totales.

£l costo de equipo es menor para el PNRP y respecto a este, el -
del PRP es de 10 q 25% mayor y para el PKEF qumentag alin més (ver
tablag 6.3) qunque tiende a disminuir para uniuades de graen capa-
cidad. )

£l PNRP cuentq normalmente con equipo pera desulfurizacidn y pre
Jraccionamiento de la alimentacidn, mientras que el PRP requiere
esas operagciones con menos frecuencia y el PHF no las requiere.
£l costo del catalizador de reformaedo depende del inventagrio y -
del precio. &l inventario de cqtalizador debe ser determinado es
pecijicamente para cada caso porgue estd afectado por las carac-—
teristicas de la alimentgcidn, y el reguerimiento de octanos, a=
demds de lag efectividad del catalizador y del disefio de lag ini=-
dad. E1 precio del cataelizador de platino vg de $§24 a $30 /ib,
y una vez agotado es de & 7 /1b. E1 catalizador de molibdeno ——-
cuestq eopshlarabdancnte P8KOS [1b, as{ en la comparacidn de los =~
procesos, hay una compensacidn entre el alto precio del cgtaliza
dor de platino y el alto costo del equipo para el PHPF.

OTROS FACTORES QUE AFECTAN LA SELECCION DE UN PROCESO: Dentro de
estos hay que incluir el costo de la materia prima y de los pro=~
ductos, el efecto de los trastornos y su jrecuencia (estgbilidad
de operacidn) sobre el proceso, tasaes de impuestos y Ilcs gastos
de desarrollo y comercializacidn.

Los valores de la alimentacidn y los productos dependen de la si
tugcidn individual de lag refineria, aunque de forma generglizada
puede prewecirse una variacidn medignte un aqndlisis como el pre-
sentado al inicio del capftulo III (ver figuras 3.6,3.7,3.8 y ==
3.9). Los bajos precios para el gas combustible y el butano enfa
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tizan la ventaja de tener gltos rendimientos de reformado.

Los trastornos en la operacidn pueden deberse q jfactores no rela
tivos al proceso (cambios en la alimentacidn, fallag de servicios-
u otros que afectan por igual a todos los procesos) y a factores
relativos al proceso tales como fallas del equipo o error de ope
racidn. La posibilidad de trastornos debidos a factores relati=--
vos al proceso se incrementa en la medida de la complejidad del
equipo. Duragnte los trastornos ocurre una excesiva deposicidn -
de coque gque no afecta al PRP ni al PUF pero si al PNRP.

Las tarifas de impuestos dependen del proyecto particular gque se

considere y es un factor que siempre hay que considerar.

COMPARACION ECONOMICA DE LOS PROCESOS REPRESENTATIVOS: En la se-
leccidn de un proceso es necesaria una comparacidn econdmicg -~
que combine los factores de proceso con los factores econdmicos

particulares y peculiares de una rejineria.dunque la situacidn -
de cada refineria es diferente puede hacerse una comparacidn eco
ndmica vdlida cubriendo los rangos de vaeriacidn en io que se re—
Jiere a caracteristicas de Iag alimentacidn, tamario del reforma-—
dor, etc.. Bn la tabla 6.2 se dan los rendimientos que para las

tres diferentes alimentaciones se obtienen mediagnte los tres pro
cesos representativos del reformado catalftico. Véase que se em—
plea un reformado catalitico de 93 a 98 octanos para mostrar lg

situacidn y se supone que la alimeniacidn de 380 a 400°F estd —-
disponible para todos 10s casos.

LOs costos ue reposicidn ue catalizaaor estdn basauos en un re—-—
querimiento de 0.20 libras por barril de alimentacidn para PHF,y
en gue lag vida del catalizador es de aproximadamente 20 barriles
por libra para el PNRP y de 40 baerriles por librq para PRP, esto
a un nivel de 93 octanos.

Las inversiones estdén basadas en la suposicidn de costos prome--
iios para construccidn,disefio y demds.kn lq inversidn para el —-
PRF se incluye el costo de un reactor de balance para permitir -
un rejormado continuo. La inversidn total incluye la carga ini--—
cial de catalizador y el inventario de catalizaeaor de repuesto.
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TABLA 62

DATOS DE _RENDIMIENTO Y (A LIDAD
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ANALISIS DEL PRINER C480: ALIMENTACION HID-CONTINENT

Aqu.z' se compagran los tres procesos en el reformado catalitico de
5000 B/D de najta mid~continent hasta 93 octanos (sin TEL).El1 q-
nglisis econdmico comparativo se muestra en lq tabla 6.3.

£1 costo total de produccidn cubre materiales, procesamiento,ca~
taqlizador v niuste del nimero de octqnos. &Zsta combinncidn nues=—
tra gue el PWEP cuesta $24Q OO  mds,por aio, que el PHF y ~-=
#8106 000 més que el PRP® Las diferencias resultan de los mayo
res costos de catalizador iy ajustes de octanos para ei ENAP y —-
del mejor rendimiento y bgjo costo de materiales para el PaP.

&n inversidn total, el PNRP cuesta ¢ 400 OO0 menos que el PHF y
3 200 OO0 menos que el PRP,

% CLostos anvales Jz opgracim'. da 7954 . Ver /o\ COFFeccion @& .%,n".
de 1977 hecha en /o table 3.
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TABLA 63

ECOMNOMIA  2EL LEFORMALD DE 500 B/

DE ALIHEA .

TACION Hin-col TiIERT A 93 ocTanes ASTM. s TEL.

 Acrrens en MASS 06 DOLARES 20w A0 )

S PURP PHE L PRP

(osi08 16 Opwi. AIAL : T o éuwaJ Clomeccin,
Hadera o lamater 977) (377)
Gaoefnee (20 #4ot) B0 1095 1580 7464 1860 5525
botons, (25 4 pee) -840 951 |-36D ~/067 |-950 -743

Gas (om bush bl (2 “{ya/fﬂ:‘)*:'“o 475 5'170 -0 inlw -291
Tett oty b Pomo. &) - O 167 |- 100 ~297 ,- 10 -106
. susmrAL- 1820 5406 1950 5793 {440 4277

OCESADD  (exceomd caraviznme) -

Hane ce ol y o) 200 (54 220 693 10 7112

K an Lomimiondt , 80 89 . 0 /10§ 40 119
 Buviews . 40 o8 280 433 24D 713
. sumroiAL- 480 VAL 1 SI0 s5M 34D Letd
Lot oo oo 570 1099 0 453 JBOD 535
A/jz/.sz{’ A (e fonres . ,iﬂco LT D0 149 i O 0
7 0510 700 0E /eecioROT0, BBLS | 2780 8109 21D 4Lk

(o5 se 14 Twietsid: |
Egopo db proat OO 32481200 5941 1360 386
bt fszacty Jpscral ; 00 17181 ,,_-lm_ R97 | ¢o0 1182
INERSIDN  TOIAL \1.700

5050200 6236 ‘11.900 5644

SRS NSy U R

¥ FOE = 7ol 8 Lyuivalint. 1 s 7OF =160 660 BTY

W071:Se eprrgid’ Jo inversioh an egijpo ole prow30 I‘w///,wé Lot inicia!) fosh

eptae /977 g g2 donservenn ésﬁ /€3 h a /4 BEIIS 2170 -S1I9arvt
’o/ 11; e.s/sy":flﬂ Zeosptires o Q‘aﬂ{ Zdz 5';5';&' 7968

eTERS Y TIMBELNAUS 27 “AisuT

Il

Aste ceso muesirq unag ventgia en Ja inversidn para el PNAP,sin -

embargu,esta pucde ser una ventaja ial entendida pues el FRP tige

nc¢ la ventaja en Jos costos de operacidn gque q ia postre son de

mayor imeortantiae
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ABALI SIS wEL SLGUNDC UASU:  ALInExTACIGK GULF CUG4S8T

Este anglisis se basd en el rejormado e 10000 B/D de nafta ———-
Gulj=~Coast hasta 98 octanos, sin I4L. Debido al elevado contenido
de najtencs en l, alimentacidn este nivel de octaqnos sin TEL es-
té al alcance del PHF y del PRP, pero no para el PNRP por su ha—
Jo potencial de octanos previgmente uescrito; esta es la rqadén -
por lq gue no se incluyd la economia del PVRP en el andlisis conm
parativo de lIaq tabla 6.4. -

TABLA 6-4
ECORMOMIA LEL REFORMADD DE B B/ OF ﬂt/ﬁ/fd/fﬂé‘/d/l/
BULF. cOAST 4ASTA 98 ocTAm/od ASTM — SIN TEL. .

N N - N
N e O PRP
Losmos 0e Of AuoiL orreceion Eorteioh,

HATELIALES (477) (/977)
Gasoline. , ( Nz £/oal) 4940 24f0
By fano, ‘(45 &/ q0d ) -940 -740 :
Gas Combus/rbie, (2 ¢/ ol 7or) | -3/0 -/70 i
Jetticlid oo Pboma (721 -0 A
susroial . |sdp 16099z4l0 1159
Pe.o[esmufum (extet®o cATALIZADOR):
Yoo o obm Vs oAl 260 34 §
HanTenmsin o 180 V/ i
Serwvyclos 2 ,Z;@ ;
—  susreiAL %0 1663'980 1703
oo lopcthr 0 1307 |40 124‘1}
////;/e oo s S ) 387 0
COSID TOIAL e OPM.  49R0 15456 ‘2’410 10 129
COSTC A6 1A WVERSIOD @ :
Egoipo oo proceso 3300 2500
fé?é?/zaf/f //J/c’/a/ 20 17100 i
CIMVELSION  TOTAL ]55&9 10397 [36&0 10 693,

. r - sy - - .

dquil el PRP tiene unag tiara ventaja pues ahorraq ﬁjﬁZ?,OOO fanio
sobre el FHl casi enieramente como un resultado del mejor rendi-
e . .| X e,

Hurento.szdemas solc reouiere ¢ 29,000 wmds de inversidn. [BQ



ANALISIS DEL TERCER CAs80:

ALTHENTACION DE NAFTAS KEZCLADAS

Se basa en los resultados obtenidos en el reformado de 20 000 ba
rriles por dfg hasta 93 octanos sin TAL. La alimentacidn es una

mezclqg de najfta virgen mid-continent najta virgen de qlto conte-
nido de gzujfre y nafta de destilador de cogue con qglto contenido

de azujre. Lstq alimentacidn requiere un pretraotamiento de desul

Jurizacidn para los procesos gue emplean cqgtglizador de platino,

pero no para el PHF. K1 andlisis comparative se da en Ia tablgb.5.

TABLA &-5

fm/r/o,um DEL RETOEMADD DE 20 000 B/D DE ALIMENT.
ClIol) D& WAFIAS MEZCLADAS HASTA 93 OCTAYO) ASTM SV TEL.

_LVELS

Bn costos de operagcidn,

(Cizeds e MILES z_lf;mwgts)
L PNRP . i _PM?_»N PRP
0SB, AE QPA/ AMUAL ¢ zé”m' Conecercy
MTELIMES S . Q?ZZ) 77/ | (r971)
édsa//za/bﬁgé/yﬁ/) V2 /B . f(?m '
Botong, (e84 /0al.)  raszp 0
bas lenb. (6 2/ 50! 726) “RIX0
lestneiis b Pomo ee). L= 360 B0 -2
SuBTONL 19840 1725& . 6L 19650 L3811
Hsces oo (excepio  EnTALIZADOE)
' Mano ot oz / Y 5&0
ManFomimsen . "o o
Servscins /740 L J@ o
SUB TOTAL - 2150 6386 /740 220 6115
latel2acks Rz ALY 7;0 2517_
J;/é/e ok Oetonoi. | 790 1675 M 5% | 0
@51 _TOIAL L& 0P 105@ 40602 .LIO 21537 75_90 22.&4;
O SID LELA JIVELSION
é 0 ok Proeasp 3600 106% 42@ 12476 1420 10773
@;é/@% iweia) 1800 5341\ 30 . 8% | ppp 5347

o ToIAL: 5400 16040

el PRP anor'ra ﬁ?’%D o000 /aiio sobre el -

1500 136116400 168120

PuRP y ,457'3 00D [afio sobre el PiF
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Como en el caso mid~continent lags diferencias se deben al mejor
rendimiento y al bajo costo de materiagles en el PRP,

En inversidn total el P¥RP y el PRP son mayores que el PHF debi-
do a la necesidad del equipo de desulfurizacidn y el alto costo
inicigl de cagtalizador.

En este caso, el PNRP no es econdmicagmente gtragctivo comparaedo -
con el PHF porgue la inversidn y 1os costos de opergcidn del —=-
PWRP son mayores. Por otro lado, el PHF es $4,753,000 nds barg
to que el PRP en inversidn, pero el PRP ahorra §4,695,000 /anic -
en costos de operacidn, io que Ilo hace mds atractivo.

En unag situacidén dada, debe hacerse un estudio econdmico cuidado
so agntes de lg tomg de decisidn, sobretodo si se ve involucrada
alguna concesidn respecto ejfecto del impuesto sobre las utilidg~
des.

Como muestragn los casos agralizados, el rendimiento es el factor
mds importante en la seleccidn de un proceso de reformado cataell
tico. £1 rendimtento de gasoling depende del rendimiento de rg~-
Formado debutanizado (05+) y de la PVii. En estos casos, un incre
mento del 1.0% en el rendimiento de reformado Cy, equivale a --
$.4 - 4.5 centavos de délar de ganancia por barril alimentado,
mientras que unag disminucidn de 1.0 psi ern la PVR egquivale a una
pérdida de #£4 o 3.3 centgvos de ddlar por barril alimentado {J354)

4 niveles menores de octanos el PNRP puede ser unag seleccidn ra-
gongble en glgunas situaciones pues su inversidn es menor gue pa
raq los otros prdcesos y pueden alcanzarse niveles aceplables de
octanos. Por otro lado, el PHF es el que mejor se adapta para ==
grandes unidades de reformado Yy para procesor alimentaciones con
alto contenido de aszufre, ya que bajo tales situaciones su inver
sidén es menor gue para los otros procesos.

E1 PRP tiene laq importantisima ventaja de sus altos rendimientos
sobre los demds procesas, particularmente g altos niveles de oc#
tanos.
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PROCESOS DE PURIFICACION

Aungque puede asegurarse que el diagrama de la figura 2.3 o algu-
na de sus derivaeciones, es el mas empleado comercialmente, no ~-~
hay que relegar la importancia gque han aedguirido otros procesos

de purificacidn aplicados a la separagcidn de isdmeros xilénicos,
especlalmente los métodos de adsorcidn y de membranas permeables
En esta segunda parte de conclusiones se dard énfasis a los pro-
cesos recientes tanto como a los tradicionales.

En los procesos de purijicacidn presentados en el capftulo ante-
rior se observg una caracteristica comiin que consiste en que nin
guno de ellos es capaz de separar todos los 08 aromdticos hasta
un grado de pureza comercigl. Esto trajo como consecuencia que =
los procesos comercigles de purificacidn hayan sido dise@iados co
mo ung combingeidn de procesos individuales.

4segurar en forma absoluta gque un proceso comercial es mejor que
otro es definitivamente errdneo si no se especifica bajo qué si-
tuacidn se hace la comparacidn.dsi, bajo la realidad econdmica y
tecnoldgica de los procesos gctuales de purificacidn de zilenos,
puede afirmarse qué el proceso comerciagl gue mejor operqg en la -~
separgcidn de los Cgy aromdticos es el ilustrado de formg generag~
Jzzada en la figura 2.3 . 4dhora, si el objetivo es obtener lg ——
mdxing producczdn posible del isdmero de mayor vglor, p~xileno,-
entonces la segczon de jraCClonamzento para obtener o~xileno y e
tilbenceno puede eliminarse con el fin de isomerizar a p-xileno
al orto- y meta-xileno y al etilbenceno. Bn algunos casos se eli
mina gl etilbencenc de lag alimeniacidn gl isomerigador debzdo a
gue hay catalizadores gue no lo trensforman en p-zzleno Ofros ca
talizadores si{ lo transformen a p-zileno aprovechando gue a la =~
salida de un reactor de rejformado se tiene unq composicidn tipi-
ca de 20% deetilbenceno,l9% de p-zileno,40% de m—leeno y 21% de
o-zileno.

Antes de la aparicidén del proceso combinado Jraccionamtento-cris
taiizacidn, (proceso Phillips), 1la sulfonacidn selectiva era el -
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mejor método comerciel de purificacidn de p~-zileno y partf{a de -
lag mezclag de los isdmeros meta~ y para- ; ahora, al incluirse el
proceso de isomerizacidén laq flexibilidad de los procesos es tal,
que la produccidn puede orientarse hacia cualesquierg de los tsd
meros.

£1 proceso Phillips descrito enseguida jfue diseflado para separar
con alto grado de pureza los euatro 08 aromgticos sin empleor la
isomerizacidn. £EBste proceso es rigido, y prdacticomente solo =-—=
ajustable a la variacidn de la composicidn en la alimentacidn,pe
ro tiene lq enorme ventagja de que puede adgptdrsele un proceso =
de isomerizacidn de forma tal gque pueden lograrse recuperqciones
y purezas mucho mayores, ademds de la posibilided de lq orienta=
cidén de la produccidn hacia uno u otro de los isdmeros.

PROCESO PHILLIPS, (PHILLIPS PEVTROLEUK CO.): Este proceso no ine-
cluye q la isomerigacidn y separa con glta pureza los cuatro isd
meros xilénicos empleando solamente la destilacidn jraccionadg ¥
la cristalizacidn, . do emplea solventes raros ni Jformagdo—-
res de complejos de ningin tipo. Para simplificar la explicacidn
se supone que en la alimentgcidn no hay tolueno ni 09 aromdticos.
Ver la figura 6.5 .

Remocidn del o-zileno.~ Una torre de destilacidn de o-xileno re-—
guiere de 125 @ 150 platos y unae relacidn de reflujo moderadamen
te alta pard dar un fondo de 98% de pureza de o~xileno.El guance
en el disedio de platos ha reducido continuamente lg inversidn en
superjraccionadores de este tipo. Una prdctica comin es construir
dos columnas operando en serie.

Remocidn de etilbenceno.- Kl producto de domo de lg columng de e
o~xileno, junto con ung corriente recicigdae, jJfluye hacia Ia co=-
lumna de etilbenceno cuyo disedo tipico requiere de 350 g 400 --
platos y una alta relacidn ae rejlujo. La Phillips Petroleum Co.
construyd esta unidau como cuatro columngs montadas en serie. £1
producto de domo es etilbenceno de 994 de pureza, propio para la
Jabricacidn de estirenu.

£l producto de fondo es una mezcla de m-xilenp y p-xileno apro—-—
piada para alimentarse o un proceso de cristalizacidn.

125



: ETILSENCENO 99%
\ . - 65 °F

e

AV ETA ;i _650

1 l L FILTRO
yl ROTATORIO

ENFR, REFRIGERADO
CON ETILENO

TANQUE DE
12°F E’;j FUNDIDO :

HE
® — e
coL. DE| /' /} 3
CRISTLZN.| " /

PROCCSO PH!LLI P S

m-ﬂl_ MEX!CO Dr‘



Purijicacidn del p-xilenc.- Ll jondo del jraccionador de etilben
ceno es enfriado hasta aproximadaemente = looﬁ’junto con el mate-—
rtal reciclado desde una etape Jinal de proceso, y jfluye a tra--
vés de congeladores en los que la temperatura es bajdda hastg —--
unos cuantos grados antes de llegar al punto eutéctico de la ali
mentagcidn.Durante este paso alrededor del 65% del p-~xileno ali—-—
mentqdo es congelado.lomo se explicd en el capftulo III (cristag~
lizacidn), esta es la mérima cantidad de p-zileno que puede ser
cristalizada sin también cristalizar el m~xileno en unqg meszcla -
eutéctica. La temperatura en este punto es de = 60°F. La pasta -
agugaa de cristales de p~xileno se alimentq a la seccidn de jfil=-
trado para producir unag tortq de cristales con alrededor de 70%
de p-zileno y aguaes madres con un 13.5% de p-zileno gue sirve pa
ra enfriagr la corriente de alimentgcidn.
La torta del filtro es jundida, recristalizade a —-18°F y enton—-
ces glimentigda a una columna de cristalizacidn continug a contra
corriente, igual a la descrita en la Jigura 5.4, donde se purifi
ca el p-zileno hasta un 98%, o 99.5% si se disminuye el gasto a
traquvés de la columna.
Purificacidn del m-xileno.-~ Las aguas madres de los filtros de -
proceso de cristalizacidn contienen un 8§0% de m-zileno.
Dejinitivamente el jfraccionamiento es considerado como antieconé
mico en la separacidn de los isémeros meta—- y para—-, y S€ apoya
en los resultados obtenidos con una torre de 200 platos que pro-
dujo un fondo de 90% -
de pureza y un domo de
64% de m-xileno.
dunguy esiu vsid wuy -~
lejos de ser una sepa—
racidn completq de los
dos isémeros,es sufi--
ciente para permitir -
la recuperacidn adicio
nal de p-xiienc por -—=
cristalizacidn a partir
del domo.sn otras pale
bras,el fracciongdor -
X54 de m—rileno es usqdo -



solo parg desviar el eutéctico entre el metg- y el para~zileno y
as{, en conjuncidn con el proceso ue cristglizacidn, realizar la
separacidn completa de los isdmeros.Puesto que el m~xileno reci-
clagdo contiene un 8% de etilbenceno, puede ser devuelto al frac-
cionador de etilbenceno para evitar su acumulamiento en la plan~
ta de cristalizacidn., Si se desea un m-xrileno de 95% de pureza -
es necesgrio remover el o-xzileno en un fraccionador final de g-=-
proximadamente 50 platos.

Sucede gue en la actualidad se requiere primordialmente del isd-
mero para-, Yy en menor cantidad,respectivamente, de orto~ y meta
zileno, de ahi gque la isomerizacidn haya cobrado importancia ca-
pital en los procesos comerciales. fnseguida se dan las caracte=-
risticas importantes de los procesos de isomerizacidn de glgunas
compafiias. Tales caracteristicas determinan,muchas veces,la dijfe
rencia entre un proceso de purificacidn y otro.

Universal 0il Products Co. .- La caracteristica importaente de su
proceso de isomerizacidn consiste en gue no hay que eliminagr el
etilbenceno de lg alimentacidn al isomerizaedor, transformdndolo
a o-zileno, La conveniencia del método esiriba en que el precio
del etilbenceno es def O-04/1b , y el del o-zxileno es de#"-w7/lb.
Esso Hesearch & Engineering Jo. .= Su proceso de isomerigacidn =
emplea un catalizador de metal no noble gue operag con glta ejec—
tividad en un amplio rango de condiciones de opergcidn y de ali-
mentgcidn.4lgunas propiedades de este tipo de catalizador se dan
en Ias figuras 3.33 y 3.34 . ‘
Chevron Heseagrch Co. .~ Su proceso transjformg orto- y metg-rile-
no en p-rileno y es del tipo de Oclajining descrito en Ilg jigura
3.35 . Es similar al de la Engelhard Process Co..

HOT4.~ La Chevron Research Co. licencid su proceso de cristg~
lizacidn aq Petroleos kKexicanos para producir 80 millo-
nes de libras anugles de p-xileno en Minatitldn Ver.Es
ta misma unidad emplea el proceso Engelhard de isomeri
zacidn.

Sinclair Reforming Co. .- Su proceso de isomerizacidn usa un ca-
talizador no precioso gue no requlere atmésjera de 52 debido a -
gue debe eliminarse el eililbenceno de la corriente glimentada ol

isomerizador.
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ANLLI SIS ECCHOTCO Y SELECOION DE LUS riOCasUs DE PURIFICACION:
La seieccidn Sptima serd relativa a nuestras necesidades y dispo
nibilidad de recursos. '
“Los jfactores ae seleccidn que se analizan al inicio de este capi
tulo son agplicables,desde luego, e .¢ste tipo de procesos tomgndo
en cuenta sus particularidades. For oiro .Ugdo considerando impor
tante complementaqr la idea de un gndalisis para la seleccidn de -
un proceso de purijficacidn, se dan enseguida datos econdmicos en
tagblas comparativas gque permiten, en un momento dadc,la toma de
decisidn.

D4508 ECONOLICOS DE LOS FROUESOS DE PURIFICACION DE C

g ARONATICOS

(4) PROESOS DE EXiRACCION POR SOLVENTES:

UDEX.~ La economi{a del proceso se ilustrg en la Tabla 6.6 .Uagbe
aclarar que esa tabla estq rejerida a la inclusidn del proceso -
UDZX en el esquema de produccidn mostrado el la jigura 6.6a;y al

final se da unq rejerencia al esquema de produccidn de la fig.66b.

AROSOLVAN .- De este proceso de-extraccidn por solventes s€ dan

Jlos consumos de servicios para lograr la recuperacidn de mds del

99.5% de benceno, mds del 98% de tolueno y mds del 95% de xile—-

nos a partir de una alimentqcidn con 26 - 60% de benceno, 14-28%

de tolueno y de 15~ 5% de xilenos

SERVICIO CONSUHO/BARRIL 4L1KE7T4D0

Potencia esveseseosaosacassosseossnoas 2.5 KiH

dgua de Enfriamiento ceeceevsscrascees 330 - 1500 galones .S,

Vapor de 150 a 45U pSig «vesseeeneess 300 - 370 Iibras, o el ca-
lor equivalente en forma -
de aceite o yas combustible,

SULFOLANO .- Bn ia tabla 6.7 se iace la comperacidn de las condi

cionegs de operacidn y reguerimientos de servicios para Ios proceg

sos de extraccidn con suljolano y con dietilenglicol (DEG).No se

incluyen los costos y requerimientos para tratamiento con arci-—-

lla ni jraccionamiento pues son similares parg todos los procesos
de extrgccidn.

Los re,ueriiientios ue servicios para el proceso sulfolaeno son con
sidergbiemenie menores que pera el proceso de DEG y se debe prin
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TABLA 66
COSTOS DE MIERSION ¥ O ELACION EﬁT//‘MAClS V27

£l PROCESO LDEX JUTEEEADD AL ESQUEMA LE PD-
DICCION DE LA F/6 6+6a

COSTOS DE INVERSION:

TauifD D€ PRDCESO INCLUY ENDD TEATAMIENTD
Y TRACCIONAMENTO ROSTERIOR . . oo
C ARAA 1INICIAL DE SOLVENTE

e e e e e e

o e s $70  Fhuarl octrasn
Costos dDE OPERACION
SufeNISION dE OPN: (#)

Y5 e nomene/Taeald A $051/hoen _______ 122 0.3
Mo be OBRA: (%)

L orceavozdroene A $5.14/mern _ _ 1254 848
L wore. SToRNO A $5.04/heRA _____ ___ 234 348
Sernicins :

ara conpasTiBLE (180 £/mantuX2 WMBTUAR) %4 2.58

fLECTRICOAD A (25 4/cwn (310 W) . D 048

aun e en¥e. A (504/m ens X 400D 6PM)__ 4880 860
o A(Z4 B/ 183 XBSOCO LBS/ceA)_. 4#%0  Hel5

TOTAL OF SERVIC\OS _ _ _ _ _ 5354 fesos
QuiMios: |

SOLVENTE  _ _ CONSIDERAZ €L \0% BEL _

ALCILLA  _ _ _TOTAL B sepletos ) S®BI /452
LegALIAS -

290 B/ se Colle X848 )X 2% 57.0 1,70

767 olo veCabsxqNi66denld 2% __ __ sio.z  8.29

445 b/0 be xENOSKINMAE LA 2o . __ 53.9 61
Trpueston, Seauess Y OT20S

ESTIMADSS €N 25 % ANUAL 1€ LA IWERSION 2727 8.2
M ANTENIMENTD ¢

ESTIMADD EN 3% AMUA L DE LA . Ceuﬁ&mpo) 326.7 9.75

TOTAL (9089 20622
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cipalmente a lg menor velocidad reguerida de solvente parg el -

proceso suljfolano gque para el de DEG,( alrededor del 35% menos),

que junto con la baja capacidad calorifica del sulfolano permite

la opergcidn de separado del extracto a una temperatura mayor pa
ra asi reducir el contenido de agua en el solvénte pobre.Asimismo
permite la operacidn del extractor a baja temperatura para maxri-

migar la selectividad del solvente.

Veq la importante dijerencia en el capital total parg ambos pro-

cesos reportada en la tabla 6.8 .

. TABLA 6.7 -
COMPA+ACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION ENTRE SULFOLANO Y DEG.
: DEG SULFILANO
CONDICIONES DE OPERACION:
Relgcidn(peso) solvente/alimentacidn ..ooes &0 6.8
» » contrasolvente/alimentacidn. 1.1 0.5
o ¥  pap. de separado/alimentagcn.. 0.6 0.13
Temperqturag del fondo del separador, Oﬁu... 250 375
» - ® domo " eztractor,®°F,... 290 212
Presidn del extraCtor, psigs «eiseesesssoss 110 15
Temperatura de ia alimentacidn,oﬁy esssenss 240 240
Contenido_de agug del solvente pobre, ¥peso. 7.5 1.3

T4ABLA 6.8

COKPARACTON DE REQUERINIENTQS DE SERVICIOS/BARRIL ALIKENTADO PARA
LOS FROCESOS SULFOLANO Y DEG.
DEG SULFOLANO
.5

Vapor, 1ibras, ecescescescsccscasecossse 400 2
Combustible, miles de BIU, v.veeccnesa ——— 190"
Agua de enjriaMiento, galones, sescces 1200 . 530
Blectricidad, AWH, «.ciceonerreacaconns 1.3 0.8
Servicio total de calor para el proceso... .

(en miles de BITU/barril alimentado).. 370 130
Capital Total respecto al DEGE®) cooeaseass 1.0 0.75___

(%) Se basa en una capacidad de 1650 B/D e incluye el costo de
los servicios(equipol/.
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CORFARACION SULFCLANO-DEG iv L4 OFPERACION DE MaJORAHIZITO DE OC-
T4N0S.~ Puesto que nuestro objetivo se refiere a la separacidn =
de lg fraccidn BTX para produccidn de xilenos, aqui solo se dardn
las tgblas comparativaes de temperaturas dptimas de opergcidn y o
tras condiciones de operacidn ademds de los requerimientos de ser

vicios especificamente para el proceso de mejorgmiento de octanos.

T4BL4 6.9
TEMPERATURAS OPTINAS DE OPERACION P4R4 DEG Y SULFOLANO, (EW OFU.
LUCALIZACION DEG SULIOLANO
Entrada del solvente poObIre..sescecssocs 379 260
Bntrada del rejformado alimentado.eso... &30 230
Entrada del conitrasolveniCocescsscesess 50 150
Rehervidor de lg columna de separacidn. 375 375

T4BL4 6.10
COHPARACION DEL SULFOLANO Y DEG B4 EL HMBJORAHKIENTO DE OCTANOS.

DEG SULFOLANO
CONDICIONES DE OPW.:
Relagcidn(peso) solvente/alimentiacidn.e.. 5.5 2.1
» » contrasolu/alimentacidn.... 0.07 0.07
Tempergturg del rehervidor del separgqdor. 375 375
Presidn » » » » o« 24,7 6.6
ZTemperatura del solvente pobre,oﬁz vevess 375 260
Presidn del extractor,psig, eeecoavesrsecos. 225 100
Contenido de agua en el solvente pobre,%p. 2.3 0.6

REQUERINIZNTOS DE SERVICIOS/BARRIL ALTHENTADO:

Combustible, rniles de BIU, c.vesesencesns 124 113
Agiia de enfriamiento, galonesS, eeecessnseo 480 430
Vapor, 1ibras, cevevosesecisssoscasscona 2.5 1.1
glectricidad, KiFH, +icevneerenns seesanae 0.8 0.4

Servicio total de calor para el proceso

en miles de BI'Uf/barril glimentado.... 84 78
Costo Total de Capital respecto al pro-
eSO DEG (#Y ooesvoesososaaosonsssonoas 1.0 0.85

Gﬁ)lﬁcluye el costo de equipo de servizios .£sta basado en una
capacidad de 17000 B/D.
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(B} FRUCESOS DE SEPAHACIGN POR ADSORCION SELECTIVA.

PROCESO DE 4DSORCION SELECTIVA SOBRE HALLAS MOLECULARES DE ZEOLIL
145 CRISTALINAS GOHFARADU CON UN FROCESO DE FRACCIONAWIENTO RES~
PECTO 4 L4 SKP4RACION DE Cz Y Cp . Aunque no se especijica que
la aplicacidn sea especificamente para obtener zilenos, lg pre-
sentacidn del ejemplo es tal que esto es perfectamente a ese =
caso y por 1o tgnto el andlisis econdmico es vglido desde el ==
punto due vista de nuesiros objetivos relacionados con Jla selec—~
cidn de un proceso de purificacidn de xilenos, ya que los datos
gue se dan son el resultagdo de el sometimienio de ambos proce--—:
808 a las mismags circunstancias.
UAPIT AL BSTIHADO.~ De lg tabla 6.11 puede verse gue la inversidn
requerida para el proceso de adsorcidn es menor, y esta diferen=
ciq descansa en las secciones de seperacidn de los respectivos =-
Dprocesos.
T4BLA 6.11
COBPARACION DEL CAFIT4L INVERTIDO ESTIWADU PAR4 UNA PLANT4 DE
DEHIDROGENACION D& 4000 B/D AN LA QUE L4 SECCICH DE ISUHERIZA

CIOF PUEDE CONBINARSE CON L4 SEPA4CICN POR ADSORCION O POR -
FRACCIONAKIENTO,

]
e

ISOHERIZACION CON:

SECCION DE L4 FLANTA: ADSORCIOHN FRACCIONAHTENT O
Separacin ceeeveaceoences. & 4 477380 2 2 002 30
Isomerizacidn veeesscsocccne 842 160 H47 100
THVERSION BN L4 FribTd.. # 2 320 0004 & 2 545 000 %
Inventario de adsorbente... # 937 AN ~——emmmmmmc—eeee
Inventario de catszdr.lsomzn, 75 000 715 o0
THVERSION _TOTAL ¢ 2 032 800 é 2 920 000

% Stn incluir equipo de servicios.
Lostes de 1260.

GAST0s5 D HANUFACTURA.~ La Tabla 6.12 contiene lg comparacidn -
del yasto estimado de manujactura para cada proceso y se advier—
te un aqhorro considergblemente mayor para el proceso de sepqgrag=-

. 7 e
cion por adsorcion.
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TAALA 6-L2
OMPALACION DE 6ASTOS LE MANIF ﬂCT/Zﬂ ﬁ/%ﬂ PLAMTAS
£ DERIDLOISOMELIZACION DE 4000 B/D  LOCALIZADAS
N LA COSTA z)z_-z GOLFD. (4377). .
ADSORCION |FZACCIDNAMIEND

UICI0S ! L dl//DﬂD unioan{onsmed bia 1 Joik [onsitmo/oik # /oiR
o7 M BTU | 240| /24 (2914 2700 56400
m bust bl MM BTU | 1.80| 772 3he 287 | 584
loctricidhd LWA| 0.008 000 | 3500 $290 | 200.0
o ok e///r/am”// N GAL| 0.05) 4200 |2100 9849 | qus
ANO DE "OBRA: | .
operadies [furno ____Lioundomeg 5.14 | 4 246] 45 | 247
szJ//miJol /Forno oRa-domppe| O.51 24 12.2 24 12.2
esicion D€ CATZDE. 0€ 1soM. (2)|  LB. | 8.33| 30 |10 3/ | 1535
sopRentE (3) ., 1B.| 2.25| 326 |75 —— | —
0RBEENO bE LEMESTD MM BTU| 0.60| /06 o3¢ £ | s34
AoRTIZACION (4) | — | — T L p— Y77 ¥
mrsmmemb( ) | — | — —_— 624 —— | 4195
ugbs € IMPUESTOS AL 3§ 464-0 5/6;3
%’e"&eé"i"f a.“a‘s' “gﬁ’%‘ﬁ% et T | T | T M
(NVERS! . —_— —_— — 007 . | 5593
| Tosu\aeu& L‘gi‘hléﬂr_——_'/o fugacT . — |wd | su3
GALIAS Ct) (ramepnciol) __|. - i , N 4T | 947
£10 TATAL 06 MAnOTACTURA . 61002 —— 102615
Y 4/ BY o epivionn.

) 100 Sorriler ok al L men7cion q/ /zaorér /or VA //n o cza/ / zaoé/
) oo s ok ”'// e 0055 anwal s A

RIAGE £ 4 wvL rmz 0 de M/5% anda J 27 I an
o il s T el o W prometss I anss

435% am/ 7 L5 ama/ sobre /o mwrsih sy A M?é /e:yea/ o3 -
a0 e dlasy brare S

) A &G0 55//4//// at oé/a)é ”/il/é/‘/ aé

7/7 Znversioh en pA. con  adsorcion + 8 5,081, 304.
7 ” o f/ﬂﬂ'ld/fa/ﬂ/aé #5 (52 570.
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COMFARACION DE CUSTOS.- Los resultgdos del estudio econdmico mog
trado en laq tabla 6.13 claramente favorecen g la separacidn por
adsorbente, la cuagl produce una calidgd de producto de gproxima=-
damente 2.0 puntos de octano mayor que el fraccionamiento a un -
costo significativagmente menor,

TABLA 6.13
COMPARACION DE COSTO PARA PLANTAS DE HIDROISONERIZACION DE 4000 B/D
LOCALIZADAS &q L4 COST4 DBL GULHO.
ITSOMBRIZACION CON:

ADSORCION FRACCIONAMIENTO
Capacidad, B/D) eesveaencacases 4000 4000
No. de Octanas F-1 (con 3 cc de
TEL) en la alimentacidn.... 88.5 88.5
PRODUCTO:
Rendimtento sobre la carga,%vol. 99,0 98.8
¥o. de Octs. Research(+3 cc TEL). 99.5 97.6
Inversidn total, #,(#)..ceenernes 1.0 - 1.1125
Gastos de manufactura,d (#¥Y..... 1.0 1.85
Pago(después de impuestos), aios, . 3.6 9.5
Recuperacidn sobre la inversidn - -
total despuds de imptos., %, eeeo 24,2 7.6
Costo del mejoramiento de octag—~-
nos, g/octano-barrileeccsceoas 8.6 12.7

(), (M%)  Se toma como rejencia al proceso de adsorcion en am--
] bos casos y los valores son,respectivamente, § 2,632,800

v # 2,612, (1%960).
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(C) PRUCES0S DE HENBRANAS DE FPERNEZZBILIDAD SELECTIVA.- Ademds -
de los jfactores usuales que afectan el costo de cualquier proce-
so tales como mgno de obra y servicios,los jfactores que gobier--
nan la economfa de la permeacidn por membrana incluyen la veloci
dad de permeacidn y la selectividad.Lo gnterior se refleja prin-
cipalmente en el caopital invertide, en general para una produc-—-—
cidn dada,la rapidesz de permgacidn y el drea superficial de lg w
meicbrana determinan el costo de cagpital.Por otro lado, Ia selec—
tividad gobierna el balance de materia del proceso y asimismo a~
Jecta al capital invertido (via drea superficial de laq membrana)
y a los costos de operacidn.

S1 para cada ¥ libras de producto no permeado hay V libras per--
meqdas, entonces por caeda libra de producto no permeqedo el per—-—
meado serd V/W libras y la alimentacidn serd (V+W)/W libras. Si
la velocidad de permegcidn es de R 1b/h-ft2 entonces se requie—-—
ren V/WR ftg de membrana(superficie) por libra de producto no ==
permeado por hora.

Tomando en cuenta que le alimentacidn solo es calentada y que el
permeado es vaporizado; que el proceso es continuo y gue su corg
20n es la celda de permeacidn, la economiq puede caelcularse ast:
Hano de obra.~ Es razonable emplear de 1 a 4 horas-hombre por ca
da 1000 ft2 de superficie de membrana.Bn términos generales,a u-
na mano de obra de D $/h tenemos:

#(2.5x10"%)DV /¥R por libra de producto

Ejemplo: Sean D= $3/h; R = 0.4 1b/h-st8; W = 1000 1b/k;
V = 400 1b/h y V/FW = 0.40
entonces la mano ae obra serd de $(z.5x10'4)(3)(400)/(1000)(0.4)
Hano de obra = § 0.00075/1b.

Supervisidn.~ 1/8 de supervisor es suficiente. 4 £ §/h esta es de
{0.125) (E/W) 8/1b. Asi, si la supervisidn estd a $4.50/h y ¥ =
1000 1b/h entonces da # 0.00056/1b.

-Laboragtorio y otros.- Cada compafiia tiene su propia forma de ha-
cer sus cuanlijficaciones.
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Suministros y Hantenimiento.- Los suministros consistirdn en mem
branas que periddicamente serdrn reemplazadas. 81 costo de las =»
membrgngs es de solo unos cuantos centagbos por ftg, con una vida
estimada de 5000 horgs (7 meses) de operacidn continua. Por otro
lado, hay que considerar la degradacidn de su selectividad;consi
dergndo. una vida de 2000 horas con glto grado de selectividad el
mantenimiento consistird esencialmente en desensamblar y reensom
"blar el equipo para instaler la membrana.Si estimamos que esto -
se llevq ung horg-hombre por cada 2000 horas de operacidn por 10
rte
1 horashombre/JOJt2—2OOOh a unag tasa de mantenimiento de € #/h
da (5¥10~°)6v/WR $/1b de prod.
Ejemplo: Sean G = §3/h;R = 0.4 lb/h—ftg; y V/iK = 0.4 ; entonces
el costo de mantenimiento es $(5X107°)(3) = § 0.00015/1b.
Cabe gqclarar que este es un estimaqdo tentetivo de los costos de

de membrana, entonces:

mantenimiento a los que hay que agregar los de mantenimiento de
tuberfa, cambiadores de calor, bombas,etc.Para esto,debe decirse =
que la practicaebilidad del proceso no se ve afectada ni ain incre
mentando diez veces el resultado obtenido en el ejemplo anterior.
Note también gque el costo de la pelicula puede ser ignorado pues
to que a un costo de 10 centavos/ftZ se adicionarfan $0.000005/1b.

Vapor parae la evaporgcidn del permeaqdo.- Sea Lv = Calor latente
promedio del permeadoy; § = costo del vagpor en 3/106 BTU.

Por librg de producto no permegdo producido,V/W libras de permeg
do son vaporizadaes, asi:

Costo de opn. = (51076 ) (Lv) (V/W) #/1b de prod.. &i suponemos =
gque ung libra de vapor rinde 833 BTU dtiles entonces la expre---
sidn anterior puede también ser escrita como:

Requerimientos de evagporacidn = (1.2%107%) (Lv) (¥/¥) 1bs de vapor
por libra de producto.

Vapor para el precalentamiento de la alimentacidn.- Adunque algo

de vepor puede requerirse parg precalentar la alimentacidn, el in
tercambio de calor puede ser efectuado con el 1{quido no permea-
do o con el permeado,o con ambos. Consecuentemente,el requeri---—
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miento de vagpor de precalentamiento es despreciable.Asimismo,auﬂ
que habrd ocasiones donde el permeado serdg veporizado bajo pre—-
sidn reducida, el costo del eyector de vapor no serd un jactor =
de importancia.

Otros servicios.- Menos de 10 HP serdn regueridos para mover el
nateriaql q travéds de la celdag de 1000 ft2 de membrana.
T{picamente, cada celda puede producir 1000 1b/h de producto;con
secuentemente, los requerimientos eléctricos son despreciacbles =
en base q una libra.lgualmente, los reguerimientos de agua de en
Jriamiento son ignorados.

La figura 6.7 muestra la durgbilidad de una membrena con elta se
lectividad , y la figura 6.8 ... ... muestra el costo de operacidn
broyectado como una funcidn»de la velocidad de permeacidn para -
diferentes relaciones de permeado/producto. Se ve que en general
es mds importante, desde el punto de vista de costos, mejorar el
factor de separacidn que esforzarse por incrementaqr la velocidad
de permeacidn, aunque esto también es importante.

Se anticipa que el costo de la instalacidn comercial va de § 50
a $ L00 por ftg de superficie de membranaf dependiendo, entre -
otros factores del material de construccidn y los requerimientos
especi{ficos de disefio. La figura 6.9 muestra la inversidn en la
celda en Centavos/lb~afio (grdfica construida en 1960 y que re~-—-
guiere de actuglizacidn) como una funcidn de la velocidad de per
meacidn para relaciones variantes de permeado/producto.

La mayoria de las velocidades de permeacidn para separaciones de
interés comercial se han encontrado entre 0.20 y 2.0 lb/h—ft2 -
con relgciones permeado/producto menores o iguales que 0.40.
Para el costo de capital proyectado de la jigura 6.9 debe ser a—
dicionado el costo del equipo auriliar(precalentadores,recalentg
dores, condensadores, bombas, tuberia, instrumentacidn, aislamien
to, instalacidn, etc.).

Para producciones de 1000 a 10,000 1b/h el costo ascenderd a a--—
prozimadamente 0.10 — 0.20 centqvos (de 1960) por libra por afio.

4si; para el ejemplo citado donde la relacién permeagdo/producto

% 05705 DE {900 AUE COLREAIDDS HASTA 2eDT- 71 36d  APRoY., OE
4104 /512 A $ 2087442,
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fue de 0.40 y lq velocidad de permeacidn igual a 0.40 lb/h-ftg,
lg planta completamente instalada costard aproximadamente =em=—==-
1.0 centgvos (de 1960) por libra por afio.
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FIG. 6.7 VIDA DE UNA HEMBRANA RESPECTO 4 LA VELOCIDAD DE
PERHEACION.
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FIG. 6,8 I0u5 CCSTOS DE OPERACION CBMO

UNA FUNCION DE LA VEL(CIDAD DE PERMEACION
Y DE LA RELACICN PERMEADC/PRCLUCTO,

(BASE: Mano de obra, $3/h; laboratorio, -

50% de la mano de obra directa; gastos ge_
nerales—-fdbrica y némina-—~, 120% de la -~

mano de obra directa; supervisidn, $4.5/h;
mantenimiento, $§3/h; costo de vapor,$0.75/
1000 1bs.; y vida de la membrana,2C00 hrs)
NOTA: Estos son datos de 1960,

FIG., 6.9 LO05 COSTCS DE LA CELDA INSTALADA
COMC UNA FUNCION DE LA VELOCIDAD DE PERMEA-
D0 Y DE IA RELACICN PRRMEADO/PRODUCTQ.
(BASE: Costo de planta de 350 por Ft< de —-
membrana). :
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