PETROLUN KATALITIK KRAKINGI

Gerek katalizor muvacehesinde ve
gerekse katalizorsiiz olarak, agir pet-
rol molekiillerinin  yiiksek hararette
kiiciik molekiillere ayrilmasi ve ayni
zamanda, tesekkiil eden kiiciik mole-
kiillerden fazlaca reaktif olanlarinin

birbirile birleserek orijinal kraking
yiikliniin ihtiva ettigi molekiillerden
bile biiylik olan hidrokarbon molekiil-
lerine cevrilmeleri hadisesine «KRA-
KING» denir. Reaktiflik dereceleri dii-
siik olan molekiiller, en kiymetli petrol
mahsulii olan «KRAKING BENZIN» ini
teskil ederler. Kraking prosesi, katali-
zOrsiiz olarak yapilmig ise, buna «HA-
RURI (Thermal) KRAKING»;, eger ka-
talizor  kullamilmis ise  «KATALITIK
KRAKING» denir. Termal kraking en

eski bir kraking prosesi olup, son se-
nelerde yerini nisbeten katalitik kra-
kinge terketmis ise de Termal kraking,
TOPPING ameliyesi ile birlikte asil
rafineri operasyonunu teskil etmekte

devam etmektedir. Sekil 1. katalitik
kraking prosesinin diger rafineri ame-
tyeleriyle olan miinasebetini goster-
mektedir (Sekil 1 e bakiniz).

Katalitik kraking proseslerinin dog-
mast ve termal kraking proseslerine
tercih edilmesinin  baglica sebepleri
sunlardir : (1) Katalitik benzinin oktan
sayisinin  yiiksek olusu, (2) Ikinci
Cihan Harbinin siiratle inkisaf ettir-
digi hava kuvvetlerinin bol miktarda
yuksek oktanli ucak benzinine muhtag
olmasi, (8) Katalitik krakinge tabi tu-

Yazan: Mustafa SOLIM
tulan petrol yiikiinden termal krakinge
nazaran cok daha az miktarda kalinti
yakit yaginin (Residual fuel oil)
elde edilmesi, (4) orijinal kiikiirt mik-
tarinin  biiyiik bir kisminin bertaraf
edilmesi, v.s. Diger taraftan katalitik
krakingin termal krakinge nazaran
mahzurlart sunlardir: (1) Katalitik kra-
king tesislerinin daha pahaliya mal
olmasi, (2) Varil basina diisen operas-
yon masrafinin daha fazla olmasi, (3)
Genis hacimde gaz tesekkiilii (her ne
kadar katalitik kraking ameliyesinde
hasil olan genis hacimdeki olefinik
gazlarin kurtarilmasi, ayrilmasi ve al-
kilat benzini, sentetik lastik, sivilag-
tirilmig petrol gazlart vs. haline ge-
tirilmesi icin bircok tesislere ve ame-
liyelere ihtiyac varsa da, uriinlerinin
kiymetleri bakimindan bu hal biiyiik
bir mahzur sayilmiyabilir).

KATALITIK KRAKING TEORISI

Katalizor muvacehesinde agir pet-
rol molekiillerinin dekompozisyon ha-
disesi olarak tarif edilen katalitik kra-
king mekanizmasinin tam bir izah1 he-
niiz yapilamamaktadir. Fakat genel
olarak kraking esnasinda miiteakiben
dort c¢esit reaksiyonun cereyan ettigi
anlasilmaktadir: (1) Yiksek hararette
biiylik molekiillerin daha kiigiik mole-
kiillere boliinmesi (haruri dekompo-
zisyon), (2) Katalizor sath1 iizerinde
cereyan eden primer Kkatalitik reaksi-
yonlar, (3) Haruri dekompozisyon ne-
ticesinde (1) ve primer katalitik reak-
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siyonlar ile (2) meydana gelen mole-
kiillerin Sekonder reaksiyonlari, (4)
Polimerize olmiya elverigsli dekompo-
zisyon mahsulii olan, cok aktif mole-
kiillerin reaksiyonlar neticesinde kok
haline gelerek katalizor sathi tlizerinde
adsorpsiyonu.

Yukaridaki reaksiyonlar neticesi
hasil olan molekiillerden dort karbon-
luya kadar olanlar1 gaz halinde, bun-
dan sonra gelen molekiillerden reak-
tiflik dereceleri diisiik olanlar (stable
molecules) kraking benzinini ve fazlaca
reaktif olan molekiller de polimerizas-
yon neticesi diger kraking mahsullerini
ve kok maddesini teskil ederek sistem-
den cikarlar. Kraking mahsullerinden
benzin ile kazan yakit1 (fuel oil) orta-
sinda bulunan ARA MAHSULe «DEV-
RIDAIM STOK» u denir. Devridaim sto-
ku tekrar ve devamli olarak geri
gonderilip krakinge tadbi tutularak sis-
temin benzin verimi arttirilir. Bu ame-
liyeye DEVRIDAIM (Recycling) denir.
Polimerize olma kabiliyetleri ¢ok ylik-
sek olan bilesiklerin katalizor tarafin-
dan adsorpsiyonu, dekompozisyon re-
aksiyonlarinin tam olarak cereyan et-
mesini sagladigindan ve boylece daha
az miktarda devridaim stoku tesekkiil
ettiginden, KATALITIK. KRAKING ter-
mal krakinge mnazaran daha az ara
mahsuliinii devridaim ameliyesine tabi
tutar.

Amerikan miihendislerinden Greens-
felder ve asistanlari, parafinik, naf-
tanik ve aromatik hidrokarbonlarin
krakingleri tizerinde c¢aligmiglar ve su
neticeleri bulmuslardir (Ind. Eng. Chem.
(37) sayfa 514, 983, 1038 ve 1168. 1945
Baskisi):

«1. Parafinler, daha ziyade, 1li¢ veya
dort karbonlu hidrokarbonlar hasil
edecek sekilde parcalanirlar. Nor-
mal parafinler gamma karbon ban-
dindan veya molekiillerin orta ki-
simlarindan kopmaya miitemayil
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olduklarindan metan ve iki karbon
atomlu gazlarin hasil olma nisbet-
leri azdir. Zincirleri uzun olan pa-
rafinler miteaddit yerlerinden par-
calanirlar.

2. Naftanik grupa dahil olan hidro-
karbonlar da, parafinler gibi, tc
veya dort karbonlu hidrokarbon-
lara parcalanirlar. Hem halkalarin-
dan ve hem de zincirlerinden par-
calanirlar.

3. Aromatiklerde ise halkaya bagh
olan kisimlar koparlar ve nihayet
aromatik halkalar ciplak hale ge-
lirler. Aromatik halkaya bagl olan
gruplar iic karbon atomundan daha
fazla karbon atomunu ihtiva edi-
yorlarsa, aromatik halkanin tek
basina kalma temayiilii artmaktadir.

4. Olefinik hidrokarbonlar reaksiyon-
lart bakimindan parafinlere ben-
zerlerse de reaksiyon hizi daha
fazladir.»

KATALITIK KRAKING YUKU

Teorik olarak katalitik kraking
uniteleri her tirlii petrol maddelerini
isliyebilirse de, bazi mahzurlarindan
dolay1 tortusal mahsullerin kullanilma-
lar1 pratik degildir.

Yukarida  zikredildigi gibi, kok
maddesi katalizor sathi lizerinde birik-
mektedir ve katalizorlin tekrar kullani-
labilmesi i¢in bu kok tabakasinin yaki-
larak bertaraf edilmesi gerekmektedir.
Cok agir tortusal kraking yilikiinden
hasil olar1 ve katalizor sathi tizerinde
biriken asir1 miktardaki kok maddesi-
nin yanmasi miiskiildiir. Sadece termo-
for katalitik kraking tnitesi cok agir
olan tortusal stoklari isliyebilir, fakat
bu yiikiin ylizde karbon tortu nisbeti
40 gecmemelidir. Aksi halde katalizor
lizerinde fazla tortu birakacagindan ka-
talizor rejenerasyonu miskiillesecektir.
Katalitik  kraking icin hazirlanacak



yukte en c¢ok dikkat edilecek husus so-
nal kaynama noktasidir. Topping vasi-
tasile kraking yiikii hazirlanirken yii-
kiin sonal kaynama noktasi 650 ile 750°
F. arasinda olmalidir. Bundan daha
agir yuk, katalitik krakinge tabi tutul-
mamalidir. Topping distilasyonu ile yiik
hazirlamada, yukaridaki seraite uymak
icin, cok fazla disiirilmis ham petrol
hasil olacagindan vakum distildsyonu,
deasfalting, gecikmeli koking ve visko-
site dustirme ameliyeleri kullanilir.

Sekil 1 de de goruldigi gibi, ra-
fineriye giren ham petrol, topping
ameliyesi ile tepe ve yan mahsullerine
ayrilarak, tortusal kistm kulenin al-
tindan cikar. Bu kisim asfalt ayirma
linitesine (deasfalting) sokularak as-
falt veya katran bertaraf edilir ve st
kistmdan cikan mahsul, topping Unite-
sinden gelen agir motorinle karisarak
kraking yukini tegkil eder. Diger ta-
raftan «A» ile isaretlenen kraking lni-
tesi, yiik olarak, topping vasitasile el-
de edilen yan mahsullerden gazyagi ve
hafif motorinin karigmasile hasil olan
mahsulll kullanmaktadair.

Baz1 ahvalde, yiiksek kaliteli ben-
zin elde etmek icin, gazyagi, nafta ve
hattd adi benzin bile kraking ameliye-
sine tabi tutulur ve bu tip ameliyeye
«REFORMING» denir. Houdry ve bil-
hassa Cycloversion ve Hydroforming
prosesleri bu meyandadir. Bu yazida
mevzuungenislememesiicin, reforming-
den bahsedilmiyecektir.

Katalitik kraking sahasinda edini-
len tecriibelere gore A. P. 1. gravitesi
yiiksek olan yiik stoklarindan daha faz-
la mahsul alinmaktadir. Katalizor tize-
rine biriken asir1 miktardaki karbonun
veya kokun yanmasinin migskil ve
gayri ekonomik olmasi yaninda, agir
kraking yiikiinden daha az miktarda
verim alma mahzuru da mevcuttur. Bu
bakimdan kaynama noktasi asagi olan,
acik renkli ve az karbon tortusu veren

distilenmis stoklarin Ustinliikleri asi-
kardir.

KATALITIK KRAKING MAHSULLER]

Yik stokundan katalitik kraking
sonu elde edilen mahsuller sunlardir.

1 — DbBiitaniihtiva etmiyen kuru gaz

2 — B-B mahsulli denen dért kar-
bon atomlu hidrokarbonlar

3 — Son kaynama noktasi (3. K. N.)
400° P, olan benzin

4 — Katalizdr tizerinde toplanan
kok maddesi

5 — Devridaim stoku

Yukaridaki tasnife gore benzinden
agir olan kismin hepsine birden DEV-
RIDAIM STOK'u denmisse de bunun
icerisinden ihtiyaca gore, agir ve hafif
motorin de alinir ve geri kalan tekrar
krakinge tabi tutulur (devridaim eden
stok, O (sifir) ile % 70 arasinda degi-
sir).

Gerek ticari operasyonlar ve gerek-
se laboratuvar calismalarile bulunan
degerlere gore, katalitik kraking ame-
liyesine tabi tutulan herhangi bir yik
stokundan elde edilen mahsuller hemen
tamamen «yiizdelik tahvil>e (percentage
conversion) tabidir. Kraking mahsulle-
rinden distildit veya devridaim stoku
ciktiktan sonra geri kalan mahsuliin
yiizde olarak degerine «yiizdelik tahvil»
denir. Devridaim stokunun gravitesi
takriben kraking yilikiinlin gravitesine
esit oldugundan, yiizdelik tahvil hem
hacimce hem de agirlikgca aynidir. Her
ne kadar yiiksek A. P. T. graviteli yiik
stoklarindan alinan verim daha fazla
ise de, kullanilan stoklar arasinda gra-
vitece fazla bir fark yoksa verim flize-
rine olan tesir pek azdir. Meseld yiik
stokun gravitesinin 22°-35° A.P.I. ara-
sinda degismesi verim lizerinde ciiz'i
bir degisiklik yapmaktadir. Buna gore,
kraking mahsulleri sadece yiizdelik tah-
vil nisbetinin bir fonksiyonu olarak
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matematik bir formiille ifade edilebil-
migtir. W.L. Nelson tarafindan verilen
ve bir defa krakinge tAbi tutulan bir
yiik stokundan heklenilen takribi mah-
sulleri bulmaya yarayan agaghdaki im-
perik formiiller olduk¢a ehemmiyeti
haizdir :

Euru gaz (biitaneiz), % =018 C — 1.5.... (1)
B-B mahsulil (¢ karbonlu hidrokarhonlar),

% =018 C — 15 ... ioieenrnnnn.. (2)
4000 F. 8. N. benzin (debutanized),
% =046 C - 90 ...l (8)

Kok depozisyonu, % = 0,18 G — 6.0 .... (4)
Devridaim astoku, % = 100 — (

Burada C = vizdelik tahvil.

Yine W.L. Nelson, «C» faktora 40
ile 65 arasinda defgigen bir operasyon
gonunda elde edilebilen tahmini kra-
king mahsullerini hesaplamak icin su
formiilleri vermektedir :

B-B mahsulil, % = 026 C — 4.4 ........ (5)
Diblitanize edilmig 400 8, N, benzin,
% —=84+05GC .....cv.iiiiiiinnns (B}

Biiimum kraking gazlari =04 C—70.. (7)

Ayn1 «Cs, yiizdelik tahville ¢alisan
katalitik kraking proseslerinin verim-
Jeri (gerek Fluid, gerek T.C.C. ve ge-
rekse Houdry i¢in) takriben degisme-
mektedir. Boylece yukaridaki formiil-
lerle her tiirlii katalitik kraking pro-
geglerinin mahsullerini tahmin etmek
miimk{ndilir. Bu formiillerin kullanilg
geklini gdstermek icin W.L. Nelson'un
ticari ameliyelere gore olan agaghdaki
misalini tekrarhiyalim :

Misal : 1

Katalitik krakinge tébi tutulan yiik
stokunun evaah :

APT gravitesi = 29 (spesifik gra-
vitesi = 0.8816), «Gas oil»

U. O. P. K. faktéri = 11.8

yiizde iahvil nisbeti, C % 45

Yukaridaki formillere gore takribi
mahsuller sunlardir :

%6

Kuru gaz ...... 0.18x45 — 1.5 = v, 6.8
B-B mahsulli ., 0.18x46 — 1.6 = «, 6.6
Benzin ........ 0.48x45 - 9.0 = %29.7
Kok ............ 0,18x4b6 — 6.0 = % 2.1
Devridaim stoku 100 — 46 = w4,55.0

{ylzdeler sfirhkc¢adir.)

Aym «C» faktoriinii yerine koyarak

(5), (8) ve (7) numarah formiilleri kul-
lanirsak :

B-B mahsulll = 0.8 x 45 — 4.4 = % 6.8
Benzin =84+ 06x46 = %30.b
Gazlar = 0.4 x 46 — 7.0 = %110

Diigitk graviteli viik stoklar haec-
men biraz daha fazla mahsul vermek-
tedir ve elde edilen benzinin oktan
derecesi daha yiiksektir. Tablo 1 de
muhtelif tahvil nisbetlerile elde edilen
sivi fazindaki kraking mshsulliniin en
fazla elde edildigi katalitik kraking
prosesleri goriilmektedir :

Tablo 1 — B - B mahsulll, benzln ve
devridaim stokundan lbaret olan sivt
katalltik kraking mahsullinll, muhtellf
tahvil nishetlerinde, maksimum o¢ola-

rak veren prosesler
% [% afirthkeal En gok sivi mahsulit
tahvil| sivi verimi veren proses
40 92 — 86 | Termofor katalitik kraking
50 88 — 90 | Fluid » »
60 85 — 87 |Houdry » »
70 81 — 83 |[Cycloversion » >

KATALITIK KRAKING ICIN KULLA-
NiLAN KATALIZORLER

Bu yazida ancak en miihim kata-
litik kraking proseslerini teskil eden
Houdry, T. C. C. (Thermofor Catalytic
Cracking) ve Fluid katalitik krakingden
bahsedileceginden, katalizérlerin kulla-
ms sekilleri ve maksatlar1 bu tipteki
proseslere gbre izah edilecektir.

1 — Katallz8r Cesitleri:

Baghica iki ¢esit katalizdr meveuttur:

(1) Tabii katalizérler, (2) sentetik
katalizérler.




Baglica tabii katalizorler gunlardir:

a) Silika-alumina terkibinde olanlar

b) Muameleye tibi tutalmus ben-
tonit kil

o) «Fuller’s earths» denen bir nevi
kil

d) Aluminyum hidrosilikattar

e) Boksit '

f) Super Filtrol

Sentez yolu ile elde edilen katali-
zorler :

a) Sentetik silika-alumina (en ¢ok
kullanilan sentetik katalizir)

b) Sentetik silika - magnesia ) (cok

¢) Sentetik alumina - boria az .

d) Sentetik silika - zirkonia | kul-
lanilan sentetik kataliztrler)

2 — Katailz8r Kullanma $ekilleri:

Katalizorler baglica ii¢ gekilde kul-
lamlarak vazife gdrirler :

a) Statik yataklara konularak(Fixed-
bed) :

b) Dolagtirlarak kullanilma (circu-
lating)

¢) Bir defaya mahsus olmak tizere
kullanilma.

a) Katalizoriin statik yataklara ko-
nularak kullanilma seklini tatbik eden
prosesler Houdry, Cycloversion ve
Hydroforming prosesleri olup, burada
sadece Houdry'den bahsedilecektir. Bu
tarzda kullanilacak katalizor seri ha-
lindeki reaktorlere konulur ve katali-
zOr hareket etmez. Reaktorler sekil 2 de
oldugu gibi yanyana ve li¢ adet olarak
goriilmektedir. Reaktor odalarinin adedi
ihtiyaca gore olup, bir kismi calismakta
iken digerleri temizleme, rejenerasyon,
tamir v.s. ameliyelerine tabi tutulurlar.
Reaktor odalarindaki sabit katalizor
uzerinden petrol buharlar1 gecerken
katalitik reaksiyon cereyan eder. Houd-

ry prosesinin akim diyagrami izah edi-
lirken bu reaktor odalarinin nasil ca-
list1g1 ve katalizoriin nasil temizlendigi
(rejenerasyon) genis olarak izah edile-
cektir.

b) Fluid ve Termofor katalitik kra-
king proseslerinde katalizor muayyen
bir yol takibederek sistem icerisinde
dolasir (Sekil 2, 3, 4 ve 5 e bakiniz).
Uzerindeki kok tabakasi yanarak tek-
rar kullanilabilecek hale gelen (regera-
ted) katalizor reaktore gelerek petrol
buharlarile temas eder, katalitik reak-
siyonlarin vukuunu saglar ve katalitik
reaksiyonlar sonu kirlenmis olan kata-
lizor tekrar rejeneratore giderek temiz-
lenir. Boylece aktifligi diisiinceye ka-
dar katalizoriin devridaim hareketi
devam eder. Fluid ve Termofor Kkata-
litik kraking prosesleri izah edilirken,
katalizor dolasimi ve rejenerasyon ame-
liveleri teferruatli olarak anlatilacaktir.

¢) Katalizoriin devridaimsiz ve bir
defaya mahsus olmak tizere kullanilig
seklini tatbik eden proses «suspensoid»
prosesidir. Bu prosesdo katalizor (kil)
kraking yiiki ile birlikte kraking firi-
nina girer ve yakit yagi ile birlikte
sistemden c¢ikar. Bildhare katalizor,
donen stizgeglerle siiziilerek yakit ya-
gindan ayrilir.

3 - Katalizérin Goérdugu Vazife-
ler s

Katalitik kraking proseslerinde ka-
talizor su vazifeleri goriir:

a) Her tip katalitik kraking pro-
sesi i¢in katalitik reaksiyonlarin mey-
dana gelmesini saglar (katalizorliik va-
zifesi).

b) Rejenerasyonu esnasinda lize-
rindeki kok tabakasinin yanmasi ile
hasil olan yiiksek hararet wvasitas: ile,
krakinge tabi tutulacak yiikiin 1sinma-
sini, buharlagsmasini ve reaksiyon 1s1-
sin1 temin eder.
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¢) Katalizor sathi lizerinde husule
gelen koku reaktorden rejeneratore
nakleder.

d) Sathi tuzerinde tesekkiil etmis
olan kokun yanmasi ile jenerator ice-
risinde bir hararet kaynagi hasil etme
metodu saglar.

4 - Bir Katalizorde Aranan Va-
siflar :

Katalitik kraking proseslerinde kul-
lanilan katalizOorlerde aranan vasiflar
kraking prosesinin tipine bagh ise de,
genel olarak bir katalizoriin su vasif-
lar1 haiz olmasi lazimdir :

a) Operasyon esnasinda aktifligini
kaybetmemelidir.

b) Kayip olma nisbeti az olmalidir.

¢) Miimkiin mertebe sert olmali ve
mekaniki tesirlerle pargalanmamalidir.

d) Sistem igerisinde tikanmamali ve
elden gecirilmesi kolay olmalidir.

e) Sentetik olarak elde edilmis ol-
malidir.

Ayrica, yukaridaki vasiflara ilave
olarak, her bir katalitik kraking pro-
sesinin istedigi vasiflar sunlardir:

a) Fluid katalitik kraking prose-
sinde kullanilacak olan bir katalizoriin
tane olcusu fluidize (seyyaliyet) kabili-
yetini distirecek bir sekilde olmamali-'
dir. Tabii katalizorler icin, olctileri
sifir ile 80 mikron arasinda olan tane-
ler yizde 50 den fazla ve tercihan
yiizde 75 olmalidir ve katalizoriin % 15
den fazlasini (tercihan % 25 ini) Ol-
cileri sifir ile 40 mikron arasinda olan
taneler teskil etmelidir.

b) Termofor katalitik kraking pro-
sesi cok sert ve kiirevi sentetik kata-
lizor kullanmaktadir.

Tablo 2 de sentetik «Fluid» Kkatali-
zorlerinin baglica fiziki vasiflart gorul-
mektedir.
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Tablo 2 — Sentetik Fluld Katalizdrie-
rin Fiziki Vvasiflarn

Kataliztir Tipleri

1 2 3 1 ]

Kaba yofunlufu

(mesamath olarak) | 0.48( 0.69( 0.45| 0.59 0.35
Spenifik ylizey
Glelistl, m2/gram.|[462 [336 66 [266

697

Yasati mesamat

capt, angstrom | 53 |53 (B9 (53 [141
Vasati tane 8l-
¢lisli, mikron 183 178 139 |91 ;282

Katalizorlerin ekserisi yiiksek ha-
rarette aktifliklerini kismen kaybeder-
ler. Agafda, kraking katalizorlerinden
bazilarinin aktivitelerini kaybettikleri
hararet dereceleri goiriilmektedir.

Super Fitrol (tabif) 1400° 7,
Silika - magnesia 1400° F.
Silika - alumina sentetik 2000° F.
Silika - boria 1400° P,
Boksit 1300° F.

Yukarida bahsedilen tabii katali-
zorlerle sentetik Kkatalizorler birbirile
mukayese edilirse asagidaki hususlar
gOze carpar :

a) Tabii katalizorler sentetik kata-
lizorlerden daha ucuzdur.

b) Tabii katalizorler yumusaktir ve
sentetik katalizorlerin  bircoklarindan
daha cabuk parcgalanirlar.

c) Tabii katalizorler daha fazla kar-
bon depozisyonuna sebep olurlar ve
benzinlerinin oktan degerleri sentetik
katalizorle elde edilen benzinlerden
kuctktir (0.5 ila 2 birim).

d) Diger taraftan tabii katalizor

kullanilarak elde edilen mahsul daha
fazladir.

5 — Kataliz6r Kullanma Birim-

leri :
Katalitik krakingde kullanilan ka-
talizor miktarini ifade etmek icin bas-
lica su birimler kullanilmaktadir:



I. Taze yik stokun beher libre igin
kullanilan katalizoriin libre olarak
agirhigr (Lbs/Lbs taze yik).

II. Taze yuk stokun beher varili icin
kullanilan katalizoriin libre olarak
agirligi (Lbs/bbl. taze yiik).

Genel yukiin beher varili icin kul-
lanilan katalizorlin  libre olarak
agirhign (Lbs./bbl. Toplam yuk).
Tahvile ugrayan yiikiin beher va-
rili icin kullanilan katalizorun libre
olarak agirligi (Lbs./bbl. cevrilmis
yuk).

V. Yanan kokun birim agirligina di-

sen katalizoriin agirligr (Lbs/yanan
kokun birim agirligi).

I

IV.

VI. Hasil olan Kkatalitik benzinin be-
her varili i¢in kullanilan Kkatalizor

(Lbs/bbl. Kat. benzin).

REJENERATOR OPERASYONU

Devridaim halinde bulunan katali-
zOrin Kkatalizorlik vazifesini gorebil-
mesi icin devresinin sonunda, lizerinde
tesekkiil etmis olan kok tabakasinin
yakilarak temizlenmesi icabettigine
yukarida kisaca temas edilmisti. Katali-
zOriin temizlenerek tekrar normal ha-
line avdet etmesinin temin edildigi sis-
teme REJENERATOR denir. Katalizor
tizerindeki kok tabakasinin ancak yliz-
de 75 i tamamen yanar. Geri kalan
% 25 katalizor tizerinde kalarak kata-
lizorle birlikte devreder. Hava sevk-
edilerek meydana gelen yanma hadise-
sinde kok maddesi tamamen CO, ve
H,O haline ¢evrilmez. Natamam yanma
sonu CO, yaninda CO de hasil olur.
Katalizor tlizerindeki karbon (kok) ta-
bakasi saf olmayip bir miktar (Fluid
kat. kraking i¢in % 7.13 ve T. O. C.
icin % 2,5-8) hidrojeni de ihtiva eder.
Bu durum katalizor tizerindeki kok
tabakasinin yanmasi ile hasil olan
hararet miktar1 1lizerine miiessirdir.
Genel olarak yanan kok tabaka-

sinin beher libresinden elde edilen ha-
raret miktart 16 000 ile 18 000 B. t. u.
(British thermal units) arasinda degisir,
W. L. Nelson, Ray ve Potas tarafindan
imperik olarak cikarilan, kok madde-
sinin Net Isitma Kiymetini hesaplama-
ya yarayan su formili vermektedir: (1)

Net Isitma Kiymeti = 4 100+10 100

Bu formiuldeki [(CO,) / (CO,+CO) ] ora-
nt CO ve CO,'in baca gazlarn igerisinde-
ki nisbi hacimlerine goredir. Termofor
katalitik kraking ameliyesi igin bu
oranin kiymeti, ortalama katalizor ha-
raretine ve katalizoriin nev'ine tabi
olmak tzere, 0.5 ile 0.65 arasinda de-
gismektedir. Herkangi bir T. C. C. ka-
talizorliniin  kok tabakasini yakmak
icin en az 900°F."a ihtiya¢ vardir. Umu-
miyetle katalizor rejenerasyonu igin
kullanilan hararet derecesi 1000 ile
1150°F. arasinda degisir.

Katalizor arasindaki kok maddesi-
nin yanmasini teinin eden hava mik-
tart CO, / (C0,, CO) ve H/C oranlari
ile ilgili olup asagidaki tablo 3. de go-
rildigi gibidir.

Tablo 3 — Katalizdr Relenerasyonu
l¢in Lazim Gelen Hava Miktan

Kok tabakasinin .
C02/{COz | nidrofen muhteviyatr | Yakier hava
+ GOy {Lb/Lb. kok
Oran1 % Ag’:‘k” Ato:iﬁ'am tahakasi)
50 4 0.50 10.92 libre
50 8 1.04 12.06
50 12 1.63 13.18
85 4 0.560 11.82
65 8 1.04 12.92
85 12 1.63 14,02

Rejenerator igerisindeki basmng (2)
ila (1b) Lbfin? «gager arasindadir.
Hattd genig kapasiteli olan Fluid ka-
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talitik kraking rejeneratorlerinde kul-
lanilan basinclar daha diisik olup (2)
ilA (4) Lb/in,” «gage» arasinda degis-
mektedir.

Rejenerator Isi Muvazenesi :

Rejenerator  igerisindeki 1s1 mu-
vazenesini tesbit etmek icin 8 No. lu
formiilden kokun her libresinin yan-
masile elde edilen hararet miktar1 he-
sap edilir. Muayyen bir rejenerasyon
ve reaktor hararet derecesi kabul edile-
rek asgari dolasima tabi tutulacak ka-
talizor (Lb/Lb yiik stok) tayin edilir.
Asagidaki mesele ile bu hususu aydin-
latalim :

Misal s 2

1. nci meseledeki yiik stokunu
Fluid katalitik krakinge tabi tutalim.
(Nelson, «Pet. Eng.» sayfa 684, Misal
90).
Verilenler :

Katalizér {izerindeki kok tabakasi—
2.1 Lb/100 Lb. yiikk stok CO./{CO; +
CO) = 0.65
H/C = 1.33 (atom adedi orani)

Verilen bu degerleri 8 No.lu for-
miilde yerlerine koyarsak:

Net Isitma degeri— 4 100- (10 100) (0.65)
' + (3 870) (1.33) =
15,150 B. t. u.
1 1b. kok.

Yk siokun beher (100) libresi icin
2.1 libre kok tegekkiill edecoginden 100
libre yiik stokun verdigi kok mikta-
rimmn yanmas: ile :

(15 150) {2.1) = 31 800 B.t. u. hararet
hasit olacaktir.

Verilen gartlara gore 1 libre kokun
yanmagi i¢in 13.47 libre havaya ihtiyag
vardir, o halde 100 libre yiik-stok icin
gereken hava mikiar: :

Gereken hava miktari = (2.,1) 13.47)
= 28,26 Lb/100 Lb. yiik stok,

100

Havanin Snceden 1sifilmis oldugu-
nu farzedersek ve katalizOriin 1s1mma
13811 (0.25 B. t. u. / Lb.°F.) olarak alir-
sak, sistem igersinde dolagabilen maksi-
mum katalizér miktar: ;

Maksimum katalizér dolagmm =
31 800

.26 (1 025 925)
= 1270 Lb./100 Lb. yiik stok veya yiik
stokun beher libresine tekabiil eden
katalizér dolagima :

1270/100=12.7 Lh./Lb. yitk stok

Yanmay1 temin eden hava Onceden 1s1-
tilmis olmasaydi, kok tabakasinin yan-
mas1 ile hasil olan hararetin bir kismi
bu havanin 1sinmasi icin harcanacakti.
Eger «stripping» su buharit kullanilmig
olsayd1 ayrica suyun T. C. C. katalizori
uizerindeki adsorpsiyon (veya desorp-
siyon) 1sist da hesaba katilacakti. Ad-
sorpsiyon 1sis1 takriben 1580 B. t. u./Lb.
dir. 2000 libre (I ton) katalizor, lizerinde
78.3 Lb. adsorpsiyon suyu tutmakta
olup bu suyun bertaraf edilmesi 14zim-
zimdir.

REAKTOR OPERASYONU

Katalitik reaksiyonlarin ve dolayi-
siyle kraking hadisesinin vukubuldugu
sisteme Reaktor denir. Yalniz Houdry
prosesinde reaktor ve rejenerator tek
bir sistemden ibarettir. Bu sistem hem
reaktor hem de rejenerator vazifesi
goriir. T. C. C. ve Fluid katalitik pro-
seslerinde ise reaktor ve rejenerator
ayr1 haldedir. Fluid prosesi miistesna,
katalizorle yiik-stoku ancak reaktorde
temasa gecerler. Fluid prosesinde ise
reaktoriin giris yoluna gelen yiik-stoku
rejeneratorden diisen temizlenmis ve
sicak katalizorle karisarak reaktore bir-
likte girerler. Ilerideki paragraflarda
gerek katalizoriin ve gerekse petroliin,
her tip katalitik kraking prosesi icin,
tesis icerisinde nasil bir yol takibettik-
leri semalarla izah edilecektir.



Reaktor Isi Derecesi :

Her tip katalitik kraking prosesi
icin, iktisadi olma bakimindan, reak-
tor 1silar1 baska baskadir. Houdry,
T.C.C. ve Fluid proseslerinin kullan-
diklar1 reaktor 1s1 dereceleri su hudut-
lar arasindadir :

Houdry : 830 - 880° F.
T.C.C. : 800-950° F,
Fluid 880 - 950° F.

Termofor katalitik kraking (T.C.C.)
prosesi i¢in en iktisadi reaktor 1sisi
875° F. dir. Rejeneratorde oldugu gibi,
reaktorin de her noktasinda 1s1 dere-
cesi ayni olmalidir.

Yiizdelik tahvil nisbeti sabit tutu-
lan bir katalitik kraking ameliyesinde,
reaktOr 1s1 derecesinin elde edilen ka-
talitik benzinin oktan derecesine mii-
essir oldugu gorilmiistiir. Reaktoriin

talizor kullanilirsa oktan derecesinin
tabiil katalizore nazaran daha fazla art-
t1g1 goriilmektedir.

Reaksiyon Isisi :

Krakinge tabi tutulan yiik-stokun
yanma 1s1s1 (heat of combustion) ile
kraking mahsillerinin yanma 1silar
arasindaki farka REAKSIYON ISISI denir.
Bu tarifin matematik bir formiille ifa-
desi soyledir :

Qr=Qy — Qu
burada Qr= Reaksiyon isis1, B.t.u.

Qy=VYiik stokun isitma kiy-
meti (dahilf enerji), B.t.u.

Qu = Mahsullerin sitma kiy-
metleri toplam: {dahili
enerji), B.t.u.

..........

veya +
(10)
Egitlik 10daki Qz.s, Qa, Qb, Qu ve Qk 81+
ra ile 4 karbonlu hidrokarbonlarin, ben-

cccccccccccccccc

st derecesi arttikca benzinin oktan Zinin, devridaim stokunun, kura gazla-
numarasi  bilyiimektedir. Tablo 4 de In ve kokunisiima kiymetleridir. Egitlik
reaktoriin  1s1 derecesi ile oktan nu- {(10) u formill (9) da yerine koyarsak:
marasinin nasil  degistigi  goriilmekte- Qe = Q¢ —(Qp.3 + Qs + Qo +Qa
dir (1) FQr) et e (11)
Tablo 4 — Reaktsr Isi1 Derecesinin Oktan Numarasi (izerine Tesirl
Motor oktan numaralar: « Research » oktan numaralar:
Reaktir
181 Saf 3 Cm3 K. T.E. Saf 3 Cm3 K. T.E.
derecesi
) Sentetik | Tabii | Sentetik Tabit | Sentetik Tabil |Sentetik Tahii
Katalizor(Katalizsr| Eatalizdr | Katalizdr | Katalizir | Katalizdr | Kataliztr | Katalizor
800 5 77 86 87 81 84 92 95
860 7 9 86 87 87 89 95 97
960 80 82 87 87 92 93 98 99
850 82 83 87 88 94 96 99 100
Tablo 4. incelenirse benzin saf elde edilir. Yanma isilart 60° F. de ve

iken (yani icerisine kursun tetra etil
ilave edilmemigse) reaktor derecesinin
oktan numaras1 Uzerindeki tesiri daha
buyuktiir. Benzinin beher galonu igin
3 santimetre kiip kursun tetra etil
(K. T. E.) ilave edilince oktan derece-
lerinde goriilen degisme nisbeten az-
dir. Kraking ameliyesinde sentetik ka-

B.t.u./Lb. olarak ifade edilir. Farzede-
limki 100 libre yiik stokun krakingin-
den «a» libre B-B mahsulii, «b» libre
benzin, «c» libre devridaim stoku, «d»
libre kuru gaz ve «e» libre kok elde
edilmis olsun. B-B mahsuliiniin, ben-
zinin, devridaim stokunun, kuru gaz-
larin, kokun ve yiik stokun 60° F. daki
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yanma 1s1lar), sirasiyle, Hs.e , He, Ho
Hg, Hx ve Hy B. t. u./Lb. ile gosteri-
lirse :

Qy =100 Hy

Qu = aHg.p+bHe 4 cHp + dHgs +
eHg dir. Qv ve Quin degerlerini for-
miil (10) da yerine koyarsak:

. Qr=—Qy—Qu ccvvvvvenennn (10)
Qr=(100Hy ) — (aHg.» + bHzs -
cHp + dHg + eHg) oovvven.. (12)

Formiil {12), 60° F. daki reaksiyon
181811 hesaplamak igin kullanilir., Bir
misalle formiil (12) nin kutlamihgin:
gérelim :

Misal 3.1

1. neci misalde elde edilen deger-
leri kullanarak reaksiyon 1sisin1 hesap-
lhiyalim :

Cetveldeki A. P. I. gravitesi ve
U. O, P. faktoriiniin (Universal QOil
Produets) kiymetlerinden faydalanarak

II. yanma 1silar1 elde edilebilir, Veri-
len lnymetleri formil (12) de yerine
koyarsak :

Qr = (100) (19 440) — [ (6.6) (20 800)
+ (29.7) (20 040) + (556.0)
{19 070) 4 (6.6) {20 200) + (2.1)
(17 900)]

Q=r=1 944 000 — (137 000-+-595 000
-+ 1 049 000+ 138 000137 600)

Qr=1 944 000 — 1 266 600

Qr==—12600 B.t.u./100 Lb. yiik
stol_c

veya Qr==————= — 126 B.t.u./Lb.
100 /
Eger asl kraking mahsulit olarak
B-B mahsuldi, benzin ve kurn gazlar
kabul edersek, bu mahsullerin beher
libresi igin gereken reaksiyon 1sisr :

12600
42.9

Kraking yiikiiniin dahili enerjisi
ile mahsullerin dahili enerjileri arasin-
daki fark negatif olduguna gore, reak-
siyonun endotermik oldugu gériilmek-
tedir. Neticenin daha aihhatli olmas:
igin kraking mahsullerinin dikkatle he-
saplanmg olmalarm lAzymdir.

Qr=

=294 B.t.u./Lb.

Reakidr Is1 Muvazenesl :

Kraking iinitesi icerisinde dolasan
katalizér miktar: fazla degilse, yiik
stokun reaktdre girmeden &nce itil-
mas1 lazimdir. Katalizortn ihtiva ettigi
181 miktarin1 hesaplamak igin agagidaki
formiil kullanihr :

Q =WGCp(Ty — T))
Burada

Q — Katalizoriin 151 muhteviyafs,
B.t.u./100 Lb. yiik stok

W =100 Lb. yik stokuna tekabiil
eden katalizdr dolagimi, Lb.

Cp == Katalizdriin 18inma 18181, B.t.u./
Lb. °F.

..........

Moo AP ppy UOP awma e labm Doferler,
B-B mahsuld 66 =a — — He-s = 20300 Qe.B = 137000
400 S, N. benzin 207 = b 59.0 1.3 Hg = 20040 Qe = 595000
Devridaim stokn 6.0 = ¢ 28.6 11.2 Hp = 1%070 Qp = 1049000
Kuru gaz 66 =4d - - Hg = 20900 Qa = 138000
Kok + i=e - - Hg = 17900 Qk = 37600
Yitk stok 100.0 29.0 11.9 Hy = 19440
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Ts = Rejeneratdr isr derecesi, °F.
T; = Reaktdr 181 derecesi, °F.
Katalizériin ihtiva eftigi 1, yiik

stokun 1smmasinl ve reaksiyon 1sisim
kargiliyacaktir. Is1 muvazene hesabi

yapilarak yiik stokun reaktdre girme--

den evvel kac dereceye kadar sitilma-
81 ldzim geldigi tiyin edilir.

Misal : 4

Misal 1 deki yiik stokunu Fluid
prosesine idbi tutalim ve reaktdriin ism
muvazenesini tiyin edelim :

W =1270 Lb./100 Lb. yiik stok

C,=0.25 B.t.u./Lb. °F.
Reaksiyon 1s1:1=—=284 B.t.u./Lb.
Benzin, B-B ve Gaz.

Rejenerasyon 1s1 derecesi, T; =
1025 °F.

Reaktdr 1s1 derecesi, Ty==925 °F.

KatalizOriin ihtiva ettigi 181 mikta-
r, Q:

Q =(1270) (0.25) (1025 - 925)

Q=231 800 B.t.w./100 Lb. yik stok

Benzin, B-B ve gaz i¢in sarfedilen
reaksivon 1s1s1 :

Qr =(42.9)(294)= 12 600 B.t.u. dur.

Baz1 151 kayiplarim ihmal edersek,
yiik stokunun 1sitilmas: igin sarfedile-
bilecek olan 1s1 miktar: :

31800 — 12 600—=19 200 B.t.u.dur.

O halde, reakidre girmekte olan
yik stokunun 181 derecesi :

19 200

— ——————— =< 705° F. olma-
(100) (0.87)

925
hadar.

TICARI KATALITIK KRAKING
PROSESLERI
En mihim katalitik kraking pro-
sesleri «Fluid», «Houdry» ve T. C. C.
prosesleridir. Ilk ticari katalitik kraking

prosesi olan Houdry prosesi 1936 sene-
sinde «Socony-Vacuum», «Sun-QOil»
ve «Houdry» Petrol Kumpanyalan ta-
rafindan kurulmus ve «Houdry Process»
korporasyonu tarafindan ruhsat veril-
mistir. Termofor prosesi (T.C.C.), yine
«Socony-Vacuum» Kumpanyas: tara-
findan kurulmus ve «Houdry Process»
korporasyonu tarafindan ruhsat veril-
migtir. Fluid prosesinin kurucusu «New
Jersey Standard Oil» kumpanyasi olup
isletme ruhsatini veren miiesseseler :
«Texas Oil» kumpanyasi, «Indiana Stan-
dard Oil» kumpanyasi, «Shell Oil» kum-
panyasi, «M.W. Kellogg» ve «Universal
Oil Products» kumpanyalaridir. (5)

HOUDRY KATALITIK KRAKING
PROSESI

Houdry prosesinde katalizor seri
halindeki konvertorler igerisinde bulu-
nup, dolasim yapmadigl igin, «Statik-
yatakli katalitik kraking» ismile tanin-
mustir (Sekil 2). Rafinerinin muhtelif
kistmlarindan gelen distilatlari, koking
ameliyesi ile hazirlanan motorinleri
«Gas Oil» ve «straight - run» distilatlar
denen ham petroliin «topping» ameli-
yesi ile elde edilmis olan stoklar igler.
Bu proses i¢in en iyi yiik stok «straight-
run» distilatlandir.

Calismasi:

Sekil 2 de gorildigi gibi, diisi-
rilmiis ham petrol (reduced crude) 1s1
miubadele sisteminden gectikten sonra
1siticiya gelmekte ve sonra da Tar se-
paratoriine (ayiricisina) girerek icinde-
ki Tar veya asfaltik maddeler ayrilmak-
tadir. Tar ayirictyr buhar halinde ter-
keden yuk stok, takriben 840° F. de,
su buhar ile birlikte, konvertorlere gi-
rerek katalizorle temasa gecer. Konver-
torleri terkeden kraking mahsulleri ka-
risim1 «buhar fazi 1s1 miibadele sistemi»
nden gectikten sonra sentetik distilas-
yon kulesine girerek gaz, benzin, No.
2 yakit ve motorin mahsullerine ayril-
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maktadir. Dort sathadan birincisini tes-
kil eden bu yuk stokun konvertorler-
den gecme miiddeti 10 dakikadir. Bu
safhada Kkatalizor sathi Ttlizerinde ince
bir karbon tabakasi tesekkiil eder. Ikin-
ci sathada konvertorler igerisinde kalan
petrol ve buharlar «su buhari bosaltma
sistemi» ile temizlenir ve ayrilan petrol,
kuleye girmekte olan ana kisma Kkari-
sir. Ikinci safhanin siiresi 5 dakikadir.
Uciincii safha, 1sitilmig hava vererek
katalizor Tlizerindeki karbon tabakasi-
nin yakilmasi safhasi olup siiresi 10 da-
kikadir (REJENERASYON SAFHASI). Dor-
diinci safha, yanma mahsullerinin ve
konvertore sevkedilen havanin «su bu-
har jet ejektorleri» vasitasile temizlen-
mesi safhasidir. Tiirbo-kompresorlerin-
den gecen gazlar (CO, CO, H,O, HS,
SO,, v.s.) bacadan disart ¢ikar. Dordiin-
ci safhanin siiresi 5 dakikadir.

Katalizor rejenerasyonu icin gere-
ken hava ikmali, gaz tiirbinine baglan-
mis olan «multistage» santrifiigal komp-
resorleri vasitasile yapilir. 50 psig. taz-
yikinde olan sikistiritlmig hava, HAVA
ISITICISINDAN gecerek 700-800° F. de
konvertorlere girer. KatalizOr rejene-
rasyonu sonunda hasil olan baca gaz-
lar1 (flue gas) 850-950° F. de konver-
torden c¢ikarak, havanin sikistirilma-
sinda kullanilan gaz tirbininin calig-
masl icin lazim gelen enerjiyi temin
eder. Vanalarin ac¢ilip kapanmalari ve
biitlin operasyonlar otomatiktir. Kon-

vertorler 7-15 psig. basin¢ altinda ca-
lismaktadir.

Houdry prosesinin rejenerasyon
1s1s1 950° F. ve reaksiyon 1sis1 850° F.
dir. Katalizor rejenerasyonu safhasinda
hasil olan sicakligin 950° F. i gecme-
mesi ve reaksiyon 1sisinin 850° F. ola-
rak tutulmasi icin konvertorler bir so-
gutma tertibati1 ile techiz edilmislerdir.
Seri halinde olan konvertorlerin bir
kismindan yik stok gecerken (1. nci
safha) digerleri temizlenme ve rejene-
rasyon v.s. safhasindadirlar. Devridaim
maddesi olarak kullanilan erimis tuz
(molten salt) konvertorler icerisindeki
tiplerden gecerek rejenerasyon safhasi
esnasinda sogutucu vasat olarak ve en-
dotermik kraking reaksiyonu esnasin-
da da isitic1 vasat olarak vazife gorr.

Konvertorlerden her biri 34 000 lit-
re hacminde olan 21 ton katalizor ih-
tiva eder. Aktifligini kaybeden Kkatali-
zorun 12 aylik bir ¢alisma periyodun-
dan sonra degistirilmesi  lazimdir.
Houdry kil pelletlerinin 18 ay dayan-
dig1 miisahede edilmistir. T. C. C. de
kullanilan «beat» Kkatalizorii mekaniki
tesirlere karst mukavim oldugundan
tercih edilmektedir.

Tablo - 5 de Amerika'nin muhtelif
petrol bolgelerinde istihsal edilen ham
petrollerden elde edilen Houdry kata-
litik kraking mahsulleri gorilmektedir
(Dalton ve Cauley, «Production of
Distillate Fuel Oils»..., OIL GAS J., Subat
10, 1945, sahife: 80 ) Tablo - 6 Houdry
prosesinin 1s1 muvazenesini gostermek-
tedir.

Tablo 6 — Houdry Prosesi lsi Muvazenesl

Isinin Barfiyat Yeri

Sarfedilen
Is1 %

Radiasyon ile kaybolan 1,1 ..........

Rejeneratdr buharlarile kayholan 1
Petro! buharlarile kaybolan 1m

Rejenerator havast i¢in sarfedilen 1s1
Su buhari igin sarfedilen 11
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Reaksiyon i¢in sarfedilen @1 .......

..........................
--------------------------
-------------------------

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

Is: sarfiyati (kokun yanmasile elde edilen 1s1)

3.0

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



Tablo 5 — Houdry Prosesl Mahsulieri ve Ozeillkier!

1 2 3 4
YUK STOK :
Ham petrol kaynaf Mid-Continent | Mid-Continent|  Mirando Coastal
A, P. L. gravitesi 30.8 32.8 224 28.0
A8 T. M., % 10 490 478 466 490
> % 50 660 566 583 5560
% 90 210 150 700 640
OPERASYON SERAITI :
Ortalama 1s: derecesi, OF, 84 857 863 860
Basing, psig. t 12 30 28
«Space» hizi, VIV (") 1.0 1.5 1.88 1.25
Devir { eycle ) siiresi, dakika 36 36 42 60
Devridaim orani =
- bbl. Taze yhk
bbl. Davridalm stoku 0 0 0 0
Katalizér Kil Sentetik Kil Sentetik
MAHSULLER, Taze yillk
Uzerinden, %
{hacmen)
Benzin 839.5 7.0 36.0 40.0
Hafil distitat yakit yain 39.6 8.2 474 411
Afir motorin 14,2 16.0 11.7 22
B-B, kok, gaz ve kayiplar
{ hacmen ) 6.8 8.8 5.9 10.7
OZELLIKLER :
BENZIN :
Buhar basiner (R.V.P.), Psia. 10.0 10.0 11.0 8.5
Son noktasi, oF. 400 400 410 425
Oktan No., C. F. R, R, a7.7 86.0 - —
HAFIF YAKIT YAGI :
A, P. L gravitesi 832.0 310 24.1 25.5
AS.T.M. distilgayonu, ilk nokta 388 424 438 450
> » % 10 510 490 470 490
» » % 50 530 5256 510 225
» » a4 90 97 586 692 600
> » son nokta 635 630 648 660
Renk 2 2 2 2
AGIR MOTORIN (Gas oil) :
A, P, L gravitesi 28.0 268.0 14.8 8.0
A, 8. T. M, ilk nokta 600 800 488 600
» . o 10 630 630 588 650
» % R0 — — 889 700

(*) «Space» iz ( veya reaksiyon kapasitesi), konveridire giren yltkiin hacminin reak-
siyonun cereyan ettifi birim zamanda yerin hacmine olan oramna denir.
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FLUID KATALITIK KRAKING PROSESI

Ince toz haline getirilmis katalizor
kullanan bu prosesde, katalizor lizerine
tazyikli gaz, buhar, hava veya su bu-
hart sevkedilerek katalizore akici bir
hareket verilir. Dolasim sistemi iceri-
sinde katalizoriin aynen bir mayiin
akis ozelliklerini haiz olarak akmasin-
dan dolay1 bu prosese Fluid (mayi)
prosesi ismi verilmistir. Fluid prosesi
ancak 1941 senesinden sonra pratik
sahaya girmistir.

Calismasi:

Sekil 5. Fluid Kkatalitik kraking
Unitesinin sematik goriinusidir. Taze
yik (hemen ekseriya onceden isitilma-
dan) 1s1 miibadele sisteminden gectik-
ten sonra, rejeneratoriin dikey boru-
sundan (stand pipe) diisen yiiksek ha-
raretli katalizor ile karisip buhar ha-
line gelerek katalizorle birlikte egik

«ift-hat» yolu ile reaktore girer. Reak-
torde katalitik kraking reaksiyonlarina
maruz kalan yiik, reaktoriin tist kis-
mindan ¢ikarak distilasyon kulesine
gider. Distilasyon kulesine giren yik
yag gaz, distilat (ham benzin), ha-
fif motorin, agir motorin ve devridaim
stoku mahsullerine ayrilir (Sekil 5 e
bakimiz).

Baglangicta, taze katalizor yan ta-
raftan rejeneratore girer. Katalizore
akicilik verilmesi i¢in sekil 5 de taz-
yikli hava kullanilmaktadir. iki kola
ayrilan sicak tazyikli hava, rejenera-
toriin orta borusunun yanlarinda bu-
lunan dikey borularin bir¢ok yerlerin-
den iceriye girerek katalizoriin hava-
landirilmasim1  (aeration veya fluidiza-
tion) temin eder. Potansiyel enerjiyi
haiz olan ve takriben 1025° F. de bulu-
nan Kkatalizor, dikey borudan saniyede

2 kademlik bir hizla asagiya diserek
yik stoku buhar haline getirir. Reak-
torde kirlenmis olan katalizor reakto-
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rin konik kismina gelerek reaktori
katalizor yoluna bagliyan dikey boru-
dan asagiya diser. Yatay Kkatalizor
borusuna gelen katalizor, tazyikli si-
cak hava vasitasi ile rejeneratore sevk-
edilerek dolagim devresi tamamlanmis
olur. Reaktorde petrol buharlarile ka-
talizOr tamamen birbirinden ayrilmaz.

Bir kistm katalizor (0.5 Lb./galon yiik
stok, nispetinde) reaktori terkeden bu-
har fazindaki petrol ile birlikte disti-
lasyon kulesine gelerek kulenin dibine
¢oker. Kulenin dibinden cikip reak-
tore giden cift-hat'a karisan devridaim
stoku ile birlikte, bu cokunti katalizor
(ki takriben devridaim stokunun % 3-10
unu tegkil eder) reaktore geri gelerek
konik kisma c¢oker ve ana kisma Kka-
TISIr.

Yenice temizlenmis olan Kkatali-
zorun ihtiva ettigi 1s1 miktarinin fazla-
sindan istifade etmek icin, katalizor
devridaimi kullanilir. Asir1  derecede
sicak olan Kkatalizor, rejeneratorden

c¢ikar ve buhar kazanindaki suya 1si1-
nin fazlasini vererek rejeneratore geri
gelir. Boylece bu 1s1 vasitasile su bu-
hart istihsal edilmis olur. Sekil 5 de
gortildigii gibi, buhar kazaninin suyu
DAMITIK TOPLAMA tankindan gelmek-
tedir.

Rejeneratorii terkeden sicak baca
gazlann ile birlikte kacan katalizor,
siklon ve kottrell presipitatorii vasita-
sile yakalanmakta ve rejeneratore geri
gelmektedir. Siklon separatorleri ve

kottrell presipitatorii ancak ebadi (10)
mikrondan biiylik olan katalizor tane-
ciklerini aymrabilmektedir. Pek tabii
olarak bir kisim katalizor baca gaz-
larile atmosfere karigarak kaybolmak-
tadir.

Rejeneratoriin yukar1 kismindan
iki kol halinde c¢ikan sicak baca gaz-
lar1 (flue gas), minferiden, sogutma
tertibatindan gecirilerek ihtiva ettik-



leri 1s1, su buhar istihsalinde kullani-
lir. Buradaki buhar kazaninin su ik-
mali de damitik toplama tankindan
yapilir.

Sekil 5 de goruldigli gibi, katali-
zOre ucgucu bir hal vermek icin rejene-
rator bolgesinde 1sitilmis tazyikli hava
ve reaktor bolgesinde de reaktore gi-
ren (yuk stok) petrol buharlar1 kulla-
nilmaktadir. Petrol buharlarile mesbu
hale gelen biiyiik miktarda pilverize
katalizOr, rejeneratore donmeden evvel
su buhar ile ayristirilmahidir (strip-
ping steam). Katalizoriin akim kesafe-
tini degistirmek i¢in, havalandirma ga-
71, buhar1 veya havasinin akis miktari
azaltilir veya cogaltilir. Katalizoriin
her noktadaki yogunlugu muntazam ol-
malidir. Dikey borular (stand pipes)
basin¢g farki meydana getirerek katali-
zorin hareketini saglarlar. Dikey bo-
rudan yatay cift.-hat'a gegis hiz1 ve ke-
safeti dikey borularin tabanindaki siir-
gulii vanalar (slide valves ) vasitasile
kontrol edilir. Bu vanalar ayni zaman-
da reaktoriin 1s1 derecesini de kontrol

Tablo 7 — Reakisr I1si1st 950° F. Iken
Rejeneratdr Is1 Muvazenesl

ederler. Meseld reaktOriin 1s1 derecesini
arttirmak i¢in vanaya daha fazla bir agil-
ma verilir ve reaktore akmakta olan ka-
talizor miktar1 ¢ogalacagi icin, reaktor
sicakligr yukselir. Katalizoriin akis hi-
71, ekseriya, saniyede 30 kadem ve ta-
neciklerin ortalama ebadi 50 mikron-
dur. Bazi unitelerin kullandig1 katali-
zortin % 40 1n1 (0) ile (20) mikron ara-
sindaki taneler teskil etmektedir. Reak-
tore gelen katalizoriin reaksiyon bol-
gesindeki kalma stresi (1.5) ila (10) da-
kikadir. Rejeneratorde ise
10-20 dakika kalmaktadir.

katalizor

Tablo 7, reaktor 1s1 derecesi ile ka-
talizor - yik stok orani sabit tutuldugu
zaman, rejeneratOor 1S1 muvazenesini
gostermektedir. Tablo 7 ye gore kata-
lizor tlizerindeki karbon tabakasi kalin-
lastikca rejeneratoriin 1s1 derecesi art-
maktadir. Tablo 8 Fluid prosesinin ge-
nel 1s1 gostermektedir.
Tablo 9 « pilot - plant » operasyonlarile
elde edilen Fluid katalitik kraking ben-
zininin Ozelliklerini gostermektedir (W.

L. ) (D).

muvazenesini

Tablo 8 — Fluld Prosesi Genel Isi

Ratalizbr sathh fizerindeki

Ka'f}‘)“ar’ yizdelik karbon gokeltisine
YVilk ": X tekabll eden rejenerattr
BLOX+ 1 silart, OF.
L.,
%3 | %4 | %5 | %6
5 [11250 F.j11900F,; — —
10 {1040 1080  [11150 F.[{1500 F.
20 995 [1016 {1035  |1055
30 — (9% [1005 [1020
40 — — — (1000

Muvazenes!
Yanan Ytik stok 1s1 derecelerice te-
karbo- kabill eden kraking derece-
nut leri, OF,
afrlik | yar arok | vk stok | YOk stok
yizdest | zogo B | 4000 F. | 1000 .
3 s8ooc F, [' — —
4 915 - —
D 995 800" F, -
6 — 905 —
ki — 930 8230 F.
3 — — 025
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Tablo 9 — Motorinden Eide Edlien Fluld Proses Mahsulerl

YOk Stokun Ozellikierl :

Mengei

A.P.L gravitesi

Anilin noktasi, 9F.

EtikQrt muhteviyet:, % (agirllkca)

Kraking Mahsullarl, % (hacmen) :

Motor benzini, 4000 F., 10 Lb. R. buhar hasimer
Bitan

Motorin

Benzin {ylzde ylz Cj)

Kuru: gaz, % (afirlikca)

Kok, % (afirhikca)

Motor Benzininin Szelilkler ;

A.P.1. gravitesi
Reid buhar basiner
AB.T.M., distildsyonu :
168¢ F, de % distildsyon verimi
2120 F. de % distilisyon »
Son noktas, oF.
Verim, %
Anilin noktasi, oF,
Kiikiirt muhteviyati, % {agirlikea)
Agit 1m18t, OF.
Oktan numaras: :
GERR. — M : (™
E.T.E. ilive etmeden
156/ gal. X,T.E. ilivesile
C.F.R. — R. (1939) : (**)
E.T.8. ilave etmeden
1.5} gal. K. T.E ilavesile

Motorinin Ozellikler! :

A,P.L gravitesi
50 ¢ distilasyon derecesi, OF.
Anilin noktas:r

DoZu Texas Batt Texas Coastal
1.7 22.3 221
180 171 180
0.48 2.49 0.63
% 45 % 46 % 46,2
4.3 2.0 4.0
51.2 H1.2 51.2
9.3 48.0 0.2
4.3 5.6 5.4
8.1 2.4 2.6
60.5 58.2 57.¢
10.0 10.0 10.0
25.5 18.5 23.0
B67.0 38.0 43.5
404 401 406
91.5 7.5 97.0
85 82 71
0.0% 0.246- 0.044
169 186 180
80.5 7.9 80.5
84.6 81.2 34.7
92 81.3 “9LB
97 95.3 98.1
30.0 22.7 22.0
572 605 563
144 124 96

(") C.F.R. — M. — « Cooperative Fuel Research — Motor » Metodu.

(**) C.F.R. ~ R. — « Cooperative Fuel Research -~ Research s Metodu.

TERMOFOR KATALITIK KRAKING

PROSESI
(T.C.C.)

Bu proseste de katalizér, muayyen
bir yol takibederek, ifinite icerisinde
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devridaim eder. Rejenerator, Ozel suret-
te yapilmis kalin duvarll ve Onceleri
renk gidermeye yarayan kil topragimn
vakrlmasinda kullanilan bir firindan
{ kiln ) ibarettir. Termofor prosesi kii-



¢iik kapasiteli operasyonlara tatbik edi-
lir. Gerek kirlenmis katalizoriin reje-
neratore nakli ve gerekse temizlenmis
katalizoriin reaktore nakli asansor ter-
tibatile yapilir. Son senelerde termofor
prosesinin 1slah edilen tiplerinde, kata-
lizor asagidan yukariya, her bir devir
icin bir defaya mahsus olmak tzere,
tazyikli hava vasitasile ¢ikarilmaktadir.
Bu yeni proses oldukca degisik oldugu
icin ayrica izah edilecektir.

Asansorlu Termofor Katalitik

Prosesi;

T. C. C. unitesi ilk olarak 1941 yi-
linda (giinliik 500 varil kapasiteli) So-
koni Vakum Kumpanyas: tarafindan
kurulmustur. Baslangicta 8-mes ebatl
kil katalizorii kullanan bu proses bila-
hare daha muntazam ve daha sert olan
1/6 in¢ capinda ve uzunlugunda kil si-
lindirciklerinden ibaret katalizor kul-
lanmaya baslamistir. Son zamanlarda
ise bu proses icin en uygun olan elip-
soid seklindeki sentetik katalizorler kul-
lanilmaktadir.

Calismasi :

Toppingden gelen diistirilmis ham
petrol, buharlasma firinindan gecerek
tar ayirictya girer ve icindeki katran
(tar) ayrilir. Hafif kisim (motorin) bu-
har halinde reaktoriin tist kismindan
iceri girerek asagi dogru akar ve ka-
talitik reaksiyona ugrayan yuk, reakto-
rin dip kismina yakin olan yan taraf-
tan cikarak mahsullerine ayrilmak tlize-
re distilasyon kulesine girer (Sekil 3).
Distilasyon kulesinin list kismindan ¢i-
kan gaz ve benzin karigimi, gaz sepa-
ratoriine girerek Dbirbirinden ayrilir.
Distilasyon kulesinin dibinden g¢ikan
agir mahsul, ya oldugu gibi kullanilir
veya devridaim stoku olarak firina gir-
mekte olan dustirilmiis ham petrole
karigtirilir. ' Yan mahsuller, ihtiyaca go-
re, motorin, domestik firin yakit1 ve
yakit yagi olarak tesbit edilir.

Katalizor devridaimine gelince : re-
jenerator icerisinde kademeli olarak tlize-
rindeki kok tabakasinin yanmas: ile
temizlenmis olan katalizor, rejenerato-
rin tabanindan asagi akarak asansore
gelir. Asansoriin sepetlerine dolan ka-
talizor, reaktoriin iist kismindaki depo-
ya aktarilir ve oradan da gravitenin te-
sirile reaktor bolgesine gelerek petrol

buharlarile temasa gecer. Katalitik reak-
siyonlar neticesi lizerinde kok tabakasi
tesekkiil eden katalizor, reaktoriin alt
kismindan asansore gelir. Reaktoriin
tabanina yakin olan yan kisimdan fig-
kirtilan su buhari, katalizorle birlikte
kacan hidrokarbon buharlarini Kkatali-
zorden siyirip alir.  Asansore gelmis
olan Kkirli katalizor yukari ¢ikarilarak
rejeneratoriin  tepe kisminda bulunan
depoya dolar. Rejeneratoriin deposun-
dan, katalizor asagi dogru akarken ak-
si istikametten hava verilir ve Kkirli hal-
de olan katalizor sathi tizerindeki kok
tabakas1 tekrar yanarak temizlenir.
Boylece katalizoriin devri tamamlanmig
olur ve bu devridaim hareketi, Fluid
prosesinde oldugu gibi, katalizor kul-
lanilmaz hale gelinceye kadar devam
eder.

Rejeneratoriin  hava ikmali HAVA
UFURUCUSU (air blower) vasitasile yapi-
Iir. Hava 1siticisindan (line burner) ge-
¢cen hava 400 ila 900° F. isinarak, yan
taraftaki deliklerden, rejeneratore girer.

Rejenerator takriben atmosferik basing
altinda calisir. Katalizor sathi lizerinde-
ki kokun yanma siddetini ve 1sisini
kontrol etmek icin rejeneratdr icerisin-
deki sogutma serpantini (coil) boyunca
baca gazi dolastirilir ve bu 1s1 rejene-
rator icerisine giren suya intikal ede-
rek buhar istihsal edilmis olur (Sekil
3 de su buhari kazaninin - veya bido-
nunun - rejeneratorle olan irtibat1 ve
calismasi kesik cizgilerle gosterilmistir).
Hava isiticisindan ¢ikan ana hat ikiye
ayrilmakta ve biri rejeneratore ve di-
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geri de ELUTRIATOR'e gitmektedir. Eliit- den ve siklondan ¢ikan baca gazlarinin
riatore giden bu hava cereyani vasitasi- sekil 3 de uzun bir bacaya agilarak
le kirli katalizoriin ¢ok ince zerrecikleri disari atildiklari gorilmektedir.

ihtiva eden kismi temizlenir. Eliitria- Tablo -10, T. C. C. prosesinin tipik
torde temizlenmis olan katalizor, reak-  bir 1s1 muvazenesini ve Tablo -11, muh-
tore sevkedilir. Baca gazlarina karismis telif yiik stoklarindan elde edilen kra-

olan katalizor zerrelerini ayirmak i¢in  king mahsullerinin 6zelliklerini gos-
siklon tertibati kullanilir. Kejenerator- termektedir. (1)

Tablo 10 — Tarmofor Prosesinin Tiplk Is1 Muvazeneaierl ve
Operasyon $artlan

Yik stok kapasitesi ...............ooiiiiin i 8,761 Varil/Giin
AP L gravitesi ......oooviiieiiiiiian, teerererraniaes . 310
Reaktdre giren yiik ve su buharmmn 18t derecesi .............. 985° F.
Resktérden ¢itkan buhar halindeki yiikin 181 derecesi .......... 950° T,
Reaktore gelen katalizériin 1s1 derecesi ................cov.n. 995° F.
Reaktordi terkeden katalizériin 1s1 derecesi ..................... 875° F.
Saatte buharlagma bolgesine giren su buhar1 miktarr .......... 4 200 Lb.
Saatte stiripping » » > 3 2 3200 Lb.
Saatte intigsar eden gaz mahsuldl, afirhikeca o, 6.7  .......... 7 500 Lb.
B-B mashsulii, hacimee 0, 9.4 agirlikca % 61 ..., 6 800 Lb.
Benzin mahsulii, hacimce %40.8, agirhkea 9,352  .......... + 39400 Lb.
Kraking mahsulleri toplami, (saatte) ................ ..., 63 700 Lb.
Saatte tegekkiil eden kok, afirltkea % 3.7 ......coiiiiiininann, 4 150 Lb.
Saatteki motorin mahsulit, agirhkea %488 ..................... + 54 400 Lb.
Reaktor yikil (88216} ««vvvvvrrireaiii it it eraaaaas 112 250 Lb.
Reaktérde H,O adsorpsiyonu (saatte) ............c.ovvvnvnnnnns. 830 Lb.
Saatteki katalizér dolagimi .......vveriniiiiii i - 106 L.ton
Rejeneratore giren katalizériin 1s1 derecesi .................... 865° F.
Rejeneratorden gikan katalizdriin m > ... oL, 1005° F.
Saatte su buharr istihaali ... .ovei ittt 21 100 Lb.
Dakikada hava 1sittesina giren hava, 18.100 ft.2 600 F. gaatie .... 86 000 Lb,
Rejeneratdre giren havanin 181 derecesi ................ ... 501° F,
Rejeneratorden ¢ikan havanin 181 derecesi ...............cov0.n 978 F
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Baca - gaz1 analizi :

%"

%

Yy

b

%

92 CO,
86 O,
4.0 ©O
80.6 N,

11.7 H,0O (buhar olarak hacim yidizdesi)

Kokun H/C orant .......coieeiaianas = 0.089
Baea gazlar) igerisindeki CO,/CO oram = 2.3

Katalizir . vi i inieenrreronconnsasnrnssronssan

H,0 adsorpsiyonu
Katalizdér {izerindeki karbon

Kraking 1s181

Kraking mahsulleri
BU DURALT tevveeenerr vt iineeereannnnansnnenns

Is1 kayb1 (takribi)

Yanan karbon (kok)

.............................
ooooooooooooooooooo
..................................

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

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

Rejeneratér Muvazenesl

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

Katalizor «.vvovviviireriinreniisnnasrivanssnan
HoO desorpsigont «ovesviiiinrninnennnnasnsns

H,O desorpsiyonu ile is1 artmas:

Su buhar istihsali

Takribi 151 kayh

---------------

----------------------------

--------------------------------

"~ Rejeneratdr havasl ......ccvviinvvrrrenioninaians

Rejenerator havas: igerisindeki H,0
Yanma ile hasil olan H,O
Hesaplanan 1s1 miktar:
Hesaba girmeyen 151 miktar

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

-----------------

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

Reakiir Muvazenessl — (Bir ssatiik)

Verilen 181 Alinan 181
miktar miktar
B. % u. B.t.u.
6 350 000
1 290 600
50 400
6 020 000
1 140 000
31 000
n n 500 000
7 691 000 7 691 000
Verilen 1s: Alinan 181
miktiar miktar:
B. t. u. B.t. u
64 800 000 .
7 410 000
1 290 600
47 000
21 100 000
8 000 000
10 000 000
418 000
+ 187 00o
48 752 600
+ n 16 047 400
64 800 000 64 800 000
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Tablo 11 — Muhtellf Mangell Yik Stokiarindan Elde Edllen

T- €. C. Benzinl

( Motorin) ( Motorin ) ( Motorin }
Yiik stokun mengei Dogu Texas Mid - Continent Coastal
» » A.P.L gravitesi 28 7 28.8 24.8
» > anilin No. su, 0F. 188 188 166
» »  kiklrt muhteviyat:, % 0.2n 0.43 0.21
> » kaynama sinirlar 475-935 522-970 512-925
Kullamian katalizorlin ¢egidi Kil Bead Bead ( sfercid )
10 R.V.P. Motor benzininin vasiflaci;
A P.1, gravitesi 5%.2 62.0 58.7 50.9 58.1
Asid s1s1, OF. 76 34 137 88 36
0 hombas indiiksiyonu, saat: dakika| 16:40 19:00 8:30 17:45
A S.T.M. Distilieyonu :
% 10 129% F. | 114 124 117 119
% 30 188 149 180 156 178
% 50 246 20% 254 218 239
% 90 369 365 378 374 875
Oktan Wumaras: ;
CFR. — M, safi 8.4 08 80.2 80.8 81.0
+ 8 em? KT.E. 86.0 87.9 85.4 87.4 89 0
G.F.R. — R, safi 87 0 87.8 89.6 91.3 90.6
+ 8 cmd. K.T.E. 95.8 95.4 96.7 97.56 97.8
Katalizorti Tazyikli Hava ile Yu- ibarettir. Ham-petrol-depo-tanki, isitici,
kari Cikaran, "Alr Lift,, T. C. C. Uni-

tesi :

Isminden de anlasildigr gibi, bu
tip T. C. C. unitesinde katalizor, her
devir icin, bir defa yukar1 cikar ve re-
jenerasyona tabi tutulmus katalizoriin
yukar1 ¢ikarilmasi icin asansor yerine
alcak tazyikli (3.5 Psi.) hava kullanilir.
Katalizoriin yukaridan asagi akisi gra-
vitenin tesirile olur. Reaktor, rejenera-
tor (Kiln ve coolers) ve katalizor se-
paratori paket halinde olup, petrol
kuyusu kulesine benzeyen bir iskelet
ile desteklenmistir.

Calismasi :

Sekil 4 de goruldugi gibi tnite,
ylik hazirlama ve kraking kismindan
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flas kulesi ve vakum kulesi reaktoriin
yuk stokunu hazirliyan kisimlardir.
Orijinal yiik - stok olarak sicak veya
soguk motorin (gas oil), dustrilmis
ham petrol ve ham petroliin kendisi
kullanilabilir. Depo tankindan gelerek
isiticidan  gegen yuk, kismen buhar
halinde, flas kulesine girerek hafif ki-

stm kulenin ustiinden c¢ikar ve reak-
tore girer. Flag kulesinin altindan ¢i-

kan agir kissm vakum kulesine gele-
rek tar veya katran maddesi ayrilir
ve yukiin geri kalan kismi (agir mo-

torin) vakum kulesinin ustiinden ¢ika-
rak reaktore girer. Reaktorde katalitik

reaksiyona ugriyan vyuk, distilasyon
kulesine gelerek gaz, benzin, hafif
kazan yakiti, devridaim stoku ve agir
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kazan yakiti mahsullerine ayrilir. Va-
kum kulesinden gelen katran ile <«agir
kazan yakiti» karistirilarak  «karisik
agir kazan yakitli olarak satisa arz-
edilir.

ust kisimlarindan sicak su buhari sevk-
edilir (Stipping steam).
Tablo 12 tipik bir «Air Lift» T.C.C.

Unitesinin operasyon sartlarini goster-
mektedir. (6)

Tablo 12 — “Alr LiHt,, T. C. €. Unites! Operasyon Durumu (8)

Gidnlik ham petrol kapasitesi
Reaktdr yiikili (ginliik)

Harcanmig katalizér firinlarimin yakma kapasitesi
Katalizor rejenerasyonu 1s1 derecesi ..
Reakitre gelen katalizoériin isi derecesi

Reaksiyon 1s1 derecesi
Reaktdr operasyon basimne:
Kataliz6r figkirticist hava basmet

Yiizdelik tahvil nispeti { % conversion)

---------

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

...........

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

------------

----------

12 000 varil

4 000 varil -+ 2 500 (devridaim stoku)
1 650 Lb./Saat
1000° F,

950° F.

950° F.

10 Lb./in?

35 »

......... 75

..........

Rejenerasyon sona <Kilns i terkeden katalizoriin 1s1 derecesi 1250° F,

Katalizor figkirticisina (LIFT POT)
taze katalizor ikmali Kkatalizor depo-
sundan yapilir. Katalizor, alcak tazyikli
hava vasitasile, once separatore cikari-
Iir ve oradan da reaktore gravite ile
akar. Katalitik reaksiyon sonu sathi
tizerinde kok toplanan katalizor, reak-
torden «harcanmis katalizor firinlari» na
(KILN) gelir. Birbirinin benzeri olan
bu firinlar iki adet olup rejenerator
vazifesi goriirler. Rejenerasyon 1sisi,
firinlarla irtibatta olan su sogutuculari
(shell and tube coolers) vasitasile kon-
trol edilir. Ist derecesi 1000 Fahren-
heit'a diisen katalizor, tekrar katalizor
figkirticisina (Lift Pot) gelerek devrini
tamamlamis olur. Reaktori terkeden
petrol buharlarina karisan katalizori
siyirip almak ig¢in reaktoriin  yan ve

Ekseriya, katalitik kraking kismi
ile birlikte «gaz ayirma» ve «katalitik
polimerizasyon » boliimleri de bulunur
ve boylece katalitik kraking prosesi ile
hasil olan gazlardan yiiksek Kkaliteli
polimerizasyon benzini istihsal edilerek
biiyiik bir fayda saglanmis olur. Ge-
rek Kkatalitik kraking boliimii ve gerek-
se bu bolime bagh olan diger lnite-
ler otomatik olarak kontrol edilirler.
Operasyonlar tizerinde caligan persone-
lin esasli bir tecriibe ve meleke sahibi
olmasi, otomatik kontrol ve instrumen-
tasyon ilmini iyi bilmesi lazimdir. Bu
yazida Kkatalitik kraking proseslerinin
genel bir izahi yapilmistir. Daha genis
bilgi sahibi olmak istiyenlerin asagi-
daki referanslara bas vurmalar1 gerek-
mektedir.
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