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Przedmowa

Procesy WodoroweU sa niecodzowne w kazdej rafinerii ropy naftowej dla
uzyskiwania wymaganej jakosci handlowych produktéw naftowych.
Dzigki tym procesom mozna nie tylko polepszaé¢ jako§é, lecz takze kory-
gowa¢ wydajnoé¢é prakiycznie wszystkich produktéw przerébki ropy,
kierowanych z rafinerii do sieci dystrybucyjnej (jak np. paliwa silni-:
kowe czy oleje smarowe) lub wykorzystywanych jako surowce w pro-
cesach petrochemicznych (np. benzyna jako wsad pirolizy, czy weglo-
wodory aromatyczne w syntezacH réinych monomeréw).

Instalacje hydrorafinacji réznych frakeji naftowych od dawna juz
odgrywajg w schematach technologicznych rafinerii role réwnie pod-
stawowg jak instalacje destylacji ropy, reformingu benzyn czy krakmgu
katalitycznego destylatéw olejowych. W ostatnim pietnastoleciu obser-
wuje sie takze powainy wzrost znaczenia hydrokrakingu destylatéw,
hydroodsiarczania pozostatosci . ropnych oraz innych jeszcze rafineryj-
nych proceséw wodorowych (np. hydrodealkﬂowama toluenu czy alki- °
lonaftalen6ow). _

Powyzsze wzgledy uzasadma!y wydanie tej monografii. Przedsta-'
wiono w niej role proceséw wodorowych w nowoczesnym - przemysle
rafineryjnym oraz oméwiono najwazniejsze mozliwosci technologiczne,
jakie wynikaja z wprowadzenia tych proceséw do. schematu przerdbki
ropy stosowanie” do lokalnych warunkéw i potrzeb,

Postep technologiczny w przemysle rafineryjnym, a w szczegoélnos$ci
w procesach wodorowych jest zlozong funkecjg postepu w dziedzinach:

} Termin procesy wodorowe zastosowano w tekscie tej ksigzki, poniewaz
najlepiej okresla on i uogélniajaco obejmuje wszystkie réznorodne - procesy prze-
mystu rafineryjno-petrochemicznego prowadzone z -udziatem wodoru. W tym ro-
zumieniu termin procesy hydrogenizacyjne (uwodoranienia) jest weiszy i byltby wia-
sciwy tylko w przypadku niektérych spoéréd omawianych w ksigZce procesbéw.
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L

chemii ropy naftowej, katalizatoréw, materialoznawstwa, konstrukeji
-aparatury, automatyki i sterowania procesowego itd. Szczegdlowe omod-

wienie tych zagadnien wykracza poza ramy’ tej ksigzki. Zostaly one

ujete w ogdlnych tylko zarysach, w zakresie niezbgdnym do stworzenia
jasnego obrazu przebiégu i mozliwosci technologicanych prezentowanych
proceséw produkcyjnych. Rozdzialy poswiecone tym procesom uzipel-
. niono rozdziatern VIII, w ktérym onidwiono przeglagdowo zrédia i pro-
dukcje wodoru prowadzong w rafineriach w celu zaspokojenia zwiek-
-szonego zapotrzebowania na ten gaz. W rozdziale tym podano réwniez
najwazniejsze informacje o postepie technologicznym w procesie refor-
mingu, omawiajac wplyw tega postepu- na uzyskiwanie wiekszych wy-
dajnosci wodoru, ‘

Proces, reformingu nie jest jedynym tematem, ktérego wla’czehie
~ w okreslonym zakresie do monografii o rafineryjnych procesach wodo-
rowych musialo byé kwestig subiektywnej oceny i decyzji. Autorzy
wyrazaja nadzieje, ze w ksigzce udalo sie zachowaé proporcje tekstu
zgodne z rzeczywisty gradacjag waznosci poszczegdlnych procesow wodo-
rowych.

‘ Zagadmema budowy aparatury stosowanej w poszczegdlnych pro-
cesach w zasadzie nie sg w ksigzce omawiane. W wiekszosci jest to apa-
ratura typowa dla instalacji przemyshu rafineryjnego i chemicznego
(reaktory, wymienniki’ ciepla, piece, kolumny absorpcyjne i rektyfika-
cyjne, separatory, sprezarki). Przyjeto, ze s3 to zagadnienia znane Czy-
telnikowi. W razie potrzeby mozna zreszta, zawsze siggnaé do publikacjt
ksigzkowych poswieconych specjalnie tej tematyce

Autorzy wyrazajg podzigkowanie mgr inz. Wojciechowi Swinar-

skiemu dyrektorowi technicznemu Gdanskich Zakladéw Rafineryjnych

za wnikliwg opinie, ktéra przyczynila sie istotnie do polepszenia sposobu
ujecia i okreSlonych zmian zakresu tematycznego niektérych rozdzialow.

’

Autorzy -
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l. Wiadomosci wsiepne

1. TERMINOLOGIA I SYSTEMATYKA PROCESOW WODdROWYCH

a. Uwagi ogélne _
Terminem procesy wodorowe sj okreslane w tej ksigice te rafineryjne
procesy technologiczne, ktérych przebieg jest zwiazany z uzyciem wo-

- doru jako jednego z surowcéw (reagentdéw) doprowadzamych do instalacji

przemyslowej, a reakcja uwodornienia jest jedns z reakeji chemicznych
decydujgcych o istocie procesu. Problem jednoznacznosei i poprawnosci
terminologii tych proceséw jest ziozony z uwagi na uwarunkowania wy--
nikajace z ich historycznego rozwoju, roéznorodno$é reakcji uwodornie-
nia, réznorodnoéé¢ surowcow poddawanych przerébee oraz otrzymywanych
produktéw koncowych, jak réwniez ze wzgledu na stosowanie réznych
warunkéw reakeji i rozmaitych katalizatorow.

W- jezyku polskim okollcznosmq komplikujacg powyiszg termino-

- logie. jest ponadto mozliwose formulowania’ terminéw zaréwno z uzy-
ciemh przedrostkéw tworzonych z rdzennie polskiego stowa wodér, jak
i przedrostkéw hydro- pochodzacych z lacifiskiej nazwy wodoru (hy-

drogenium). Te ostatnie przedrostki sa powszechnie stosowane w wigk-
szoSci jezykéw zachodnioeuropejskich w nazwach reakcji chemicznych
i proceséw technologicznych, prowadzonych w obecnosci wodoru. W tro-
sce o czysto§é jezyka jest wskazame mozliwie szerokie stosowanie termi-
néw, w ktérych wykorzystuje sie poiskie stowo wodér. Jako wazne kry-
terium poprawno$ci wielu terminéw trzeba jednak przyjaé powszech-
nosé ich uzywania w jezyku polskim, a nie pochodzenie rodzime czy
obce. Przy takim zalozeniu termin uwodornienie bedzie na przyklad bar-
dziej poprawny niz stosowany niekiedy jako synonim pochodzenia ob-
cego (hydrogenizacja). Okreslenie procesy wodorowe nalezy tez uznaé ra

,bardziej wlasciwe od okreslenia hydroprocesy. I odwrotnie, w,zamian nie-

v
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ktérych powszechnie. przyjetych terminéw obeych (np. hydrorafinacja, hy-
drodealkzlowame) nie nalezy stosowaé innych, nie ma]qcych szans trwa-
lego przyjecia sie'w jezyku technicznym.

" b. Terminologia reakcji uwodornienia

-

Uwodornienie jest ogélnym okreélehiem reakcji ‘chemicznych, w ktérych
zachodzi chemiczne zwigzanie wodoru z dowolng inng substancjg che-

_ miczng. Stosowanym niekiedy synonimem terminu wuwodornienie jest

hydrogenizacja.

Odwodornienie jest ogolnym okresleniem reakcji odwrotne] w sto- -

sunku do reakeji uwodornienia, a wige reakcp w ktorej zachodzi oder-
wanie chemicznie zwigzanego wodoru od dowolnej substancji chemicz-
nej. Synonimem jest termin dehydrogemzacga ktéry w jezyku polskim
jest uzywany rzadko.

Uwodornienia weglowodorow aromatycznych prowadzace do zmme]-.
szenia ich zawartosci lub calkowitego usuniecia z danego produktu jest
okre§lane jako reakcja dearomatyzacji lub niekiedy hydrodearomaty-
zacji. Termin pierwszy jest powszechnie uzywany, jednak dla $cistosci
nalezy zaznaczyé¢, ze proces dearomatyzacji niekoniecznie musi byt zwig-
zany z uwodornieniem. Termin ten obejmuje réwniez inne sposoby ob-
nizenia zawartoSci weglowodoréw aromatycznych w produktach nafto-
wych (np. przez ekstrakecje selektywna).

Uwodornienie zawartych w produktach naftowych zw1qzkow orga-
nicznych siarki, azotu i tlenu jest zwigzane z reakcjg krakowania uwo-
dorniajgcego. Nastepuje bowiem rozerwanie wigzania lgczgcego hetero-
atom z atomem wegla, przy czym przebiegaja reakcje uwodornienia
i tworzg sie zwigzki tych atoméw z wodorem. Jedynie uwodornienie
zwigzkéw siarki (a Sci§lej produktéw ich krakowania) jest okreslane od-
rebnym terminem hydroodsiarczanie, ktory stanowi jednoczesnie nazwe
grupy proceséw technologicznych. W przypadku pozostalych hetero-
atoméw wystepujacych w produktach naftowych okre$lenia analogiczne
{hydroazotowanie, hydroodtlenianie) zdecydowanie sie¢ nie przyjety.

’ Odrebng grupe” reakeji chemicznych zwigzanych z' przylgezaniem

' wodoru jest zesp6l reakeji obejmujacy rozerwanie wigzan miedzy ato-

mami w czgsteczee (reakcje krakowania) i uwodornienie powstatych pro-
duktéw. Reakcje te, majace bardzo wazne znaczenie praktyczne, sg
okre$lane w jozyku polskim kilkoma nie zawsze prawidlowo stosowa-
nymi terminami (krakowanie uwodorniajgce, destruktywna hydrogeni-
zacja,  hydrogenoliza, hydrokrakowanie). Dla ogdélnego okreSlenia tego
zespotu reakeji najbardziej wiasciwe -jest okreslenie krakowanie uwodor-
niajgce. Reakeja krakowamia uwodorniajgcego moze byé¢ realizowana
trzema réznymi sposobami:
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1. Termiczne krakowanie wqglowodorév; (przebiegajace bez udzia-
lu katalizatorow wedlug mechanizmu wolnorodnikowego z nastepczym
uwodornieniem fragmentow rodnikowych), ktére przebiega zazwyczaj
z wykorzystaniem donoréw wodoru lub wodoru zawartego w reaguja-
cych czgsteczkach. Ogranicza to istotnie ilo$¢ przylgczonego wodoru.
Reakecje tego typu zachodzg np. w procesie visbreakingu pozostatosci
ropnych lub w poczatkowej fazie procesu uplynnienia wegla, Opisany
zespdl reakeji okreéla sig Awykle jako depolimeryzacja uwodorniajgea.

2. Termiczne krakowanie weglowodoréw przebiegajace wedltug me-
chanizmu wolnorodnikowego z nastepczym uwodornieniem produktow
w obecnosci katalizatoréw uwodorniajgcych. Dzieki temu ilogé przylaczo-
nego wodoru jest znacazna. Tem rodzaj reakeji krakowania uwodornia-
jacego tradycyjnie okresla sie jako hydrogenizacje destruktywna. Przy-
“kladem procesu, w ktérym reakcja ta dominuje, jest hydrokrakmg po-

zostaloéci ropnych.

3. Katalityczne krakowanie weglowodordw, przebiegajqce wedtug
mechanizmu jonowego wraz z hastepczym kafalitycznym uwodornie-
niem produktéw. reakeji. Ten sposéb realizacji reakeji krakowania mnosi
nazwe reakcji hydrokrakowania. Termin ten jest stosowany réwniez
jako nazwa grupy proceséw technologicznych?’,

Do reakeji krakowania uwodorniajagcego nalezy formalnie zaliczyé

np. rowniez reakcje hydrodealki}owania,

‘

ktora w sensie chemicznym

Tablica 1.1. Podstuwowe rodzaje reakcji uwodornienia przebiegajgcych w procesach

rafineryjnych

. Uwodornienic olefin i we-
glowodordw aromatycznych

Uwodornienie zwigzkéw zawierajgcych
heteroatomy

Krakowanie uwodorniajgce

1, Uwodornienie ‘olefin
—CH=CH—+H,—
—CH;—CH,—

2. Uwodornienie weglowo-
dordw aromatyczriych (de-
aromatyzacja)

1. Hydrooedsiarczanie
R(S)+2H,—~>RH,+H,S

.
2. Uwodornienie zwigzkow azotu

R(N)+3H,—RH; -+ NH,

3, Uwodernienie zwigzkow tleau
R(O)+2H,—RH, + H,0

1. Uwodorniajgea depolimeryzacia
R—>R"4-Re,
R4+ R+ Hy— R4H+RH

2. Hydrogenizacja destruktywna
R— Ry +Ry

kat
Ry +Rey—— o — RyH+R,H

3. Hydrckrakowanie

kat. .
Ri—R;+Hq—— R;H+R,H

+3Hy—~>
B . Hydrodealkilowanie
CH,
+H,—~> +CH.
Y . 2
9 Synonimy hydrokmkmg ~— hydrokrakowanie oraz kraking — " krakowanie

beda w tekécie tej ksigzki uZzywane réwnorzednie; przy czym pierwsze z nich {hy-
drokraking, kraking), w odniésieniu do. proceséw technologicznych, a drugle (hydro-
krakowanie, krakowanie) — w odniesieniu w reakeji chemicznych.
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polega ‘ha ‘oderwaniu podstawnika alkilowego od pierscieni&® aromatycz-
nego z uwodornieniem powstalych produktéw posrednich. -

W tablicy 1.1 zestawiono usystematyzowany przeglad reakcji uwo-
dornienia przebiegajagcych w réinych procesach rafineryjnych.

Vo

c. Rodzaje i systematyka proceséw wodorowych

. .
¥

W tablicy 1.2 przedstawiono ogélng systematyke proceséw’ wodorowych
stosowanych w przemy$le rafineryjnym. Systematyka ta opiera sie¢ na
podziale proceséw wodorowych na trzy zasadiicze grupy: uwodornie-
nie, hydrorafinacja i hydrokraking. Jako czwarta grupe wyodrebniono
inne -procesy rafineryjne prowadzome pod ci§nieniem wodoru, w kté-
rych wodér nie jest jednak substratem w reakcjach stanowigcych o tech-

e+ o ———

nologicznej istocie procesu.

Tablica 1.2. Systematyka procesow wodorowych stosowanych w prze;ny'éle,

rafineryjnym

. 1. Procesy uwodor-
nienia

II. Procesy hydrorafinacii

III. Procesy hydrokrakingu

IV. Innc procesy ra-

fineryjne prowadzo-

ne. pod cisnieniem
wodoru

1. Uwodornisnie clefin

— uwodornieniebu-
tenéw )

— uwodornienie
produktdow piro-
lizy

2. Dearomatyzacja
~— uwodornienie

loheksanu,

—~ uwodornienie we-
glowodordw aro~
matycznych w

réznych produk-
tach naftowych

benzenu do eyk-|.

Y

1. Hydrorafinacja lagodna- ~
«— hydrorafinacja olejéw na-
pedowych
2. Hydrorafinacja glgboka
-~ hydrorafinacja benzyn
przed procesem reformin-
gu,
— hydrorafinacja paliw od-
rzutowych,
— hydrorafinacja .surowcdéw
krakingu  Kkatalitycznego
3. Hydrorafinacja wykathiczajgca
— hydrorafinacja olejow sma-
rowych
-+ hydrorafinacja parafin,
wazelin i mikrowoskéw.
4. Hydroodsigrczanie
—- hydroodsiarczanie: desty- -

latéw, .
— hydroodsiarczanie pozo-
stajosel

1. Hydrokraking destylatéw
olejowych

~- w celu otrzymania paliw
silntkowych, - .

— w celu otrzymania su- |
rowcéw do katalitycznego

" krakowania,

— wcelu otrzymanis olejow
smarowych, .

— w celu otrzymania gazu
plynnego.

2. Hydrokraking pozostatosci

ropnych .

— w celu otrzymania pallw
stinikowych, .

— w celu otrzymania nisko-
siarkowych olejéw opa-
towych.

3. Hydrovisbreaking

4. Hydrodealkilowanie
— hydrodealkilowanie tolu~
enu,
— hydrodealkiiowanie atki-
lonaftalenéw

1. Reforming ben~
zZyn
Izomeryzacja
butanéw
Izomeryzaca
weglowodoréw
Ce—GC;

4. Izomeryzacja
ksylendwi etglo~
benzenu
Dysproporcjo-
nowanie toluenwt

2

w
b

5

. Termin uwodornienie obejmuje grupe procesoéw technologicznych,
w ktérych podstawowsq reakcjg jest reakcja przytaczenia wodoru do su-
rowca (lub do jego skladnikéw), a pozgdanym produktem koncowym

jest produkt uwodornienia. Przykladami procesébw wodorowych, ktére

zaliczy¢ mozna do czystych proceséw uwodornienia, sg technologie uwo-
dornienia benzenu do cykloheksanu, uwodornienie butenéw -oraz hydro-

-
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dearc;maty'zacja produktéw naftowych. W technologiach tych podsta-
wowg reakeja jest uwodornienie wigzan podwéjnych (olefinowych lub
aromatycznych). ' :

Termin hydrorafinacje obejmuje duza grupe proceséw technolo-
gicznych, w ktérych surowcami $3 praktycznie wszystkie poélprodukty
i- produkty przerébki ropy naftoweJ Procesy te charakteryzuje jeden
cel, a mianowicie usunigcie za pomocyg reakc]L uwodornienia niepozgda-
nych skladnikéw znaJdu]qcych sig w surowcu i otrzymanie produktu cal-
kowicie lub czeéciowo pozbawionego tych skladnikéw. Chodzi tu prze-
de wszystkim o weglowodory nienasycone, substancje asfaltowo-zywicz-
ne oraz zwigzki organiczne zawierajgce heteroatomy, a w' szezegoélnosei
siarke. Tak wiec w procesie hydrorafinacji najwazniejszg reakeja jest
reakecja uwodornienia wymienionych sktadnikoéw surowcow. Ohok tej
reakeji zachodzg (zaleznie od parametrow procesu) reakcje uboczne: hy-
drokrakowanie, izomeryzacja, dearomatyzacja. W zaleznosci od ‘celu
1 parametréw proceséw hydrorafinacji mozna podzieli¢ je na nastepujace
grupy:. hydroraflnaCJa fagodna, hydrorafinacja wykonczajaca, hydrora~
finacja gieboka, hydroodsiarczanie.

Hydrorafinacja lagodna (ang. hydrofining) ]est procesem, Ktérego

ccelem jest usunigeie w okreslonym stopniu z produktéw naftowych (za-

zwyczaj z paliw silnikowych) nlepozqdanych sktadnikow, przede wszystkim
zwigzkow siarki i azotu.

Hydrorafinacja wykoficzajaca (ang. hydrofinishing) okresla grupe
proceséw finalnego oczyszczania produktéw naftowych, po ktérym nie
stosuje si¢ juz zadnych innych sposobéw rafinacji. Procesy te sg stoso-
wane najezesciej w przypadku hydrorafinacji olejéw smarowych lub sta-,
lych weglowodoréw naftowych, prowadzonej w celu- poprawy barwy,
odpornosci na utlenianie, stabilnosci i innych wlasnosci istotnych dla
odbiorcéw. Hydrorafinacje wykonczajacg prowadzi sig zwykle w lagod-
nych warunkach, w ktérych reakcje uboczne zachodzg w ograniczonym
stopniu.

Hydrorafinacja gleboka jest procesem, w ktorym dzieki zastosowa-
niu ostrych parametréw osigga sie bardzo wysoki stopienn usunigcia sub-
staneji niepozgdanych (np. zwigzkéw siarki, azotu i tlenu). W procesie
tym przebiegajg reakcje czgsteczek weglowodoréw powodujgce zmiang
sktadu grupowego rafinowanego surowca. Przykladem moze by¢ glebo-
ka hydrorafmac_]a frakeji olejéw napedowych prowadzona w celu pro-
dukeji olejéw o niskiej temperaturze krzepniecia. Obok reakeji ‘hydrood—

" siarczania przebiega w tym procesie reakcja hydroizomeryzacji (dzigki za-

stosowaniu specjalnych katalizatoréw), w wyniku ktéreéj produkt uzy-
skuje pozadane -wlasnosci uzytkowe. Innym przykladem jest gleboka
hydrorafinacja surowca dla procesu krakingu, ktérej celem jest glebokie
usunigcie zwigzkoéw zawierajgeych siarke i azot, a reakcjami ubocznymi
s3 dearomatyzacja i hydrokrakowanie.

2 — Provesy wodorowe... '
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Do proceséw hydrorafinacji gtebokiej nalezy roéwniez zaliczy¢ hy-
drorafinacje paliw odrzutowych oraz benzyn majacych stanowié suro-
wiec reformingu.

Hydroodsiarczanie wyodrebniono w ujeciu systematyki procesow Wo-
dorowych (tabl. 1.2) jako specjalny rodzaj hydrorafinacji, ktérego celem
jest usuniecie z produktéw naftowych znacznych iloéci siarki, zazwyczaj
okolo kilku procent, Hydroodsiarczanie jako proces technologiczny doty-
czy w_zasadzie techrologii produkeji olejow opalowych o malej zawar-
tosci siarki. Technologia hydroodsiarczania sktada si¢ z dwoch grup pro-
ceséw: hydroodsiarczanie destylatéow oraz hydroodsiarczanie pozostalosci
ropnych (atmosferycznych lub prézniowych). Poniewaz surowce destyla-
towe i pozostalosciowe roznig sie bardzo skladem i whasnosciami, zatem
réwniez i procesy ich-hydroodsiarczania réznia sie istotnie rozwigzania-
mi technologicznymi i rodzajem stosowanych katalizatoréw. ‘

* Termin hydrokraking okreéla grupe procesébw wodorowych, ktérych
celem jest zmniejszemie masy czgsteczkowe] surowca i zmiana jego skia-
du grupowego. Reakcjg zasadniczg jest hydrokrakowanie lub uwodornie-
nie destruktywne, co zalezy od rodzaju surowca i parametréow. 7 tego
wzgledu technologie hydrokrakingu podzieli¢ ‘'mozna na dwa typy proce-
séw hydrokraking destylatow i hydrokraking pozostalosci ropnych.

Typowym przykiadem hydrokrakingu destylatéw jest proces prze-
robki destylatéw prézniowych na paliwa silnikowe. Celem procesu hy-
drokrakingu pozostatosci ropnych jest przerébka pozostatosci atmgsferycz-
nych lub prozniowych' ma produkty lzejsze od™ surowca wsadowego.
Z uwagi na trudnosci techmnologiczne zwigzane z praktyczng realizacja
tego procesu ma on obecnie bardzo ograniczone zastosowanie.

Do proceséw hydrokrakingu nalezy rowniez zaliczyé bezkatalityczny
proces hydrovisbreakingu, ktéorego celem jest obnizenie lepkoéci POZO-
statosci prézniowej, a dominujgeg reazkcja jest w nim reakeja uwodornia-
jacej depolimeryzacji cigzkich skladnikdéw surowca. Proces ten, w, odroz-
nieniu od procesu visbhreakingu termicznego, ma ograniczone zastosowanie.
Jest on prowadzony na skale przemystows tylko w.jednej rafinerii ame-
rykanskiej.

W przedstawionej sylstematyce procesow ‘wodorowych zaliczono for-
malnie do proceséw hydrokrakingu réwniez i proces hydrodealkilowania,
ktéry jest stosowany m. in. do otrzymywania benzenu z toluenu. W-proce-
sie tym reakcjg dominujaca jest hydrokrakowanie prowadzone w obec-
nosci katalizatoréw. Polega ona na odszczepieniu grupy metylowej od
czasteczki toluenu i uwodornieniu powstajacych fragmentéw,

Proces izomeryzacji jest stosowany w celu izomeryzacji frakeji we-
glowodorow parafinowych Cj— Cs (przygotowanie surowcéw petroche-
micznych), izomeryzacji lekkich frakeji. benzynowych zawierajacych we-
glowodory parafinowe *C;— C; (otrzymywanie komponentéw -benzyn
o wysokiej liczbie oktanowej) oraz izomeryzacji ksylenéw i etylobenze-
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nu. Sama reakcja izomeryzacji nie jest zwigzana z uwodornieniem, jed-
nak dla przeciwdzialania nickorzysinym reakcjom ubocznym wymienio-.
ne procesy s3 prowadzone pod ciénieniem wodoru. Réwniez w proce-
sie dysproporcjonowania toluenu reakcja uwodornienia zapobiega nie-
korzystnym reakcjom ubocznym. Proces ten ma zastosowanie w prze-
rébce bogatych w toluen koncentratéw aromatycznych na. produkty
wzbogacone w benzen i ksyleny.

Formalnie do proceséw wodorowych naleiy rowniez zaliczyé ka~
talityczny reforming benzyn. W procesie tym dominuje reakcja odwo-
dornienia. Wodor stanowi jeden z produktow réakeji. Reforming jest
z tego wzgledu producentem wodoru liczgeym sig istotnie w bilansach
kazdej rafinerii (p. VIII.2). W przypadku gdy w schemacie danej rafi=
nerii nie ma proceséw hydrokrakingu czy hydroodsiarczania pozostato-
$ci zwykle na jej potrzeby wystarcza wodoru z instalacji reformingu,
bez koniecznoéci specjalnego uruchamiania jego.produkciji.

d. Nazewnictwo technologii licencyjnych

Nazwy poszczegdlnych licencyjnych technologii procesow wodorowych
s3 oparte prawie wylacznie na terminologii angielskiej. Cze$¢ nazw jest
skrétami zapozyczonymi z mazwy firmy oferujacej technologie i 'te
nazwy nie zawierajg informacji o charakterze .f)rocesu (np. Unisar, Uni-
bon, Gulfining). Wiekszo$¢ nazw jest oparta jednak na angielskim okres-
leniu og6lnej nazwy procesu lub’ dominujacej w tym procesie reakeji
chemicznej, np. Ultrafining, Resid HDS, VRDS Hydrotreating i in.

' Interesujagcg probe ujecia systematyki proceséw wodorowych zapro-
ponowal w 1963 r. D.H. Storomont gléwnie dla proceséw hydrorafinacji
i hydrokrakingu — z uwzglednieniem rodzaju surowca i warunkéw
reakcji. Zaproponowany sposéb polega na umieszczeniu przy nazwie
technologii licencyjnej kodu literowo-liczbowego, ktéry okreéla rodzaj
surowca i udzial reakeji hydrokrakowania. Oznaczajgc liczbami 0-— 100
procent przemiany surowca na produkty o mniejszej masie czasteczko-
wej oraz literami: D — destylat, I. — lekki, I —— ciezki, Stormont pro-
ponuje np. okreslenie procesu krakingu destylatu prézniowego kodem
Isomax HD 85, co oznacza, ze w procesie tym surowiec stanowi ciezki
(H) destylat (D), ktéry ulega'w 85% przemianie w nizej wrzgce produk-
ty. Kod hydrorefining LD 5 oznaczalby natomiast proces hydrorafinacji
lekkiego (L) destylatu. (D), w ktérym 5% surowca ulega reakcji hydro-
krakowania. Pomimo pewnych zalet terminologia ta sie nie przyjela.

’

Y
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'

2. ROLA WODORU W PROCESACH RAFINERYIJNYCH
| PETROCHEMICZNYCH

i

% -
a. Rozklad zawartosci wodoru w produktach naftowych

Ropy naftowe zawieraja od 11 do 14% wodoru zwigzanego w czgstecz-
kach weglowodordw i innych zwigzkdéw chemicznych. Beﬁzyny samo-
chodowe zawieraja 14 — 15% H,, gazy rafineryjne 17 —20% a oleje
opatowe .tylko 10 — 11,5% wodoru. Jeszcze mniejszh jest zawartosé wo-
doru w pozostalosciach prozniowych, asfaltach i w koksie naftowym.

Przez destylacje zachowawczg mozna rozdzielié rope na frakcje o zréz-~

nicowanej zawarto$ei wodoru. Mozna to nazwaé¢ naturalnym rozkiladem
wodoru w produktach naftowych wynikajacym z przeprowadzenia fi-
zycznego tylko rozdzialu ropy. Zastosowanie pr0cesow krakingu i kok-
sowania doprowadza natomiast do tzw. dysproporc_]onowama (przemiesz-
czania sig) wodoru, tj. wytworzenia gazowych i ciekltych weglowodoréw
o mniejszej masie czgsteczkowej w poréwnaniu z weglowodorami zd-
wartymi w surowcach tych procesow. Jednoczesnie.czesé wegla zawar-
tego w tych weglowodorach wydziela si¢ w postaci koksu. Przemiesz-
czanie sie wodoru zachodzi takze w przypadkach, gdy w schematach ra-
finerii sy zastosowane takie tylko procesy hydrorafinacji frakeji nafto-
wych, do ktérych wystarcza wodér z reformingu benzyn. Wprowadzenie
do schematu rafinerii proceséw glebokiej hydrorafinacji i hydrokrakin-
gu powoduje zwykle konieczno$é uruchamiania specjalnej produkeji wo-
doru (najczesciej metodg konwersji weglowodoréw z parg wodng —
patrz rozdz. VIII), Wtedy obok wodoru wytworzonego (z weglowodorow)
w. procesach rafineryjnych pojawia sic w bilansie rafinerii wodor po-
chodzacy z pary wodnej. W procesach przerdbki ropy ma wtedy miejsce
nie tylko przemieszczanie sie wodoru pierwotne wystepujgcego w posta-
cl zwigzanej w ropie wyjsciowej, lecz takze wzbogacanie w wodér we-
glowodoréw i frakcji naftowych.

b. Rafineryjne procesy wodorowe

Rodzaije i rola rafineryjnych proceséw wodorowych .

- Wazrost podazy rop siarkowych i Wysokosmrkowych zbiegl sie w ostat-
nim dwudziestoleciu. fia rynkach $wiatowych ze znacznym zaostrzeniem
wymagan dotyczacych .jakosci produktéw naftowych. W celu wyprodu-

kowania z rop siarkowych niskosiarkowych benzyn, olejéw napgdowych

1 paliw odrzutowych konieczne jest szerokie zastosowanie proceséw ka-
talitycznej hydrorafinacji odpowiednich destylatéow naftowych. W ra-
fineriach przerabiajgcych ropy zasiarczone poddaje si¢ hydrorafinacji

- praktycznie wszystkie destylaty oraz ciekie produkty ich przerébki me-

todami destrukcyjnymi. Do hydrorafinacji benzyn, paliw odrzutowych

2 e
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i olejow napedowych wykorzystuje si¢ zwykle gaz wodorowy? z insta-
lécj_i katalitycznego reformingu. Cze$é tego gazu wykorzystuje sie bez-~
posrednio w tych instalacjach do wstepnej hydrorafinacji wsadu benzy-
nowego. Jefli wsad ten stanowig niskooktanowe benzyny z procesow
termicznych (krakingu termicznego, komorowego koksowania), to zada-
niem wstepnej hydrorafinacji jest nie tylko usunigcie siarki i azotu, lecz:
takze uwodornienie diendéw i czesci olefin. Hydrorafinacja benzyn z pi-
rolizy powinna byé zatem odpowiednio selektywna i zapewniaé usunigcie
zwigzkéw siarki oraz dwuolefin bez zmniejszenia zawartoéci weglowo-
dorow 'niénasyconych z jednym wigzaniem podwéjuym (maja one wyso-
kg liczbe oktanowsy). . .

Najwicksza czes¢ wodoru z instalacji reformingu jest jednak zuzy-
wana nie do hydrorafinacji benzyn lecz w procesach hydrorafinacji cigz~-
szych destylatow atmosferycznych (oleje napedowe, nafta) oraz desty-
latéw prozniowych, . '

Procesy hydrorafinacji lekkich i érednich destylatéw pochodzenia
pierwotnego i wtérnego oméwione beda w rozdz. IV. W rozdziale tym.
beda réwniez oméwione procesy hydrorafinacji destylatow prozniowyclhy
stanowigcych surowiec procesu krakingu katalitycznego, olej bazowy
w produkcji olejéw smarowych lub skladnik niskosiarkowych olejow
opatowych. -

Obok réznych proceséw hydrorafinacji w schematach wielu rafi-
nerii jest realizowany inny proces wodorowy — hydrokraking, ktérego:
zastosowanie umozliwia zwiekszenie sumarycznej wydajnosei paliw sil-
nikowych, uzyskanej z przerabianej ropy naftowej. Dobrze opanowany
jest proces hydrokrakingu destylatéw naftowych, ktéremu poswiecony
jest rozdz. V. Informacje dotyczace procesu hydrokrakingu oraz hydro-
odsiarczania produktéw pozostato§ciowych podano w rozdz. VI

. W rozdziale VII oméwiono hydrodeaikilowanie toluenu i alkinonaf-
talenéw oraz \'inne procesy wodorowe przede wszystkim w schematach
produkeji weglowodoréw aromatycznych. Ze wzgledu na rézne powigza-
nia z procesem reformowania‘ benzyn (p. VIIL.2) oraz z innymi procesami.
rafineryjnymi i petrochemicznymi.problematyke ‘produkeji tych weglo-
wodoréw uznano za warts wyodrebnienia i stanowigeg swoiste pogra~
nicze typowej tematyki. rafineryjnej i tematyki syntez petrochemicz-
nych. Bilanse ‘i zasady gospodarki wéglowodprami aromatycznymi w za-
ktadach raﬁneryjno—petroche_rnicznyc,;h Mmaja liczne uwarunkowania zwig-
zane z obrang koncepcjg produkeji wysokooktanowych komponentéw
benzyn silnikowych oraz zapotrzebowaniem na aromatyczne surowee do
syntez chemicznych (ksyleny,i benzen — cykloheksan). Mozna przy tym
stwierdzi¢, ze wobec malego zapotrzebowania na toluen duze znaczenie

Y Gazami wodorowymi nazywa sie w

doru i weglowodoréw gazowych -charakieryz
tabl. VIIL 2).

przemysle rafineryjnym mieszaniny wo-
ujace si¢ duza zawartoécia wodoru (patrz
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uzyskal proces hydrodealkilowania tego weglowodoru do benzenu (i me-
tanu) lub jego dysproporcjonowania pod ci$nieniem wodoru do p-ksyle-
nu i benzenu. Drugi szeroko stosowany w przemysle proces hydrodealki-
lowania jest zwigzany z produkecjg tzw. naftalenu petrochemicznego
z roznych frakeji wrzacych w granicach 200—300°C i charakteryzuja-
cych sie duzg zawartoécia naftalenu i jego pochodnych alkilowych.

‘W powigzaniu z rafineriami zakladach petrochemicznych najwaz-
niejszg role odgrywajg wytwornie olefin skladajgcesie z instalacji pi-
rolizy oraz ‘wspélpracujseych z nig instalacji rozdzielania i oczyszcza-
nia produktéw cieklych i gazowych. W kompleksie instalacji oczyszcza-
nia tych produktéw najwazniejsza role odgrywaja technologie katali- X
tycznego uwodorniania zanieczyszczen (domieszek). Odpowiednie sche~
maty i parametry tych selektywnych proceséw bedg omoéwione odpo-
wiednio w rozdz. IV i VIL

Typowy schemat technologiczny

Rafineryjne procesy wodorowe beds obszernie omawiane w. rozdz.
IV—VII. Powyzej wyszczegdlniono jedynie najwazniejsze z nich oraz
podano niektére istotne informacje ogélne. _

Schematy™ instalacji, w ktorych prowadzi sie rafineryjne procesy
wodorowe, bywaja roine, niemniej jednak majg wiele ‘wspolnych, po-

Wodir

Wydmuchowy gaz wodbrowy

Gurkulujtey gz wosrony

Benzyna

Srednie
{ clezkie
| frakcje
hydro-
genizalu

\

J Rys. 1.1. Uproszczony schemat jednego z typowych wariantéw instalacji do-
prowadzendia rafineryjnych proceséw wodorowych

I — pompa, 2 — wymienniki ciepla, 3 — plec rurowy (podgrzewacz), 4 —
reaktor, 5 — chtodnice wodne, 6 — separator wysokiego cisnienia, 7 — absor-
ber, 8 — sprezarka obiegowego gazu wodorowego, 9 — separator niskiego

; ci$nienia, 10 — kolumna frakcjonujgca
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wtarzalnych elementéw. Schemat najbardziej typowy przedstawiono na
rys. I.1. W instalacjach przemystowych o takim (lub zblizZonym) schema-
cie realizuje sig katalityczne procesy wodorowe (hydrorafinacje roéz-
nych frakeji naftowych, hydrokraking), stosujgc ci$nienie 3—15 MPa
oraz temp. 300—450°C1. Do reaktora 4 wprowadza si¢ w fazie parowej
lub cickiej surowiec podgrzany uprzednio w piecu rurowym 3 i zmie-
szany z cyrkulujacym gazem wodorowym zawierajacym 60—95% obj.
wodoru. Wielko$é zuzycia wodoru zalezy od tej zawartosci oraz od ro-
dzaju przerabianego surowca i typu procesu (rys. 1.2).2

3" ] ~
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{ \

406 —

-

& |
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$ Rys. 12, Zaleznosé zuzycia wodoru w pro-
§ 00| \ cesach wodorowych od zawartodei H, w
Y R ' ‘ e swiezym gazie wodorowym

"{h 1 — hydrorafinacja oleju napedowego .
N fm&* 1' z DRW, 2 — hydrorafinacja oleju napeg-

; dowego z krakingu katalitycznego, 3 — -
0 | dwustopniowy  hydrokraking destylatu
60 7} 80 90 w0 prézniowego ukierunkowany na produkcje
Zawortosé wodoru w gozie wedorowym, % oy benzyny

Produkty procesu odbierane z reaktora- 4 ochladza si¢ do temp.
30—40°C. Ich czes¢ nieskroplong odbiera sie z gory separatora 6. Po
usunieciu siarkowodoru, amoniaku i wody (absorber 7 schematycznie
prezentujacy typowy uklad absorber — desorber z cyrkulujacym cie-
klym absorbentem — np. monoetanolaming) tloczy si¢ pozostaly gaz wo-
dorowy sprezarkg 8 do obiegu. Zuzyty woddr uzupehia sie dodawaniem
wodoru éwiezego w takiej iloSci, aby utrzymaé niezmienne cisnienie
czgstkowe wodoru w cyrkulujgeym gazie. W gazie tym mogg gromadzi¢
sie wytworzone w procesie weglowodory Cy—Cs, tj. ta ich czesé ktora
nie rozpuscita sie w cieklym produkcie (tzw. hydrogenizacie) odbieranym
z dohu Separatora 6. Nickiedy usuwa sie je z cyrkulujacego gazu metoda
absorpcyjng, czgiciej odprowadza sie odpowiednig cze$é tego gazu z sy-
stemu (gaz wydmuchowy?). ' ‘

Produkt ciekly z separatora 6 rozpreza sie do separatora 9, przy
- czym wydziela sie z niego znaczna cze$é¢ rozpuszezonego wodoru i weglo-
wodoréw gazowych (gaz suchy skladajacy sie gltéwnie z wodoru, meta-

1 Nazywanie tego gazu wydmuchowym (ang. purge gaz) nie oznacza, oczy-
wiscie, Ze jest on marnowany (np. przez spalanie w pochodni). Gaz ten kieruje sig
na1czeéc1e; do sieci rafineryjnego gazu Opalowego tub wykorzystuje sie w -tych -
procesach hydrorafinacji, w. ktérych mepotrzebne ‘jest duze stezenie- wodoru. Moz~

na tez wydzielaé z niego wodér w odpowiedniej instalacji stanowiacej cze$é wytwor-
ni wodoru. ,

v ’
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-nu i etanu). Tloéé ‘wodoru rozpuszczajacego sie¢ w 1 m? produktu ciekle-
go zalezy od jego $redniej masy czasteczkowe] oraz od temperatury, cis-
niénia i ci$nienia czastkowego wodoru. Im wigksza jest ta masa czgy-
steczkowa 1 ciénienie 'czgstkowe wodoru, tym wiecej wodoru rozpusz-
cza sie w produkcie cieklym i jest w nim odprowadzane z separatora 6.
Wedlug doswiadczen praktycznych w1 m3 réznych hydrorafinatéw roz-
puszczajg sie w warunkach normalnych . nastgpujace ilosci wodoru
(w m?): .

— w benzynach 6 4—10,6 (srednio 8,6), R

— w olejach napgdowych 4,1—17,6 (srednio 5,8),

— w destylatach prézniowych {surowcach k»rakmlgu katahtycznego)
3,5—6,8 (Srednio 5,2).

‘Wracajac do omawianego schematu ogélnego przedstawionego na
rys. 1.1 nalezy zaznaczyé¢, ze powigzania technologiczne pracy separatora
9 i kolumny rektyfikacyjnej 10 przedstawiono w najprostszym warian-
cie (podgrzewanie produktu cieklego odbieranego z separatora i jego
rozdzielanie — stabilizacja w kolumnie). W celu bardziej dokladnego
rozdzielenia gazy z kolumny stabilizacyjnej 10 i'separatora 9 kieruje sie
 do niewidocznej na schemacie drugiej kolumny rektyflkacy]ne], w ktérej
dokonuje sie ostatecznego rozdzielenia na:

— gaz suchy zawierajacy praktycznie caly wodér (rozpuszczony uprzed-
‘nio w produkcie), caly metan, etan oraz nieduzg cze,sc propanu i bu—
tanow,

— gaz plynny zawierajgcy rpraw1e wylgcznie propan i butany oraz
w niewielkich ilociach metan, etan i pentany.

c. Zuiycie wodoru w procesach wodorowych przeﬁ:yslu
rafineryjno-petrochemicznego

Ze wzgledu na fakt, ze woddér jest drogim reagentem, wielkosé jego
zuzycia wptywa w bardzo istotny sposéb ma wskazniki ekonomiczne in-
stalacji syntez z wodoru pracujacych w zakladach przemyshu chemicz-
nego oraz instalacji przemyshu rafineryjnego-realizujgcych réine procesy
wodorowe, W celu poréwnania skali zuzycia wodoru w procesach rafi-
neryjnych i petrochemicznych w tabl: 1.3 zestawiono odpowiednie typo-
we dane ogblne. Warto zwrocié uwage na to, ze zakresy zuzycia podane
w tej tablicy s w przypadku niektéi‘ych proceséw (np. hydrokrakingu)
stosunkowo szerokie. Wynika to z faktu, ze zuzycie wodoru w procesie °
hydrokrakingu tego samego surowca rézni sig znacznie w zaleznoSci od
tego, .jaki wariant technologiczny tego procesu jest realizowany (ukie-
runkowanie przez odpowiedni dobdr parametréw na maksymalng wy-
’da]nosc okreslonego produktu gtéwnego).

Na sumaryeczne zuzycie wodoru (gazu wodorowego) w rafmeryjnych
procesach wodorowych skiadajg sie:



Proces N Zuzycie wodoru
. ' . m? nalt
| Hydrorafinacja benzyn , x 6—10 benzyny
Hydrorafinacja olcjéw napedowych 30—40 oleju
Hydrorafinacja wykarczajaca olejéw smarowych 10—30 oleju
Hydrorafinacja benzyn popirolitycznych 50—80 benzyny
Hydrorafinacja destylatéw krakingowych . \ 50—100 destylatu
Hydroodsiarczanie destylatéw proimowych ) 50—150 destylatu
Hydrokraking destylatéw . . . 200—500 destylatu
Uwodornienie i h)drokraking destylatdw o szczegdlnic dufej zawartoscl
wepglowodoréw aromatycznych . - ‘700—1000 destylatu
Hydrodealkilowanie toluenu ' ¢ 300 toulenu
Uwod.oi'\nienie benzenu’ do cykicheksanu 860 benzenu
Synteza amoniaku : ' : 2000 NH;
Synteza metanolu X 1400 CH,0H
Synteza butapolu 2 propylenu (proces okso) 1070 propylenu
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Tablica 1.3. Wielkosé¢ jednostkowego zuiycia wodoru w toznych procesach rafineryjnych
i petrochemicznych

— zuiycie w reakCJach chemlcznych .
— odprowadzanie z gazem wydmuchowym, .
— rozpuszczanie w cieklym hydrogenizacie, :
— straty przez nieszczelnosci aparatury
Pomze;] oméwiono ogélnie kazdg z tych skladowych zuzycia wodoru.

Z‘uiycie wodoru w.reakcjach chemicznych

Zuzycie wodoru w reakejach' chem1cznych jest w procesach hydrorafi-

nacji i hydrokrakingu wielkoscig zmienng zaleZng m.in, od:

— sktadu chemicznego przerabianego surowca (zawartosci zwiazkéw
siarki, azotu, zawartosci i rodzaju weglowodoréw nienasyconych i aro-
‘matycznych, skladu,weglowodorowego);

— parametréw procesu (temperatura, ci$nienie czastkowe wodoru,

- szybkos¢ objetoSciowa surowca) i stopnia przemiany. ‘
- Ponizej podano teoretyczne zuzycie wodoru w reakcjach uwodor-

niania réznych zwigzkéw siarki i azotu (w molach® wodoru na jeden
heteroatom)3:

a) Zwiazki siarki

Merkaptany 1
Siarczki 2
Dwusiarczki 1,5

Siarczki alkilowe, sulfotlenki, tiofény 4,0

b) Zwigzki azotu

Aminy ) 1,0 - .

Pirolidyna, piperydyna 2,0 S
~ Nitryle ) 3,0

Pirol, nitroparafiny ' 4,0

Anilina, pirydyna . 5,0 ] !

Indol : 7,0
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W procesach hydrorafinacji, a zwlaszcza w procesie hydrokrakingu
wodor zuzy'wa sic takze w reakcjach hydrokrakowania oraz w reakcjach
uwodorniania weglowodoréw nienasyconych, reakcjach hydrodealkilowa-
nia i w innych reakejach przebiegajgcych podczas danego procesu. Zuzy-
cie wodoru w reakecjach chemicznych zalezy od rodzaju procesu, skladu

"przerabianego surowca, rodzaju katalizatora, parametrow i innych czyn-
nikow.

W tablicy [.4 zestawiono na podstawie monografii D. Oroczki
i A. Sulimowa? dane o zuzyciu wodoru w reakcjach chemicznych w trak-
cie réznych rafineryjnych proceséow wodorowych,

Tablica 1.4. Zuiycie wodoru w reakcynch chemicznych w roinych rafineryjnych procesach

wodorowych
Zuzycie wodo-
Proces ( it .%. wig W
odniesieniu do
surowca
Jednostopniowy hydrokraking destylatéw prézniowych
— bez recyrkulacji 0,9—1,2
— z recyrkulacjg 1,5—1,8
Dwustopniowy hydrokraking destylatéw prézniowych. - $ 2,4—4,2
Hydrokraking destylatéw prézniowych w tréjfazowej warstwie fluidalnej (np. proces H-Oil) 1,5—2,5
Hydrokraking i hydrodealkilowanie olejéw z katah:yaznego krakingu 4,6—5,7
Hydrorafinacja
— benzyn z DRW?) przed ich katalitycznym reformingiem . 0,1
— selektywna benzyn popirolitycznych : R 0,3
— benzyn z rafineryjnych proceséw rozkladowych 1,1—1,3
— olejéw napgdowych z DRW 0,5—1,0
— destylatéw prézniowych z DRW 1,65—2,0

') DRW (destylacja rurowo-wiezowa) — powszechnie uzywany skrot dla okredlenia lnstalacn pierwotnej desty—
lacji ropy naftowej.

Straty wodoru z gazem wydmuchowym

v

Praktycznie wszystkie procesy uwodornienia prowadzi si¢ ze znacznym
nadmiarem wodoru. Te sposréd nich, ktére prowadzi sie w stosunkowo
lagodnych warunkach przebiegajg przy niskim ci$nieniu czgstkowym
wodoru (dziesiate czeSci megapaskala) w gazie opuszczajgcym reaktor.
W przypadku hydrokrakingu potrzebne jest natomiast ciénienie czg-
stkowe wodoru wynoszgce 7 MPa i wiecej. W celu utrzymania stalego,
potrzebnego w danym procesie stezenia (ci$nienia czgstkowego) wodoru
w gazie cyrkulujgcym stosuje sie:,
— wydmuchiwanie czesci gazu cyrkulujqcego i zastepowame go Swie-
.zym gazem wodorowym (rys. 1.1),
-— absorpcyjne oczyszczanie gazu cyrkulujgcego ‘'z siarkowodoru i amo-
niaku. . '
W przypadku pracy z wydmuchéem sumaryczne zuzycie wodoru
wzrasta i'z tegp wzgledu wariant ten moze byé¢ ekonomiczny tylko wow-

i

s
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czas, gdy stezenie zanieczyszezen'w gazie wodorowym cyrkulujgcym jest
znacznie wieksze niz w gazie Swiezym doprowadzanym z instalacji re-
formingu lub z innych Zrddel.

Ilos¢ wydmuchiwanego gazu wodorowego zalezy od skiadu gazu
Swiezego, optymalnego ci$nienia czastkowego wodoru oraz parametrow
procesu, tj. w rezultacie od ilogci i skladu gazéw opuszczajgcych reak-
tor hydrorafinacji. Istotne jest, czy i w jakim stopniu weglowodory gazo-
we zawarte w tym gazie (szczegélnie metan) zdolajg sie rozpuécic w cie-
klym hydrogenizacie (separator 6 narys.1.1). Ta czes¢ metanu, ktéra sig
nie rozpusci w hydrogenizacie, gromadzi sie w cyrkulujgcym gazie wodo-
rowym i jest nastepnie odprowadzana z systemu w gazie wydmuchowym.
Z gazem tym traci sie czeé¢ wodoru, a mianowicie iloé¢ odpowiadajaca
rysunkowi ciénienia czgstkowego wodoru i metanu w gazie cyrkulujgeym.
Konieczne jest zatem uzupelniajace doprowadzenie $wiezego gazu wo-
dorowego, co pozwala utrzymaé ciSnienie czgstkowe wodoru w gazie cyr-
kulujacym wprowadzanym do reaktora. Ciénienie to mozna obliczyé ze
wzoru

- . ‘

Hy = (P — Dg) X, ‘
gdzie: py, 1 ps — ciSnienie czgstkowe wodoru i par surowca, MPa, P —
ciénienie w reaktorze, MPa; X5, — stezenie wodoru w gazie cyrkulu_]q-
cym u wylotu do reaktora, ¥e obj.

- Od stezenia wodoru w gazie cyrkulujqcym zalezy zatem wprost
proporcjonalnie ci$nienie czastkowe wodoru, ktérego wartost jest jed-
nym z najwazniejszych.parametréw technologicznych we wszystkich ra-
fineryjnych procesach wodorowych. Jak wspomniano, stezenie to pod-
wyizsza si¢ stosujge odpowiedni wydmuch z jednoczesnym uzupelnie-
niem gazu cyrkulujgcego gazem $wiezym., Wielkos¢é wydmuchu jest
_ mniejsza, jesli zwiekszy sie¢ stezenie wodoru w gazie cyrkulujagcym, sto-
sujac absorpcyjne oczyszczanie gazu. Trzeba jednak pamietaé, ze pod-
czas tego oczyszczania pewna.ilo§¢ tego wodoru jest tracona. Wielkose
tych strat zalezy od potrzebnego stopnia oczyszczenia gazu cyrkuluja-
cego, ilosci zanieczyszezen i technologii absorpeji.

Straty wodoru przez nieszczelnosci instalacji i w wyniku jego
rozpuszczania si¢ w hydrogenizacie

Wielkoéé¢ strat wodoru zwigzanych z jego rozpuszczaniem sie w cie-
kiym hydrogenizacie zalezy Scisle od parametréow separacji tego hydro-
‘genizatu. Objeto$é rozpuszczajacego sie wodoru zalezy od temperatury
i ciénienia w separatorze (6 na rys. 1.1), od jego stezenia w eyrkulujg- )
cym gazie wodorowym oraz qd rodzaju i iloci fazy cieklej (hydrogeni-
zatu). llos¢ danego gazu rozpuszczajacego si¢ w hydrogenizacie mozna
w przyblizeniu wyliczyé postugujac sig prawem Henry'ego, tj. mnozac
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wspolezynnik rozpuszezalnoSci przez cisnienie -czastkowe tego gazu.
Wspélezynnik rozpuszczalnogei wodoru jest 6—8 razy mniejszy niz me-
tanu, natomiast ci$nienie czgstkowe wodoru w- gazie cyrkulujgcym jest
zwykle 2,5—3,5 raza wicksze od cidniepia czgstkowego metanu. Tak
wiee w hydrogemzame rozpuszcza sie objetosciowo 2—3 razy mniej wo-
doru niz metanul,

Iloé¢ wodoru traconego wskutek roz.puszczama sie- w hydrogenizacie
mozna okreslié na podstawie dokladnego bilansu gazdéw, wykonanego
dla okreslone] instalacji. Mozna réwmniez postuzyé sie przydatnymi w
niektérych przypadkach nastepujgcymi danymi orientacyjnymi (w %o
wag.)®

Hydrogenizaty - Zimna separacjal ‘ Gorgca seﬁaracja
Benzyna 0,058 — 0,063 0,06 — 0,096
Nafta - 0,044 — 0,049 . 0,045 — 0,052
Olej napedowy 0,013 — 0,029 0,04 — 0,166

Wlelkosc strat wodoru przez nieszezelno$ei aparatury oraz przez
dlaw1k1 sprezarek gazu obiegowego zaleizy od stanu technicznego insta-
lacji. Straty te nie przekraczaja w instalacjach hydrorafinacji 0,009—
—0,2% wag. w przeliczeniu na przerabiany surowiec®. Bywajg one takze
okreélane na podstawie doswiadezen eksploatacyjnych jako Téwne 1—
—1,5%0 calkowitej objetoéci eyrkulujgcego gazu wodorowegol,

3. PROBLEM POGLEBIENIA PRZEROBKI ROPY NAFTOWE!

Wobec ogramczonosm zasobow ropy zaznacza sie w Swiatowym prze-
“mysle rafineryjnym wyrazna tendencja do preferowania tzw. glebokiej
przerobki tego surowea, tj. ograniczenia produkeji oleju opalowego na -
rzecz Zwigkszenia produkeji paliw silnikowych, olejéw smarowych i su-
rowcow do syntez petrochemicznych. Pojecie glebokosci przerdbki ropy
wyjasniono na rys. 1.3 na przykladzie przerébki tzw..ropy ,Przyjazn”
dostarczonej do Polski ze Zwigzku Radzieckiego. Stupek pierwszy przed-
stawia naturalng zawarto$¢ poszczegdlnych produktéw w tej ropie. Po-
zostale prezentujy trzy rozne warianty jej przerobki. Im przerobka ta
jest glebsza, tym wieksze sg zwykle wartosci tzw. wskaznika chemicznej
przerébki ropy i stopnia chemizacji tej przerobkit, Pierwszy z tych
wskaznikéw wskazuje, jaka cze$é procentowa ropy. jest zuzywana do
produkeji suroweéw do syntez petrochemicznych (olefin, weglowodoréw
aromatycznypch itd.). Drugi jest natomiast okreslany sumg zdolnosci
przerobowych proceséw chemicznych i wyrazany procentem jaki ta

A

H £gje?:3)z1mnej i gorgcej separacji fwyjaéniomo w rozdz, IV (str. 156—157
1 [
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Rys. L3. Wérianty‘przerbbki ropy naftowej!

suma stanowi w stosunku do ropy poddawanej destylacji zachowaw-
czejt. Wzrost i tendencje wzrostu tege wskaznika przedstawiono na
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. ¢
Powyzsze informacje podano w celu powigzania ich z faktem ze
rafineryjne procesy wodorowe odgrywaja niezwykle istotng role w
schematach technologicznych glebokiej przerébki i rafineriach charak-
teryzujacych sie wysokim wskaznikiemd chemizacji. Tym wlasdnie pro-
cesom nowoczesne rafinerie zawdzieczaja swa elastyczno$é umozliwia-
jaca przerébke réznych gatunkéw rop i przystosowanie sie do sezono-

1.
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wych (lub innych)} wahan zapotrzebowania na poszczegélne produkty.
Procesom wodorowym nalezy réwniez przypisa¢ sukcesy przemysiu ra-
fineryjnego .w zakresie spelniania zaostrzajacych si¢ wymagan odnosnic
do jakosci produktéw narzucanych przez postep techniczny i wcigz no-
welizowane przepisy ochrony $rodowiska naturalnego.

Rola proceséw wodorowych w schematach poglebionej i glebokiej
przerébki ropy oraz wielorakic korzysci plynace z zastosowania tych
procesdw w rafineryjnych technologiach wytwarzania wysokojakoscio-
wych produktéow bedg oméwione w rozdz. IV—VIL

4. ZAWARTOSC SIARKI, AZOTU | METALI CIEZKICH W ROPACH
'NAFTOWYCH o

a. Uwagi ogodlne

* Odrebne omoéwienie wystepowania w ropach naftowych zwigzkéw za-
wierajacych siarke, azot oraz metale cigzkie ma na celu zasygnalizo-
wanie problematyki, ktéora w réznych aspektach i wielokrotnie bedzie
poruszana w nastepnych rozdzialach. W technologii przerobki rop o $red-
niej 1 wysokiej zawartosci siarki procesy wodorowe odgrywajg bowiem
szczegblnie istotna role. Nalczy jeszcze pokreslié, ze bardzo duzy jest
udziat takich rop w sumarycznej iloéci ropy naftowej przerabianej przez
Swiatowy przemyst ,fafineryjny. Istniejg przy tym okreslone zaleznoSci
pomiedzy zawartoscig siarki a wlasnosciami ropy i problemem wyboru
schematu rafinerii. Zawarto$é zwigzkow metali ciezkich (glownie wanadu
i niklu) w ropie naftowej rownicz wplywa na ten wybor. W trakcle prze-
robki ropy metale te koncentruja sie przede wszystkim w pozostato-
$ciach i utrudniajg ich przerébke metodami katalitycznymi. Narzuca to
konieczno$¢ odpowiedniego powigzania technologicznego katalitycznych
proceséw wodorowych z innymi procesami stosowanymi w schematach
przerébki surowcéw pozostalosciowych. Zagadnienia te beda szerzej
omoéwione w rozdz. VL. ‘ i

b. Klasyfikacja i wystepowanie rop siarkowych

- Klasyfikowanie rop z punktu widzenia zawartosci siarki ogélnej ma
stosunkowo malg przydatnosé, gdyz nie daje informacji o rodza-
ju 1 wiasnosciach zwigzkéw siarki zawaratych w ropie oraz o ich
wlosach” w trakcie proceséw rafineryjnych i wplywie na jakosé otrzy-
mywanych produktéw. Z klasyfikowania rop wedlug zawartosci siarki
nie uzyska sig rowniez danych odzwierciedlajacych powiazania tej za-
wartoSci z innymi wskaznikami jakogei ropy (gestoscia, lepkoécia, zawar-
toscig metali). Pomimo tych zastrzezen uzywa sig jednak tej klasyfika-
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cji w celu uzyskania mozliwosci szybkiej oceny wstgpnej, surowcow
oferowanych rafineriom. W réznych krajach stosuje sie rézne zasady
klasyfikowania rop siarkowych. Najprostszy jest podzial na dwie grupy:
ropy siarkowe (zawierajace > 1% siarki) i niesiarkowe (<C1%p siarki).
Podzial taki jest stosowany w niektorych krajach arabskich oraz w cze-
$ci Stanach Zjednoczonych {(np. w stanach Kalifornia, Montana, Wyo-
ming). W Zwigzku Radzieckim obowiazuje norma {GOST 912—66) dzie~
lgca ropy na trzy klasy:

klasa 1 — niskosiarkowa (<< O 5% siarki),

klasa 11 — siarkowe (0,51—2,09/s siarki),

klasa 111 — wysokosiarkowe (> 2/s siarki).

Wiekszo$¢ ropy przerabianej na $wiecie stanowi ropa. o wysokiej
i $redniej zawartosci siarki. Wysoks zawartoécig siarki charakteryzuja
sie ropy: arahbska, wenezuelska, radziecka ze zt6z Uralo-Powol?a oraz
Polnocnej Syberii, jak réwniez ropa z nowo odkrytych bogatych zloz
poinocnej Alaski. '

Ropa niskosiarkowa stanowi niewielkg {25—30%0) czesé w ogblnym
bilansie $wiatowej produkeji ropy. Nieco wiekszg podaz tej ropy obser-
wowalo si¢ po odkryciu w latach szesédziesigtych bogatych zidz ropy
o miskiej zawartosci siarki w péinocnej Afryce (Algieria, Libia) i Nigerii
Ropa niskosiarkowa wystepuje réwniez w znacznych ilosciach w ZSRR,
Rumunii, w Stanach Zjednoczonych na obszarach roponoénych zatoki
Meksykanskiej i Kalifornii, w Argentynie i Indonezji. W tabl. 1.5 podano

Tablica L5. Sredme wartosct gqstoscn i zawartosci siarki w ropach z niektésych
wuzmejszych rejondéw wydobywczych {dane uszeregowane wg wzrastajgcej
zawartosci siarki)

g i Gestosé, Zawartosé siarki,

Rejon wydobywezy ke/m? o wag:
Daleki Wschad (Indbnezja) 872,9 0,09
Nigeria . . 858.6 0,13
Afryka Pélnocha (Libia) 817,9 0,18
Zatoka Meksykanska 934,0 0,19
Wschodnia Syberia . . 793,6 0.22
Wschodni Teksas - 838,4 026 ,
Rcejon Wolgogradzkl (ZSRR) ’ 855,4 0,45
Kalifornia ’ 887,1 1,0
Zachodnia Syberia : 864,1 1,26
Zachodni Teksas 844,8 " 138
Wenezuelu 807,1 : 1,70
Rejon Baszkirii (ZSRR) 874,1 1,81
Kuwejt | ' 868,1 2,53

Srednie wartosci gestosci i zawartoéei siarki w ropach naftowych z nie-
ktérych wazniejszych obszaréw wydobywezych. Uzupelnienie obrazu.
stanowig interesujgce dane zawarte w tabl. 1.6, Odnoszg sie one wpraw-
dzie do konca lat szes¢dziesigtych, ale pomimo upltywu dziesigciu lat nie
Nastgpily wieksze zmiany. W dalszym ciggu ropy o duzej zawartosci
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Tablica 1.6. Wielko§¢ wydobycia rop o réinej zawartoici siarki (w procentach od wydobycia
catkowitego) w niektoérych rejonach wydobywczych®

. . Wielkodé wydobycia
Zawartosé siarki w ropie N Srodk
% Ameryka . rodkowy
o ? . USS Poludniowa Wschod Mryn
0,00--0,25 404 16 — 63,7
0,260 50 25,4 / 1,5 - ) 14,4
0,51—1,00 .13 35 - 21,6
1,01—2,00 13,0 15,2 ‘44,8 —
> 2,00 8,1 78,2 55,2 0,3°

siarki wydobywa sie przede wszystkim w Poludniowej Ameryce i na
Srodkowym Wschodzie (Arabia Saudyjska, Kuwejt, Irak, Iran). TRopy
zawierajace ponad 0;5% siarki stanowig obecnie ok. 70% $wiatowego
wydobycia. W ostatnich latach $wiatowe wydobycie rop siarkowych
wyraznie wzroslo. Wzrosta réwniez Srednia zawartos¢ siarki w ropach.

‘W klasyfikacji rop o roznej zawartosci siarki warto zwréci¢ uwa-
ge na koniceznoéé rozrozniania stosowanego niekiedy terminu ropy
kwasne (zawierajgce siarkowodér) od terminu ropy wysokosiarkowe.
Liczne ropy wysokosiarkowe nie zawieraja bowiem siarkowodoru, a nie-
ktoére ropy niskosiarkowe (np. lekka iranska, libijska) zawieraja siarko-
wodor, ktory zresztg wystepuje w ropach rzadko, a tworzy sie najcze-
$ciej dopiero w procesach ich przerdbki.

c. Zaleinos¢ pomigdzy zawartosciq siarki a wlasnosciami ropy

"Analizujac charakterystyki jakosciowe roznych rop naftowych mozna

zauwazy¢ wspblzaleznodei pomiedzy zawartodcig siarki w ropie o za-
wartosciami substancji asfaltenowo-zywicznych, zwigzkéw azotu, metali
cigzkich oraz gestoScig i lepkos$cig ropy. Na rysunku I1.567 przedstawiono
zaleznosci zawartosei siarki od gestoéei ropy, a na rys. 1.6 — zawartosci
asfaltenéw. Nie mozna oczywiScie mowié¢ o jednoznacznych zaleznoéciach
matematycznych _pomiedzy zawartoscig siarki a zawartoscig innych
skiadnikéw i podstawowymi wlasnoSciami fizykochemicznymi rop nafto-
wych, niemniej jednak z rysunkow tych wynika, ze okreslone zaleznosei
istnieja. I tak np. duza zawarto$¢ substancji asfaltenowo- zywmznych w
ropach naftowych 51arkowych i wysokosiarkowych nadaje tym ropom
duzg lepkosc. Mozna to tlumaczyé tym, ze siarka jest analogiem tlenu
i zawierajgce ja zwigzki wielkoczasteczkowe (np. w mostkowych wigza-~
niach siarczkowych lgczacych pierécienie aromatyczne) sg przez to jak
gdyby juz ,,utlenione” i majg dzieki temu wlasnosei fizyczne zblizone do
produktéw instalacji oksydacp asfaltow w schemacie przerobkl rop
niskosiarkowych®,

Przedstawiona na rys. 1.5 zaleznoé¢ pomiedzy zawartoscig siarki
a gestoScig ropy jest sluszna w wiekszoéei przypadkdéw (wicksza ge-

‘.
:
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Rys. 1.5. Obszar zaleznoéei zawartodci siarki od gestoéci ropy naftowej. Obszar
zacieniowany przedstawia zaleino$é najbardziej reprezentatywna. Wykres
sporzadzono na podstawie c¢harakterystyki jakosciowej okolo 2080 rop ze
z}6z w réinych rejonach swiata®
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‘Rys. 16. Obszar zaleinosci zawartoSei siarki od zawartosci asfaltenéw. Obszar
zacieniowany przedstawia zaleznosé najbardziej reprezentatywng. Wykres spo-
rzadzono na podstawie charakterystykl jakosciowe] rop z roéznych zi6z ra-
dzieckich®

stosé, — wiecej- siarki), lecz jedn/ak nie zawsze. Spotyka sie bowiem ropy
niskosiarkowe o duzej gestosci i wysokosiarkowe o matej gestoéci.
W Stanach Zjednoczonych na przykiad wydobywane sg ropy zawieraja-
ce $rednio 0,19% siarki i majace gestosé 0,876-—0,928 g/cm®. Natomiast
na Bliskim Wschodzie wystepuje ropa o gestosei 0,8256—0,807 g/em?
i zawartoéei siarki 1,6%o. *

N

’
3 — Procesy wodorowe..,
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Obszerne informacje o rodzajach zwigzkéw siarki i azotu wystepu-
jacych w ropie i produktach naftowych znalezé mozna w wydanej ostat-’
nio monografii Cz. Kajdasa®.

d. Zwiqgzki metali cieikich w ropach naf_towych, ’ 1

Analizy wielu rop naftowych oraz destylatéw-i pozostalosci naffowych
wykazujg obecnos¢ niektéorych metali, ktére wystepujg w postaci soli
nieorganicznych (jak np. metale alkaliczne) lub w wielkoczgsteczko-
wych zwigzkach metaloorganicznych (mefale cigzkie — gléwnie wanad
i nikiel, ale rowniez zelazo i miedz). Podezas spalania ropy praktycznie
cala ilos¢ metali przechodzi w postaci tlenkéw do popiotu. Zawartosé po-
piolu w réinych ropach naftowych wynosi 0,0005—0,3%. Zawartosé
tlenkéw wanadu w popiole wynosi 0—60%, tlenkéw niklu 0-—30%.
W przeliczeniu na rope odpowiada to”0,1% wanadu i do 0,08%p niklu.
Trudno jest usfali¢ jakgkolwiek zaleznoéé miedzy pochodzeniem ropy
naftowej (miejscem wydobycia)v'a zawartoécig metali, gdyz nawet ropy
pochodzgce =z tego samego zloza roznig sig¢ pod tym wzgledem, Mozna
jednak wyrézni¢ pewne obszary roponosne, z ktérych ropy z reguly za-
wierajag wieksze lub mniejsze ilosci metali. Ropa wenezuelska zawiera
np. tak znaczne iloSci wanadu, ze mogloby by¢ ekonomiczne otrzymy-
wanie tego metalu z popiotéw olejow opatowych pochodzaeych z tej ropy.
Ropa z basenu Morza Kaspijskiego zawiera natomiast jedynie §ladowe
iloéci wanadu i niklu. Przewazajaca ilos¢ ropy (bliskowschodnie, wiek-
szo§¢ radzieckiej i amerykanskiej) charakteryzuje sie zawartoscia wa-
nadu 0,002—0,008%0 i niklu 0,0003—0,002%0 wag.

: Zawartoéélmétgli w ropach i produktach naffowych ocenia sie¢ nie-
kiedy wedlug tzw. wskaznika metalicznosci (Wye), ktéry wylicza sie ze
wzoru

‘Wye = Fe + V4 10(Ni + Cu)

~ Tlo$é poszczegélnych metali podstawia S;e do. tego wzoru w 107%%o
(mg/kg). Dla przykladu mozna podaé, ze w przypadku typowego mazutu
z ropy Kuwejt Wy, = 75 — 100. W publikacjach na temat przerébki po-
zostalosql naftowych ogranicza sie zwykle informacje odnosnie do za-
warto$ci metali jedynie do. wanadu i niklu. Zawartosé tych metali okre-
sla si¢ w czgsciach na milion (ppm), przy czym czesto stosowany bywa
tzw. ekwiwalent niklowy réwny (Ni + 0,2 V) ppm.

Przykladowe'informacje o zawartosei siarki, azotu, i metali w ropach -
naftowych podano w tabl. L.75. Analizujac te dane oraz podobne dane do-
tyczace innych rop mozna zauwazy¢ prawidlowosé, ze duzej zawartosci
siarki towarzyszy zwykle duza zawartos¢ metali cigzkich, ktére wyste-
pujg w ropach przede wszystkim w substancjach asfaltowo-zywicznych,
Substancje te w procesach przerébki ropy koncentruja si¢ w pozostato-
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Tablica. 1.7. Zawartosé siarki, azotu i metali w niekidrych ropach radzieckich,
. amerykanskich oraz importowdanych przez USA

_'Zawanoéé. % Zawartodé, 104
Raopa naftowa - A
v Siarka Azot Ni v Fe ‘Razem ;
metale cigzkie |

Szelkanowska (Beszkiria) . 4,45 0,35 42 150° 3 195
Znamienska (Baszkiria} 3,34 0,26 36 5| 67 178
Urazajewska (Baszkiria) 2,65 0,36 110 147 60 ¢ 317
‘Tujmazinskg (Baszkirin) ‘ T 1,44 0,14 7, 18 — 25
Santa-Maria (USA) 4,50 0,66 97 223 17 337
‘Willmington (USA) i . 2,60 0,50 46 41 28 115
Kuwejt 1,40 0,12 6 22,5 0,7 29,2
Wschodni Teksas (USA) - 1,26 0,82 1,7 1,2 3,1 6,0
Maroko — —_ 0,8 0,6 —_ 1,4

$ciach naftowych. i w najciezszych destylatach olejowych. W czesci ,,0le-
jowej” pozostalosci (np. w deasfaltyzatach) wanad praktycznie nie wy-
stepuje (nikiel tak). W odniesieniu do wiekszosci pozostaloéci naftowych.
mozna stwierdzi¢, ze zawartoi¢ wanadu jest w nich wicksza im wigk-
sza jest zawartosé siarki, natomiast zawarto$é niklu jest tym wieksza,
im wicksza jest zawarto$¢é azotu. Podkreslajac to Sorkins zwraca uwa-
ge, ze w ropach niskosiarkowych zawartosé¢ niklu jest zwykle wigksza.

od zawartoSci wanadu (patrz np. dwie ostatnie pozycje w tabl. 17). .

Interesujace sy tez dane przytoczone przez tego autora, dotyczace za-
wartoéci metali ciezkich w produktach wydzielonych z pozosta%bééi otrzy-
mywanych z ropy romaszkinskiej, ktéra jest przerabiana w Polsce. Usta-
lono mianowicie, ze w asfaltenach wydzielonych z tych pozostatosci
znajduje si¢ 58,5% calej zawartosci wanadu i 54% calej zawartosci ni-
klu. W wyniku usuniecia z mazutu substancji asfaltenowo-zywicznych
(stanowia one ok. 20%) zmniejsza sie'w nim o 97% zawarto$é wanadu
i 0 36% zawartos¢ niklu. Na rys. 1.7 podano przykladowo zaleznosci
pomigdzy zawartoscig w ropie metali ciezkich, zwigzkéw siarki i asfal~
tenow.
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" Jak wspomniano, podczas destylacji ropy wiekszosé ‘zwigzkow zawie-
rajgeych metale cigzkie pozostaje w pozostalo$ci. Zwigzki bardziej lotne
oddestylowuja z ciezkimi destylatami. Badania -radzieckie wykazaly, ze

zawarto$é wanadu w destylacie prézniowym waha sig zaleznie od jego -

rodzaju w granicach (0,06 — 0,01)-10%%s, a zawarto$¢ wanadu w grani-
cach (0,03 — 0,06)-10-¢%o, £j. znacznie mniej niz w, mazucie z tychze rop,
‘w ktérym zawartosci te wynosily odpowiednio (0,1 — 120)-10~% i (30 —
— 42)-1074%/5. Duza zawartoé¢ metali w destylatowych surowcach kra-
kingu katalitycznego dyskwalifikuje te surowce i narzuca konieczno$é
“wstepnego oczyszczania. Wynika, to z faktu, ze metale osadzajac sie na
katalizatorach glinokrzemianowych znacznie zmniejszajg ich aktywnose,
co powoduje zwigkszenie ilosci wydzielajgcego sie koksu kosztem zmniej-
szenia wydajnosci benzyny (rys. 1.8). Jak widaé z rys. 1.9 na zmniejsze-
nie aktywnosci tych katalizatorow najsilniej wplywa obecno$é niklu. Ze
wzgledu na obecnosé zwigzkow metali, siarki i azotu destylaty préznio-
we oraz inne surowce krakingu katalitycznego poddaje si¢ w wielu przy-
padkach specjalnemu oczyszczaniu. Coraz szerzej jest w tym celu stoso-
wany proces katalitycznej hydrorafinacji (rozdz. IV).
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W analizach dotyezacych wyboru. technologii przerébki réznych rop
(w szczegdlnosci siarkowych) nie mozna sie ograniczaé¢ do zwrodcenia
uwagi na zawartos$é¢ i rodzaj zwigzkow siarki i metali z pominieciem za~
gadnienia. zawartoSci zwigzkow azotu. Zwiazki te w-istotnym stopniu
wplywaja bowiem na barwe produktéw naftowych i sg truciznami wie-
lu katalizatoréw stosowanych w’ przemysle rafineryjnym. Nie stwierdzo-

‘no istnienia $cislej zalezno$ci pomiedzy zawarto$cig azotu i siarki w ro-

pach naftowych. Niemniej jednak w ropach siarkowych i wysokosiarko-
wych wystepuje zazwyczaj wiecej azotu niz w ropach niskosiarkowych?®.
Zawarto$¢ azotu w ropach radzieckich waha sie np. w granicach 0,15 —
— 0,36%e (tabl. 1.7). Duzg zawarto$cig azotu charaktetyzuja sie wysoko—‘
siarkowe ropy z Teksasu (niekiedy nawet 1 — 1,35% N).

Wystepujace .w ropach zwiazki azotu moga np. zawieraé pierscien
pirydynowy lub chinolinowy, struktury indolu i pirolu itd. Azot wcho-
dzi takze w sklad kompleksow metaloorganicznych typu porfiryn oraz -
wielkoczgsteczkowych zwigzkow policyklicznych nie majgeych charak-
teru porfirynowego, zawierajacych metale ciezkie i tlens., Zawartosc
zwiazkow azotu zwieksza sie¢ ze wzrostem temperatury wrzenia desty-
latow i jest najwieksza w pozostalo§ciach naftowych. Efekty niekorzyst-
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Rys. 1.10. Zaleinosé wydamosci produktow katalityeznego krakmgu od zawar-
tosci azotu w surowcu

. 1 benz;ma, 2 — o]e] napedowy, 3 — olej opalowy

nego Wplywu wzrostu zawartosei azotu w suroweu krakingu katalitycz-

" nego przedstawmno na rys. 1.10. Celem hydrorafinacji tego surowca

(p. IV.9.b) musi by¢ zatem nie tylko usuwame zwigzkow siarki, lecz tak--
ze zwigzkow azotu,
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R Podstawy katalizy procesow
‘wodorowych

1. ISTOTA REAKCII KATALITYCZNE!

‘Wprowadzenie odpowiednio dobranego katalizatora do ukladu reagentéw,
w ktérym bieg reakcji chemicznej w danym kierunku jest mozliwy  ter-
modynamicznie, a reakeja jest hamowana z przyczyn kinetycznych, po-
woduje istotny wzrost szybkosci tej reakeji. Analiza réwnan opisujgcych
szybkos¢ reakeji chemicznej wskazuje, ze korzystny wptyw katalizatoréow
na zwiekszenie szybkosci reakeji polega na zmniejszeniu energii aktywa-
© ¢ji reagujgcych czgsteczek. Zmniejszenie energii aktywacji reakeji pro-
wadzonej w obecnosci katalizatora jest znaczne. Energia aktywacji reak-
cji katalitycznej jest zwykle kilkakrotnie mme]sza od energii aktywacji
tej samej reakcji prowadzonej bez katalizatora. Zastosowanie kataliza-
tora umozliwia zatem ‘praktyczng realizacje reakcp ktorych szybkose
bez katalizatora jest znikoma.

Wobec duzej roznorodnosci katalizatoréw mechanizm ich. dzialania
do niedawna wyjasniono w oparciu o wiele roznych hipotez teoretycz-
nych. Obecnie mozna sformulowaé ogdlng teorie katalizy, ktéra w spo-
s6b jakosciowy (dla najprostszych uktadow réwniez i w sposéb iloscio~
wy) pozwala opisa¢ mechanizm reakcji chemlczne] przebiegajacej w
obecnosci katalizatora.

Ogélnie przyjmuje sie definicje katalizatora jako substancji che-
micznej, ktéra jest zdolna do utworzenia z reagujacymi czgsteczkami
polgczenia niestechiometrycznego o charakterze kompleksowym. Energia
aktywacp reakcji czgsteczek reagentéw =z katalizatorem jest znacznie
mniejsza od energii aktywacji reakeji pomiedzy czgsteczkami.

O tym, czy dana substancja bedzie zdolna do utworzenia polgczenia
kompleksowego z danym ukladem reagentow, decyduje w przypadku
atomow 1 jonow charakter ,zewne;trznych powlok elektronowych. W przy-
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padku czgsteczek decyduje natomiast charakter ich -orbitali molekular—“
nych. Ogélnie przyjmuje sie, ze wlasnosciami katalitycznymi odznaczaja
~ sie te substancje chemiczne, ktére maj tzw. zdolno$é¢ elektronodonorowsy
lub elektronoakceptorows, czyli zdolnosé oddawania lub pobierania elek-
tronéw znajdujacych sie w powlokach walencyjnych reagentow.

Charakter wigzad w polgczeniu kompleksowym katalizatorow —
reagenty wyjasnia teoria pola ligandow. W przypadku kompleksu z ka-
talizatorem ligandami sg atomy lub czasteczki reagenta. Atomem cen-
tralnym kompleksu jest natomiast okreflony atom lub uklad atomoéw
w strukturze katalizatora. Badajac wplyw pola ligandow na atom cen-
tralny mozna (dzieki wykorzystaniu metod mechaniki kwantowej) okres-
1i¢ charakter i wielko§¢ sit tworzacych wigzanie kompleksowe. Teoria
pola ligandéw umozliwia frafne wyjasnienie generalnych zjawisk kata-
lizy. Niestety dotychczas nie udalo sie sformulowaé na tyle zgodnych
zaleznosei iloSciowych, aby mozna bylo na tej podstawie réznicowac
aktywnos¢ katalityczng réznych. katalizatorow w danej reakeji, Dobor
optymalnych "katalizatoréw dla danej reakeji lub zespolu reakcji che-
- micznych opiera sie zatem przede wszystkim na danych doswiadczal-
nych. _ ‘

Aktywnoéé¢ katalizatora -zalezy bezposrednio od liczby elementow
struktury katalizatora, bedacych w stanie utworzyé polgczenie komplek-
sowe z czgsteczkami reagentéw. Elementy strukturalne katalizatora. ma-.
jace te zdolnoéé nosza nazwe centréw aktywnych.

Centra aktywne na powierzchni katalizatora nie sg jednorodne,
maja bowiem rézng aktywnos¢ katalityczng w stosunku do réznych reak-
cji. Liczba i charakter ceniréw aktywnych decyduja o aktywnosci kata-
- lizatora oraz stanowig podstawowe kryterium klasyfikacji katalizatorow.

W przypadku katahzatorow heterogenicznych liczba centrow aktyw-
nych jest ograniczona. Jak wykazaly badania poréwnawecze, tylko ok.

0,5%0 centréw, na ktorych nastepuje adsorpcja, stanowia centra o aktyw-
noSci katalitycznej. Mata liczba centréw aktywnych na powierzchni ka-
talizatorow heterogenicznych jest przyczyna szezegdlnej podatnosci tych
katalizatoré6w na zatrucia. Zatrucie qentféw aktywnych katalizatora na-
stepuje przez trwatg adsorpecje lub- utworzenie trwalego polgczenia che-

micznego miedzy centrem aktywnym a atomem lub czasteczkg substan-
- cji quqcej trucizng katalizatora. Ilo$¢ substancji trujacej katalizator (po-
" wodujaca jego zupelna dezaktywac]e) stanowi zazwyczaj ulamek procen-
.ta iloSci jaka bylaby niezbedna, aby pokry¢ pow1erzchn1q katalizatora
monomolekularng warstwa zaadsorbowana.
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2. 'RODZAIJE KATALIZATOROW

a. SYStematyka katalizatoréw

Przy]mu]qc za krytermm charakter chemiczny i fizyczny centéw aktyw-
nych oraz-konsekwentnie charakter ‘wigzan kompleksowych, jakie two-
rzg te centra z czasteczkami reagentow, Roginski zaproponowat klasyfi-
kacje, wedlig ktérej wyrdznia sie trzy grupy katalizatoréw, a miano-
wicie: 1) utlema]aco-redukcy]ne 2) kwasowo-zasadowe, 3) dwufunkcy]ne

Katalizatory pierwszej grupy sa stosowane w celu zwigkszenia szyb-
kosci reakcji utlenianija i redukeji. Do tej grupy ‘nalezg katalizatory me-
taliczne i polprzewodnikowe, w ktérych w powlokach walencyjnych znaj-
duja sie niesparowane elektrony. Katalizatory te tworzg wigzania kom-
pleksowe z atomami lub czgsteczkami, ktére majg réwniez niesparowa-
ny elektron, jak np. atom wodoru. Do tej grupy katalizatoréw naleza
katalizatory reakecji uwodornienia weglowodoréw. Typowymi kataliza-
torami utleniajaco-redukujgcymi sg metale przejéciowe z grup 6B i 7B .
- oraz z grupy 8 ukladu okresowego, jak réwniez ich tlenki i siarczki.

Katalizatory dru'giej grupy, to niemetale majace zdolnoé¢ akcepto-
rowg lub donorowg w stosunku do pary elektronowej. Mechanizm two-
rzenia- wigzan kompleksowych reagentéw z tymi katalizatorami polega
na tworzeniu komplekséw jonowych. W obecnosci tych katalizatoréw .
reakcje weglowodoréw przebiegaja wedlug mechanizmu ]onowego (]ak
np. ich-krakowanie lub.izomeryzacja).

Trzecig grupe katalizatorow (wg systematyki Roginskiego) stanowia
katalizatory, ktoére lacza w sobie funkcje i mechanizm dzialania obu
‘poprzednich grup. Sg to katalizatory dwufunkcyjne, najcze$ciej dwu-"
lub Wieloskladnikowe. Jako skladniki aktywne ‘' zawierajg one kataliza-
tory pierwszej i drugiej grupy. Do trzeciej grupy zaliczane sg réwniez
katalizatory jednoskladnikowe, aktywne zaréwno w reakcjach utlenia-
jaco-redukeyjnych, jak i kwasowo-zasadowych. Przykladem katalizato-
ra jedhoskladnikowego, ale dwufunkcyjnego, jest siarczek wolframu.
Do trzeciej grupy nalezg katalizatory takich proceséw rafineryjnych, jak
reforming czy hydrokraking.

Rozwinieciem ogélnej systematyki Roginskiego jest nastepujaca
klasyfikacja katalizatoréw: metale, p()lprzewddniki‘ oraz katalizatory -
kwaéne, zasadowe i dwufunkeyjne. Z wyjatkiem katalizatoréw zasado-
Wwych wszystkie wymienione rodzaje katalizatoréw znajdujg zastosowa-
nie w procesach rafmery]nych prowadzonych z udzialem wodoru.

Praktycznie wszystkie katalizatory stosowane w przemystowych
realizacjach rafineryjnych proceséw\ wodorowych ,s3 katalizatorami he-
terogenicznymi, Istnieje jednak wiele katalizatoréw homogenicznych,
ktérych zastosowanie umozliwia realizacje reakeji-uwodcérnienia” weglo~
.. wodoréw w -lagodnych warunkach. Zaliczane sg do nich polgczenia kom-
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pleksowe metali“prz'ejéciowych Praktyczne zastosowanie tych kataliza-
torow w wiekszej skali jest ograniczone ich wysoka cenq oraz trudnos-
ciami z ich odzyskaniem z produktéw reakeji.

b. Katalizatory metaliczne (przewodniki) ' : |

O aktywnosci katalitycznej pierwiastkéw metalicznych (w szczegélnoscei
w stosunku do reakeji uwodornienia) decyduje przede wszystkim stan
konfiguracji elektronéw w powlokach walencyjnych atoméw tych me-
tali,. Wedlug Simonsa pierwiastki metaliczne mozna podzieli¢ na cztery
grupy w zaleznoéci od Konfiguracji elektronéw walencyjnych.- Jedng
z tych grup stanowia tzw. pierwiastki przejsciowe w ukladzie okreso-
wym, Metale te'maja elektrony walencyjne w podpowlokach s i d. Sg
to metale grupy 8 oraz podgrup IB - 7B ukladu okresowego (z wyjat-
kiem lantanowcéw i .aktynowcow). Ich cechg charakterystyczng jest nie-.
zupelne zapelnienie podpowloki pozioméw energetycznych d. I tak na
‘przykiad metale przejsciowe z okresu IV w miare wazrostu. liczby atomo-
wej zwiekszajg liczbe elektronéw w podpowloce 3d, metale okresu V —
" w 4d, natomiast okresu VI w podpowloce 5d..

Wlasno$ei kwantowe podpowloki d umozliwiajg wymiane elektro-
néw migdzy nig a zewnetrzng powloksy s, Wymiana ta wymaga malego
nakladu energii. Na przykiad zmiana konfiguracji elektronowej w ato-
mie palladu z 4di9 na 4d95st wymaga nakladu energii okolo 77 kJ/mol.
Taka .zmiana konfiguracji elekironowej powoduje powstanie orbitali
. zhybrydyzowanych majacych dwa niesparowane elektrony, co nadaje
tym metalom okreslone wlasnosci magnetyczne oraz tlumaczy ich zdol-
no$¢ do tworzenia polagczen kompleksowych. Wtasnie ta zdolno$¢ warun-
kuje aktywnogé katalityczng.

Atomy metali przejsciowych majgc niesparowane elektrony sa zdol-
ne do reakcji z czasteczkami majacymi réwniez niesparowany elektron.
Ponddto z tych samych wzgledow atomy tych metali silnie oddziatywuja
na wigzgce pary elektronowe w wigzaniu chemicznym, tworzac wigzania
kompleksowe typu o lub &, Tym wlasnie ttumaczy sie silng chemisorpcie
wodoru oraz weglowodoréw nienasyconych na powierzchnit‘metali przej-
sciowych. Utworzenie wigzania kompleksowego atomu metalu z wia-
zacy parg élektronows powoduje znaczne oslabienie, a nawet zupelng
. dysocjacje atomoéw zwigzanych tg parg elektronows. Stanowi to o istocie
aktywnodci katalitycznej metali przejsciowych. Mozliwe s3 dwie formy
chemisorpcji czasteczki wodoru na powierzchni metalu;

a) H———H b) H———H
| | |
1 ° o |
] i |
Me* . Me* Me*
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Zarowno w przypadku pojedynczej (a), jak i podwdjnej (b) chemisorpeji’
czasteczki wodoru zostaje utworzone wigzanie typu o ligandu wodoro-
wego z atomem lub atomamifmetalu. W przypadku chemisorpcji weglo-~
wodoréw nienasyconych mozliwe jest utworzenie wigzan ¢ lub =

CH, ~CH =CH, _ ‘ CH, — CH =CH, -
| |
I\I'Ie* . NN Blﬂe*
Bardziej prawdopodobne jest utworzenie wigzania typu 7 wWigzacego
elektron orbitalu = czasteczki alkenu,

Utworzenie przedstawionych wyzej polgezen kompleksowych wodoru
i weglowodoréw ' majgcych wigzanie s« z atomami metalu powoduje
zmniejszenie energili wigzan oraz istotne zmniejszenié ‘energii aktywacji
reakcji weglowodordéw nienasyconych z wodorem. Tilumaczy sie tym
duzg aktywnoScig wigkszosci metali przej$ciowych jako katahzatorow
reakeji uwodornienia weglowodoréw.

Istnienie niezupednie wypeinionych podpowlok elek'bno'nolwych d thu-
maczy zatem aktywnoséc¢ katalityczng metali przejSciowych. W stanie pier-
wiastkowym metale o innej konfiguracji elektronowej powtoki walency j-
nej (litowce, berylowce o konfiguracji s oraz metale o konfiguracji sp)
nie sg zdolne do tworzenia wigzan kompleksowych o zmiennej energii,
a tym samym nie wykazujg aktywnodci katalifycznej Metale te tworza
bowiem z innymi atomami silne wigzania o zdecydowame _]onowym cha-
rakterze.

Obecno$¢ w atomie metalu niewypelnionych podpowlok energe-
tyeznych' d thumaczy generalnie ich aktywnost katalityczng. Metale
przejsciowe maja jednak te aktywnos¢ bardzo roézng w stosunku do réz
nych reakeji chemicznych. Proby powigzania aktywnosci katahtyczngg
metali’ przejéciowych z innymi wiasnosciami-(np. magnetycznymi, praca
wyjscia elekironu i in.) nie ttumaczg jednoznacznie réznic w ich aktyw-
nosci katalitycznej. Wyjasnienie tych réznic, jakkolwiek bardzo intere-
sujace: z punktu widzenia teorii katalizy, nie jest jednak niezbedne dla
praktyki stosowania tych metali jako katalizatoréw w danej reakcji
chemicznej. Nagromadzony przez lata olbrzymi material doswiadczal-
ny umozliwia bowiem wybodr katalizatora optymalnego dla.danej reak-
- ¢ji. W reakcji uwodornienia weglowodoréw olefinowyeh najbardziej
aktywne s3 metale: rod, ruten, pallad, platyna i nikiel. Wymienione me-
tale oraz wolfram sg réowniez aktywne w reakeji uwodornienia -we;g\lo-A
wodoréw aromatycznych.

Aktywnosée katalitycana metali przejSciowych jest cechg tylko tych
atoméw, ktdre sg dostepne dla czasteczek reagentéow, a wice wolnych
‘atomoéw lub atoméw znajdujgcych sie na ‘powierzehni metalu. Atomy
znajdujgce sie wewnatrz struktury krystalicznej metalu nie majg aktyw-
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noéci- katalitycznej.. Atomy te sa w ukladzie koordynacyjnym i z tego
wzgledu s3 energetycznie zroéwnowazone przez wzajemne oddzialywania
w sieci krystalicznej. Na powierzchi krysztatu (maroza, krawedme i $cia-
ny) atoniy nie maja pelnej koordynacji.

Najwieksze oddz1alywarme emetrgetycznne, a tym samym na]sw1qkszq
aktywno$é katalityczng, majg atomy metalu o mozliwie malej liczbie
koordynacyjnej. Dlatego dla aktywnosci katalitycznej metalu niezwykle
istotne jest rozwiniecie jego powierzehmi. Jak wspomniano wyzej, jest
to tym bardziej wazne, ze nie wszystkie atomy zna]dujqce si¢ na po-
wierzchni metalu stanowia centra o aktywnosci katahtyczne] Centra

' ~aktywne stanowia tylko 0,01—1%0 powierzchni katalizatora. Jako kata~

lizatory mozna zatem stosowaé tylko te metale przejéciowe, ktoére maja
znaczng powierzchnie. Rozwihigeie powierzchni katalizatora metaliczne-
go uzyskuje sie stosujge: 1) metale w rozdrobnieniu koloidalnym, 2) me-
tale o strukturze szkieletowej, 3) metale o stabilizowane] strukturze po-
rowatej, 4) metale osadzone na no$nikach.

Wszy\s‘hk1¢ wymienione wyzej postacie metali prze]@cu,owych 53 sto-
~sowane jako katalizatory przemystowe. Zdecydowame najezg$ciej stosu~
je sie katalizatory, w ktérych metale osadzone s3 na nosnikach. Te kata-
11zatory sg rowniez stosowane w rafineryjnych procesach Wodorowych

Wsréd katalizatorow metaliczmych osadzonych na no$nikach mozna
‘'wyrdzni¢ dwie grupy (w zaleznoéci od rodzaju noénika):

‘1. Katalizatory zawierajace metale aktywne katalitycznie osadzone
na nosnikach obojetnych, ktére nie wykazuja aktywnosei katalitycznej.
Sa to tzw. katalizatory jednofunkcyjne;

2. Katalizatory w kidrych metale aktywne katalityczmie osadzone
.53’ na noénikach, majgcych Téwniez aktywnosé katalityczng. Kataliza-
tory te noszg nazwe katalizatoréw dwufunkeyjnych. Katalizatory jed-
nofunkeyjne majg obecnie ograniczone zastosowanie w procesach prze-
rébki ropy naftowej. Natomiast katalizatory dwufunkcyjne stanowig
bardzo wazng, obszerny grupe katalizatoréw proceséw rafineryjnych,
w tym wielu proceséw wodorowych. Z uwagi na specyficzny charakter
tych katalizatoréw oraz ich szczegélnie istotne znaczenie praktyczne w
- technologii rafineryjnych proceséw WOdorowych zostang one omoéwione
oddzielnie (p. 11 4) :

Ce Katahzatory tlenkowe (polprzewodmkl)

Drugq wazing grupsg katahzatorow utlema]aco-redukcy]nych (wg klasy-
fikacji Roginskiego) sa ﬂgnkl i siarczki metali prZej$ciowych i wewnetrz-
przejSciowych. S one pélprzewodnikami, co ma decydujace znaczenie
.dla ich aktywnoém katalitycznej. Do tej grupy naleza katahzatory sta-
nowigce tlenki i siarczki molibdenu, kobaltu, niklu, zelaza, chromu,
wolframu i inne. S3 one powszechnie stosowane w wielu przemyslowych

N
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procesach katalitycznych. Katalizatory zawierajgce tlenki i siarczki mo-

" libdenu i niklu maja szczegdlnie istotne znaczenie i szerokie zastosowa-

nie jako katalizatory proceséw wodorowych w przemysle rafineryjnym.
Mechanizm Kkatalizy w obecnosci tlenkéow lub siarczkéw metali
przejsciowych wyjasnia w sposéb jakoSciowy teqria elektronowa katalizy,

_opracowana przez F. F. Wolkensteina. Teoria ta opiera sic na znanym
. fakcie, ze tlenki i siarczki metali przejsciowych w podwyzszonej tempe-

raturze, w ktorej szczegélnie wyrainie zaznaczaja sie ich wiasnoSci ka--
talityczne, sa jednoczesnie pédlprzewodnikami. Na rysunku II.1 na przy-
kladzie reakeji odwodornienia alkoholu izopropylowego pokazano. zalez-
nos¢ przewodnictwa elektrycznego i aktywnosci katalitycznej od tempe-
ratury. .

Przewodnictwo . ‘
700 — ——wm AkLywno$é kalalityczna w reakeji - = 7
(CHs) CHOH—w= CHy COCH +Hy _ /,"’

600 ' ‘ - // 08
°\‘°‘ 500 ‘ ] /"/ 05 (:-.
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:é 400 ] / ng
T . R
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1700 = a1
-
—  S——— _-J _— -
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Rys. IL1. Zaleznoié aktywnofci katalltycznej i przewodnictwa wlasmwego
1];(lenln)1 cynku od temperatury (na podstawie danych Przerzeckiego i Miaszni-
owa

Tlenki i siarczki metali przejSciowych majg w strukturze krysta-
licznej kationy koordynowane odpowiednig liczba anionéw tlenkowych
lub siarczkowych. Na przyklad w strukturze tlenku metalu przejScio-
wego Megy, kation Me3+ jest oktaedryczme otoczony szeScioma anio-
nami 02 (struktura  alunu). Tak wiec wewnatrz sieci krystalicznej la-
dunki elektryczne sa zupelnie zréwnowazone. Na powierzchni krysztalu
beds jednak wystgepowaly atomy o mniejszej liczbie koordymacyjnej,
a wige bedg one ‘mialy nieskompensowany ladunek, W przypadku tlen~
kéw metali (otrzymywanych zwykle z wodorotlenkéw) ten powierzch-
niowy ladunek jest skompensowany ladunkiem protonu. Powierzchniowa

-warstwa tlenku bedzie si¢ wiec skladala z grup wodorotlenowych. Taka

forma powierzchni tlenkéw ma skompensowane tadunki i nie jest aktywna
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katalitycznie. Jednak w temperaturze wyzszej od 300°C jest mozliwe
cze$ciowe usuniecie powierzchniowych grup wodorotlenowych przez od-
wodnienie tlenkéw metali przejéciowych (2 OH~ —HpO + 027). Po-
wierzchniowa warstwa tlenku bedzie zawiera¢ wowczas réwniez atomy
metali o niepehej koordymacji, ktére bedy dazy¢ do uzupelnienia swe]
liczby koordynacyjnej. Gdy do powierzchni takiego tlenku zblizy sie
czasteczka o wlasnos$ciach elektronodonorowych nastapi jej komplek-
sowe zwigzanie z powierzchnig tlenku. Taka chemisorpcja czasteczek jest
‘charakterystyczna dla katalizatoréw kwasnych majacych elektronoakeep-

torowe centra kwasne typu Lewisa. Z tego wzgledu tlenki metali przej-

Sciowych wykazujg wiasnosci katalityczne nie tylko, w reakejach utle-
niajgco-redukcyjnych, lecz takze w reakcjach biegngcych wedlug me-
chanizmu jonowego, np. w reakcji wigzan C—C. Nalezy jednak zazna-
czy¢, ze aktywnos¢ .centréw kwasnych w przypadku tlenkéw metali
przejsciowych jest znacznie mniejsza w poréwnaniu z aktywnofcig cen-
trow typowych katalizatoréw o kwasowosci powierzchniowej (jak np.
rozne postacie glinokrzemian6w). _ _

Podobne mechanizmy oddzialywania sg charaktemystyczne rowniez
dla siarczkéw metali przejsciowych. Katalizatory siarczkowe maja
aktywnos¢ wicksza niz tlenkowe. Wynika to prawdopodobnie z tego, ze
oddzialywanie polaryzacyjne atoméw siarki jest slabsze niz atoméw
tlenu. Powstale polgczenia powierzchniowe sy mniej stabilne, a tym
samym bardziej reaktywne w procesie tworzenia komplekséw chemi-
sorpcyjnych, ktoére stanowig o istocie aktywnosci katalitycznej.

Aktywnoéé katalityczma dwuskladnikowych katalizatoréw tlenkc-
wych lub siarczkowych jest wieksza niz jednoskladnikowych. Skladni-
kiem podstawowym katalizatorow dwuskladnikowych jest: tlenek lub
siarczek metalu przej$ciowego (co najmniej tréjwanrtosciowego) oraz jako
sktadnik promotujacy aktywnosce katalityczng — tlenek lub siarczek me-

talu przejsciowego o mniejszym stopniu utlenienia. Na rys. I1.2 przed--:

stawiono zmiane aktywnoéci katalitycznej (w hydroodsiarczaniu destyla-
téw olejowych) typowego katalizatora dwuskladnikowego zawierajgcegg
tlenek molibdenu jako skladnik podstawowy oraz tlenek kobaltu lub
tlenck niklowy jako 'skladniki promotujgce. Istnieje wyrazne optimum
stosunkéw zawartoSci Mo:Co i Mo: Ni, przy ktorym katalizator ma
najwiekszy aktywnoéé

Wiekszg alktyvvnosc katalizatoréw dwuskiadnikowych wyjasnia sie

(w oparciu o elektronowg teorie katalizy) tym, ze obecno$¢ kationéw na .

roéznych stopniach utlenienia ulatwia przenoszenie ladunkéw pomigdzy
kationami, a wiec wplywa korzystnie na wiasnosci poélprzewodnikowe
i katalityczne ukladu tlenkéw. W przypadku katalizatoré6w kobaltowo-
~-molibdenowych oddzlalywanle to jest prawdopodobnie: nastepujace:

© ZCot + Mo+ == 2 Codt + Mott

-t inp—

e 2
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700
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Rys. 11.2. Zaleznosé stopnia odsiarczenia destylatu naftowego od stosunku ato-
mowego skladnikéw katalityeznych w katalizatorze dwuskladnikowym (wg
H. Beuthera i in.: Ind Eng. Chem 51, 1349, 1959) .
Zarowno kationy Cod+ jak 1 Mot* stanowia centra aktywne katahzatora
Katalizatory tlenkowe i siarczkowe stanowia bardzo wazng grupe
" katalizatoréw przemyslowych. Ich aktywnos¢ katalityczna jest znacznie
mniejsza niz katalizatoréw metalicznych. W odréznieniu od katalizato-
row metalicznych nie wykazujg one aktywnosci katalitycznej w niskiej
temperaturze. Katalizatory te w poréwnaniu z katalizatorami metalicz-
nymi maja jednak istotng zalete, a mianowicie znacznie wigksza odpor-
no$é¢ na zatrucia. Fakt ten decyduje o ich szezegbélnej przydatnosci w
procesach przerébki surowcéw pochodzenia naturalnego. Surowce te
stanowia bowiem zlozone mieszaniny, w skiad ktérych wchodzg réwniez
substancje bedace truciznami katalizatoréw. Dwuskladnikowe kataliza-
tory tlenkowe i siarczkowe osadzone na noénikach sy powszechnie sto-
sowane jako katalizatory w rafineryjnych procesach wodorowych. Naj- |
czesciej jest stosowany uklad tlenkéw lub siarczkéw molibdenu jako
skladnika podstawowego i kobaltu. jako skladnika promotujacego. Sktad-
niki tlenkowe lub siarczkowe tych katalizatoréw sa osadzone na noéniku
w ilogei: 15—25% wag. — sktadnik podstawowy oraz 2-—-10%s skiadnik
promotujacy (w przeliczeniu ha tlenek lub siarczek). :
Szezegdlne znaczenie wéréd katalizatoréw o wlasnosciach polprma—
wodnikowych mial w swoim czasie siarczek wolframu., Katalizator ten
.obok aktywnoéei w reakcjach utleniajgco-redukcyjnych ma znaczna
aktywno¢ w reakcjach wigzania C—C. Siarczek wolframu stanowi przy-
kiad jednoskladnikowego katalizatora dwufunkcyjnego. Przed opraco-
waniem - wspoélczesnych nam katalizatoréw dwufunkeyjnych byl on po-
‘wszechnie stosowany w procesach hydrokrakingu oraz destruktywnego
uwodornienia surowcow pochodzenia naftowego’ lub weglowego.

N
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"Jak wspomniano, aktywno$é katalityczna katalizatoréw siarczko-
wych jest wieksza niz katalizatoréw tlenkowych. Z tego wzgledu kata-
lizatory stosowane sg zwykle w postaci siarczkowej. Poniewaz w procesie
wytwarzania katalizatora znacznie latwiejsze jest uzyskanie postaci tlen-
kowej, katalizator w postaé. siarczkowy przechodzi dopiero w ukladzie '

. reakeyjnym. Jezeli surowiec poddawany przerébce zawiera znaczng

ilo§¢ siarki (np. surowce ﬁroceséw hydroodsiarczania destylatéw 1 pozo-
stalosci naftoWych) to katalizator ulega samorzutnemu nasiarczeniu w
warunkach reakcji, W tym przypadku wystepuje tzw. okres 1ndukcy]ny
pracy katalizatora; w okresie tym w miare postepu przemiany postaci
tlenkowej w postaé siarczkows stopniowo wzrasta aktywmnoéé kataliza-
tora, Jezeli surowiec nie zawiera siarki, to w celu nasiarczenia kataliza-
tora do surowca wprowadza sie przez pewien czas reaktywne zwigzki
siarki (np. dwusiarczel wegla). Czedciej jednak przeprowadzenie kataliza-
tora z postaci tlenkowej w siarczkowa nastepuje metods wstepnego na-
siarczania katalizatora siarkowodorem w strumieniu wodoru. Nasiarcze-
nie. prowadzi sie zazwyczaj w temp. 300-—-400°C gazem zawierajacym
5—20%0 siarkowodoru w wodorze. Proces ten powinien trwaé az do
chwili pojawienia sie siarkowodoru w gazie opuszczajacym reakfor. '

3. - NOSNIKI KATALITYCZNE

a. Charakterystyka ogélna nosnikéw .

W praktyce przemyslowéj katalizatory metaliczne i tlenkowe sg stoso-
wane w postaci osadzonej na nosnikach. W tej postaci katalizator ma
wiele zalet w poréwnaniu z bezpoérednim zastosowaniem danej substan-
cji katalitycznej. Zalety te sa istotne zaréwno z uwagi na aktywnosé
katalizatora, jak i latwosé jego zastosowania z punktu widzenia techno-
logicznego i ruchowego ‘

Jako nosniKi’katalizatoréw stosu]e sie substancje o dobrze rozwinie-
tej strukturze porowatej, ktore charakteryzuja sie duzg powierzchnia
wlasciwa, co umozliwia uzyskanie dobrej dyspersji katalizatora. Sklad-
niki aktywne katalizatora na powierzchni nos$nika znajduja si¢ w postaci
- skupisk mikrokrystalicznyech zawierajaeych stosunkowo niewielka licz-
be atoméw lub czasteczek substancji aktywnej. Duza dyspersja substan-
cji katalitycznej ma decydujace znaczenie dla aktywnosci katalizatora,
- gdyz zapewnia duZza powierzchnie jego zetkniecia z reagentami..

Aby scharakteryzowaé¢ powierzchnie noénikéw, nalezy znaé: po-
wierzchnie wlasciwg' (m®g), promien lub éredmce porébw (nm), rozklad
promieni lub $rednic poréw, udzial objetoSci poréw w ogblnej objetosci
nosnika (em?/g). Wiekszoét nosnikow stanowia tlenki lub ich mieszaniny,

4
'
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ktoére otrzymuje sie zwykle przez termiczne odwodnienie odpowiednich
wodorotlenkéw. W procesie tym zwykle ksztaltuje sie charakter po-

© wierzechni noénika.

Na strukture porowata nosnika sklada]a sie przestrzenie miedzy
atomami w sieci krystalicznej oraz przestrzenie miedzy poszczegdlnymi
fragmentami struktury krystalicznej (mikrokrysztalami), utworzonymi
w procesie- tworzenia tlenkéw z wodorotlenkow Przestrzenie te maJa
ksztalt kanalikéw — poréw o zmiennej $rednicy. Czesto $rednica poréw
jest mniejsza na- powierzchni rozszerzajac si¢ stopniowo wewnqtrz ziar-
na. W danym mos$niku wystepujg pory o roznej srednicy. Udzial poréw

‘0 danym promieniu w ogoélnej objetosci poréw lub w powierzchni wla-

Sciwej no$nika przedstawia sie zwykle w postaci tzw. réznicowych krzy-
wych rozkiadu poréw. " ,
Nosnik powinien mie¢ dobrze rozwinietg powierzchnie, gdyz warun-
kuje to dobrg dyspersje¢ substancji katalitycznej, a tym samym utworze-
nie wiekdzej liczby centréw aktywnych. . Aktywnosé katalityczna sub-

staneji katalitycznej (tlenkéw lub metali) w odniesieniu do jego masy

jest wielokrotnie wigksza w przypadku katalizatoro6w osadzonych na
nosniku w pordéwnaniu z tg samg iloscig tej substancji w postaci zwar-
tej. Jednak istotnym etapem procesu katalitycznego jest “dyfuzja rea-
gentéw do powierzchni poréw katalizatora, na ktérej znajdujg sie cen-
tra aktywne. Duza powierzchnia wlasciwa wynika zwykle z istnienia
znacznej liczby poréw o malej $rednicy. Srednica tych poréw moze byé
jednak zbyt mata i pory te mogg by¢ niedostepne dla czasteczek reagen-
tow, szczegdlnie w przypadku stosunkowo duzych czasteczek weglowo-
doréw. Z tego wzgledu duzy udzial poréw o matym promieniu (nawet

-przy duzych powierzchniach wlasciwych) bedzie niekorzystny z punk-

tu widzenia ogdlnej efektywnodei dziatania katalizatora. Charak-
ter powierzchni nosnika (szczegdlnie jego struktura porowata) powinien
by¢ odpowiednio dobrany do danej reakeji. Nalezy przy tym zaznaczyc,
ze podst-an}ir-owym kryterium doboru wielkosei poréw nosnika jest wiel-
koé¢ reagujacych czasteczek. Tak wiec dla katalizatoréw reakcji pomie-
dzy malymi czgsteczkami (lub atomami) moga byé stosowane no$niki
o duzej powierzchni i odpowiednio duzym udziale poréw o matych roz-
miarach. W przypadku reakeji pomigdzy duzymi czasteczkami jako noé-
niki 'katalizatoré6w nalezy stosowaé substancje o wigkszej $rednicy po-
row, a tym samym o mniejszej powierzchni wiasciwej. Rozpatrzmy to
na przykladzie katalitycznej przerdbki destylatow naftowych ReakCJe
skladnikow lekkich destylatow mogg byé prowadzone w obecnosci ka-
talizatoréw na noénikach mfajgcych $rednice poréw 1—5 nm; natomiast
reakecje skladnikéw Srednich i ciezkich destylatow wymagaja katalizato
réw osadzonych na mosnikach o §rednicy poréw 5—10 nm. W przypadku
przerdbki pozostalogei ropnych, w sklad ktérych wchodzg duze czastecz-
ki zywic i asfaltendw, okazuje sie zndéw korzystne stosowanie kataliza-

4 ~— Procesy wodorowe,.,
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torow szerokoporowatych osadzonych na nog$nikach o $rednicy poréw
powyzej 200 nm.

Oprocz ksztaltu powierzehni i fizycznego efektu jej rozwiniecia,
drugg wazng cechg noénika majacy zasadniczy wplyw na alctywnosé ka-
talizatora jest charakter chemiczny i chemiczne oddzialywanie jego po-
wierzchni, Od charakteru chemicznego powierzchni no$nika zalezg jego
wlasnosci katalityezne. Jezeli oddziatywanie chemiczne noénika jest sta-
be, gisadzanie na nim substancji katalitycznej prowadzi do uzyskania ka-

-talizatorow jednofunkeyjnych, w ktérych funkcje nosnika sprowadzaja:

si¢ w zasadzie jedynie do fizycznego rozwiniecia powierzchni. Gdy od-
dzialywanie chemiczne powierzchni nosnika jest znaczne, to wykazuje
on rownez i wilasng aktywno$é katalityczng. Osadzenie na jego po-
wierzchni innych katalizatoréw prowadzi wtedy do uzyskania kataliza-
toréw dwufunkeyjnych..

Podstawowa grupg katalizatorow stosowany w rafineryjnych proce-
sach wodorowych sg katalizatory osadzone na noémikach, ktérych giow-
nymi skladnikami sy tlenek glinu lub réznego rodzaju glinokrzemiany.
Noéniki te wykazujg istotne powierzchniowe oddziatywanie chemlczne
o charakterze kwasnym. Oddzialtywanie to moze byé¢ stosunkowo stabe,
nie wpltywajgce istotnie na przebieg reakeji chemicznej (jak w przypad-
ku tlenu glinowego), lub bardzo silne o decydujacym wplywie na kie-
runek reakeji (jak w przypadku noénikéw glinokrzemianowych).

©  Substancje, ktore wykazujg silne powierzchrilidwe oddziatywanie
chemiczne o charakterze kwasnym, wedlug klasyfikacji Rogifiskiego za-
licza, sic do grupy katalizatorow kwasowo- zasadowych Katalizatory te
wykazu]q aktywnoéé katalityczng w reakcjach zachodzacych z udziatem
wigzania C—C, a wiee w takich reakejach jak krakowanie, hydrokrako-
wanie lub izemeryzacja. Osadzenie na tych noénikach substancji wyka-
zujgcych aktywnos$é katalityczng w reakcjach wigzan C—H pozwala
uzyska¢ wazne katalizatory dwufunkeyjne o aktywnos$ei uwodorniajg-
co-rozszczepiajacej. .

Zgodnie 'z 0gdlng teorig kwasowosSci kwasami sg substanCJe ktore
' sg zdolne do przylaczenia pary elektronoweJ lub do dysocjacji z utwo-
rzeniem protonu

1. A++ B =AB

2. HA = H+ + A~ -
Pierwszy rodzaj kwasowosci (elektronoakceptorowy) nosi nazwe kwaso-
wosci Lewisa, a drugi (protonodonorowy) jest okreslany ' jako kwaso-
wost Bronsteda. Te obydwa rodzaje kwasowosci sg charakterystyczne
dla kwasowosci ‘powierzchniowej nosnikéw katalitycznych: tlenkéw gli-

nu i krzemu oraz glinokrzemianéw. Kwasowos¢ tych substancji w przy- " -

padku tlenkéw prostych jest wynikiem niepeinej koordynaeji kationéw
na powierzchni krysztalu. Natomiast w przypadku glinokrzemianow
majacych szczegélnie silne wiasnoéei kwasne kwasowosé jest spowodo-




3, Nosniki katalityczne v 51

wana izomorficznym podstawieniem kationu krzemowego przez: kation
glinowy o mniejszym }adunku dodatnim. W miejscu podstawienia wy-
stapi zatem madmiar ladunkéw ujemnych, ktéry moze byc kompenso-
wany protonem lub innymi kationami.

Oprécz chemicznych wlasnofci noénikéw katahtycznych bardzo
istotne ze wzgledéw technologicznych i ruchowych sg ich wlasnoéci me-
chaniczne, a szczegbélnie wytrzymatos¢ mechaniczna i Scieralnosc.

Katalizatory osadzone na no$nikach wytwarzane sg w réznych
postaciach w zaleznosci od warunkéw, w jakich majg pracowaé. Kata-
lizatory" przeznaczone do pracy w reaktorach z warstwg nieruchoms
wytwarzane sg w postaci pas‘tylek, precikéow lub kulek, Zwykle najwiek-
szy wymiar-tych ziarn nie przekracza 10 mm. Nadmierne rozdrobnienie
katalizatora w warstwie nieruchoméj powoduje bowiem wzrost opo-~
row przeplywu strumienia reagentéw przez reaktor. Katalizatory w war-
stwie nieruchomej znajduja sie pod dzialaniem znacznych sit. Mala wy-
trzymalos¢ mechaniczna ziarn katalizatora powodowalaby w tych wa-
runkach ich kruszenie sig. Aby temu zapobiec, nosniki katalizatorow
formowane sg w warunkach umozliwiajacych uzyskanie ziarn o znacznej
wytrzymaloéci mechanicznej. Czesto do no$nika wprowadzane s3 spe-
cjalne dodatki o wlasciwosciach wigzgcych, ktére zwiekszajy wytrzyma-
loé¢ mechaniczng.

Katalizatory pracujace w warstwie ruchomej powinny charakte-
ryzowac .sig znaczng odpornoSciag na $cieranie. Ziarna katalizatora w
warstwie ruchomej (np. fluidalnej)y znajduja sie w stanie cigglego ruchu,
ulegaja Wzajemnym zderzeniom i wzajemnemu $cieraniu. Powoduje to
powstanie pylu i szybkie zuzycie katalizatora. Odpowiednia wytrzyma-
Togé na $cieranie, podobnie jak wytrzymatosé mechaniczng, uzyskuje sie
przez dobér odpowiednich warunkéw i dodatkéw w procesie wytwa-
rzania i formowania nosnika. Wytworzenie katalizatora przemystowego
o pozadanych dobrych wlasno$ciach mechamcznych jest dos¢ trudne.
, Doswiadczeni producenci katalizatoréw czesto pilniej strzega tajemnicy
receptury zwigzanej z formowaniem katalizatora i nadaniem mu odpo-
wiednich wlasnosci mechanlcznych niz 1nformac31 o skladzie chemicz~
nym katalizatora decydujgcym o jego aktywnosci. Na podstawie boga-
tego materlalu doswiadczalnego stosunkowo latwo jest bowiem do-
braé¢ dla daneJ reakeji katalizator o 0dpow1edr11e3 aktywnoéci. Jednak
wytworzenie takiego katalizatora w pelni przydatnego' do pracy w in-
stalacji przemyslowej jest znacznie trudniejsze.

Jako noéniki katalizatoréow proceséw rafmery]nych (w tym row-
niez procesow Wodorowych) stosuje sig¢ tlenek glinu, tlenek krzemu,
ghnokrzemlany amorficzne oraz ghnokrzemlany szkieletowe. Korzystne
wlasnoéei- jako noéniki katalityczne ma réwniez wiele innych substancji
(tlenki chromu, tytanu, cyrkonu lub magnezu). Zastosowanie tych sub-
stancji w masowej produkeji- noénikéw katalizatoréw przémystowych

Ll
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. jest jednak ograniczone z-uwagi na to, ze ich cena jest znacznie wyzZsza

od ceny tlenkéw glinu i krzemu, ktére otrzymuje sie z'surowcdéw tanich,
bo powszechnie wystepujaeych w przyrodzie.

b. Tlenek glinu‘

3

" Tlenek glinu otrzymuje sie przez odwodnienie wodorotlenku glinu stra-

conego z roztworu soli glinowych. Wlasnosci wodorotlenku- glinu zalezj
istothie od warunkéw strgcania, tzn. od stezenia jondéw wodorowych,
temperatury, szybkosei stracania 1 in. Wodorotlenek . glinowy stracany
w procesie produkeji noénika katalitycznego ma najezesciej sklad

, A1203 3 HyO — gibsyt lub Al(OH)3 bayeryt.

"W celu otrzymywania nosmkow katalitycznych najbardziej odpo-
wiednig . jest odmiana y — AlyOg o sieci tetragonalnej. Tlenek ten, uzy-
skany przez odwodnienie wodorotlenku glinu w-temp. 300—500°C, ma
rozwinig¢tg powierzchnie (300—600 . m2/g). Wielkosé powierzchni wtasci-

wej oraz udzial mikroporéw w jej strukturze jest proporcjonalny do

temperatury i szybko$ci ogrzewania wodorotlenku glinowego podezas

procesu odwadniania. Odwodnienie wodorotlenku glinowego w zakresie

temperatur warunkujacych powstanie y — AlOy nie jest calkowite.
Uzyskany y — Al;Os zawiera okolo 5% wody resztkowej co odpowiada
zawartosei 8—10 grup OH na 1 nm? pow1erzchn1 tlenku. Resztkowe gru-
py wodorotlenowe pozostale na powierzchni y — AlO3 (wynik niecal-
kowitego' odwodnienia) moga w sprzyjajacych warunkach stanowi¢ do-
nor protonu, bedac wtedy centrum kwasnym typu Brénsteda )

] ~H T
centrum . . centrum
protonodonorowe 0 0O 0 elektronoakcep-
Bronsteda N 1/ AN i/ \Al ' torowe Lewisa
/l\/l\/l\ DR
Sila obu typow centréw. kwasnych w y — AlyOy ]est niewielka, znacz~

nie mniejsza niz sila centréw kwasnych w tlenku krzemu lub w gli-
nokrzemianach: Liczba i sila protonodonorowych centréw kwasnych typu
Brénsteda jest znacznie mniejsza od liczby i sily centréw elektronoakecep-
torowyeh typu Liewisa. Jest to zrozumiate, gdyz centra Bronsteda po-
wstaja jako wynik obecnosci rnielicznych, grup wodorotlenowych w
strukturze y — AlyOs. ‘

Istnienie centrow kwasnych na powierzchni tlenku glmowego po-
twierdza silna chemisorpeja substancji zasadowych (np. amoniaku) oraz
aktywnos$¢ katalityezna w reakeji odwodnienia. alkoholi i izomeryzacji

. weglowodoréw. Sila centréw kwasnych na powierzchni y —- Al;Oy jest

jednhak zbyt mala, aby tlenek ten mogl mie¢ zastosowanie jako nosnik
typowych katalizatorow dwufunkeyjnych. Jest on natomiast stosowany
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powszechnie jako no$nik katalizatoréw w procesach uwodornienia pro-
duktéw naftowych. Katalizatory kobaltowo-molibdenowe. osadzone na
tlenku glinu sg stosowane w procesach hydrorafinacji i hydroodsiarcza-
nia destylatow naftowych oraz pozostalosci ropnych, a wiec. w procesach.
technologicznych, w ktérych reakcja kierunkows jest uwodornienie.
ReakCJe krakowania lub izomeryzacji s w nich niepozadane badz maja
drugorzedne znaczenie,

Sile oraz liczbe centréw kwasnych na powierzchni y — AlyO3 moz~
na znacznie’ zwigkszy¢ zastepujac resztkowe-grupy wodorotlenowe. sil-
nie elektrOUJemnyml jonami (np. chlorkowymi lub fluorkowymi). Duza
elektroujemno$é jonéw -fluorkowych (znacznie wigksza niz jonéw wodo-
rotlenkowych) powoduje, ze jony te oddzialtywuija elektrostatycznie na
kation glinowy, zwiekszajac sile kwasowosci powierzchniowej’ typu Le-
 wisa. Fluorowane tlenki klinu zawierajace 1—7% fluoru sa czesto
stosowane jako no$niki w procesach, w ktérych podstawowsy reakcja jest
uwodornienie lub odwodornienie weglowodoréw. Istotng reakcja uboczng
lub towarzyszaca jest przy tym izomeryzacja lub krakowanie weglowo-
doréw. Chlorowany lub fluorowany tlenek glinu stosowany jest np.’
jako no$nik "katalizator'éw reformingu benzyn..Kwasny. charakter nosni-
ka zwieksza szybkosc reakeji izomeryzacji weglowodorow: Podobny nos-
nik stosuje sie'w katalizatorach procesu hydrorafinacji olejéw’ napedo-
wy<ch. Réwniez w tym przypadku kwasny -charakter nosnika zwieksza
szybkosc 1zomeryza<:]1 weglowodoréw. Wskutek tego uzyskuje sig produkt -
rafinowany (dzigki glownym reakcjom uwodornienia) majacy nlskq tem-
perature krzepniecia, co Jest efektem ubocznej reakcji 1zomeryzac]1 we-
glowodoréw parafinowych.

Przez odwodnienie tlenkéw ghnowych w, temperaturze powyzej
1200° (o} uzyskuje sie¢ a — AlyOs Tlenek ten jest catkowicie pozbawiony -
wody. i charakteryzuje sie bardzo malg powierzchnig wlasciwg (0,1—
—5 m?%g). @ — AlO3 ma pory o stosunkowo duzej éredniéy (2—0,5 nm).
Z tego wzgledu mozé on by¢ przydatny jako nosnik w procesach prze-
rébki pozostalosei ropnych oraz innych suroweéw b1tum1cznych zawiera-
jacych skladn1k1 0 duze] masie. czqsteczkowej

c. Glinokrzemiany amorficzne

Syntetyczne glinokrzemlany amorficzne sg czesto stosowane jako nos-
niki lub skladniki aktywne katalizatoréw procesow wodorowych, Szcze-
golnie w procesach, w ktérych obok reakeji uwodornienia pozadane sa
reakcje z udzialem wigzania C—C, zastosowanie glinokrzemianéw amors
ficznych jako skladnikéw -aktywnych katalizatoréw' jest niezbgdne. Po-
nadto glinokrzemiany amorficzne sg katalizatorami procesu krakingu
katalitycznego;- mancego podstawowe znaczenie w schemame przerébki
ropy naftowej.::, :
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Istnieje wiele sposobéw otrzymywania glindkrzemian()w amorficz-
nych. NajczeSciej stosuje sie metode wspoistrgeania hydrozelu glino-
krzemianowego z roztworu szkla wodnego i siarczanu glinowego wedlug
reakeji

7 Na,0+8 Si0, + Aly(SOy)s + 8 H,SO; -
— > N2,0(Al,0; 21 Si0;) + 6 N2,S0, + 3 H,0

Uzyskany zel z powodu duzej zawartosci sodu i malej zawartosei glinu
wykazuje jedynie nieznaczng aktywnos¢ katalityczng. W celu jej zwigk-
szenia zel glinokrzemianowy poddaje si¢ wymianie jonowej z rotworem
soli glinu. Nastepuje wymiana jonéw sodowych na jony glinowe. Po-
woduje to wzrost zawartosci glinu w strukturze ghnokrzemlanu Za-
warto$¢ glinu w glinokrzemianach amorficznych ma istotne znaczenie
dla ich aktywnosci katalitycznej. Zaleinosé aktywnosci katalitycznej gli-
nokrzemianéw amorficznych od zawartosci glinu (w przeliczeniu na tle-
nek glinu) w ich strukturze przedstawiono na rys: IL.3. Najwigksza
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Rys. IL3. Zaleinoé¢ stalej szybkosa reakceji weglowodoréw od zawartosci gli-

nu (w przeliczeniu ma tlenek glinu) w strukturze glinokrzemianu (wg W.K.
Skarczenki) .

aktywnosé katalityczng maja glikokrzemiany zawierajace 20—30%a tlen-
ku glinowego. W wyniku wymiany jonowej w zelu glinokrzemianowym
uzyskuje sie wzrost zawartosei glinu w jego strukturze od 5—6 do 12—
—13%. Jest to jednak wartos¢ zbyt mala, aby uzyska¢ katalizator
o wysokiej aktywnosci., Uzupelniajace iloSci glinu wprowadza sig przez

nasycanie glinokrzemian solami glinu, a nastgpnie —.ﬂrozkladvte,rmiczny

{1l Podstawy katalizy préceséw wodorowych
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tych soli. Dzieki tej metodzie uzyskuje sie zwiekszenie zawarfosci gli-
nu do wartosci optymalnej, szczegblnie w powierzchniowej warstwie
glinokrzemianu. Glinokrzemian o optymalnej zawartosci glinu, poddaje
sie termicznemu odwodnieniu-do zawarto$ei wody 1,0-—1,5%. Tak otrzy-
many glinokrzemian ma bardzo silne wlasnosci kwasne oraz wysoky

~aktywnoé¢ katalityczng w reakcjach z udzialem wigzan C—C.

Otrzymywanie glinokrzemianéw przez formeg zetu koloidalnego pro-
wadzi do uzyskania produktu morficznego. Struktura glinokrzemianu
sklada sie z przestrzennie nieuporzadkowanych, polgczonych wzajemnie
tetraedrow SiOy, w ktdrych czesé atomdéw krzemu jest podstawiona ka-
tionami glinu. Uklad taki ma dobrze rozwiniety powierzchnie (300—
—400 m?/g). Przez dobor warunkéw aktywacji termicznej uzyskuje sie
korzystng strukture porowats, w ktérej przewazaja pory o $rednicy
1,5—2,5 nm. Taka charakterystyka powierzchni katalizatora Jés‘c odpo-
wiednia dla reakeji, w ktérych uczestniczg weglowodory majqce Srednig
wielkos¢ czasteczek.

Duza aktywnoéc katahtyczna glmokrzemlanow syntetycznych jest
bezpoérednio. zwigzana z kwasnym charakterem ich powierzchni. Na
powierzchni glinokrzemianéw' amorficznych znajdujg si¢ silne centra

kwasne zaréwno typu Lewisa, jak i Bronsteda. Kwasny charakter po-.

wierzchni glinokrzemianéw wynika z obecnogei w ich strukturze ka-
tionéw glinowych, Nawet niewielka ilosé glinu wprowadzona do tlen-
ku krzemu powoduje silne zwiekszenie kwasowosci. Izomorficzne pod-
stawienie kationu krzemowego kationem glinowym jest mozliwe jedy-
nie w warstwie powierzchniowej

SN N
—:?1 :?1—?1_7‘51 ?i-—

N a,powierzéhni glinokrzemianu atom glinu dazgc do .uzupelnienia swej
orbity p bedzie stanowil centrum kiwasne typu Lewisa. W obecnosci
wody zostaje utworzone protonodonorowe centrum kwaéne typu Brén-
steda

HO— —H
0 ' )

N L N
~—8Si Si—Al—S8i Si—
R B |
Wystepowanie i udzial obu typdéw centréw kwasnych na powierzchni '
glinokrzemianéw amorficznych znajduje potwierdzenie dos$wiadczal-
ne. Ciggle dyskusyjny jest jednak problem wskazania, ktore z centréw
kwa$nych majs wiekszg aktywnosc i decydu]qce znaczenie jako centra
aktywne katalitycznie. Reakcja’ w1qzan C—C w obecnosci katalizatoréow
kwasnych biegnie z utworzeniem jonéw karboniowych jako produktow
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. przejSciowych. Zasadniczym zadaniem katalizatora w tego typu reakcjach
jest obnizenie energii aktywacji tworzenia jonu karboniowego. Mecha-
nizm ﬁowstawanla jonu ‘karboniowego na centrach elektronoakcepto-
rowych Lewisa oraz na centrach protonodonorowych Bronsteda mozna
wyjasni¢ stosunkowo prosto reakcja dla czasteczek zaw1era]acych trze~
cmrzqdowy atom wegla

R—~CH—R’ + L+ (centrum Lewisa) > R—C—R’ +LH
R - s

R—CH_R’ + HB (centrum Bronsteds) — n—gﬁg—n' +B-
R’ . R’

Powstawania jonéw karbopiowych z weglowodoréw n-parafinowych
nie mozna wyjasni¢ inaczej, jak tylko przy]mu]qc zalozeme ‘Ze reakcja
biegnie w obecnosci centréw Lewisa

RH.+ L+ -> R+ + HL ‘ .

Dane doswiadezalne przemawiajg jednak bardziej za mechanizmem two-
rzenia si¢ jonéw karboniowych na centrach kwasnych typu Bronsteda:
Na przyklad po zupelnym odwodnieniu glinokrzemianu w, wysokiej tem-
peraturze, & wiec po usunieciu centréw kwasnych typu Brénsteda, glino-
krzemian traci swa aktywno$¢ katalityczng. Aktywnoéé te mozna ponow-
nie przywrécié wprowadzajac ok. 0,25% wody. Powszechnie znany jest
jednak fakt zatruwania katalizatoréw kwasnych przez substancje zasa-
dowe o silnych wtasnosciach elektronodonorowych. Substancje te po-
winny zatruwaé centra Lewisa. Tak wigc problem, ktére z centrbéw
kwasnych sg niezbedne dla aktywnosci katalitycznej glinokrzemianu,:
jak dotychczas nie jest jegdnoznacznie rozstrzygniety. Jest bardzo praw-
dopodobne, ze w reakcji katalitycznej biorg udzial centra obu typow.

Przemawia za tym fakt, ze aktywnos¢ katalityczna glmokrzemlanow iin-
nych substancji o kwasowosci powierzchniowej jest zwigzana z obecnoscia
obu rodzajow centrow kwasowych (rys. 11.4), ~

Jest bardzo prawdopodobne, e w reakecjach wigzan C—C istotna
* role odgrywaja cechy geometryczne powierzchni glinokrzemianéw. -Od-
leglosei miedzyatomowe w strukturze glinokrzemiandéw amorficznych sa
zblizone do odlegloéci pomigdzy atomami wegla w weglowodorach, Umoz-
liwia to podwodjna (tzw. dubeltowa) adsorpcje czasteczki, co powoduje
obniZenie energii wigzania migdzy atomami wegla.

Glinokrzemiany amorficzne sg powszechnie stosowane jako nos-
niki katalizatordw dwufuhkeyjnych w takich procesach, jak' kraking
katalityczny, hydrokraking, izomeryzacja oraz hydrodealkilowanie. Po.
wprowadzeniu w latach 60-tych katalizatoréw zeolitowych glinokrze-
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Rys. 114, Zalezno§¢ kwasowosei glinokrzemianu od zawartodei krzemu (w prze-
Ixczemu na Si0p) w strukturze glinokrzemianu (na podstawie danych M. Sato
i T. Aonuma, Materialy z Miedzynarodowego Kongresu Katalizy w Amster-
damie, 1965, s. 296)

miany amorficzne stosuje sie¢ jako tzw. matryce nosne syntetycznych
zeolitdw: Czeste jest réwniez zastosowanie glinokrzemianéw amorficz-
nych jako domieszek do innych nosnikéw (np. tlenku glmu) podwyz—
szajacych ich kwasowosé. . . . <

;

-d. Glinokrzemiany szkieletowe (zeolity)

N

Zeolity stanowia grupe glinokrzemianéw naturalnych i syntetycznych,
ktére maja charakterystyczna strukture krystaliczng. Poza stanem kry-
stalicznym wspélng cecha zeolitéw jest duza zdolno§¢ jonowymienna
oraz zdolno§¢ do adsorbowania znacznych ilosci wody, a nastepnie jej
desorbowania bez zmiany stanu krystalicznego. . .
Podstawowym elementem strukturalnym elementarnej komoérki zeo-
litow jest tetraedryczna struktura SiO,, w ktérej znajdujy sie izomor-
ficznie podstawione atomy glinu. Sklad chemiczny zeolitéw jest bar-
dzo rézny. Rodzaj, zeolitu okresla stosunek: SlOg/Alzoa w jednostece struk-
. turalnej oraz rodzaj kationéw wymiennych.
'Skiad chemiczny zeolitéw mozna opisaé¢ ogdlng formuls:
Mpi0 AI,O; n 8Si0, k H,0

4

gdzie: M — katlon wymienny o wartosciowosci m, n — liczba grup 8102
przypadajgca na jedng grupe AlyOj (wartoéé ta decyduJe o typie zeohtu),
k — liczba czasteczek wody.
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Wielkosé elementarnej komoérki zeolitu oraz jej wymiary charak-

terystyczne zalezg od wartoéci stosunku S5i0s/Al,0y. Istnieje ok. 40 typow

zeolitow naturalnych i ok. 20 zeolitéw syntetycznych. Zeolity te klasy-
fikuje sie w zalezno$ci od stosunku SiOp/Al;0; ozraczajae poszezegdlne
typy duzymi literami alfgbetq. Obok litery oznaczajgcej typ zeolitu po-
dawany jest rowniez symbol chemiczny kationu wymiennego (np. CaX,
.LaY) oraz niekiedy cyfra okreslajgca maksymalng érednice czasteczki
(w angstremach) jaka moze by¢ zaabsorbowana przez dany zeolit
{np. Ca4A, Nal3X). ‘

Sposréd roznych typow zeolitow wystepujacych w przyrodzie oraz
zeolitéw syntetycznych, jako katalizatory lub no$niki katalizatorow za-
stosowanie majg zeolity typu X i YV. Struktura krystaliczna tych zeo-
litbw odpowiada strukturze zeolifu naturalnego fojazytu. Elementarna
komérka zeolitu typu X lub Y sklada sie z osmiu kubooktaédréw pola-
czonych szesnastoma mostkami sze$ciotlenowymi. W tak utworzonym
‘szkielecie znajduje sie osiem duzych i osiem matych otwordéw, W zeoli-
tach omawianego typu $rednica tych otworéw wynosi odpowiednio 1,1—
—1,3 nm oraz 8—9 nm, Taka struktura sprawia, ze zeolity majg bardzo

dobrze rozwinieta powierzchnie. Powierzchnia wiasciwa zeolitéw wy- -

nosi 700—1000.m?%'g. Jednoczesnié krystaliczny stan zeolitéw sprawia, ze
ich struktura porowata jest jednorodna, w tym przypadku pory stano-
wig bowiem element struktury krystalicznej. Dzigki temu $rednica po-
row w zeolitach ma $cisle okreslong wielkosé.

Zeolity, podobnie jak glinokrzemiany aimorficzne, wykazuja silne
wlasnosci kwasne. - Charakter centréow kwasnych zeolitéw nie jest do-
tychczas w .pelni wyjasniony. Prawdopodobnie na powierzchni zeolitu
. powstaja centra kwasne typu Bronsteda wskutek chemisorpeji czastecz-
- ki wody :

o o = R
‘\N&/
Al
VRN
O &)
SN , |
Aktywnosé katalityczna zeolitow jest uzalezniona przede wszyst-.
kim od trzech czynnikow:
— parametréw strukturalnych elementarnej komérki,
— stosunku liczby atoméw krzemu do liczby atoméw glinu, -
— rodzaju i liczby kationéw wymiennych (kompensujacych),

1 W zeolitach X wartoé Si0O,/Al,0; wynosi 2 do 3, a w zeolitach ¥ — 4 dob5.
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Istotnym parametrem strukturalnym komoérki krystalicznej zeolitu
jest wielkos¢ $rednicy otworgow w strukturze szkieletowej. Zalezy od niej
mozliwos¢ dostepu czgsteczek reagentéw do wnetrza struktury krysta-
licznej. Zeolity o matych $érednicach otworéw (np. typu A} sg nieprzy-
datne jako katalizatory lub mo$niki katalityczne, gdyz mala srednica
otworv (~ 0,4 nm) uniemozliwia dostep czgsteczek weglowodoréow do
wnetrza struktury a tym samym do centréw aktywnych katalitycznie,
Parametry strukturalne zeolitu uwzglednia podana w tabl. II.1 klasyfi-

t . 1

Tablica II.7. Klasyfikacja zeolitéw wg Barrera

. Przyblizona A
Grups Typ ' drednica . ‘Adsorbowane czgsteczki
- otworu '
v mordenity 0,38 He, Ne, Ar, Hy, Oy N, HO
IV. | zeolity A 0,4 Kr, Xe, CH,, CH;, C;H;, CO;
III - A 0,5 n~parafiny, C;—Cy, C.H,0H
II R X 0,9 izoparafiny, C,—C,, tiofen, naftalen’
I P Y 1,0 alkiloarmaty, pochodne skondénsowanych weglowodordw aromatycz-
N nych

kacja Borrera. Wedtug tej klasyfikacji zeolity dzieli sie na 5 grup réz-
nigecych sie zdolno$cig adsorpcyjng, ktora zalezy od s$rednicy otwordéw
w szkielecie struktury zeolitu. Jako katalizatory w procesie przerdbki
surowcow weglowodorowych pochodzenia naftowego moga m1ec zasto-
. sowanie jedynie zeolity o duzej $rednicy otworéw (np. X lub' Y). ‘

Aktywnosé katahtyczna zalezy istotnie od wartosci  stosunku
Si0y/Al;03. Wraz ze wzrostem wartoédci tego stosunku aktywnoéé kata-
lityczna zeolitdw roénie. Na rys. IL.5 przedstawiona jest zaleznos¢ stale]
szybkosci reakeji odwodnienia alkoholu izopropylowego na zeolitach HY,
LaY charakteryzujgcych sig roznym stosunkiem SiOy/Al;05. W przypad-
ku obu tych zeolitdw szybko§é reakcji rosnie wraz ze wzrostem warto-
$ci stosunku SiOy/Al,O5 do 7—8; a nastepnie male]e Zeolity o najwiek-
szeJ aktywnosci katalityczinej powinny zawieraé¢ 6—8 atomoéw krzemu
na jeden atom ghnu Niestety zeolitéw charakteryzujgcych sie tg opty-
malng wartbscig stosunku Si0O./Al,O; nie mozna otrzymaé w warunkach
syntezy. Wysokokrzemowe zeolity typu X lub Y mozna jednak otrzymaé
przez usuniecie cze$ci atoméw glinu juz obeenych w strukturze zeoli-
tu. Mozna to osiagnaé¢ przez lagodng hydrolize zeolitu kwasami orgaricz-
nymi. '

Istotny wplyw na aktywnos¢ katalityczng zeolitu ma réwniez licz-
ba i rodzaj_kationéw wymiennych w jego strukfurze.. W procesie syn-
tezy zeolitow surowcami sg krzemiany i gliniany sodowe, stagd wlasnie
otrzymane zeolity zawieraja kationy sodowe i nie majg z tego wzgledu
aktywnos$ei katalitycznej. Dopiero wymiana kationéw -sodowych na pro-
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Rys. IL5. Zalezno$¢ stalej szybkodel reakeji odwodnienia alkoholu izopropylo-

wego od stosunku SiO;:Al,0, W zeolitach LaY i HY (wg W.XK. Topczijewa -

i in.: Kinetike i Kataliz, 14, 398, 1973)

tony wodorowe lub na kationy o wiekszej wartosciowosci prowadzi do
otrzymania aktywnych katalitycznie form zeolitu. -

Wplyw rodzaju kationu na aktywnosé katalityczna zeolitu nie jest

* caltkowicie wyjasniony. Trudno zatem na podstawie rozwazan teoretycz-
nych przewidzie¢ aktywnos¢ katalityczng danej formy kationowej zeoli-
tu. Z bogatego materialu doswiadczalnego wiadomym jest jednak, ze
najbardziej aktywne w reakeji wigzania C—C s3 wysokokrzemowe zeoli-
ty typu X i Y w formie wapniowej lub lantanowej. Zeolity w tych for-
‘mach katlonowych nie tylko charakteryzujg sie wysoky akitywnoscig ale
rébwniez duza stabilnodcia i sg szczegélnie przydatne ]ako katalizatory
lub noséniki katalizatoréw.

+Aktywnoéé katalityczna .zeolitéw zalezy réwniez -od iloSei wpro-
wadzanego kationu. Przy malych stopniach wymiany akiywnoé¢ katali+
zafora jest mala, a rodzaj wprowadzonego kationu nie ma istotnego zna-
czenia. Wraz ze wzrostem stopnia wymlanry kationu sodowego powyze]
wartosci 50% i w miare ‘dalszej wymiany aktywnosé katalityczna zeohtu
szybko rosnie.

. Aktywne katalitycznie w reakcjach wigzan C—C s3 zeolity typu
Y lub X, ktérych parametry sieci krystalicznej umozliwiajg dyfuzje
do§¢ duzych czasteczek weglowodoréw do wnetrza struktury Zeohty te
powinny mieé¢ wartosé stosunku Si0,/Al;04 wigkszg od pchlu oraz cha-
rakteryzowaé sie Wysoklm stopniem wymiany kationow sodowych. Zeo-
lity tego typu sg przydatne jako katalizatory- w procesach. przer6bki
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ropy naftowej, w tym roéwniez jako katahzatory nlektorych procesow

wodorowych.

AktywnOSC zeolitbw w ‘reakcjach procesow krakingu i izomeryza-
cji wigzan C—C jest znacznie wieksza od aktywnos$ci glinokrzemianéw
amorficznych. Przyjmujac aktywnoséé katalityczng glinokrzemianéw
'amorflcznych za 1. mozna okreslic wzgledng aktywno$é¢ zeolitow w reak-
«ji krakowania za réwng 1000—10 000.

W przypadku wigkszosci przemystowych reakeji katalitycznych
aktywnosé zeolitéw jest zbyt duza: Na przyklad prowadzac krakowanie
ciezkich destylatébw naftowych w obecnosci katalizatora zawierajgcego
100%o. zeolitu, otrzymuje sie¢ produkty reakcji zawierajgce duze ilosci we-
glowodoréw gazowych. Na powierachni katalizatora osadza sie przy. tym
duza ilo§¢ koksu. Z uwagi na nadmierng aktywnosc katalityczng prze-
myslowe katalizatory zeolitowe zawierajg jedynie 10—20%s zeolitu. Po-
zostalg czedé ‘masy'katalizatora stanowi glinokrzemian amorficzny lub

tlenek glinu. Stanowia one tzw. matryce katalizatora zeolifowego. Ma- '

tryca obniza stezenie zeolitu w masie katalizatora. Dzigki temu otrzy-
~ muje sie katalizatory przemyslowe o optymalnej aktywnosci' i dobrych

whasno$ciach mechanicznych. Z samego tylko zeolitu trudno. jest uzyskac
~ katalizator o dobrej wytrzymaloéci mechanicznej i matej $cieralnosei.

Katalizatory zeolitowe znalazly wigksze zastosowanie w procesie

krakingu produktéw naftowych, gdyz w ich obecnosci proces ten biegnie
z wigkszg ‘selektywnoscia niz w przypadku zastosowania amorficznych
glinokrzemianéw.- Umozliwia to uzyskanie wigkszej wydajnosci pozada-
nych produktéw, przy jednoczesnym zmme]szemu WydaJnosm weglowo-
dordéw gazowych oraz koksu.

Zuzycie katalizatoréw zeolitowych w procesie krakingu katalitycz-
nego jest znacznie mniejsze od zuzycia katalizatoréw opartych na glino-
krzemianach amorficznych. Przedstawione zalety sprawily, ze poczawszy
od lat 60-tych katalizatory zeolitowe sg powszechnie stosowane w pro-

cesach krakingu katalitycznego i hydrokrakingu. Zastosowanie katali- .

zatoréw zeolitowych ugruntowalo do tego stopnia pozycje technologii
krakingu katalitycznego w nowoezesnych. rafineriach, ze praktycznie nie
rozwaza sie juz technologii hydrokrakmgu jako potencjalnej alterna-
‘tywy krakowania katalitycznego. ‘Proces hydrokrakmgu odgrywa i od-
grywacé bedzie w schemacie rafinerii odrebna, role (rozdz. V i VD).

4, 'KATALIZATORY DWUFUNKCYINE

’Klasyfikacja. katalizatorow zaproponowana przez Roginskiego pozwala’

zroéznicowa¢ mechanizmy reakcji katalityeznych prowadzonych w obec-
nosci roznych katalizatorow. W' praktyce przemystowej stosuje sie bar-

dzo czesto katalizatory, ktore ma’jq'centrg aktywne o aktywnos$ci utle-

.
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niajaco-redukcyjnej oraz kwasnej. Na centrach utleniajgco-redukcyjnych
- reakcja przebiega wedlig mechanizmu rodnikowego. Natomiast centra
kwasne katalizujg reakeje przebiegajace wedlug mechanizmu jonowego.
Takie katalizatory nazywane sg dwufunkeyjnymi. Odgrywaja one duzg
role w przemysle rafineryjnym, gdyz w ich obecno$ci prowadzone sg tak
wazne procesy, jak hydrokraking, hydrodealkllowame oraz gleboka hy—
drorafinacja produktéw naftowych. /

W procesach wodorowych katalizatory dwufunkeyjne przyspieszajg
- jednoczesnie reakceje uwodormenla krakowania oraz izomeryzacji weglo-
wodoréw. Reakcje te biegng réwnolegle lub nastepczo na pow1erzchm
katalizatora dwufunkeyjnego. _

Katalizatory dwufunkcyjne mozna podzielié na Jednoskladnlkowe
i wieloskladnikowe, Jednoskladnikowe katalizatory dwufunkeyjne sg
substancjami chemicznymi, ktére majg centra aktywne obu typéw. Przy-
kladem takich katalizatoréw sg oméwione wyzej tlenki i siarczki metali
przejéciowych. Katalizatory te maja centra aktywne rodnikotwoéreze
oraz kwasne centra jonotwércze typu Lewisa lub Brénsteda. Liczba
1 aktywno$¢' obu rodzajéw centréw aktywnych moze byé réina co po- ..
woduje, ze katalizatory te mogg mie¢ rézng aktywno$é w stosunku do
reakeji biegnaeyeh na danych centrach.

Jednoskladnikowe katalizatory dwufunkcy]ne nie sy obecnie sto-
sowane w praktyce z uwagi na to, ze ich aktywno$¢ jest mniejsza od
aktywnosci katalizatoréw wieloskladnikowych.

Wieloskladnikowe katalizatory dwufunkeyjne stanowia uktad dwoéch
(lub wiecej) substancji chemicznych, ktére zawierajg rdézne centra
aktywne. Typowym przykladem katalizatoréw dwufunkeyjnych sg kata-
lizatory uwodornlanco—rozszczepla]qce W katalizatorach tych funkcja
uwodorniajgca wynika z zawarto$ci metali przejéciowych lub ich tlen~
kéw 1 siarczkéw, ktore sy zdyspergowane na powierzchni no$nika ma-
jacego centra kwasne aktywne w reakcji wigzan C—C. W zaleznosci. od
rodzaju i aktywnoéci katalitycznej poszezegélnych skladnikéw kataliza-
tor dwufunkcyjny bedzie wykazywal r6zng aktywno$¢ w stosunku do
obu reakeji ‘kierunkowych, tj. uwodornienia i reakeji wigzan C—C.
W przypadku katalizatoréw dwufunkcyjnych stosowanych w przemysle -
rafineryjnym bardzo istotné znaczenie ma mozliwo$é¢ przygotowania tych
katalizatoré6w o zréinicowanej aktywnosci w reakeji wigzania C—C. Td
zréznicowanie uzyskuje sie przez dobdr nosnikéw o réznej liczbie i sile
jonotwérezych centréw kwasnych.

W tablicy IL.2 przedstawiono ]akoscmwa, charakterystyke aktyw-
noéei katalizatoréw dwufunkeyjnych w procesach wodorowych oraz przy-
klady katalizatoréw stosowanych w tych procesach.

Funkcje- uwodorniajacg katalizatora dwufunkcyjnego mozna regu-
lowac ilocig skladnika uwodorniajagcego. W katalizatorach o wtasno-
$ciach wybitnie uwodorma]acych skladnikiem tym sg aktywne metale
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Tablica [.2. Charakterystyka aktywnosci katalizatoréw dwufunkeyjnych stosowanych
w procesach wodorowych

alctywnosé
Proces Katalizator

uwodorniajaca | rozszczepiajaca

Uwodornienie weglawodoréw silna - brak | PtC---, Pzt{Al,O4
aromatyczaych i olefin lub b, staba Ni/ALO;, PA/ALO,
Hydrorafinacja umiarkowana | slaha Co-Mo/fAl 0,
Hydrorafinacja. ostra umiarkowanu umiarkowana Co—MofAl,O4(TF)
' Co—Mo/A1,0,(Si0—ALO,)

Hydrodealkilowanie umiarkowana silna Ni, Cu/zeolit ‘
Hydrokraking silna’ silna Me/ALO;—SiO,,

Mefzeolit
Kraking katalityczny - brak silnd . glinokrzemiany amorficzne,

zeolity, X Y (Ca, La)

przejéciowe. W katalizatorach o stabszej aktyv(gnos’cj uwodorniajacej
skladnikami aktywnymi sa tlenki lub siarczki metali ‘prze jsciowych.
Bardzo wazng zaletg katalizatorow dwufunkcyjnych (z uwagi na ich
réznorodne zastosowanie) jest mozliwos¢ modyfikacji wiasnosci roszeze-
pia‘jqcych przez dobér nosnika o odpowiedniej kwasowosci powierzch-
niowej. Noéniki o umiarkowanej kwasowosdci uzyskuje si¢ zazwyczaj
przez stosowanie tlenku glinu, do ktérego wprowadzono jony chlorow-
céw: fluorkowe lub chlorkowe (spelniaja one rol¢ promotorow centrow
kwasnych)., Noé$niki o wigkszej kwasowosci powierzchniowej stanowig
mieszanine tlenku glinu i glinokrzemianéw amorficznych lub zeolitéw.
W zaleznosci od stosunku iloSciowego obu tych skladnikéw uzyskuje sie
katalizatory o wiekszej lub mniejszej kwasowoséci powierzchniowej,
a tym samym odpowiednio wigkszej lub mniejszej aktywnosci w reak-
cjach przemian wigzann C—C. Katalizatory o bardzo silnych wlasno$ciach
kwaénych otrzymuje sie, stosujgc jako nosniki glinockrzemiany. amor-
ficzne lub zeolity.

Na powierzchni katalizatoréw dwufunkcy]nych istnieje wza]em-
ne odzialywanie centréw aktywnych obu typoéw. Wplywa ono korzyst-
nie na ogdlng aktywnosé katalizatora. Jesli dyspersja sktadnika o aktyw-

~ no$ci uwodorniajgcej na powierzchni nosnika majgcego centra kwasne

‘ jest odpowiednio duza, to oba typy centréw aktywnych znajdujg sie w
bliskim sgsiedztwie, .co umozliwia jednoczesng adsorpcje reagujacej cza-
steczki na obu centrach. Na przyklad w reakcjach hydrokrakmgu moz-
liwe jest nasteptjgce oddzialywanie:

@Cnﬂznﬂ A et s e H- — CnHantg
centrum jonotwéreze centrum rodnikotwéreze

w tym przypadku°bezpoérednie sgsiedztwo centrum jonotwoérezego (na
ktérym z chemisorbowanej czasteczki weglowodoru powstaje jon karbo-
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niowy) z centrum rodnikotWGrciym (na ktérym znajduja sie rodniki

. wodorowe) umozliwia natychmiastows reakcje. jonu karboniowego z ka-"

tionem wodorowym:.

5. DEZAKTYWACIA KATALIZATOROW

a. Istota dezaktywacji katalizatoréw -

W ‘idealnym modelu katalizatora liczha centrow “aktywnych znajdujg-
cych sie na jego powierzchni nie ulega zmianie podezas trwania reakcji.
Liczba aktéw reakecji zachodzacych na danym centrze aktywnym jest
przy tym nieograniczona, a wiec aktywnoéé takiego idealnego katali-
-zatora nie ulega zmianie w czasie. Wszystkie katalizatory rzeczywiste
zmieniajg jednak swoja aktywno$¢é wraz z czasem trwania reakcji. Zmia-
" na aktywnosci katalizatora w kierunku zmniejszenia tej aktywnosci jest
okre§lona jako dezaktywacja katalizatora. Charakter dezaktywacji ka-
talizatora oraz szybkos¢ tej dezaktywacji sg réine, zalezne od okres-
lonych przyczyn. powodujacych to zjawisko. Bezposrednig przyczyna de-
zaktywacji katalizatora jest zmniejszenie sig liczby centréw aktywnych
na jego powierzchni. Liczba aktéw reakeji zachodzacej na danym cen-

trze aktywnym w rzeczywistych warunkach reakeji jest wartoscig skon-

czong. W wyniku dezaktywacji maleje szybkosé reakeji.

‘Dezaktywacja katalizatora ma charakter odwracalny lub nieod~
wracalny. W przypadku dezaktywacji odwracalnej' regeneracja kataliza-
tora przywraca calkowicie lub czeSciowo jego poczatkows akiywnosc.
Dezaktywacja nieodwracalna jest {rwala, przywrocenie aktywnosei kata-
lizatora nie jest w tym przypadku mozhwe prostymi metodaml regene-
racji.

Przykladem odwracalne] dezaktywacp katalizatora jest utrata
aktywnoéci katalitycznej wywotana osadzeniem sie na p0w1erzchn1 kata-
_lizatora koksu, ktéry stanowi zwykle produkt uboczny reakeji krakowa~
nia weglowodoréw. Proces regeneracji katalizatora polega w tym przy-
padku na spaleniu koksu na powierzchni katalizatora. Jezeli osady

koksowe byly jedyng przyczyng dezaktywacji katalizatora, to po rege- -

neracji odzyskuje on swa pierwotng aktywnosé.

Dezaktywacja nieodwracalna ma miejsce w procesie przerdbki pro-
duktéw naftowych zawierajgeych zwigzki metaloorganiczne i jest wy-
nikiem trwalej adsorpcji metali na powierzchni katalizatora. Ich usu-
niecie nie jest mozliwe w procesie regeneracji utleniajgcej. Dezaktywacja
ma charakter trwaly. ‘

Dzialanie substancji powodujacych dezaktywacje katalizatora ma

' czesto charakter selektywny. Katalizator zatruty obniza lub traci SWOjg.

“aktywnos¢ w stosunku do okreslonej reakcji chemicznej, zachowujac
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jednak nadal aktywno$c katalityczng w stosunku do innych reakcji. Na
przyklad katalizator niklowy zatruty tiofenem traci swag aktywnosé¢ w
stosunku do reakeji uwodornienia monoolefin, jest jednak nadal aktywny
-w stosunku do reakeji uwodornienia dienéw do monoolefin. Natomiast
zatrucie katalizatora niklowego dwusiarczkiem wegla powoduje jego cal-
kowitg dezaktywacje. Zjawisko selektywnej dezaktywacji zwigzane jest
z roznym charakterém centréw aktywnych na powierzchni katalizatora
i niekiedy moZe hyé¢ Wykorzystane w celu zwu:kszama se}ektywnoscl
dzialania katahzatora ' '

-

b. Czynnﬁiki powodujgce dezaktywacje katalizatoréw

Mechanizm dezaktywacji zalezy od rodzaju katalizatora i gZynni‘kéw po-
wodujacych dezaktywacje. Mozna wyrdzni¢ trzy podstawowe zjawiska,
ktére powodujg zmniejszenie liczby centréw aktywnych na powierzchniv
katalizatora, a tym samym stajg sie przyczyng obnizenia jego aktyw-
nosei:

1) Dezaktywacja katalizator6w moze nastapié¢ wskutek zablokowa-
nia ich zewnegtrzne] powierzchni przez substancje trwale zaadsorbowane
lub osadzone na powierzchni zewnetrznej ziarn katalizatora. W tym
przypadku centra aktywne zna]dujqce si¢ wewnatrz struktury porowatej
katalizatora nie tracg swej aktywnosci, lecz sa niedostepne dla reaguja-
cych czasteczek. Typowym przykladem tego rodzaju dezaktywacji jest
osadzanie sic koksu na powierzchni katalizatora. Skupiska osadéw koksu,
ktérych rozmiary sg znacznie wigksze od érednicy poréw katalizatora,

" blokujg dostep do wnetrza struktury porowatej. Wigkszos¢ katalizatorow
stosowanych w procésach przerébki ciezkich surowcéw naftowych jest
narazona na ten rodzaj dezaktywacji.

2) Katalizator moze réwniez ulec dezaktywac_]l bez udzialu sub-
stancji trujacych, jedynie w wyniku zmian strukturalnych zachodzgcych.
w substancji katalizatora lub nosnika. Ten rodzaj dezaktywacji okresla
sie czgsto jako starzenie sie katalizatora. Czynnikiem przyspieszajacym
_proces starzenia katalizatoréw jest zwykle temperatura. W wyzszej tem-
peraturze moze nastagpi¢ zmiana struktury krystalicznej katalizatora oraz
spiekanie fragmentéw mikrostruktury jego ziarn. Zjawiska te prowadza
zwykle do zmniejszenia liczby centréw aktywnych i aktywnosei kata-
lizatora. Tego typu dezaktywacja jest szczegélnie charakterystyczna w
przypadku katalizatoréw stosowanych w wysokich temperaturach. Sta-
rzenie sie katalizatoréw jest zjawiskiem, ktére towarzyszy ich utle-
niajacej regeneracji. Pomimo starannej kontroli tempefatury mozliwe
sg bowiem w Warunkach regeneracji lokalne przegrzania katalizatora,
ktore powoduja przyspieszenie procesu starzenia.

3) Przyczyng dezakiywacji moze tez byé trwala, nieodwracalna

i ‘adsorpcja czasteczek na centrach aktywnych katalizatora. Powoduje ona

" § — Procesy wWodorowe..,
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-zmniejszenie sig liczby centréw dostepnych dla reagujacych czgsteczek.
"Ten rodzaj dezaktywacji polega na bezposrednim oddziatywaniu czg-
steczki substancji dezaktywujgcej na centrum aktywne powierzchni ka-
talizatora. Z uwagi na molekularny charakter tego oddzialywania nie-
wielka nawet iloéé substancji trujgcej powoduje niekorzystng zmiane

aktywno$ci katalitycznej. Wedlug tego mechanizmu nastepuje zatrucie’

metali przej$ciowych stosowanych jako katahzatory reakql uwodornie-
nia. W przypadku tych katalizatoréw wystarcza, ze surowiec zawiera ok.
10~™/o substancji trujgcej, a dezaktywacja katalizatora jest juz zauwa-
zalna. " ‘ .

Odpornosé katalizatoréw na dezaktywaqq okregla sie czesto poje-
‘ciem Zywotnodci katalizatora. IloSciowo zywotno$¢ okreSla-sie czasem
pracy katalizatora do chwili jego dezaktywacji lub ilosc¢ig surowca (masg
lub objetoscig w odniesieniu do jednostkowej masy lub objetosci katali-
zatora), jaka moze by¢ poddana reakeji do chwili dezaktywaciji.

Katalizator w czasie trwania procesu ulega dezaktywacji w sposéb

ciggly. W celu utrzymania statej szybkoSci reakeji trzeba zatem w spo- .

sOb ciggly zwiekszaé temperature reakeji. Kompensuje si¢ w ten sposéb
zmiang szybkosci reakeji wynikajgcg z postepujacej dezaktywacji katali-
zatora. Gorna whrto§é temperatury reakeji jest jednak ograniczona wie-
loma czynnikami (stabilno$cig termiczng czasteczek, szybkosciy reakeji
odwrotnych i ubocznych). Zmiana temperatury reakcji wraz z czasem
trwania procesu katalitycznego jest czesto sposobem okre$lania zywot-
nosci katalizatora. Sposéb ten jest szczegdlnie czesto stosowany do cha-
rakteryzowania katalizatoréw przemystowych, stosowanych w procesach
przerdbki cigzkich surowcéw naftowych. Na rys. I1.6 przedstawiono zmia-
ne temperatury reakcji w procesie hydroodsiarczania pozostalosci rop-
nych. -~
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Rys. IL.6. Zmiana temperatury reakeji wraz z czasem pracy kaiaiuatora jako
rezultat postepujgcej dezaktywacii katahzatora

Zywotnos¢ katalizatora decyduje o wielkosci jego zuzycia w da-
nym procesie; stanowi zatem istotny czynnik ekonomiczny. Wartod¢ zy-
wotnosei jest podstawowym kryterium oceny i doboru katalizatoréw

przemystowych. Typowe sg przypadki doboru katalizatoré6w o mniejszej

aktywnosci, lecz charakteryzujgcych sie duzg odpornoscig na zatrucie,
a wiec wigkszg zywotnoscig. Aktywnosé katalizatoréw metalicznych w
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reakeji uwodornienia- weglowodoréw jest bardzo duza, wielokrotnie
_wicksza od aktywnosci katalizatoréw tlenkowych. Z powodu malej od-
pornosci na zatrueia i krotkiej zZywotnosei katalizatory te stosuje sie jed-
nak tylko w wyjatkowych przypadkach. Jako katalizatory procesow wo-
dorowych sg powszechnie stosowane katalizatory tlenkowe i siarczkowe,
majgce stosunkowo mniejszg aktywno$é, charakferyzujace sie natomlast'
znacznie wigkszg zZywotnoscia.

Katalizatory metaliczne zaliczane do pierwszej grupy wedlug kla-
syfikacji Roginskiego sg bardzo pod"atne;na zatrucie. Dzialanie dezakty-
wujgce w stosunku do tych katalizatoréw wykazujg zwigzki pierwiast-
kéw V i VI grupy ukladu okresowego. Zwigzki te maja wolng pare elek-
tronows, a wiec wilasnosci elektronodonorowe, ktére sprzyjajg ich silnej
i nieodwracalnej chemisorpcji na centrach aktywnych katalizatoréw me-
talicznych. Silng trucizng dla katalizatoréw metalicznych w reakcji uwo-
dornienia sz np. siarkowodér oraz jon siarczynowy, ktére majg wlasno-
$ci elektronodonorowe. Natomiast jon siarczanowy, ktéry nie ma wolnej
pary elektronowej, nie powoduje zatrucia tych katalizatoréw. Zatrucie ka-
talizatorow metahcznych zwigzkami o silnych wlasnosciach elektrono-.
donorowych nastepuje wskutek utworzenia silnych wigzan koordyna-

. cyjnych przez dolgczenie elektronu wolnej pary elektronowej substancji
trujacej do elektronéw w atomach przejsciowych. Utworzony kompleks
chemisorpcyjny ma charakter trwaly i blokuje centra aktywne katali-
zatora. Charakterystyczng cechg katalizatoréw tej grupy jest fakt, ze juz
bardzo male stezenie trucizny w stosunku do pozostalych skladnikéw
mieszaniny reakcyjnej powoduje obnizenie aktywnosci katalizatora.
W reakcji uwodornienia weglowodoréw nienasyconych dezaktywacja ka-
talizatora niklowego nastepuje np. juz wtedy, gdy surowiec zawiera 10~%%/o
zw1qzkow siarki lub arsenu. Ta szczegblna podatnoéé na zatrucie ogra-
nicza zastosowanie tych katalizatoréw w procesie przerdbki surowcéw
naftowych, ktére zwykle zawierajg zwigzki wym1emonych pierwiast-
kéw (As, 8), .

Zastosowanie katalizatoréw metalicznych (np.. w procesie refor-
mingu) narzuca koniecznosé¢ uprzedniego starannego oczyszczenia su-
rowca, polegajgcego na usunieciu zwigzkéw powodujacych dezaktywacje.
W tym delu np. prowadzi sie proces wstepnej hydrorafmacn surowcow
reformingu.

Katalizatory tlenkowe i siarczkowe s3 znacznie odpornle]sze na
dzialanie substancji stanowigeych trucizny katalizatorow metalicznych.
Podstawows przyczyna dezaktywacji tych katalizatoréw jest blokada po-
wierzchni wewnetrznej. lub zewnetrznej przez takie osady state, jak koks,
zwigzki nieorganiczne oraz inne zanieczyszczenia zawarte w surowcach
poddawanych przerobce Katalizatory tlenkowe i siarczkowe sg odporne
na zatrucie substanc;arm o silnych wlasnosciach elektronodonorowych.
Z tego wzgledu,sg,one pow=7achnie stosowane iako katallzatory procesow
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-wodorowych, pomimo ze ich aktywnosé¢ jest znacznie mniejsza od aktyw-
, nosci katalizatorow metalicznych. Dezaktywacji tych katalizatorow powo-
dowanej przez osadzenie .si¢ osadéw koksowych mozna przeciwdzialac,
prowadzac reakeje w warunkach, w ktérych znikoma jest szybkos¢ reak-
cji ubocznych prowadzqcych do powstawania osadéw koksowych (tj. w
mozliwie niskiej temperaturze i pod wysokim cinieniem wadoru).
Przyczyna nieodwracalnej dezaktywacp katalizatoréw stosowanych
W procesie przerébki surowcow naftowych sg réwniez zwigzki nieorga-
niczne i zwigzki organiczne zawierajace metale wystepujace w ropie naf-
towej oraz w produktach jej przerdbki. Dezaktywacji powodowanej przez
zwigzki nieorganiczne zawarte w surowcach ulegaja wszystkie katali-
zatory, przy czym szczegoblnie narazone na ten rodzaj zatrucia sg katali-

zatory stosowane w procesach przerobkl ClQZleh destylatow i .pozostalo-

sci ropnych.

W ropach naftowych wystepuje wiele zwigzkéw nieorganicznych
i zwigzkow organicznych zawierajacych metale (metaloorganicznych). Ich
rodzaj oraz zawartosé (zwykle << 0,1%/s) zaleza od rodzaju i pochodzenia

ropy naftowej. Zwiagzki nieorganiczrie zawarte w ropach naftowych to

najczeSciej sole metali alkalicznych oraz metali ziem alkalieznych.
Zwigzki metaloorganiczne stanowia konmipleksowe polaczenie metali cigz-
kich. Zaréwno sole nieorganiczne jak i’ zwigzki metaloorganiczne -za-
warte w surowcach poddawanych przerobce katalitycznej powodu]q de-
" zaktywacje stosowanych katalizatorow.

Metale alkaliczne oraz. metale ziem alkahcznych sg przyczyng de-
zaktywacji katalizatoréw majacych centra kwasne. Metale te podsta-
wiajg protony wodorowe w centrach kwasnych, powodujgc obnizenie
kwasowosci powierzchninowej, a tym samym zmniejszajgc. aktywnos¢ ka-
talityczng katalizatoréw tego typu. Mozna skutecznie zapobiega¢ de-
zaktywacji katalizatoréw dokonywanej przez metale alkaliczne jesli
uprzednio starannie oczyéci sie i odwodni surowce do przerébki katali-
tycznej Znaczna cze$¢ soli-nieorganicznych zostaje usunigta w proce-
sie przygotowama ropy naftowej do przerébki — w operacjach odsalania
i odwadmama {(wezel elektrodehydratoréw instalacji DRW).

‘Znacznie powazniejszym problemem jest dezaktywacja kataliza-
toréw wywolywana obecnoécia metali cigzkich w postaci kompleksow
metaloorganicznych. Wéréd wielu metali c1ezklch wystepu;acych W ro-
pach naftowych stosunkowo najwigcej jest zwigzkow wanadu, nlklu ze-
laza, miedzi i manganu. Egczna zawartosé tych metali nie przekracza
zwykle 0,05%. Zawartos¢ metali ciezkich zalezy. istothie od charakteru
chemicznego ropy naftowej i jej pochodzenia. Reguly jest, ze ropy asfal-
- towe i wysokosiarkowe zawieraja znaczne ilosci metali ciezkich (patrz
p. 1.4). Metale te wystepuja w postaci- ZwWigzkow kompleksowych. Atom
metalu jest centralnym atomem kompleksu i jest zwigzany z czastecz-
kami zwigzkéw organicznych wigzaniami kompléksowymi (najezesciej
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za poSrednictwem atoméw azotu). Typowym‘ przykladem sa porfiryny
wanadowe wystgpujace w ropach naftowych. W procesie przerobki wiek-

szoSci rop naftowych ponad 90% zwigzkéw metaloorganicznych skupia

sie w pozostaloSciach podestylacyjnych. Destylaty naftowe -zawieraja,
znacznie mniej tych zwigzkoéw. Niemniej Jednak w' procesach przerobkl
destylatow naftowych problem. zatrucia katalizatorow metalami jest
réwniez istotny. Wsréd metali cigzkich, ktore sg zawarte w ropach naf-
towych, w zdecydowanie najwigkszych ilosciach wystepuja- wanad i ni-
kiel. Z tego ‘wzgledu laczng zawartoéé tych dwu metfali przyjmuje sie
jako wskaznik charakterystyczny w jakoSciowej ocenie rop naftowych
lub produktéw ich przerébki. Zawarto$¢ metali cigzkich jest szczegolnie
istotnym elementem charakterystyki jakoéci surowca dla :proceséw kata-
litycznych ‘W zaleznosci od tej zawartoéci przyjeto nastepujacy podziat
surowcow dla tych proceséw:

1. Surowce zawierajace do 0,005%0 metali, ktore nie stwarzajy po-
wazniejszych probleméw zwigzanych z dezaktywacm katalizatora.

) 2. Surowce zawierajace 0,005%0—0,015% metali, ktorych przerob-
ka katalityczna nastrecza istotne problemy techniczne i ekomomiczne.

3. Surowce zawierajace > 0,015%0 metali, ktorych przerobka po-
woduje w W]QkSZOSC] przypadkéw tak szybka dezaktywacje. katalizatora,
ze praktycznie uniemozliwia to realizacje proceséw katalitycznych. Z te-
go wzgledu surowce takie wymagajg -wstepnej obrobki w celu zmniej-
szenia zawartosci metali ciezkich. Zagadnienia te oméwiono szerzej w
rozdz. VL ' ‘

Metale cigzkie w specyficzny sposob oddziatywuja na aktywnosé
katalizatora; zatrucie katalizatoréw metalami ma charakter kumulatyw-
rry. W warunkach reakeji zwigzki metaloorganiczne ulegaig rozkladowi,

_a uwolnione metale osadzajg sie na powierzchni katalizatora. Atomy me-

tali ciezkich (metale przejSciowe) sg katalizatorami reakcji wigzan C—H.
W stosunkowo wysokie]j temperaturze procesu katalityeznego, szczegélnie
w obecno$ci katalizatoréw - tlenkowych, osadzone na powierzchni -katali-
zatora metale powoduja wzrost szybkoSci reakeji odwodornienia weglo-
wodoréw. Reakcja odwodornienia cigzkich skladnikéw destylatéw lub

. pozostatosci ropnych prowadzi do powstawania rodnlkow wielkoczg-

steczkowyeh, ktére ulegaja wzajemnej polimeryzaeji i. tworza na po-
wierzchni katalizatora osady koksu. Zjawisko to prowadzi do obnizenia
aktywnos$ci katalizatora. Na rysunkach I1.7 i IL.8 pokazano -zaleznosci
wydajnosci koksu i aktywnosci katalizatora w reakcji krakowania kata-"
litycznego des_tylat6w naftowych od zawartosci wanadu ‘i niklu w kata- -
lizatorze.  Jak wida¢, iloé¢ koksu powstajaca na powierzchni katalizato~
ra zawierajgcego metale (wanad i nikiel) jest dwukrotnie. wigksza od
ilosci koksu powstajacego na katalizatorze pozbawionym tych metali.
Ten rodzaj oddziatywania metalu na aktywnosé¢ katalizatora okresla sig
niekiedy jako efekt nedaktywnosei katahtycz'neg metalu.
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du i niklu na katalizatorze na wy-
dajno$é koksu w procesie krakingu
katalitycznego destylatéw naftowych
{(wg N.D. Smalla i AW. Newtona,
Materiaty z IV Swiatowego Konh-

du i niklu na katalizatorze na je-
go aktywno$é w procesie krakin-
gu katalitycznego destylatow nafto-
wych (wg N.S. Smalla i A.W. New-
tona, Materialy z IV Swiatowego
“'Kongresu Naftowego)

gresu Naftowego)

W operacji. regeneracji katalizatora koks osadzony na jego po-
w1erzchn1 zostaje spalony, natomiast metale ciezkie w postaci tlenkéw
pozosta]q na powierzchni, blokujge w sposéb trwaly . pow1erzchme kata-
lizatora i zamykajac dostep do wewnetrznej struktury . porowatej. Po-
nadto, tlenki metali ciezkich (szczegélnie tlenki wanadu o niskiej tem-
peraturze topnienia) reagujg w fazie stalej ze skladnikami katalizatora
‘lub z substancja nosnika. Powstaja przy tym powierzchniowe spieki,
ktére powoduja zniszczenie struktury powierzchniowej katalizatora. Ten
rodzaj oddzialywania metali na aktywnosé katalizawra nosi nazwe de-
zaktywacji .1 pasywnes. »

W procesach przerdbki surowcdéw zawierajacych znaczne iloSci me-
_tali wskazane jest stosowanie katalizatoréw szerokoporowatych o $red-
nicy poréw. rzedu 100 nm. Na takich katalizatorach atomy metali osa-
dzajg sie na wewnetrznych Scianach poréw, a wiec na calej powierzchni
wewnetrznej katalizatora, Z tego wzgledu zywotnoéé tych katalizatoréw
w procesie przerébki surowcéw zawierajacych zwijzki metaloorganiczne
jest znacznie wieksza. Szczegdlnie wskazane jest stosowanie katalizato-
réow szerokoporowatych w procesie katahtyczne] przerdbki pozostatosei
ropnych. . . : ,

W przypadku przerébki- surowcow. o duzeJ zawartosci metali dla
zachowania -zywotnosci katalizatora konieczne jest uprzednie usunigcie
- przynajmniej cze¢sci zwigzkéw metaloorganicznych.z surowca, ktéry ma
. byé¢ poddany katalitycznej przerébee, Czesciowe .odmetalizowanie surow-
ca mozna .0siaggna¢ w procesie rozpuszczalnikowego odasfaltowania lub
odmetalizowania termicznego. : Lt e ok

i
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Regeneracja katalizatoréw zatrutych metalami praktycznie nie
jest mozliwa w przypadku katalizatoréw uwodorniajgcych. Katalizato-
ry te zawieraja bowiem jako skladniki aktywne tlenki lub siarczki me-
tali przejsciowych. Selektywne usunigcie wanadu i niklu nie jest mozli-

‘we bez naruszenia struktury katalizatora. Regeneracja katalizatorow za- °

trutych metalami jest natomiast niekiedy stosowana w przypadku kata-

lizatoréw krakingu katalitycznego. Metale isuwa sie z powierzchni tych
katalizatorow metodg wymiany jonowej, stosujgc jako wymieniacze

zZywice permutytowe,

Katalizatory posiadajace centra kwasne ulegaja  dezaktywacji

w obecnosci zwigzkéw zasadowych. Zwigzki ktére adsorbujy sie trwale

na centrach kwasnych, powodujg ich neutralizacje. Przyczyng dezaktiy-
wacji centréw kwasnych katalizatoréw stosowanych w przemysle rafi-
neryjnym sg zasadowe zwigzki azotu zawarte w surowcach poddawa-
nych przerébce. Zawartoéé azotu w ropach naftowych wynosi 0,01—0,5%b,

przy czym ok. 30%o atoméw azotu jest zwigzanych w zwigzkach o charak-
terze zasadowym jak pochodne pirydyny i chinoliny oraz aminy aroma-

tyczne i alifatyczne. Obojetne zwigzki zawierajace azot (pochodne indolu

lub karbozolu nie stanowi trucizn katahzatorow kwasnych Zatrucie ka~
talizatorow kwasnych prowadzi do znacznego zmniejszenia ich aktywnosci
i selektywnos$ci w stosunku do reakcji krakowania weglowodoréw. Zatru-
cie katalizatorow kwasnych zasadowymi zwigzkami azotu jest odwracalne,

tzn. w procesie utleniajacej regeneracji katalizator odzyskuje swa aktyw-’
nost. Z tego wzgledu w procesie krakingu katalitycznego z katalizatorem
w warstwie fluidalnej i z ukladem ]ego cigglej regeneracji zawartos¢ za-
sadowych zwiazkéw azotowych w surowcu nie ma decydujgcego wplywu
na ogolng aktywnos¢ katalizatora. W przypadku katahzatorow w warstwie
nieruchomej zatrucie zasadowymi zwigzkami azotu ma decydujgce zna-
czenie dla zywotnosci- katalizatora. Z tego wzgledu ‘trzeba np. wstepnie
hydrorafinowaé¢ wiekszos¢ destylatéw naftowych majacych stanowié su-
rowiec procesu hydrokrakingu. Ta wstepna hydrorafinacja ma na celu

-zmniejszenie zawartosci azotu do wartosci ok. 0,001%, ktéra nie stanow1

zagrozenia dla zywotnosci katahzatora _
\ L
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wodorowych

‘ 7 ‘ . -
1. REAKCJE GLOWNE | UBOCZNE

W technologicznych procesach wodorowych realizowanych w (przemyéle ’

rafmeryjnym wskazaé mozna gléwne reakcje chemiczne, ktérymi w przy-

padku wiekszosci tych proceséw sy reakcle uwodornienia weglowodorow,

a mianowicie: -

" a) reakcje polegajace na utworzeniu w1azan C—H w obOthnych ener-
getyceznie czgsteczkach weglowodorowych

b) reakcje tworzenia wigzan C—H' w produktach rozkladu weglowodo-
réw, a wiec reakcje przyltaczenia wodoru do jonéw lub rodnikéw.

Pierwsza grupa obejmuje reakcje uwodornienia weglowodoréw
nienasyconych i aromatycznych. Produkty tych reakeji- mogg stunowi¢
produkt konicowy w danym procesie technologlcznym lub produkt po-
$redni poddawany dalszej przerdbce. :

Druga grupa reakcji obejmuje reakCJe uwodornlenla produktdw-
powstalych w wyniku zerwania wigzan C—C lub wegiel — ‘hetercatom.
Do tej grupy nalezg reakcje hydrokrakowania, hydrodealkllowanla, de- -
struktywnego uwodornienia i izomeryzacji. Sa to- reakcje przyla,czema
do produktow krakowania czasteczek, a w1ec reakcje - uwodornienia jo-
néw karboniowych lub rodnikow. :

Odrebng grupe stanowig reakcje uboczne, ktore zwykle towarzyszq '
reakcjom gléwnym danego procesu, wodorowego, a mianowicie; reakc;e '
odwodornienia weglowodoréw oraz reakcje polimeryzacji, ktore polega]a
na niekontrolowanym tworzeniu wigzan C—C.

Reakcja odwodornienia-jest reakcja odwrotnq w stosunku do gléw-
nej reakcji uwodornienia. Wydajnos¢ produktéw tej reakeji zalezy w
danych warunkach od stalej rownowagi reakcji uwodornienia. Reakeja
polimeryazcji powoduje powstawanie wysoce niepozadanych wielkoczg-
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steczkowych produktéw o charakterze koksu. Szybkosé tej reakeji jest -

- bezpoérednio zaleina od szybkosci reakeji odwodornienia weglowodorow.
Tablica III.1 zawiera przykladowe zestawienie reakcji giéwnych i ubocz-
'nych w kilku procesach wodorowych realizowanych w przemysle nafto-
wym. ' \

Tablica 1IL1. Reakcje glﬁvne i uboczne proceséw wodorowych

Proces © Reakcje giéwne Rezkeje uboczne
| Uwedornienie uwodornienie olefin * uwodornienie wqglowodorew aromatycz-
produktéw pirolizy nych,
: odwodornienie
Dearomatyzacja uwodornienie we¢glowodoréw aromatycznych| odwodornienie,
: hydrokrakowanie
Hydrorafinacja uwodornienic zwigzkéw siacki, azotu i tlenu  uwodornienie weglowodoréw aromatycz-

. nych, hydrokrakowanic

Hydrokraking krakowanie katalityczne, odwodornienie,
uwodornienie jondéw karboniowych, . polimeryzacja
uwodornienie weglowodordw aromatycznych

Destruktywne - krakowsnie termiczne odwodornicenie,

uwodornienic uwodocnicnie rodnikéw polimeryzacia

Hydrodealkilowanie dealkitowanie polimeryzacija, .
uwodornienie weglowodoréw aromatycz-
nych

W okreSlonym procesie wodorowym przehiega wiele reakeji che-
micznych, ktérych stan réwnowagi i wzajemna szybkoé¢ decydujg
o efektywnosci procesu w sensie osiggniecia jego celu technologicznego.
Obraz chemizmu rafineryjnych proceséw wodorowych komplikuje fakt,
-ze w wiekszo$ci tych proceséw surowce poddawane przerdhce s3 ztozo-
nymi mieszaninami zwigzkéw organicznych o réznej budowie i wlasno-
‘Sciach chemicznych, Fakt ten utrudnia dobér parametréw optymalnych
dla danego procesu i czesto nie pozwala unikngé¢ niepozadanych reakcji
ubocznych.

' Z uwagi na zlozony sklad .chemiczny wiekszosci surowcdéw naf-
towych omoéwienie reakeji chemicznych, jakim ulegaja skladniki surow-
ca, jest mozliwe jedynie w odniesieniu do grup zwigzkéw o podohnej bu-
dowie oraz zblizonych wlasnoéciach. 'Przedstawione nizej omoéwienie

reakcji chemicznych przebiegajacych w wodorowych procesach ‘przeréh-

ki réznych surowcow naftowych nalezy zatem rozumie¢ jako omoéwienie
reakcji modelowych ilustrujgeych przemiany chemlczne charaktery—
styczne dla danej grupy zwigzkow,

2. ENERGIE WIAZAN

Cieplo reakcji chemicznej stanowi réznice entalpu tworzema produktow

i-substratow reakeji
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AH '—ZAHO rod — ZAH substy

Entalpia tworzenia zw1qzku chemicznego z atoméw jest w przyblizeniu
réwna sumie energii wigzan, jakie zostaly utworzone miedzy atomami

w powstajacej czasteczce. Cieplo reakeji chemiczne] jest zatem w przy-
; hhzemu réwne energii wigzan utworzonych lub zerwanych podczas
reakc11 chemicznej

AH = ZEsubstr - ZEprod ’

Podczas rafineryjnych proceséw wodorowych przebiegaja reakcje
tworzenia lub rozrywania wigzan C—C i C—H oraz w mniejszym stop-
niu wigzan wegla i wodoru z heteroatomami (siarka, azot i-‘tlen).

Energia wigzan miedzy atomami wegla w czgsteczkach zwigzkow
organicznych zalezy od stanu orbitali atoméw tworzacych to wigzanie.
W zaleznoSci od charakteru wigzania atom wegla moze mie¢ ‘jedng z na-
stepujgcych konfiguracji sp$, sp® oraz sp. Wzajemne polozenie atoméw
o rézej konfiguracji elektronowej daje osiem mozliwoSei wigzan che-
micznych miedzy tymi atomami: sze$¢ wigzan pojedynczych oraz wigza- .
nia podwoéjne i potréjne, Podobnie wyréznia sie "trzy rodzaje wigzan

s 1

Tablica Il. 2. Wartoici energii quan pomigdzy atomami wegla oraz wegla i-wodoru dla
atoméw wegla o réinej konfiguracji elektronowej

.. . Energia wigzania,
Konfiguracja ) Rodz_;: wigzania K1 /ol
[
pmsp® . : — GG 347,0
[
] | i .
spd—sp? . _OI—<1:= : 3]58,16
pP—sp ' —~C—C= 383,05
P—sp* : =C—GC= . 383,72
. [ .1
#p E?—CQ 404,25
sp—sp v =C—C= 434,08
—C=C— 599,59
- b
sp*—H  —C—H 413,43
i
. ] i
sp*—H : =C—H 413,51
sp—H =C—H 428,97

atomu wodoru z atomem wegla, W tabl. I11.2 podaho obliczeniowe war-
toSci energii wigzan pomiedzy atomami wegla oraz wegla i wodoru w
zaleznoéci od konﬁguracji elektronowej atomu wegla.

. Wplyw stanu elektronowego atoméw bloracych udzial w wigzaniu
na energie wigzania nosi mazwe efektu hybrydyzac]z. Poza tym efek-
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v

tem istotny wplyw na energie wigzania majg rowniez atomy sasiadujace

z atomami biorgeymi udzial w wigzaniu. Wptyw ten nosi nazwe efektu
stabilizacji wigzania, a w przypadku wigzan aromatycznych jest okres-
" lany jako efekt rezonansu, W zaleznosci od wzajemnego oddziatywania
poszezegdlnych efektéw energie wigzan miedzy atomami w czgsteczkach
zwigzkow organicznych majg rdézne wartosci (od 40 do ponad 420 kJ/mol).
Te roznice sy przyczyna réznej reaktywnosci zwigzkéw organicznych w
: reakc]ach tworzenia lub rozrywania- okreslonych wigzan.

Energia w1qzan miedzy atomami wegla.w weglowodorach parafi-
nowych zalezy od liczby atoméw wegla w lancuchu oraz od polozenia

- wigzania. "Roéznice miedzy energiami tych w1a,zan nie sg duze. Wartosci

energii wigzan wynoszg od 360 kJ/mol dla etanu do 306 kJ/mol dla we-~
wnetrznych wigzan C—C w czasteczkach weglowodoréw parafinowych
o duzej liczbie atoméw. wegla w lancuchu. W tych weglowodorach wig-~
zanie C—C na koncu lancucha ma energie o ok. 25 kJ/mol wiekszg od
energii wigzan atoméw w poblizu srodka lancucha.

Enegrie wigzan, w ktérych jeden lub oba atomy wegla sg atomami
trzecio- lub czwartorzedowyml maja wartosci mniejsze od odpowiednich

wartosci energii wigzan pomiedzy atomami wegla w weglowodorach n-pa-,

rafinowych. W przypadku wigzan miedzy trzeciorzedowymi atomami
wegla energia wigzania jest zblizona do wartosci energii wigzan mie-
dzy atomami wegla w $rodku lancucha n-parafinowego. Energia wigzan
Igczacych czwartorzedowe atomy wegla jest o ok. 84 kJ/mol mniejsze od

. energii wigzan C—C w weglowodorach n-parafinowych. " Te wlasnie

réznice wartodci energii wigzan sg przyczyng wigkszej reaktywnosdci
chemicznej weglowodoréw izoparafinowych. ' '

quzanla C—H w weglowodorach parafinowych i izoparafinowych
maja energie wieksza od energii wigzan C—C. 'W weglowodorach para-
finowych o wickszej liczbie atoméw wegla energia wigzan C—H dla
-, trzech pierwszych i ostatnich atoméw wegla w lancuchu wynosi 393,86,
372,91 i 364,53 kJ/mol, a w przypadku pozostalych- atomow wegla (we—
‘wnatrz lancucha) ma stalg wartosé rowng ok. 360 kJ/mol.

W weglowodorach izoparafinowych warto$¢é energii wigzania ato—

mu wodoru z trzeciorzedowym atomem wegla jest nieco mniejsza od
wartosci energii wigzania atomu wodoru z atomem wegla pierwszo- Iub
drugorzedowym. , -

Ponizej podano dla przykladéw (w kJ/mo]) rzeczywiste wartosei
energii wigzan C—C oraz C—H dla niektérych weglowodorow parafi-
nowych i 1zoparaf1nowych

CHgCHg—CHs L 847,77
CH,CH,—CH,CH, . 335,20
CH;CH,CH,CH,—CH, : 335,20
CH,CH,CH,—CH,CH,CH, : 318,44

CH,CH,CH,CH,—CH,CH,CH,CH, 310,06
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. !
{CH)C—CH, | o 314,25
{CH);C—C(CHy)q , 263,97
H-H . 435,76
CHy—H ¢ . 431,57
CH,CH,—H 410,62
CH,CH,CH,CH,—H 393,86
CHa(CH—I-I)CHgCHQCHchICHzcHa 372,91
(CHp,CH—H . 88548

Energia wiqzar’l miedzy atomami wegla w weglowodorach cyklopa-
rafinowych (haftenowych) o pierscieniu szeciocztonowym jest bliska
energii wigzan pomiedzy atomami wegla ‘w Srodku lancucha weglowodo- -
TOW parafmowych o. liczbie atomow wegla wieksze] od szesciu. Wartosc
energii wigzan C—C w weglowodorach naftenowych o p1ers<:1en1ach
" piecio- cztero- i trojeztonowych jest znagznie mniejsza od wartosci ener-
gii tych wigzan w naftenach o pierscieniu szescioczlonowym. Jest to po-
wodowane szczegdlnie malg stabilnoscig pierscieni cykloparafinowych
o matej liczbie atoméw wegla. W przypadku dlugich podstawnikéw w
szescioczlonowych alkilonaftenach wigzania C—C_sg rownocenne, z wy-
jatkiem koncowych trzech atoméw wegla w lancuchu " podstawnika.
W ich przypadku.energie wigzan maja nieco wigksze wartosci. W weglo-
wodorach naftenowych z krotkimi podstawnikami bocznymi energie
wigzan C—C w p1ersc1en1u cykloparafmowym sg mniejsze niz w pod-
stawniku. Powoduje to wiekszg reaktywnosc wigzan miedzyweglowych
w pierscieniu.*

Energia wigzan C—H w weglowodorach naftenowych jest réwna
energii wigzan pomiedzy atomem wodoru a wewnetrznymi atomaml
wegla w lancuchu czasteczki heksanu. Niektére wartosci energii wigzan
(w kJ/mol) w czgsteczkach weglowodoréow naftenowych podano nizej:

cykloheksan  (C—C) 310,06
(C—H) ' 389,67

cyklopentan  (C—C) ' 203,30
L (C—H) ‘ 389,67
eyklobutan (C—C) < . 201,12

Wigzania podwéjne w weglowodorach nienasyconych majs wartosé
energii wigzania znacznie wickszg od energii wiazan, w weglowodorach
parafinowych lub naftenowych. Pomimo to wigzania te sg znacznie bat-
dziej reaktywne. Te pozorng sprzeczno$é tlumaczy mala energia wig-
zania # przy jednoczesnej wysokiej energii wigzania podwdjnego.

Energia wigzania a obliczona na podstawie ciepta reakcji uwodor-
'njenia weglowodordéw niénasyconych wymnosi 238,83 kJ/mol, a dla ukla-
déw sprzezonych wiazan podwdjnych (jak np. w czasteczce butadienu)
jest jeszcze mniejsza i wynosi 188,55 kJ/mol. Te wartosci energii wig=-
zaf @ sg zhacznie mniejsze od wartosci energii wigzan C—C w weglo-
wodorach parafmowych lub cykloparafmowych co tlumaczy wiekszg
reaktywno$¢ wigzah nienasyconych.
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Caltkowita énergia podwéjnego wigzania C=C 'Wyndsi od 52375

kJ/mol w przypadku etylenu do ok. 503 kJ/mol w weglowodorach olefi-
nowych o wiékszej liczbje atoméw wegla. Obecnosé wigzania podwojnego
w czasteczce weglowodoréw silnie oddzialuje na energie wigzan miedzy
atomami wegla w' pozycji @ i § w stosunku do tego wigzania. Energia
wigzah w polozeniu o w stosunku do wigzania podwdéjnego ma ‘wartosc
znacznie wiekszg od wartosci energii wigzann w weglowodorach parafino-
wych. Natomiast wigzania C—C w pozycji § w stosunku do wiazania
podwojnego maja energie mniejsza od energii wigzan odpowiednich we-
glowodoréw parafinowych. Wigzania te sg wiec bardzo. reaktywne w
réznego rodzaju reakcjach chemicznych.

Bardzo duzg energie majg wigzania C—H przy atomach wegla two-

rzgcych wigzanie podwojne. Energia tych wigzan jest bliska energii wia-
zan atomdw w czgsteczce wodoru. Natomiast w przypadku atomoéw we-

gla znajdujacych sie w pozycji ¢ w stosunku do wigzania podwdjnego

wigzanie C—H ma energi¢ mniejsza niz w weglowodorach parafinowych.
Nizej przytoczono kilka przykiladowych wartoéci (w kJ/mol) energii réi-
nych wigzan. C=C, C—C i C—H w weglowodorach 'olefinowych:

CH,=CH, 523,75
RCH=CHR’ 515,37
CH,CH—CHj , 393,86
CH,CHCH,—CH, , o 259,78
CH,CH~—CHCH, ’ 435,76
CH,CHCH,—CH,CHCH, . 175,98
_CH,CH—H 435,76
.CH,CHCH,—H _ 322,63

Ze wzgledu na efekt rezénansu energia wigzan pomiedzy atomami
wegla w piescieniu-aromatycznym ma wartosé znacznie wigkszg od ener-
gii wigzan C—C w weglowodorach parafinowych lub cykloparafinowych.
Energia wigzan C—C w czgsteczce benzenu wynosi 406,43 kJ/mol. Po-
dobnie " wysoka wartosé (427,38 kJ/mol) ma energia wigzania wodoru
z aromatycznym atomem wegla.,

W zwigzkach alkiloaromatchnych pierscient aromatyczny oddziatuje

na sasiednie wigzania pomiedzy atomami podstawnika .podobnie jak od-

dz1a}u]q wigzania podwéjne w weglowodorach olefinowych. Energia wig-
zan C—C znajdujgcych sie w pozyeji a w stosunku-do pierscienia jest
wigksza niz energia wigzan C—C w weglowodorach parafinowych; war-
tos¢ energii wigzan w pozycji g do pierscienia jest natomiast odpowied-
nio mniejsza. W zwigzkach alklloaromatycznych najbardziej reaktyw—
ne sg zatem wigzania znajdujgce sie w pozycji f§ w stosunku, do pier-
Scienia aromatycznego. Wigzania te maja szczegélnie mala wartoéé ener-
gii (ok. 210 kJ/mol), gdy wystepuja w mostku lqczqcym pierscienie aro-
matyczne.

Piericien aromatyczny - oddz1a1u]e réwniez -(podobnie jak w przy-
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.padku ‘wigzania podWOJnego) na energie wigzan C—H w sqs1adu;|qcych
z piericieniem atomach podstawnika.

Charakterystyczne wartosei energii wiazan (w kJ/mol) weglowodo-
row aromatycznych i alkiloaromatyeznych podano ponizej.

Benzen (C—C) ’ 406,43
CeH;—CH, R 391,29 -
CsHy—CH,CH, 368,72
CeHCH,—CHg 283,97
Col—CoH; 414,81
CSHECHZ;hCH2CGH5 : 196,93
(C5H;) CH—CH(C,H5),' ' 104,75
(CAHNC—C(CiH)y . 46,09
CoHs—H 427,38
Col;CH,—H 4 . . 347,77
(CsH5),CH—H ) : " 310,06

Energie wigzan heteroatoméw z atomami wegla maja wartosci
o 10—30% mniejsze od energii wigzan C—C w danej grupie weglowo-
dorow. ’

Sposrod wigzan wegla z heteroatomam1 powszechme wystepuja-
cymi w produktach przer6bki ropy naftowej stosunkowo najwieksza
energie majg wigzania weglel—azot w pierscieniu heterocyklicznym. Mniej-
szymi wartoSciami energii charakteryzuja sie quzama miedzy atomami
wegla i siarki. Dla przykladu podano nizej kilka wartosci energii
(w kJ/mol) réinych wiazan w zwigzkach organicznych zawierajgcych
siarke:

CH,CH,—SH : 289,11

CH,CH,CH,—SH 284,92
CH;—S—CHjy 305,87
CH;—S—CHj : 305,87 \
CeHsS-—SCIT,CH, 293,30

3. MECHANIZMY REAKCJI PROCESOW WODOROWYCH

Reakcje utworzenia lub dysocjacji wigzan C.—C oraz C—H w czastecz-
kach zwigzkow orgamcznych mogg biec wedlug mechanizmu rodniko-

wego lub jonowego. Rodniki powstajg w yvy‘mku homopolarnej dysocjacji
wigzan

- | |
—CC— —s —C+°'C—
[ I -
[ . ! . /
—C—H —_—— __C- + “H ‘ . o
o I oot

Powstanie‘ jondéw jest rezultatem hetefopolarnej dysocja@ji v»vigza_ﬁv S
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W przypadku reakcji biegngcych bez udz1alu katalizatora wartos¢
energii niezbednej do zajScia heteropolarnej dysocjacji wigzan z utwo-
rzeniem jondw jest wielokrotnie wigksza od wartosci energii dysocjacji
homopolarnej z utworzeniem rodnikéw. Na przyklad w temp. 300°C
wartosci energii -dla obu typoéw dysocjacji wigzania C—C w czasteczce
etanu wynoszg odpowiednio 360,34 i 1206,72 kJ/mol.

Mechanizm rodnikowy reakcji wigzan C—C i C—H w czasteczkach
weglowodoréw jest charakterystyczny dla wszystkich tych reakcji prze-
biegajacych bez katalizatora. Mechanizm ten jest tyf)owy dla  reakej1
termicznych, jak reakéje pirolizy, krakowania termicznego lub termicz-
- nego odwodornienia weglowodoréw. Natomiast w obecnosci katalizato-
réw 1 w wyniku ich oddzialywania na czasteczki weglowodoréw naste-
puje,zna-czne obmizenie enenrgii aktywacji reakeji heteropolarnej dysocja-
cji wiagzan.' Umozliwia to przebieg reakcji wedlug mechanizmu jono- -
wego. Mechanizm ten jest charakterystyczny dla “wszystkich reakc31 ka-
talitycznych.

Heteropolarna dySOCJac]a wigzan C—H moze prowadzi¢ do utwo-
rzenia dodatniego jonu karboniowego i anionu wodorowego lub ujem-
nego jonu karboniowego i kationu wodorowego. Dysocjacja wigzan C—H
z utworzeniem dodatniego jonu karboniowego ma miejsce w reakcjach
biegnacych w obecnoéci katalizatoréw kwasnych. Wedlug tego mecha-
nizmu biegng reakcje krakowania® katahtycznego, hydrokrakowanla izo-
meryzacji, alkilowania i inne,

Reakcje chemiczne proceséw wodorowych zwigzane z przemiana'
lub utworzeniem wigzan C—C biegng w zasadzie wedlug mechanizmu
jonowego z utworzeniem (w obecnosci odpowiednich katalizatoréw) do-
datnich jonéw karboniowych jako produktéw przejsciowych. Istotne
znaczenie w wiegkszosci proceséw wodorowych maja réwniez reakcje
biegnace wedlug mechanizmu rodnikowego. Udzial reakeji biegnacych
wedlug tego mechanizmu w danym procesie wodorowym zalezy od war-
tosci energii niezbednej do utworzenia rodnikéw. Jezeli wartosé tej ener-
gii bedzie mala, to reakcja moze biec wedlug mechanizmu rodnikowego
nawet w obecnosci katalizatoréw. Taki przypadek ma miejsce w pro-
_cesie hydrokrakingu pozostalosei ropnych, w ktérym reakcja'krakowa-
nia ciezkich wielkoczasteczkowych skladmkow surowca ‘b1egn1e wedlug
- mechanizmu rodnikawego.
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Reakcje pomiedzy rodnikami majg istotne znaczenie jako reakcje
uboczne prowadzace do powstawania koksu, szczegdlnie w. przypadku
proceséw hydrokrakingu badz hydroodsiarczania cigzkich surowcéw
naftowych.. ' .

4, REAKCIJE RODNIKOWE

Rodniki powstajg z oquetnych czqsteczek w Jednoczasteczkowe] reak-
cji dysocjacji homOpolarneJ wigzari C—C lub C—H oraz 'w dwuczastecz-
kowych reakcjach weglowodoréw parafinowych i olefinowych

CoHants — Co-mHap-msn + CmHamss
CnHgniy —=> Callonsy +'H

CrHanse + CnHam ——>  ‘Callingg + "CmHamsy
2 Culyn —— “Co-mHanom—g + ‘CrnHamis

. Energia aktywacji reakeji powstawania rodnikéw jest o 17—42 kJ/mol
‘wieksza od energii wigzania, ktore ulegaja homopolarne] dysocjacji. Tak
wiec o miejscu dysocjacji czgsteczki i rodzaju utworzonych w ten spo-
s6b rodnikéw decyduje najstabsze wiazanie w-danej czasteczce. W przy-
padku czgsteczek weglowodoréw o malej liczbie atoméw wegla szybkosé
dysocjacji z utworzeniem rodnikéw jest wigksza w reakcji dwuczgstecz-
kowej. Wynika to oczywiscie z duzych wartoéci energii wigzan w cza-
steczkach weglowodoréow o matlej liczbie atomow wegla.

Weglowodory zawierajgce wigkszg liczbe atomow wegla w czgstecz-
ce lub wigzania o malej energii tworzg rodniki w wyniku jednoczgstecz-
kowej reakeji -dysocjacji wigzan. Ten mechanizm tworzenia rodnikéw
przewaza w reakceji rodnikowych produktow naftowych

Ze wzgledu na swoj stan energetyczny rodniki bardzo latwo reagu-
ja z czasteczkami gbojetnymi lub z innymi rodnikami

R+RH —> RH+R’ '

‘R+'R" —> R—FR’
Energie aktywacji reakcji, w ktorych biorg udzial wolne rodniki, sg
bardzo male i mozna okreglié ha podstawie reguly Polanyi-Siemionowa.
Zalezg one od efektu cieplnego danej reakeji. Dla: reakcji egzotermicz-
nych i endotermicznych wartos¢ energii aktywnej reakcji rodnikowych
okreflajg zaleznogci

Eegz = 11,5 - 0,25 Q

Eend= 115 + 0,75 Q

gdzie @ — 01ep10 reakeji.
Cieplo reakcji rodnika z' czasteczka obOJetnq jest réwne rdinicy
energii utworzonego i zerwanego wigzania C—H

§ — Proeesy wodorowe... '
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Q=FEg-p— En"—_u ‘
Wzgledna reaktywno$é rodnikéw w stosunku do czasteczek obojetnych

zalezy zatem od energii wigzania R—H, jakie tworzy rodnik z atomem’

wodoru oderwanym od czasteczki obojetnej.
Reaktywnost rodnikow orgamcznych maleje. w nastepujqcym szeregu:

*CyHy > 'CHy > “CyH, > "Colly = *CpHy > § — ‘CyH, >

> .C[;H5CH2 > CH2=CHZ ICHZ > -(Cer,)z ‘CH

Reakcja rodnika z-czgsteczks obojetng moze rowniez prowadzi¢ do
oderwania fragmentu rodnikowego od tej czasteczki

R°+R —R” - R—R +R”

W poréwnaniu z szybkoscig reakeji oderwania rodnika wodorowe-
go od czgsteczki szybkos¢ powyzszej reakeji jest stosunkowo mala. War-
tos¢ energii utworzonego w wyniku reakeji wigzania R—H jest bowiem
wigksza od energii wigzania R—R’.

W rcakcjach wolnych rodnikoéw z czgsteczkami weglowodoréw nie-
nasyconych nastepuje badz oderwanie wodoru od czgsteczki z utworze-
niem rodnika -zawierajacego wigzania podwojne, badz przylaczenie rod-
nika do czasteczki weglowodoru n1enasyconego A ]ednoczesnym zerwa-
niem wigzania-n

R+ CyHgn ~—— RH + 'Cply,y
R +\ CnHzn —— R;CnHzn .

Wzgledna szybkos¢ tych rcakeji zaléZy od wartosci energii aktywacji,

ktére zgodnie z regula Polanyi-Siemionowa sg’z kolei zalezne od war-

todci ciepta reakeji. Na ciepto reakeji przyltaczenia rodnika sktada sie

a) energia wigzania n réwna 188-—239 kJ/mol (w zaleznoéci od budowy
czgsteczki), :

b) energia utworzenia wigzania ¢ (rodnlka z czasteczkg weglowodoru
olefinowego) réwna 315-—335 kJ/mol.

Przy]mu;|qc maksymalne wartosci z powyzszych zakresow, Wyhczyc
mozna, ze sumaryczny efekt cieplny. tej reakeji jest rowny 96 kJ/mol.
W oparciu o regule Polanyi-Siemionowa mozna okreslic-dla tej wartosci,
ze wartos¢ energii aktywacji wyniesie ok. 21 kJ/mol. ,

Efekt cieplny reakeji oderwania atoméw wodoru od czasteczki we-
glowodoru nienasyconego jest okreslany ‘warto$ciami energii wigzan
R—H i C,,Hgnq—H W zaleznosei od rodzaju rodnika i czgsteczki weglo-
wodoru efekt cieplny takiej reakeji wynosi od —4,2 do +110° kJ/mol.
Taki efekt cieplny daje wartoéé energii aktywacji reakeji réwng 20—
—>50 kJ/mol. 83 to warto$ci wicksze od wartosci energii aktywacji reak-
cji przylaczenia rodnika do czasteczki weglowodoru nienasyconego.
Szybkos¢ ‘tej ostatniej reakeji. jest z tego 'Wzglqdu'z reguty wieksza od
szybkosm ‘reakcji oderwania Wodoru od czqsteczkl Weglowodoru olefl—
nowego. ¥ w -

-




nikow.

4. Reakcje rodnikowe ) » ’ 83
~ Rodniki ulegaja réwniez reakcjom rozpadu

CQH§n+1 - CHgCHgCHg - CmHzm+1 ——> .CnH2n+1 - CHgCH = cHz + .CmHgm-l-!

W reakeji tej powstaje weglowodor nienasycony oraz rodnik parafino-

, wy. Rozpad rodnikéw nastepuje zwykle przez rozerwanie wigzania C—C-

znajdujgcego sie w polozeniu f w stosunku do atomu wegla, ktory -za-
wiera niesparowany elektron. Jezeli prawdopodobny jest rozpad rodnika
z utworzéniem kilku produktéw, to najwicksza szybkosé bedzie miala
reakeja rozpadu, w ktérej powstaje weglowodér olefinowy o mozliwie
najmniejszej liczbie atoméw wegla oraz rodnik parafinowy o mozliwie
duzej liczbie atoméw wegla w iancuchu. Energie aktywagcji reakcji roz-

" padu rodnikéw maja zwykle wieksze wartoéci od- energii aktywacji rod-
nikéw z innymi czgsteczkami lub rodnikami, Dlatego szybkos$é reakeji

rozpadu jest mniejsza od szybkoéci reakeji rekombinacji rodnikéw, za-
chodzacych wskutek ich oddzialywania na inne rodniki lub czasteczki.
Jedyme w przypadku rodnikéw wielkoczasteczkowych, ktorych. reak-
tywnos¢ z innymi czasteczkami i rodnikami jest mniejsza, reakeja roz-
padu moze przebiegaé ze znaczng Szybkoscu;

Reakcja izomeryzacji rodnikéw polega na wewnqtrzczqsteczkowym

Pprzemieszczaniu sig¢ atomu wodoru. Reakeja ta jest mozliwa jedynie przez

posrednie utworzenie polaczen cyklicznych (3-, 4-, 5- lub 6-czlonowych})
jako produktéw posrednich. Najmniejsze wartoéci energii aktywacji
maja te reakcje izomeryzacji rodnikéw, dla ktérych jest mozliwe utwo-
rzénie piecio- i sze$cioczlonowych cyklicznych produktow posrednich.
7 tego wzgledu reakcji izomeryzacji mogs ulegaé¢ rodniki weglowodorow
majace b i wigcej atomoéw wegla w lancuchu. ‘W przypadku rodnikéw
o mniejszej liczbie atoméw wegla wartos¢ energii aktywacji reakeji izo-
meryzacji jest wigksza od wartosci energii aktywacji innych mozliwych
reakeji i oczywidcie szybkosé tej reakcji jest znikoma w poréwnaniu
zZ szybkoscm innych reakeji.

‘Rodniki ulegaja szczegdlnie latwo i z duzg szybkoscia reakc;om
rekombinacji i dysproporc]onowama :

2 Cnnznﬂ > Can4n+2 f t
2 angn 41 — C11H2n+z + C'nHzn - ang'er + CnI'Iau

Energia aktywacji tych reakcji jest bliska lub réwna zeru, co oznacza,
ze ich szybkos$é jest praktycznie réwna liczbie wzajemnych zderzen rod-

Szezegdlnie iﬁteresuja‘ce z punktdi widzenia chemizmu reakeji pro—
ceséw wodorowych sg reakeje rodnika wodorowego: Rodnik ten jest
bardzo reaktywny ze wzgledu na znaczny udzial .energii wigzania. H—H
i.C—H w cieple -reakeji przebiegajgcych z udzialem tego rodnika. Rod-

(14
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nik wodorowy .reaguje z czqéteczl_«:ami weglowodoréw parafinowych, przy
czym nastepuje oderwanie atomu wodoru i uiworzenieé rodnika alkilo-
wego i czagsteczki wodoru . ) .

‘H + CnHzn;’ —> 'CnHzn+1 + H2
Cieplo tej reakeji jest réwne
Q=1[y g—Ecoy = 4358 — Ecn

Wartos¢ ciepla reakeji jest tym wieksza, im mniejsza jest wartoéé ener-
gii wigzania C—H w czasteczee weglowodoru parafinowego. Energia wia-
zant C—H wynosi od 135,8 kJ/mol w czasteczce metanu, do ok. 310 kJ/mol
w przypadku wigzania C—H przy trzeciorzedowym atomie wegla. Stad
warto$é energii aktywacji reakeji rodnika wodorowego z czasteczka we-
glowodoru parafinowego (obliczona ‘na podstawie reguty Polanyi-Sie-
mionowa} wynosi od 0 do-ok. 55 kJ/mol.

Z czasteczkami weglowodoréw olefinowych rodnik wodorowy moze
reagowat z oderwaniem atomu wodoru i utworzeniem rodnika olefino-
wego lub z przylgezeniem wodoru i utworzeniem rodnika alkilowego

’

‘H + CulHpn ~—— "Collss_ -+ H,
‘H + Cann — 'Cannq-l

Ciepto tych reakeji jest odpowiednio réwne

Q@ =Ey-y —Ec.n
Q=Ec-y—E;

W przypadku pierwszej reakcji oderwanie atomu wodoru nastgpi przy
atomie wegla w polozeniu § w stosunku do wigzania podwdjnego. Jest
to bowiem najslabsze wigzanie C—H w czasteczce, ktorego energia wy-
nosi 323 kJ/mol. Wartoéé ciepla tej reakcji jest zatem réwna 113 kJ/mol,
a energia aktywacji obliczona na podstawie reguly. Polanyi-Siemionowa -
jest réwna 20,5 kJ/mol. Jezeli weglowodorem nienasyconym jest etylen,
wtedy dla zajscia tej reakcji konieczne jest oderwanie atomu wodoru
od atomu wegla zwigzanego podwo6jnym wigzaniem. Energia wigzania
C—H przy atomie wegla ueczestniczagcym w podwédjnym wigzaniu jest
rowna energii dysocjacji wigzania w czasteczce wodoru. Cieplo. reakeji
rodnika wodorowego z czasteczka etylenu bedzie zatem réwne zero,

~ a energia aktywacji tej reakeji wyniesie 48,2 kJ/mol. Ze wzgledu na te

stosunkowo duza wartoé¢ energii aktywacji reakcja ta bedzie biec ze
znacznie mniejszg szybkosécig niz reakeja rodnika wodorowego z weglo-
wodorami nienasyconymi o wiekszej liczbie atoméw wegla. Wysoka -
wartoS¢ energii akiywacji ma reakeja rodnika wodorowego z pierscie-
niem aromatycznym, Energia wigzania C—H W pierscienin aromatycz-

"nym jest réwna ok. 427,4 kJ/mol. Cieplo reakecji rodnika wodorowego

s
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z pierScieniem aromatycznym bedzie réwne 8,4 kJ/mol, co daje wartosé
energii aktywacji tej reakeji rowng 46,1 kJ/mol.

‘ Reakcja przylgczenia rodnika wodorowego do weglogvodorow nie~
nasyconych biegnie z efektem cieplnym réwnym roéznicy energii utwo-
rzonego wigzana C—H i energii zerwanego w1qzan1a ;. Energla utwo-
rzonego wigzania C—H w zaleznosci od budowy czasteczki weglowodoru
nienasyconego wynosi 356—411 kJ/mol. Sg‘ednla wartosé energii wigza-
nia % wynosi 239 kJ/mol. Stad cieplo reakcji przylgczenia rodnika wo-
dorowego wynosi 92—172 kJ/mol. Stosujac regule Polanyi-Siemionowa,
z wartosci tej mozna wyliczyé, ze energia aktywacji tej reakeji wy-
nosi 25—35,2 kJ/mol, Wieksze wartodci energii aktywacji sa charaktery-~
styczne dla reakeji przylaczenia rodnika wodorowego do czgsteczek we~
glowodoréw nienasyconych o wiekszej liczbie atoméw wegla, w ktérych
wigzanie podwdjne znajduje sie. blizej $rodka lancucha weglowodoro-
wego. W tym przypadku szybkos¢ reakcji przylaczenia rodnika wodo-
rowego jest poréwnywalna z szybkoscig reakcji oderwania atomu wodo-
ru od czgsteczki przez rodnik ‘wodorowy. W przypadku weglowodorow '
nienasyconych o malej liczbie atoméw wegla (np. etylen) wartos¢ ener-
gii aktywacji reakcji przylaczenia rodnika wodorowego jest kilkakrotnie ‘
mniejsza od energii aktywacji reakcji oderwania wodoru. Szybkos¢ tej
pierwszej reakeji jest zatem Zdecydowanie wieksza., )

Szybkos¢ reakeji przylgczenia rodnika wodorowego do pierscienia
aromatycznego jest réwmiez znacznie wigksza od szybkosci omodwionej
wyzej reakeji oderwania -atomu wodoru od pierscienia. Wynika to z wy-
sokiej wartosci energii wigzania C—I w pierscieniu aromatycznym oraz
ze stosunkowo malej wartosci energii wazana .

Szybkoé¢ reakeji rodnikéw wodorowych z rodnikami weglowodoro-
wymi jest znacznie wigksza od szybkosci ich WzaJemne] rekombinacji.
Fakt ten ma- istotne znaczenie w przypadku reakcp rodnikowych pro-
wadzonych w atmosferze wodoru, umozliwiajagc wykorzystanie wodoru
do ,stabilizacji” rodnikéw. Przykladowo mozna podaé, ze wskutek
znacznej szybkosci reakeji rodnikéw weglowodorowych z rodnikami wo-
dorowymi w reakcjach hydrokrakowania lub hydroodsiarczania ciezkich
surowcow naftowych wydajnosé kdksu. jest znacznie mniejsza niz w
przypadku reakecji krakowania tych surowcéw. Koks stanowi bowiem
produkt wzajemnej rekombinacji rodniké6w aromatycznych, a obecnosé
wodoru i rodnikéw wodorowych w $rodowisku reakeji w znacznym stop-
niu hamuje ten proces, gdyz jak wyzej uzasadniono, szybkos¢ reakcji-
rodnikéw wodorowych z rodnikami aromatycznymi jest znacznie wiek-
sza od szybkosci reakcji ich wzajemnej rekombinacji. :

Reakcje rekombinacji rodnikéw weglowodorowych z wodorem
i rodnikami wodorowymi majg réwniez istotne znaczenie w procesie
pirolizy weglowodoréw oraz w reakcji hydrodealkilowania weglowo-
doréw alkiloaromatycznych (rozdz. VII).
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Jony karboniowe powstajg w wynlku heteropolarneJ dysocjacji wigzan
C—C lub C—H »

Lol | .

—C—C— — -CtF—C- ' :

Pl | !

[ |
~C—H = —C*-+ H-

| 1
Ciepto tworzenia jondw karboniowych, a tym samym energia aktywa-
cji reakeji heteropolarnej dysocjacji, jest bardzo duze. W.tabl. II1.3 po-
dano wartodci ciepla reakcji tworzenia jonow karboniowych obliczone
na podstawie wartoéci potencjaléw jonizacji odpowiednich- rodnikéw
‘R-—+Rt + e~ w fazie gazowej. Duze wartosci energii wykluczaja moz-
liwos¢ powstawania jonéw karboniowych w fazie gazowej bez udziatu
katalizator6w. Powstanie jonéw karboniowych jest mozliwe jedynie

w obecnoSei katahzatorow kwasnych, ktére wskutek oddziatywania sol-

watyzacyjnego lub adsorpcyjnego obnizajg energie aktywacji reakeji
prowadzacych do utworzenia tych jonow.

Tablica . 3. Cieplo reakeji tworzenia 'niektérych jonéiv karboniowych

Cieplo ' Ciopté
Jon karboniowy rcakl:u: . Jon karboniéwy reakcu_
. tworzenia tworzenia,|

kJ /a0l ! kJ/mal

- ' 15377 || (CHy.CH CH* 846,4

CJ‘I;“' 1202’5 CH;CHgCH;CH,')' * 844',1

+

CH, ~ CH* . o i;gf,’g ' CH,CH—CH—CH, . 812,9

joes _ o553 || (CH:CCH,* 812,

CH,CH, . 9302 || CHCH:CH,CH,CH,CH,CH,CH,* 800,3

t CH.=CH CH," 9260 || yHo—CaHut 796,1

CH,CH,* ' 9 1| cucn,cH-CHY—CH, - 754,2
|{cH,cH,CH ,917,6 4_ i

CH,CH=CH CH,* 8548 || CH,CH,CH,CH,—CH—CH,CH,CH, | 6955

Jo-CH ‘ o
cyKio-CiH, 8548 || CH,CH,—C—(CHL), 683,0

W reakcjach przemian weglowodoréw przebiegajacych w procesach
rafineryjnych bardzo~istotne znaczenie majg reakcje jonowe prowadzo—-
ne w obecnosci katalizatorow heterogenicznych. Powstanle jonéw kar-
boniowych na powierzchni katalizatora moze nastapi¢ w wymiku proto-
nodonorowego lub’ protonoakceptorowego oddziatywania katalizatorow na
czgsteczke weglowodoru.

Wedlug mechanizmu protonodonorowego jony karboniowe powsta-
ja na céntrach kwasnych typu Bronsteda wedhug reakeji

KH + Cﬁqu —_— [K-"Cn H2n‘l'1]
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1

—

5. Reakcje jondw karboniowych ) : ) 87

W reakeji tej nastepuje przylagezenie protonu wodorowego. z centréw
aktywnych katalizatora do rzaadsorbowariej czgsteczki.. Na centrach elek-
tronoakceptorowych Lewisa " jon karboniowy powstaje wskutek oder-.
wania. anionu wodorowego od ‘czgsteczki weglowodoru

R+ + CpHyn ——> TKH C Hyn_i]

Cieplo tworzenia parafinowych jonév\y karboniowych maleje .ze
wzrostem liczby atoméw wegla w czasteczee .weglowodoru wyjsciowego
(tabl, 1I1.3). Szczegdlnie duze ir‘niany wartosei tego ciepla obserwuje
sie w przypadku weglowodoréw lekkich (Ci—C,). W przypadku weglo-
wodorow parafinowych zawierajgcych w lancuchu wiecej niz pie¢ ato-
moéw wegla cieplo tworzenia w mniejszym juz stopniu zalezy od wiel-
kosci jonu. Najwieksze jest ciepto tworzenia pierwszorzedo{vych jonow
"karboniowych, Cieplo tworzenia drugorzedowych jonéw karboniowych
jest mniejsze, zwlaszcza gdy drugorzedowy atom wegla znajduje sie w
poblizu %4rodka lancucha.

Cieplo tworzenia izoparafinowych jonéw karbonlowych réwniez’
maleje w szeregu: jony pierwszorzedowe > jony drugorzedowe > jony
trzeciorzedowe.

Szezegblnie male warto$ei ciepla tworzenia majs trzeciorzedowe
jony karboniowe: ‘

Ciepta tworzenia olefinowych i 1zoolef1nowych jonéw karbonio-
wych sa podobne do odpowiednich ciepel tworzenia parafinowych jonéow
karboniowych. Nieco wieksze wartosci ciepta tworzenia maja jony kar-
boniowe ¢ ladunku zlokahzowanym na atomie wegla uczestniczacym
w wigzaniu . : .

Efekt cieplny powstawania cykloparafihowych' jonéw karbonio-
wych o liczbie atoméw wegla w pierScieniu wiekszej niz 5 jest réwniez
zBlizony do ciepla tworzenia odpowiednich jonéw parafinowych. Nato-
miast bardzo duze warto$ci ciepla tworzenia maja jony cykloparafinowe
C4 1 C;. Jony te nie powstajag nawet w obecnoSci bardzo aktywnych ka-
talizatoréw. :

.}’ony karboniowe, w ktorych tadunek zlokalizowany jest na aroma-

tycznym atomie wegla, maja bardzo duze wartosci ciepla tworzenia

i stad ich powstawanie jest malo 'prawdopodobne. Efekt cieplny two-
rzenia sig jonéw karboniowych alklloaromatycznych w ktérych ladu-
nek Jest zlokalizowany w lancuchu podstawnika, .jest zblizony do war-~
tosci ciepla tworzenia jonéw parafinowych. -

Jony karboniowc (podobmie jak rodniki) ulegaja reakcjom izome-
.Tyzacji i rozpadu oraz reagujy z- czgsteczkami.obojetnymi. Poniewaz
praktycznie jony karbomowe weglowodoréw mogg' istniec¢ Jedynle na
powierzchni katalizatora, zatem wszelkie przemiany tych jondéw sa moz-
-liwe tylko na tej pow;erzchm Reaktywnosé jonéw karboniowych zalezy
istotnie od rzedowosci jonu i maleje w szeregu:
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. jon pierwszorzedowy > jon drugorzedowy > jon. trzeciorzedowy

Najbardziej reaktywne sa jony karboniowe pierwszorzedowe. Jony te
z duza szybkoscig ulegaja reakcjom izomeryzacji z utworzeniem trze-
ciorzedowych jonoéw karboniowych. Reakcje izomeryzacji pierwszorzedo-
wych jonéw karboniowych sa reakcjami egzotermicznymi. PoniZej po-
dano pljz;ykkadowe reakeje izomeryzacji réinych jonéw karboniowych:

v

- + + ,
CH,CH,CH,CH, —> CH,CH,CHCH, A= -—712kJ
+ + ' .
~ CH;CH,CH, —— CH,CHCH, AH.= ~838 kJ
__* -
CHCH;CHCH,CH,y AH'= —25,1 kJ

e

CH,CH,CH(CH,)CH, 4
+

CH;CH,C(CHg), AH = — 1048 kJ

Najbardziej stabilnym jonem karboniowym jest jon trzeciorzqz%owy.
Reakeja izomeryzacji jonéw karboniowych ma bardzo istotne znaczenie
. w reakcjach katalitycznych przemian weglowodoréw. Szybkosé reakdji
izomeryzacji jonéw karboniowych jest znacznie wieksza od szybkosci in-
nych reakecji. Na przyklad reakeji katalitycznego krakowania weglowo-
doréw ulegaja w. zasadzie tylko produkty izomeryzacji jonoéw  karbo-
niowych. Dlatego produkty reakcji katalitycznych' sg bogate w weglo-
wodory izoparafinowe. .

- Najmniejszym trzeciorzedowym jonem karboniowym jest jon izo-
butanu. Rozpad tego jonu jest reakcja silnie egzotermicang

_ (CHpC* --— CH,=~CHCH; + *CH,  AH = —410,6 kJ
Przebxeg tej reakeji w warunkach procesu krakingu' jest malo prawdo-
podobny. Dlatego produkty katalitycznych reakeji weglowodorow za-

wierajg mate ilosci weglowodoréw C,—Cs, sg natomiast bogate w izobu-
tan, ktéry stanowi koncowy produkt przemiany jonéw karboniowych.

Reakcja rozpadu jonéw karboniowych prowadzi do utworzenia

‘weglowodoru olefinowego oraz jonu karbonlowego o} mnlerze] llczble
- atoméw wegla

+CnH2n+] _— 'Cn_mHg(n—m) + +cmH2m+1 iQ

Etekt cieplny (zatem i szybkosé reakeji rozpadu) zalezy od rddzaju jonu
karboniowego. Reakecji tej najlatwiej ulegajg jony karboniowe weglo-
wodordw izoparafinowych, z ktorych ofrzymuje si¢ weglowodory nie-
nasycone oraz trzeciorzedowe jony karboniowe

+ . Lo+ '
CH;CHCH;C(CH,);CH,CHg —— CH,=CHCH; + (CHy),CCH,CH;  AH =84 kJ

+
(CHy)yCCH,CHCH,CH, —— CH,=CHCH, + (CH),C*+ - AH =545 kJ
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Reakecje rozpadu jondw n-parafinowych biegng ze znacznie mniejsza
wielkim dodatnim lub ujemnym efektem cieplnym. Zdecydowanie endo-
termiczne s3 natomiast reakcje rozpadu n—parafmowych jonéw karbo-
niowych

+ . + '
CH,CH(CH,);CHy —— CH,=CHCH,; + CHy(CH,),CH,4 AH =176 kJ
+ : +
CH,CH,CH(CH,),CH; —-» CH,=CHCH,CH; + CH,CH,CH,CH; AH =184 kJ

+ +
CH;CH,CH(CH,),CH, —— CH,—CH(CH,),CH; + CH; - AH =331 kJ

" Reakcje rozpadu joniéw n-parafinowych. biegng ze znacznie mniejsza
szybkoscia niz reakeje rozpadu izoparafinowych jonéw karboniowych.
Reakcja konkurencyjng w stosunku do reakcji rozpadu jest reakcja izo-
meryzacji jonéw n-parafinowych. Silnie endotermiczne sg wszystkie
- reakcje jonéw karboniowych w wyniku ktérych powstaja male +ony
~ karboniowe C; lub C, (patrz np. trzecia z powyzszych reakeji).

’ Na powierzchni katalizatoréw jony karboniowe ulegaja reakcjom
z czasteczkami weglowodoréw’ parafmowych lub olefinowych. Reakcja
polega na oderwaniu od czgsteczki anionu wodorowego, przy czym rea-
gujacy jon karboniowy ulega rekombinacji, a- reagujgca czasteczka staje
sie jonem '

*CnHyuty T CmElamea——> CaHangs + *CrHainta

W przypadku weglowodoréw olefinowych jest mozliwa réwniez reakcja,
w ktérej jon karboniowy oddaje proton czgsteczce weglowodoru niena-
syconego

*CnHon+y T CmHym —— CoHgn+ *CrHom+1

Z jonu k'arboniowego powstaje woéwcezas weglowodoér nienasycony, a czg-
steczka weglowodoru olefinowego staje sie¢ jonem karboniowym. Przyla-
czeni¢ anionu wodorowego nastepuje szczegblnie latwo i z wydzieleniem
ciepla w przypadku reakeji malych jondéw karboniowych pierwszo- lub
drugorzedowych z weglowodorami izoparafinowymi lub olefinowymi
o malej masie czasteczkowej

+ . o+
CH,CHCH,CH; + (CHy)CH —> CH,CH,CH,CH; + (CHp)C  AH = — 67,0 kJ

Znacznie latwiej i z wiekszym efektem cieplnym reagujg jony karbonio-
we z weglowodorami nienasyconymi, oddajge przy tym proton

+CH,CH,CH,CH; - CH;=C(CHy), — CH,=CHCH,CHj, + (CH,);C*
AH = —129,9 kJ

Silnie egz_otermic,'zna jest réowniez reakcja przylaczenia jonoéw karbo-
" niowych do czasteczek weglowodordw nienasyconych, szczegblnie gdy

w reakeji tej uczestniczy jon karboniowy o malej liczbie atoméw wegla.
’ - \
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-Prawdopodobieflstwo istnienia w ukladzié reakeyjnym jondéw karbonio-
wych C; lub C; jest jednak znikome.

Reakcja przylaczenia jonéw .karboniowych o wigkszej liczbie ato~

méw wegla do weglowodoréw olefinowych jest slabo egzotermiczna
| R
: +
(CH3)C* + CH,=CHCH,CH; —— (CH,);CCHCH,CH,CH; - AH = —54,5 kJ

4 , +
CH,CHCH,CH,CHj-{ CH,=CHCH,CH; —— CH,CH,CHCH,C(CH,),CH,CH;
AH = —-21,0 kJ

Efekt cieplny tej reakcji jest znacznie mniejszy w poréwnaniu z efek-
tem cieplnym reakcji przekazania protonu przez jon karboniowy. Praw-
dopodobienstwo reakeji przylgezenia jest z tego wzgledu znacznie mniej-
sze od prawdopodobienistwa zajécia reakeji przekazania protonu.
' Reakc_]a jonu karboniowego z'czasteczkg wodoru jest silnie endo-
termiczna z powodu wysokiej energii wigzania atoméw wodoru w cza-
steczce. Z tego wzgledu praktycznie nie obserwuje sie oddzialywana wo-
doru czasteczkowego na jony karboniowe. Jezeli- jednak katalizator
kwaény, na ktorym powstajg jony karboniowe, ma aktywnosé uwodor-
niajaca, wtedy jest mozliwe wzajemne oddziatywanie chemlsorbowanych
jondéw karboniowych z rodnikami wodorowymi
“tCaHon—; + Haas h:_> 'CnHerz \
Szybkose tej reakeji oraz szybkosci innych reakeji, jakim moga ule-
gac¢ jony karboniowe, zalezg od.wzglednej aktywnoéci obu funkeji kata-
- lizatora: uwodorniajgcej i rozszczepiajgcej. W obecnosci katalizatoréow
o silnej aktywnoséci rozszczepiajgcej a slabej aktywnosci uwodorniajgee]j
reaguja z wodorem jedynie male jony karboniowe lub produkty glebokich
przemian jonow karboniowych, a wiec czgsteczki weglowodoréw niena-

syconych. W iym vprzy;padku produkty reakcji przemian weglowodorow -

s3 bogate w weglowodory nasycone o malej masie czgsteczkowej. Szyb-
ko$¢ reakecji izomeryzacji jondéw karboniowych jest bowiem znacznie
wieksza od szybkosci uwodornienia powstajacych pierwotnie duzych jo-
néw karboniowych. Natomiast w obecnoéci katalizatoréw o silnej aktyw-

“nosci uwodorniajacej a slabej kwasowosci szybkosé reakeji jonow kar- .

boniowych moze by¢ mniejsza od szybkosci ich uwodornienia. W tym
przypadku reakeji uwodornienia mogg ‘ulega¢ 'powstale pierwotnie duze
‘jony karboniowe. Produkty reakcji beds zawieraé weglowodory nasyco-
ne o wigkszej liczbie atoméw wegla. Zwykle jednak w obecnosei katali-
zatoréw o silnej nawet akt\ywnosm uwodorniajgcej szybkosé reakeji izo-
meryzacji jonéw karboniowych jesi wieksza od szybkosci reakeji uwo-
dornienia. Szybkos¢ uwodornienia moze by¢ natomiast wieksza od szyb-
kosci rozpadu izoparafinowych jonéw karboniowych. Ilustruje to przy-
kiad reakcji jonu karboniowego n-oktanu z wodorem, przeblega]a;ce] w
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obecnosci katalizatoréw dwufunkcy]nych o rdznej Wzgledne] aktywnosci
obu funkcji: -

silnie uwodorniajgca " .
izo-CgH 7 —— iz0-CgH,g

I
n %t CoHyq -+ ~Haes

. + +
' - -izO”CaHy{——)' n"C4HB + C(CHs)s
sfabo uwodorniajgca i
n-C,Hyp + 1zo-C4H,o

‘Wsrod omowmnych wyzej reakcji jonéw karbonlowych najwigkszg szyb-

koi¢ maja (z uwagi na efekt cieplny) reakcje izomeryzacji, w wyniku
ktérych powstajg trzeciorzedowe jony karboniowe. Ze znaczng réwniez’

szybkodeig blegnq reakcje jondéw karboniowych z weglowodoraml olefi-
nowymi. -

Najbardziej charakterystyczny mechanizm przemiany parafinowych
jonéw karboniowych mozna przedstawi¢ nastgpujaco:

+ : EE +
N—CnHpn4y —— i—CpHzmt1 —~ CpomHym~m) T CnHamsyq

+ i
Cu-mHynemy+1 + CmIom

Reakcjom jonowym ulegaja w zasadzie tylko Wwigzania C—C w weglowo-
dorach parafinowych, olefinowych oraz wigzania w podstawmkach alki-
lowych Weglowodorow alkiloaromatycznych. .

Aromatyczne jony karboniowe, ktérych ciepla. tworzenia sa bar-
dzo duze, powstaja bardzo trudno. Nawet w obecnosci silnie kwasnych
katalizatoréw wigzania C—C w pierscieniu aromatyeznym nie ulegaja
przemianom. W obecnoéci katalizatoréw dwufunkeyjnych weglowodory
aromatyczne ulegajg uwodornieniu, a powstajace weglowodory cyklopa-
rafinowe (naftenowe) ulega]q ‘dalszym przemzanom wediug mechanizmu
jonowego.

6. REAKCIJE UWODORNIENIA

a. Uwagi ogélne o : T

" W wyniku reakeji uwodornienia w czasteczce. zostaja utworzone wigza-

nia C—H. Mechanizm i kinetyka tej reakcji zalezy istotnie od budowy
chemicznej i stanu energetycznego czgsteczki- oraz od pochodzenia ato-
mu wodoru uczestniczgcego w wymienionym wigzaniu., Uwodornieniu
ulegajg czqstecz\kl weglowodoréw olefinowych i aromatycznych, ktérych
budowa chemiczna i charakter wigzan C-—C pozwala na przylaczenie
atoméw wodoru. Reakeje tych weglowodoréw z wodorem czgsteczkowym,
jakkolwiek termodynamicznie uprzywilejowane, majg szybkoi¢ bliskg

-
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zeru i ich praktyczna realizacja ‘je'stv z tego wzgledu mozliwa tylko w

obecnoéci odpowiednich katalizatoréw. Znikoma szybkos¢ tych' reakeji .

jest wynikiem wysokich wartoSei energii aktywacji, ktére wynikajg
_ z faktu, ze energia wigzan atoméw.wodoru w jego czasteczce jest bardzo
duza. Dlatego reakecje wodoru czgsteczkowego z weglowodoréw sa moz-
liwe tylko w obecnhoéci katalizatoréw o aktywnosci uwodorniajacej.

Przylgezenie wodoru do czasteczek weglowodoréw nienasyconych
jest réwniez mozliwe bez udzialu katalizatoréow, jezeli w $rodowisku
reakeji jest obecny aktywny wodér atomowy. Zrédiem atoméw (rodni-
kéw) wodoru mogg byé reakeje termicznego odwodornienia weglowodo-
réw, jak. np. reakcje zachodzgce w procesie koksowania. Przykladem ta-
kiego uwodornienia jest proces autostabilizacji produktéw pirolizy, ktéry
polega na uwodornieniu weglowodoréw olefinowych wodorem atomowym
uwolnionym w procesm koksowania wielkoezasteczkowych, n1estab11nych
sktadnikéw suroweca.

Uwodornienie weglowodoréw nienasyconych jest mozliwe réwniez
bez zewnetrznego zrédla wodoru przez przeniesienie wodoru miedzy rea-
gujacymi czgsteczkami. Reakeja ta biegnie w obecnosci katalizatoréw
uwodorniajgcych. Jako produkt reakeji otrzymuje sie mieszaning pro-
duktéw odwodornienia i uwodornienia o czasteczkach wchodzacych w

sktad suroweca.

Uwodornienie czqstek wzbudzonych (jony karbomowe i rodniki)
jest mozliwe zaréwno w reakeji z wodorem czasteczkowym, jak i innymi
donorami wodoru. Z uwagi na malte wartosci energii aktywacji reakeje
te nie wymagaja w zasadzie obecnosci katalizatoréw, jezeli oczywiscie
powstanie czastki w. stanie ‘wzbudzonym nie jest reakeja katalityczng.
'O czasie trwania czastekk w stanie wzbudzonym decyduje stosunek szyb-
kosci reakcji uwodornienia oraz reakeji przejécia czastki ze stanu wzbu-

dzonego w stan podstawowy. Z tego wzgledu w przypadku reakeji uwo-

dornienia jonéw lub rodnika, szbkosé reakcji jest tym wieksza, im diuz-
szy jest czas trwania tych czastek w stanie wzbudzonym oraz im wiek-
sze jest stgzenie wodoru. Uwodornienie jonéw karboniowych, ktére ist-
niejg tylko ma pow1erichm katalizatora, jest mozliwe jedynie wéwezas,
. gdy na powierzchni katalizatora znajduje sie wodor 2 wiee w przypadku
zastosowania katalizatoréw dwufunkeyjnych.

" Reakecja uwodornienia rodnikéw biegnie z duzq szybkosc1q bez

- udziatu katalizatoréw zaréwno w obecno$ci wodoru czasteczkowego, jak
i innych donoréw wodoru, Na szybkosé tej reakeji decydujacy wptyw
ma stezenie wodoru w §rodowisku reakeji. ‘

Dobér warunkéw reakeji uwodornienia weglowodoréw jest istotnie
" uzalezniony od rodzaju zastosowanego katalizatora. W obecnoéci aktyw-
nych katalizatoré6w metalicznych (nikiel, pallad, platyna) reakcja uwo-
dornienia biegnie z zadowalajacg szybkosdcig w niskiej temperaturze (na-
wet ok. —100°C) i pod matym ciénieniem wodoru. Aktywno$¢ uwodornia-
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jaca katalizatoréw tlenkowych i siarczkowych (tlenki i siarczki miklu,
molibdenu, kobaltu i in.) jest znacznie mniejsza od aktywnosci kataliza-
toréw metalicznych. Aby uzyskaé wobec tych katalizatoréw praktycznie
zadowalajacg szybko$¢ reakcji. nalezy zatem prowadzié ja w wyzsze]
temperaturze (200—400°C). Wraz ze wzrostem temperatury réwnowaga:
reakeji przesuwa sig jednak w kierunku reakeji odwodornienia. Koniecz-
ne jest zatem zastosowanie wyzszego ci$nienia wodoru.

b. Uwodornienie weglowodoréw olefinowych

Przylaczenie wodoru do podwoéjnego wigzania w alkenach i cykloalke-
nach jest reakcja, ktéra biegnie z duzg szybkoscig w obecnogei katali-
zatoré6w uwodorniajacych. Stosujac katalizatory metaliczne, reakcje te
mozna prowadzi¢ w fazie cieklej, w temperaturze otoczenia, w obecnogci
wodoru czgsteczkowego i pod ciénieniem atmosferycznym. W obecnbsei,
katalizatoréw- tlenkowych szybko$¢ uwodornienia weglowodoréw olefi-
nowych w tych warunkach jest zwykle mniejsza od potrzebnej w pro-
cesach przemystowych. Dlatego w_obecnosci tych katalizatoréw reakcje
nalezy prowadzié w temperaturze wyzszej od.200°C, w fazie gazowej
i pod ci$nieniem wodoru wynoszacym kilka megapaskali.

Reaktywnos¢ podwéjnego wigzania w reakceji uwodornienia okre-
$la regula Lebiediewa. Zgodnie z.nig szybkosé reakeji przylgczenia wo-
doru do podwéjnego wiazania jest odwrotnie proporcjonalna do iloSci
podstawnikéw przy atomach wegla polgczonych tym wigzaniem. Regu-
la ta jest dobrze $pelniana w przypadku reakecji uwodornienia alkenéw.

W przypadku cykloalkenéw istotny wplyw na szybkoéé reakcji uwodor-

nienia maja nie tylko podstawniki przy atomach wegla zwigzanych pod-
wojnym wigzaniem, Yecz ‘takze wielkod¢ pierscienia oraz charakter che-
miczny podstawnikow w pierscieniu. Wedlug danych Muriela wzgled,ne

‘szybkosci uwodornienia réznych weglowodorow olefinowych (reakcje

prowadzone w fazie cieklej, w obecnosci katalizatora platynowego i w
temp. 20°C) sa nastepujace (szybko$é uwodornienia cykloheksenu przy-
jeto za 1):

R~CH=CH, O @ O R-CH=CH-R'

5080 03-13

R, R
. Nooo”
nfc e Q @f Q R e

oooa ~04 510~ 2.10°2
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W podwyzszonej temperaturze i w fazie gazowej szybkoéé reakcji

" szybko ro$nie ze wzrostem temperatury, przy czym rdznice wzglednej

-

reaktywrosci weglowodoréw olefinowych o réznej budowie s mniejsze. -

Na przyklad wedlug danych Lebiediewa stosunek szybkosei reakceji uwo-

dornienia cyklopentanu i cykloheksenu w obecnosei katalizatora platy-

nowego w fazie cieklej wynosi 13. Przy prowadzeniu tych samych reak-
cji w fazie parowej w temp. 150°C wartos¢ tego stosunku wynosi tyl-
ko 1,1. N

ReakCJa uwodornienia weglowodoréw olefinowych w niskiej tem-

. peraturze, w fazie cieklej jest reakcja rzgdu zerowego w stosunku do

stezenia weglowodoréw oraz pierwszego rzedu w odniesieniu do stezenia

- wodoru. Reakcja uwodornienia olefin prowadzona w wyzszej tempera-

turze, w fazie gazowej 4 w obecnosci katalizatorow tlenkowych: lub

siarczkowych jest reakejg pierwszego rzedu zaréwno w stosunku do ste-

zenia weglowodoréw olefinowych, jak i do stezenia wodoru.

Energia aktywacji reakcji uwodornienia weglowodoréw olefino-
wych na katalizatorach metahcznych (nikiel, pallad lub platyna) ma
wartos¢ 4,2—8,4 kJ/mol. Reakeji uwodornienia weglowodoréw olefino-
wych towarzysza reakeje dyslokacji podwdéjnego wigzania oraz reakeje
izomeryzacji cis, trans. Migracja podWéjnego wigzania wewngtrz czg-
steczki mpze byé reakcjs konkurencyjng w stosunku do reakeji uwodor-

‘nienia, szezegblnie w przypadku reakeji prowadzonych w fazie gazowej

pod malym ci$nieniem wodoru. Jezeli w wyniku reakeji uwodornienia
weglowodoréw olefinowych mogsg powstac ‘lzomery cis i trans; to z re-
guly preferowane jest powstawanie izomeru cis. od reguly -fe] istunieje
jednak wiele wyjatkow. : ‘ .

“Jesli prowadzi sie reakeje uwodornienia weglowodoréw olefine-

- wych w wyzszej temperaturze (szezegodlnie w obecnosci dwufunkeyjnych

katalizatoréw siarczkowych), to jest mozliwa réwnies reakeja izome-
ryzacji strukturalnej alkenéw lub cykloalkendéw. Szybkosé izomeryzacji
alkenéw jest znaczna dopiero w temperaturze ok. 400°C. Cykloalkeny
ulegajg reakcji izomeryzacji znacznie latwiej. Na przyklad prowadzae
reakcje uwodornienia cykloheksenu w obecnosci siarezkéw wolframu,

molibdenu lub niklu juz w temp. 200°C uzyskuje sie znaczna zawar- -

tos¢ metylocyklopentanu w produktach reakeji.

Uwodornicnie weglowodoréw dienowych jest reakc]a, dwustopnio-
wa. Najpierw uwodornieniu ulega jedno z wigzan podwdjnych i w efek-
cie jako produkt posredni tworzy sie weglowodory olefinowe, ktére ule-
gaja nastepnie uwodornieniuy. do We;glowodorow parafinowych. W przy-
padku niesprzezonych weglowodoréw dlenowych szybko$é i kolejnoéé

uwodornienia poszczegdlnych wigzan podwéjnych w czasteczce jest zgod-

ha z regulq Lebiediewa. Najpierw ulegaja uwodornieniu wigzania pod-
wojne lgczace atomy wegla, przy ktorych mie wystepuja podstawniki.
Jezeli w czasteczce dienu charakter poszezegélnych wigzan podwdjnych

. v rs s

[R . S



N

6. Reakeje uwodornienia ‘ e . 95

jest zréznicowany pod wzgledem liczby i rodzaju podstawnikow, to se-
lektywno§é uwodornienia pierwszego wigzania podwoéjnego jest bardzo
duza. W takim przypadku mozna selektywnie prowadzi¢ reakcje owodor-
nienia dienéw, uzyskujac jako produkt reakeji weglowodory olefinowe.
Bardzo selektywna jest reakcja uwodornienia pierwszego wigzania
podwojnego w weglowodorach o sprz¢zonych wigzaniach podWOJnych'
W reakcji tej pierwszy etap polegajacy na‘uwodornieniu dienu do we-
glowodoréw olefinowych jest bardzo wyrainy. W obecno$ci kataliza-
toréw uwodorniajgcych mozliwa jest np. catkowita przemiana butadlenpl
w buten. Jezeli sprzezone wigzania podwoéjne w czgsteczce dienéw za-
wierajg podstawniki, szybkos¢ uwodornienia danego wigzania jest zgod-
na z réguly Lebiediewa. Selektywnosé uwodornienia pierwszego wigzania
podwoéjnego w czgsteczkach dienow, w stosunku do reakeji calkowitego
uwodornienia tych weglowodordow, wzrasta wraz ze wzrostem tempera-
tury reakeji, a maleje ze wzrostem ci$nienia czgstkowego wodoru. Szcze-
golnie duza. selektywnos¢ uwodornienia dienéw do olefin (np. w reakeji -

"uwodornienia hutadienu do butenu) uzyskuje sic prowadzgc reakcje w

obecnosci katalizatoréw metalicznych o umiarkowanej aktywnogci uwo-
dorniajgcej (kobalt, miedz lub zelazo). '

W obecnosei katalizatorow uwodorniajgcych mozliwa jest reakeja
dysproporcjonowania cykloalkendéw

0-0-0

Reakcja ta umozliwia uwodornienie cykloolefm bez udzialu zewnetrzne-
go zrédla wodoru, tzn. z wykorzystaniem wodoru wewnetrznego; po-
wstajgcego w wyniku odwodornienia czgsteczek cykloolcfm z utworze-
.niem weglowodoréw aromatycznych. Reakeja ta w: obecnosci kataliza-
torow metalicznych biegnie ze znaczng wydajnoscia juz w temperaturze
poko.]owt.;; Mechanizm tej reakcji polega na autokatalitycznym oddzia-
Iywaniu podwojnego wigzania na atomy wodoru w czagsteczce weglowo-
doréw cykloolefinowych. Energia aktywacji reakeji dysproporcjonowania
cykloheksenu w obecnosci, katalizatora palladowego w temp. 60—70°C
wynosi 42—136' kJ/mol, w zaleznosci od ci$nienia czgstkowego wodoru
i stanu aktywnosc1 katalizatora.

Reakeji dysproporcjonowania ulegaja rowniez podstanne cyklo~
-alkeny oraz mieszaniny zlozone z cykloalkenéw i alkenéw laticucho-
wych, Reakeji dysproporcjonowania hie ulegaJa cykloalkeny p1ec1oczlo—
nowe.

Mechanizm vdysproporcjonowania‘ wodoru miedzy czgsteczkami cy-
kloalkenéw wyjasnit A.A. Balandin. W niskiej temperaturze nie jest

" oczywiécie mozliwe odwodornieriie cykloheksenow. w czasteczkach ‘tych

~
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weglowodoréw zaadsorbowanych na powierzchni katalizatora nastepuje
jedynie oslabienie wigzan C—H. Pod wplywem polaryzujgcego oddzia-
tywania wigzania z mozliwe jest jednak przeniesienie wodoru miedzy
poszczegblnymi czqsteczkam1 zaadsorbowanym1 na powierzchni katali-

zatora
Ocn, -CH _cH, Ocﬂz cH -cu, @ca H=CH, -
Clp-cH=CHy JN\_, CHaCHoCHg
3 —— 2‘ , ¥ :
0 + 20“2 ‘-’CHz (caz)s 0"3 — © + 2CB“13

W stanie réwnowagi na powierzchni katalizatora istniejp czastecz-
ki .cykloheksanu, cykloheksenu, cykloheksadienu i benzenu. Ze wzgle-
du na obecnoé¢ wigzari w czasteczki cykloheksanu i cykloheksadienu sg
silnie 'zaadsorbowane na powierzchni katalizatora, W warunkach reakeji
desorpeji ulegajg jedynie czasteczki cykloheksanu i benzenu, uwalniajac
centra aktywne na powierzchni /katahzatora i tym samym umozliwiajgc
dalszy przebieg reakeji. :

W obecnos$ci weglowodoréw cykloparafinowych, a szczegdlnie hy-
droaromatycznych, w wyzszej temperaturze mozliwa jest reakcja dono-
rowodorowego uwodornienia weglowodoréw olefinowych

CHy- CH=CH,

l + -QCnH:Zn - +2cﬂ“2ﬁ+2

Istota tej reakeji polega na termicznym lub katalitycznym odwodornie-
niu weglowodoréw cykloparafinowych lub_ hydroaromatycznych, Uwol-
niony aktywny wodér atomowy jest wykorzystywany w reakeji uwo-
dornienia olefin. ‘

Zrédlem wodoru w. reakcji uwodornienia weglowodoréw olefino-
wych moze by¢ réwniez wodér powstaty w wyniku koksowania czesci su-
rowca w warunkach reakcji. Uwolniony wodér in statu nascendi w for-
mie rodnikowej stanowi bardzo aktywny czynnik uwodorniajacy.

Reakcga uwodornienia weglowodoréw olefinowych przez: dyspro-
porcjonowanie wodoru ma istotne znaczenie praktyczne w procesie auto-
+ .stabilizacji produktéw krakingu termicznego i priolizy surowcéw nafto-
wych. Ciekle produkty pirolizy zawierajg 20—40%¢ weglowodoréw nie-
nasyconych. Zawarto$¢ tych weglowodoréw pogarsza jakosé¢ produktow,

L
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uniémozliwiajgc ich wykorzystanie jako komponentéw paliw silniko-
wych. Poniewaz produkty pirolizy zawieraja jednocze$nie pewne ilosci
weglowodordéw naftenowych i naftenowo-aromatycznych o wlasno$ciach
donorowodorowych oraz skiadniki koksotwoércze, mozna uwodorniéc we-
glowodory oléfinowe zawarte w tych produktach poprzez reakeje dys-
‘proporcionowania wodoru, bez doplywu wodoru z zewngtrz. ‘

Badania nad procesem autostabilizacji produktéow ciéktych pocho-
dzacych z proceséw termicznej przerdbki surowcéw naftowych prowa-
dzili m.in. R.G. Ismailow i wspélpracownicy. Pozwolily one na opraco-
wanie warunkéw procesu, w ktorych-nastepuje praktycznie zupelne uwo-
dornienie weglowodoréw olefinowych w Wymku reakcji dysproporcjono-
wania wodoru.

Reakcja katalitycznego uwodornienia Weglowodorow olefinowych
moze by¢ prowadzona w sposéb selektywny w obecnosci weglowodorow
aromatycznych. Fakt ten ma istotne znaczenie praktyczne w wielu pro-
cesach technologicznych (szczegdlnie w przemyé$le naftowym).

Weglowodory olefinowe ulegajgoreakeji uwodornienia z szybko-
§cig znacznie wiekszg niz weglowodory aromatyczne. Selektywne uwo-
dornienie olefin w obecno$ci weglowodoréw aromatycznych jest mozli-
we jedynie w obecnosci katalizatoréw metalicznych i z zastosowaniem
niskiej temperatury reakcji. Zastosowanie mniej aktywnych katalizato-
row tlenkowych lub siarczkowych wymaga utrzymywania wyzszej tem-
peratury reakcji, w ktorej obok weglowodorow olefinowych nastepuje

~rowniez uwodornienie weglowodorow aromatycznych Zrniejsza to se-
lektywnos¢ reakeji.

Wyniki reakeji uwodornienia mieszaniny zawierajacej Weglowodo-
ry olefinowe i benzen podano w tabl. II1.4. Reakcja uwodornienia. weglo--

Tubhca 1.4 Wymln selektywnego uwodornienia mieszaniny weglowodorow olefmowych
i benzenu (na podstuwae danych R. G. Ismu:lowa)

‘Skladuiki, % wag. Surowiec Produkt
N
Benzen 22,4 . 25,3
Cykloheksen 23,6 —
Siyren 29,9 _
Hckseny 24,'1 . —
Cykloheksan S ' : 20,1
Etylobenzen ) — 30,0
Heksan . ; —_ . N . 24,6

wodoréw olefinowych w obecnosci benzenu jest zatem bardzo selekiyw-
na. Selektywne uwodornienie olefin w obecnoéci weglowodoréw aro-
matycznych jest szeroko wykorzystywane wréznych procesach wodoro-
wych w przemysle naftowym. Szczegdlnie istotne znaczenie ma hydro-
rafinacja produktéw pochodzgcych z proceséw termicznej przerobki su-

7 — Procesy wodorowe..,
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rowcow naftowych. Podczas tej hydrorafinacji nastepuje selektywne
uwodornienie niepozadanych skladnikéw (weglowodoréw olefinowych)
bez zmiany zawarto$ci weglowodoréw aromatycznych. Uzyskane hydrora-
finaty mogg by¢ stosowane jako komponenty paliw sflnikowych badZ sta-
nowié¢ surowiec, z ktérego wydziela sie weglowodory aromatyczne: benzen,
toluen i ksyleny. ‘ v

’

c. Uwodornienie weglowodoréw aromatycznych .

Przylaczenie wodoru do sprzezonych wigzan n w pierécieniy aromatycz-
nym jest znacznie trudniejsze od uwodornienia wigzan podwéjnych w
weglowodorach olefinowych, Szybkoéé reakeji uwodornienia benzenu
w temp. 20°C, w obecnosei katalizatora platynowego jest np. ok. 5-10%
' ‘razy mniejsza od szybkosci reakeji uwodornienia cykloheksenu w tych
samych warunkach. Mniejsza szybko$¢é uwodornienia weglowodoréw aro-
matycznych jest wynikiem rezonansowego stanu wigzan « w czgstecz-
kach tych weglowodoréw, ktéry charakteryzuje sie okre§long warto-
Scig emnergii. Energm rezonansu stanowi prég energetyczny, ktéry musi
bye pokonany przez reagujgce czasteczki w pierwszym etapie reakcji,
tj. podezas ‘przquczema pierwszych dwoéch atoméw wodoru. Przytaczenie
dwéch atomoéw wodoru 'powodujé zanik rezonansowej struktury, powsta-
je stabilna czasteczka cykloheksadienu: Przylaczenie dalszych atoméw
wodoru jest juz typows reakejg uwodornienia olefin, ktéra biegnie z du-
. z3 szybkoécia w obecnosej odpowiednich katalizatoréw. Tak wiec naj-
‘wolniejszym etapem reakcji uwodornienia weglowodoréw aromatycz-
nych jest przylgczenie pierwszych dwoéch atoméw wodoru do czgsteczki,
prowadzgce do likwidacji rezonansowego charakteru pozostalych wigzan
podwéjnych. Tym samym nast¢puje zmiana charakteru chemicznego cza-
.steczki, ktora tract swéj aromatyczny charakter.

Wartosci energii rezonansu skondensowanych weglowodorow aro-
matycznych sg nizsze od wartosci energii rezonansu pierscienia benzeno-
wego (150 kJ/mol) i z tego wzgledu szybkos¢ reakeji uwodornienia pierw-
szego piericienia w skondensowanych weglowodorach, aromatycznych
. jest wieksza od szybkosei reakeji uwodornienia benzenu.

Pomimo stosunkowo malej wartosci szybkosei reakcji' uwodornie-
‘nia weglowodoréw aromatyeznych (w poréwnaniu z. szybkoécia reakeji

uwodornienia olehn) bezwzgledne szybkosei tych reakeji sg na tyle wy-

sokie, ze. mozna je prowadzi¢é w obecnosci odpow1ednlch katalizatoréow
nawet w niskiej temperaturze. Szczegélnie aktywne w reakeji uwodor-
~ nienia 'wegléwodoréw aromatyczaych sa katalizatory metaliczne — ni-
kiel, pallad, platyna, w obecnosci ktérych reakcje te mozna prowadzié
~w fazie cicklej lub w roztworze w temperaturze pokojowej. Zastosowa-
) n1e tych katalizatoréw jest jednak mozliwe tylko w przypadku uwodor-
. niénia surowcéw ‘aromatyecznych, ktére nie zawieraja zanieczyszczen sta-

i
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b

nowigcych trucizny tych-katalizatoréw., Wyczerpujace uwodomienie we-
glowodoréw aromatycznych jest mozliwe rowniez w obecnosei katali-

- zatoréw tlenkowych lub siarczkowych. Aktywnos¢ tych katalizatorow

jest jednak znacznie mniejsza od aktywnosei katalizatorow metalicznych.,
Dlatego reakeja uwodornienia ‘weglowodoréw aromatycznych musi byé

.prowadzona w wyiszej temperaturze (200—450°C) pod ci$nieniem wo-

doru zwykle powyzej 10 MPa, Zaletg katalizatoréw tlenkowych i siarcz-
kowych jest ich odpornos¢ na zatrucia zwigzkami siarki i azotu ktore
stanowig trucizny katalizatoréw metalicznych.

Pierwszg probg wyjaénienia mechaniZzmu -katalitycznej reakeji
uwodornienia pierécienia aromatycznego byta teoria multipletowa opra-

cowana przez A.A. Balandina. Teoria ta zaklada sekstetowa adsorpeje

benzenu na centrach aktywnych katalizatora

-t

TA--——x

X7

Uklad centrow aktywnych na powierzchni wigkszosci katalizatorow uwo-
dorniajacych pozwalal na zalozenie takiego modelu adsorpcji. Jednak
z uwagi na rezonansowy charakter wigzan podwéjnjrch oraz konkuren-
cyjng chemisorpcj¢ wodoru na centrach aktywnych w swietle wspot-
czesnych pogladow nalezy uznaé, 2e adsorpecja sekstefowa pierscienia
aromatycznego na powierzchni katalizatora jest mato prawdopodobna.
Ponadto reakeja uwodornienia weglowodoréw aromatycznych moze! by¢
prowadzona rowniez w obecnosei katalizatoréw, ktérych budowa kryl
staliczna i uklad geometrycznych centréw aktywnych na powierzchni .
wykluczajg mozliwosé adsorpcn sekstetowej.

Mechanizm reakeji uwodornienia We;glowodorow aromatycznych
tlumaczy sie¢ obecnie w oparciu o tebrie zwigzkow kompleksowych. Zgod-
nie z tg teoria zaklada sie chemisorpcje pierscienia aromatycznego na po-
wierzchni . katalizatora poprzez utworzenie kompleksowego wigzania =
z centrum aktywnyim

T ]
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Przylaczenie pierwszych dwoéch atoméw wodoru powoduje znaczne ob-

nizenie energii rezonansu pierscienia aromatycznego, obnizajace w zwigz-

ku z tym energie aktywacji reakeji przylgczenia dalszych atoméw wodo-

ru — az do utworzenia pierscienia cykloparafinowego. Mechanizm reak-
cji .uwodornienia benzenu jest: nastepu]acy

7
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Najwolniejszym etapem reakegji jest przqucze‘nie pierwszego atomu wo-
doru do chemisorbowanej czasteczki benzenu. Dalsze etapy reakcji uwo-
-dornienia biegng ze znacznie wiekszg szybkoscig. Dlatego w produktach
uwodornienia benzenu praktycznie nie ma cykloheksenéw, ktore stano-
wig produkt posredni tej reakeji.: .

Uwodornienie - benzenu w obecnosci katallzatorow tlenkowych lub
siarczkowych z uwagi na ich mniejszg aktywnos¢ musi byé prowadzone
w wyzsze]j temperaturze. W temperaturze tej ze znaczng szybkoscig bieg-
nie reakcja odwrotna (odwodornienie). Aby przesungé réwnowage reak-
¢ji i w kierunku tworzenia produktéw uwodornienia, nalezy reakcje pro-
wadzi¢ pod duzym ci$nieniem wodoru. Reakcja uwodornienia benzenu
moze by¢ np. prowadzona w temp. 300°C pod -ciénieniem wodoru - nie
- mniejszym od 20,0 MPa, a w temp. 350°C konieczne jest zastosowanie
_ <¢is$nienia 30,0 MPa.

Szybko$¢ reakceji uwodornienia alkilobenzenéw zalezy od liczby
podstawnikéw. Wplyw rodzaju podstawnikéw, a szczegélnie liczby ato-
"méw wegla w laricuchu podstawnika, jest mniej istotny. W obecnoéci
katalizatoréw metalicznych szybko$é reakcji uwodornienia alkilobenze-
néw jest mniejsza od szybkoSei reakcji uwodornienia benzenu i maleje
wraz ze wazrostem liczby podstawnikéw w pierscieniu. W reakeji pro-
wadzonej w wyzszej temperaturze pod wysokim cisnieniem wodoru i w
obecnosel katalizatoréow tlenkowych i siarczkowych szybkoéé uwodornie-
~ nia weglowodoréw alkiloaromatycznych jest podobna do szybkosci rea-
keji uwodornienia benzenu. Wyjatek stanowi siarczek wolframu. Na ka-
talizatorze tym szybkos¢ uwodornienia alkilobenzendéw jest znacznie
wyzsza od szybko$ci uwodornienia benzenu. Wzgledng szybkosé reakcji
uwodornienia alkilobenzenéw w stosunku do benzenu mozna w przy-
blizeniu okresli¢ na podstawie zaleznosei podanych przez Rozowoja:

dla katalizatoréw metalicznych: Vas =Yp2-n

dla siarczku ‘wolframus: Vag = Vg-13 ¢
Vas 1 Vs — szybkoié reakeji uwodornienia alkilobenzenéw i benzenu,
n — liczba podstawnikéw alkilowych w pierscieniu.

W tablicy IIL5 podano wzgledne szybkosci reakcji uwodornienia
kilku weglowodoréw alkiloaromatycznych w stosunku do przyjetej za
1 szybkosci uwodornienia benzenu.

Szybkosé reakeji uwodornienia skondensowanych weglowodoréw
aromatyczhych zalezy od stopnia i rodzaju kondensacji, oraz glebokoéci
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Tablica 1IL5. Wzgledne szybkoséci reakeji uwgdomieniu. weglowodbréw alkiloaromatycznych

. Katalizator -

Surowiec Produkt . -

T Pt Ni | MoS,; WS,

Benzen ' cykloheksan 1 1 1 1

Toluen . metylocykloheksan 0,62 | 0,50 | 0,99 2,3

o-ksylen 1,2-dwumetylocykloheksan 0,32 | 0,24 — —_—

‘| m-ksylen . 1,3-dwumetylocykloheksan 0,49 | 023 | 1,10 | 33

p-ksylen 1,4-dwumetylocykloheksan R 0,65 | 0,31 —_ —

Etylobenzen’ ctylocykloheksan — | 0,43 0,78 1,3

1,3,5-Tréjmetylobenzen 1,3,5-tréjmetylocykloheksan 0,58 | 0,1 1,11 4,3

Tzopropylobenzen jzopropylocyklcheksan . 0,33 —_ —_ -

1,2,3,4-czterometylobenzen 1,2,3,4-czterometylocykloheksan 01 - — _ -_
Pigciométylobenzen pieciometylocykloheksan 0,04 | 0,05] 092 606 |

Szesciometylobenzen szedciomelylocykloheksan 0,02| 0 _ 1,5

uwodornienia. Uwodornienie pierwszego pierScienia w czgsteczce skon-
densowanych weglowodoréw aromatycznych z .reguly biegnie z szybko-
écia wiekszg od szybkosci uwodornienia benzenu. Przylaczenie wodoru
do dalszych pierscieni jest reakejg znacznie wolniejsza. Szybkosé reakeji
wyczerpujgcego uwodornienia tréjpierscieniowych skondensowanych we-
glowodoréw aromatycznych jest znacznie mniejsza od szybkoSci uwo-
dornienia benzenu. Natomiast wyczerpujace uwodornienie weglowodo~
row aromatycznych zawierajacych cztery i wigeej skondensowanych
pierscieni jest bardzo trtidne. Reakcja ta jest mozliwa jedynie pod wy-

sokim cisnieniem czgstkowym wodoru (rzedu 50 MPa) i w temperatu-

rze ponizej 300°C. W procesach przerébki ropy naftowej reakcja: wy-
czerpujacego uwodornienia skondensowanych weglowodoréw aromatycz~
nych nie ma praktycznego zastosowania., W procesie hydrokrakingu
reakejg kierunkows jest wprawdzie reakcja uwodornienia skondensowa-

nych weglowodoréw aromatycznych, ale tylko cze$ciowego z nastepnym

hydrokrakowanjem utworzonych poigczenn hydroaromatycznych. ‘
Reakeja uwodornienia weglowodoréw aromatycznych moze byé

‘prowadzona bez zewnetrznego zZrodia wodoru. Znany jest przyklad reak-

cji uwodornienia'benzenu w mieszaninie z metylotetraling., Zrédlem wo-
doru jest wodér powstaly w wyniku uwodornienia metylotetraliny. Reak--
cje prowadzi sie w obecnosci katalizatora platynowego, ‘w temp. 350°C:

« s CH3 . cug
2 +3 — 3 +3 !

Donorowodorowe wlasnosei weglowodoréw hydroaromatycznych zawar-
tych we frakcjach pochodzacych z przerobki ropy naftowej sa wykorzy-
stywane w reakcjach krakowania i hydrokrakowania destylatéow i po-
zostalosci ropnych. Reakcje krakowania cigzkich skladnikéw pozostato-
Sci ropnych biegng wedlug mechanizmu rodnikowego. Obecno$¢ w $ro-
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dowisku reakeji weglowodoréw o wilasnoéciach - donorowodorowych .
zwicksza szybkoé¢’ reakeji rekombinacji rodnikéw przez przquczen:e
aktywnego wodoru powstajacego w wyniku reakcp odwodornienia weglo—
wodoréw hydroaromatycznych '

7. HYDROKRAKOWANIE WEGLOWODOROW

a. Uwagi ogélne

W ogélnym ujeciu na reakeje hydrokrakowania skladajg sie dwie na-
stepcze reakeje: krakowania weglowodoréw i reakcja uwodornienia po-’
wstalych produktéw krakingu, W przypadku weglowodorow parafino-
wych- reakeje hydrokrakowania mozna zaplsac ogbinie .nastepujacym
réwnaniem: ;

CnHmz+z + Hy ~—> CmHamse + cn-mHz'(n—-n'z)-l-z

W zaleznoéci od warunkéow creakcji a szezeg6lnie od rodzaju. stosowanych
katalizatorow mozna wyr6znié trzy rodza]e reakc;|1 hydrokrakowama we~ "
glowodorow:
. 1. Hydrokrakowanie weglowodorow w obecnosci katalizatorow
- metalicznych (ruten, platyna lub nikiel). Na katalizatorach tych reakcja
hydrokrakowania weglowodoréw biegnie wedlug mechanizmu rodniko-
wego. Produkt krakingu czagsteczek pozostaje w postaci chemisorpeyjne-
go kompleksu na.'powie;zcﬁni katalizatora. Kompleks ten jest uwodor-
niany do nasyconych produktéw reakcji. Wedhug tego mechanizmu bieg-
ng uboczne reakcje hydrokrakowania w warunkach procesu reformingu.
. 2. Hydrokrakowanie weglowodoréw w obecnoéci katalizatoréw
dwufunkcy]nych chaquteryzu]a}cych sie przewagg aktywnoéci uwodor-
niajgcej. W obecnosci’ tych katalizatoréw reakcja krakowania weglo-
wodorow biegnie wedlug mechanizmu jonowego. Z uwagi na silng aktyw-
noé¢ nwodorniajaca katalizatora nie jest przy tym mozliwa gleboka
przemiana jonéw karboniowych. Taki mechanizm reakcji ogramcza gle-
- boko$é procesu hydrokrakingu.

3. Hydrokrakowanije w obecnosci katalizatoréw dwufunkeyjnych
0 silnych wlasnoéciach rozszczepiajgcych. Wobec silnej aktywnosc1 roz-
szczepiajacej katalizatora utworzone jony karboniowe ulegaja glebiej -
przemianie do produktéw o mniejszej masie czgsteczkowej. Te produkty
ulegajag uwodornieniu tworzac Weglowodory nasycone bedace produk-
tami hydrokrakowania. .

Poza nielicznymi przypadkami, reakcji hydrokrakowania poddaje

sie mieszaniny weglowodoréw ‘parafinowych, cykloparafinowych i aro-
matycznych. 0 zZnacznej ljczbie atomow wegla w czasteczce. Poniewaz w
obecnodei katalizatoréw - dwufunkeyijnych reakcje hydrokrakowania pro-
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wadzi sig-zwykle w temperaturze ok. 400°C, zatem tej kierunkowej. reak-
cji towarzyszy zwykle wiele reakeji ubocznych. Sprawia to, ze proces
hydrokrakingu pod wzgledem chemicznym jest bardzo zlozony, szczegol-
nie W realizacji przemyslowej, gdy surowcem sg frakcje naftowe be-
dace wieloskiadnikowymi mieszaninami réznych weglowodoréw.

'h. Hydrokrakowanie weglowodoréw parﬁ‘finowych '

. . ‘Reakcja hydrokrakowania weglowodoréw parafinowych w obecnosci ka-g

talizator6w metalicznych jest jedng -z reakeji ubocznych w-procesie.re-
formingu. Wysokg aktywno$é w reakeji hydrokrakowania wéglowodo-
réw parafinowych maja katalizatory niklowe i platynowe. Mechanizm
i selektywnos¢ tej reakeji w obecnosci kazdego z tych dwoéch kataliza-
tor6w sg .jednak odmiennc. W obecnosci katalizatoré6w niklowych prze-
waza reakcja wigzan znajdujacych sie w’ poblizi obu koncéw laficucha
parafinowego. Produkty reakcji sa bogate w lekkie weglowodory gazo-
we C;—Cj. Na katalizatorach platynowych reakcja hydrokrakowania jest
mniej selektywna. W produktach. reakeji znajdujg sie wszystkie weglo-
wodory, jakie mogg powsta¢ w wyniku krakowania czasteczki.

Reaktywno$¢. wigzan C—C w reakeji hydrokrakowania na katali-
zatorach metalicznych jest najwieksza w przypadku pierwszorzedowych
atoméw wegla, ‘a najmniejsza w przypadku irzeciorzedowych.

W obecnosci katalizatorow dwufunkeyjnych mechanizm reakeji hy-.
drokrakowania zalezy od wzglednej aktywnosci funkeji uwodorniajacej.
i rozszczepiajacej katalizatora. Ilustruje to schemat reakcji hydrokra-

. kowania oktanu w obechosci katalizatoré6w dwufunkeyjnych (KH — ka-
. talizator o przewadze aktywno$ci uwodorniajgcej, KK .— o przewadze

aktywnoS$ci rozszezepiajgcej):

KH \-
[ * n-CgHyg Ch!

+ K. * KH .
n.%“m __“_"Ln.%u“ ik. n-ceﬂﬂ _.K_.. 120 ~ CqHyg—~ 120-CgMtyg (2)

H_l‘ !_KH_. n-ConHiem(3)
KK KH ,

SqenHingn —  izot s Cgnh (4)
Calon* ca’-nHW-Zn . 120-Cg. nH47-20 8-n"48-20

| KH:

— Cabonez _ (5)

Na katalizatorze o przewadze fuhkcji uwodorniajacej stopieh przemiany
n-oktanu na produkty o mniejszej masie czgsteczkowej jest nieznaczny.
Podstawowa reakecjg jest reakcja izomeryzacji jonu karboniowego n-okta-
nu (produkty 1 i 2). W.obécnosei katalizatoréw. roszezepiajaeych dominu-
je reakcja krakowania jonu karboniowego do produktéw o mniejszej ma-
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sie czésteczkowej, ktoére nastepnie ulegaja reakcji uwodornienia. Tak wiec
produkty reakeji hydrokrakowania sg bogate w weglowodory izoparafi-
nowe (produkty 3, 4 i 5).

10

fzo:ga :' - »' //
o | _/
- . | // ‘
A
/
— [

0 001 af 10 100 000 .
Wagledny stopieri nasiarczenia katalizatora

Rys. IIL1. ZaleZnoéé stosunku zawartoéci izo- Cym-Cs; w produktach hydro-
krakingu n-dekanu od stopnia nasiarczenia katalizatora niklowego (wg R.Z.
Magavila)

‘Istotne znaczenie funkeji rozszezepiajgcej katalizatora w reakeji
hydrokrakowania przedstawiono na rys. IIL1, na ktérym pokazano zalez-
no$é¢ stosunku izopentanu do n-pentanu w produktach reakeji hydrokra-
kingu n-dekanu od stophia nasiarézenia katalizatora niklowego. W miare
nasiarczania powstaje siarczek niklu, ktéry stanowi katalizator dwufunk-
cyjny. Jak widaé z rysunku, wraz ze wzrostem nasiarczania katalizatora
stosunek izo-C;/n-Cs wzrasta wielokrotnie.

W reakcji hydrokrakowania weglowodoréw parafinowych szybkose
reakcji tworzenia jonéw karboniowych zalezy bezposrednio od funkeji
uwodorniajacej katalizatora. Powstanie jonu karboniowego jest szczegol-
nie latwe w przypadku weglowodoréw olefinowych. Weglowodory te po-
wstajg na powierzchni katalizatora 'z weglowodoréw parafinowych jako
produkt reakeji ich odwodornienia na centrach uwodorniajacych kataliza-
tora. Reakcja ta umozliwia nastepnie powstawanie odpowiednich jonoéw

karboniowych. W obecnosci katalizatorow o silnej aktywnosci rozszczepia-~

jacej, lecz pozbawionych funkeji uwodorniajacej, szybkosé reakeji hydro-
krakowania weglowodoréw parafinowych jest w typowych warunkach
znikoma z uwagi na malg szybko$¢ tworzenia sie jonéw karboniowych.
Jedynie "w obecno$ci katalizatora dwufunkecyjnego efektywno$é reakcji
hydrokrakowania jest znaczna,

Reaktywnos¢ weglowodoréw parafinowych ‘w reakcji hydrokrako-
wania zalezy od dlugosci tancucha: Weglowodory o matlej liczbie atomoéw
wegla w lanicuchu ulegajg reakeji hydrokrakowania dosé opornie. Szyb-
kos¢ reakcji hydrokrakowania n-butanu jest np. ponad 100-krotnie
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mniejsza od szybkosei reakeji hydrokrakowania n-heksanu. Wyzsze we-
glowodory parafinowe (np, zawarte w destylatach naftowych) ulegaja
reakcji hydrokrakowania ze znaczng szybkoscia. Dzigki temu reakeja hy-
drokrakowanija tych weglowodoréw moze byé prowadzona w tempera-
turze znacznie nizszej od temperatury reakeji katalitycznego krakowania
surowcoéw parafinowych. Mozliwosc prowadzenia reakeji w nizszej tem-
peraturze stamowi w procesie hydro.krakmgu istotng zalete, gdyz umoz-
liwia bardziej selektywny przebieg reakcp tj. z mala wydajnoécia nie~
pozadanych produktéw (lekkich weglowodoréw gazowych.i koksu).
Mechanizm przemiany weglowodoréw parafinowych oraz izopara-
finowych jest zgodny z mechanizmem przemian odpowiednich jondéw
karboniowych (p.-II1.5).
W temperaturze reakcji wyzszej od 400°C ciezkie weglowodory parati-
nowe w warunkach procesu hydrokrakingu mogg ulegaé¢ reakeji krako-
wania termicznego wedlug mechanizmu rodnikowego: Jest ona niepoza-

dana, .gdyz powoduje wzrost wydajnosci weglowodoréw gazowych oraz
koksu. .

¢. Hydrokrakowanie weglowodoréw cykloparafmowych

W obecnosci katalizatoréw metalicznych weglowodory cykloparafinowe
(naftenowe) ulegajg reakeji hydrokrakowania do$é opornie, Jedynie hy-
drokrakowanie weglowodoréw naftenowych majacych pierscienie tréj-,
cztero- i piecioczlonowe przebiega ze znaczna szybkoscia.

W obecnosci typowych katalizatoréw dwufunkeyjnych i w umiar-
kowanej temperaturze reakeji pierscien naftenowy nie ulega reakeji hy-
drokrakowania. Na przykiad cykloheksan w typowych warunkach pro-

cesu hydrokrakingu nie ulega tej reakcp mozliwa’ jest jedynie reakcja
jego izomeryzaciji

O—-C"

Weglowodory cykloparafinowe z dlugimi podstawnikami parafino~
wymi ulegajg reakcji hydrokrakowania przez odszczepienie lancucha.

Produktami reakeji sq weglowodory parafinowe oraz alkilonafteny z krét-
kim podstawnikiem alkilowym..

CHz(CaHs)s CHs . CHaCHg
. + 2Hy—— iz0-C4Hgo

Bardzo charakterystyczna jest reakecja hydrokrakowania alkilocy~-
kloheksanow zawierajacych wiecej niz 10 atoméw wegla w czqsteczce'
W zasadzie niezaleznie od struktury tych weglowodoréw reakcja hydro-
krakowania biegnie w umiarkowanej temperaturze bardzo selektywnie.
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Jako produkty uzyskuje sie 30—40%0 izobutanu oraz 30—40% weglowo-~
doréw cykloparafinowych o liczbie atoméw wegla C,—i. Wsrod weglo-
wodoréw tych przewazaja alkilowe pochodne cyklopentanu. Taki sklad |
produktéw reakeji éwiadczy o istotnej roli reakeji izomeryzacji jako
etapu poéredniego reakcji hydrokrakowania- weglowodoréw cyklopara-
finowych. Ten szczegblny mechanizm reakeji hydrokrakowania ilustruje
na przykiadzie -alkilonaftenow Cm -ponizszy schemat reakeji hydrokrako-
wania' 1,2,5,6- czterometylocykloheksanu .

Hg, ‘CHy  CHy
3 CH‘,, Hz CHy CHy _+ hy
' CHz o

CHy-C - cu3

—— e [T—= CH; ’ C Hz ’ ) !
*‘—K ] + C“s‘?‘c"‘s_?— UCHS +C4Hyo

w mechamzm1e tym reakc;q kxerunkowq jest reakcja izomeryzacji jonu-
karboniowego, ktéra polega na dyslokacji podstawnikéw metylowych ,
W pierécieniu. Koncowym jej efektem jest utworzenie czwartorzedowe-
go. ]onu karboniowego, ktéry nastepnie ulega hydrokrakowaniu, dajac
czasteczkI metylocyklopentanu i izobutanu. Mechanizm ten ma istotne
znaczenie w -reakcjach alkilonaftenéw zawartych w produktach nafto-
wych poddawanych reakeji hydrokrakowania. ‘
Dwup1ersc1en10we weglowodory cykloparafinowe (pochodxfe deka-~
liny) w obecnoéci katalizatorow dwufunkcy]nych ulegaja reakcji hydro-
krakowania przebiegajgcej ze znaczng szybkoscig, wiekszg od szybkosci
hydrokrakowania weglowodoréw parafinowych. Podstawowymi produk- .
tami reakeji sg izobutan oraz jednopiericieniowe weglowodory eyklopa-
rafinowe z przewagg pochodnych cyklopentanu. Hydrokrakowanie deka-
‘liny polega na izomeryzacji pieréeienia szescioczlonowego do pierscienia
piecibczldhow_ego,_ a ten dopiero ulega wiadciwej reakcji -hydrokrako-
wania, .
» Jak wida¢ ze schematu na sfr. 107, reakcja hydrokrakowania we~
. glowodoréw cykloparafinowych o wigkszej liczbie atoméw wegla ma
zlozony,- wielokierunkowy mechanizm. W niskiej temperaturze reakcja
biegnie dog¢ selektywnie z utworzeniem izobutanu i- weglowodoréw cy-
: kloparafmowych o ‘mniejszej liczbie atoméw wegla w czasteczece. W wyz-
szej temperaturze reakeji: sklad. produktow jest bardz1e] ztozony i trud-
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CH
CHa Cﬂ ’ CHy~ 0 CHy Hy - - .
cu2 DCHS —- + _Ucﬂs — - U—cﬂgﬁzo-cwm

CHy CHy

CH =chy CHp CH3.
: —'040922 -
CH-CHy -

— nizsze weglowodory purafingWe i izoparafinowe

ny do przewidzenia. Kierunek reakeji zalezy istotnie od rodzaju katali-

zatora i warunkéw reakcji, a w.szczegélnosei od czasu zetkniecia reagen-

tow oraz ci$nienia czgstkowego wodoru. - 1

d. Hydrokrakowanie weglowodoréw aromatycznych

Kierunek przemiany weglowodorow '\aromatycznych w reakeji hydro-
krakowania zalezy istotnie od ich charakteru chemicznego. Reakecja hy-
drokrakowania weglowodoréw aromatycznych (przy zaloZeniu, ze mialo
miejsce krakowanie wigzan pomiedzy atomami wegla w pierscieniu) jest
mozliwa tylko w obecnofci katalizatoréw o znacznej aktywnosei uwo- .
dorniajgcej. W tym przypadku pierwotne jest uwodornienie pierscie-

nia aromatycznego, a nastepnymi sy reakcje krakowania utworzonych

pierscieni cykloparafinowych oraz uwodornienie produktéw kraKowania,
Reakcja hydrokrakowania weglowodoréw aromatycznych przebiega w
nastepujacych etapach:

weglowodory uwodornienie weglowodory

~ aromatyczne e hydroaromatyczne >
: lub nattenowe

jzomevyzacja produkty uwodornienie produkty
krakowanie - krakowania > " hydrokra-
kowania

W typowych warunkach benzen nie ulega reakcji hydrokrakowa-

nia ze wzgledu na to, ze piericien tworzgcego sie w etapie posrednim
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cykloheksanu trudno ‘ulega reakcji krakowania, Hydrokrakowanie to-
luenu i ksylendéw stanowi szczegoélny przypadek reakcji hydrokrakowa-
nia, okreslany jako reakecja hydrodealkilowania (p.e).

Podobnie jak w przypadku weglowodoréw alkilonaftenowych réw-
niez i jednopierfcieniowe weglowodory aromatyczne majgce cztery lub
wigcej krotkich podstawnikow alkilowych ulegajg reakeji hydrokrako-
wania wedlug szczegblnego mechanizmu. W reakeji tej pierwszym eta-
pem jest reakcja izomeryzacji, polegajaca na przegrupowaniu podstaw-
nikéw alkilowych z utworzeniem jonu izobutylobenzenu, ktéry ulega
reakeji krakowania. Produktami koncowymi reakeji krakowania sg izo-
butan oraz weglowodory alkiloaromatyczne C,—4, gdzie C, -— liczba ato-
méw wegla w czasteczce weglowodoru wyjsciowego. W warunkach reak-
cji hydrokrakowania weglowodoréow alkiloaromatycznych uwodornienie
pierScienia benzenowego jest znikome. Dla przykladu podano schemat
ilustrujgcy mechanizm reakeji hydrokrakowania ~sze$ciometylobenzenu

CHs . CHp CH-CH3
cu_,;cu cH,
CH3 _c W CH3
—
4. CHg, . ?HS
.0 °"2 , Ay o= c-ciy
- CH3 “H
‘ . CHy
1“2 CHy
: + CHz CH — CHz
CH
-CHs

Weglowodory alkiloaromatyczne zawierajace jeden dluzszy pod-
stawnik w pierScieniu aromatycznym mogg ulegaé reakcji w dwojaki
sposéb: przez hydrokrakowanie laficucha parafinowego podstawnika
lub przez cyklizacje laﬁcucha parafinowego z utworzeniem weglowodo-
réw hydroaromatycznych, ktore ulegajg dalszym przemianom,-

Tablica- W16, Produkty reakcji hydrokrakowania n-decylobenzenu (na podstawie danych
R: S. Sulivana) ' :

Produkty, % wag. C, C. Cy C, C, Cs G Cu | Cu Cis -
1 Weglowodory parafinowe 44 | 7,1 |55 71155 1.8 |27 {160 — —
Weglowodory aromatyczne jednopierfcies . ’
niowe — | — | ~— {17834 |34 |28 18] — | —
Weglowodory aromatyczne ' .
dwupierscieniowe —_ — e —_ —— — {54 | 10,7§ 18 |28
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W tablicy III.6 podano skiad produktéow reakeji hydrokrakowania
n-decylobenzenu. Reakeje prowadzono w temp. 280°C pod ci$nieniem
8,0 MPa. Wsrod produktow reakeji przewaza zawartosé dekandw, benze-
nu i tetraliny. Gléwne kierunki przemiany n-decylobenzenu w reakcji
hydrokrakowania mozna przedstawié¢ nastepujaco:

°4o“n
+ CoHag

CHaOH,CHp & {cH) s ity ! CH, (CHa)4CHgy

———— . . —

M +CgHge

Reakcja hydrokrakowania pierscienia aromatycznego jest mozliwa
po uprzednim uwaodornieniu pierscienia aromatycznego do cylkloparafi-
nowego. Z tego wzgledu podatnosé¢ skondensowanych weglowodoréw aro-
matycznych na reakcje hydrokrakowania jest podobna do ich podatnosci
na uwodornienie. W tabl. II.7 podano wzgledne wartosei szybkosci reak-
¢ji hydrokrakowania kilku weglowodoréw aromatycznych i hydroaro- .
matycznych. Reakcje prowadzono w obecnosci katalizatora molibdeno-
wego, pod ciénieniem wodoru 20 MPa.

Tablica L. 7. Wzgledne szybkosci reakcji hydrokrakowania weglowodoréw aromatycznych
" i hydroaromatycznych {wg danych A. W. Kozowoja)

Weglowodor Wzgledna szybkosé reakcji

| Tetralina ’ ' 1

| Naftalen } 0,27
Antracen . \ 2,18
9,10-Dwuwodoreantracer 2,52
Osmliowodaroantracen - 4,05
Perhydroantracen 36,43

"] Fenantsen ) 3,11
n-Dekan’ . 56,77
Dekalina ! 2,27

. { ' .

Szybkosé reakcji hydrokrakowania pierScieni aromatycznych jest
wielokrotnie mniejsza od" szybkosci reakcji hydrokrakowania weglowo-
doréw parafinowych. Szybkosé reakcji hydrokrakowania weglowodorow
hydroaromatycznych wzrasta wraz ze stopniem ich uwodornienia.

Reakcja ‘hydrokrakowania naftalerfu polega w typowych warun-

-
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kach procesu hydrokrakingu na uwodornieniu naftalenu do tetrahny,

ktéra stanowi produkt posredni. W obecnosci kataliaatoréw roszczepia-

- jaeych nastepuje krakowanie pierscienid cykloparafinowego tetraliny
z utworzeniem jonu n-butylobenzenu. Jon ten ulega dalszym przemia-
nom, v wyniku czego otrzymuje sie benzen oraz izobutan.

“ “ ‘CHZ CHZCHchZ l
CHZ'C' CH3 -
— *+i20 -C4Hyq

-Metylowe_.pochodne naftalenu ulega]q reakeji hydrokrakowania
z wiekszg szybkoscig niz naftalen, jezeli podstawnik znajduje sie¢ w po-

- zycji f. Obecnost podstawnika w pozycji a nie ma w1eks¢ego wplywu na

szybko$é reakeji hydrokrakowania.

Antracen i fenantren ulegaja reakeji hydrokrakowania z wigkszg
szybkoécig niz naftalen, Produkty reake;ji hydrokrakowania tych weglo-
wodoréw stanowia zloZong mieszanine weglowodordéw alkiloaromatycz-
nych, hydroaromatyeznych i parafinowych. W warunkach ograniczonej
aktywnoéci uwodorniajgcej katalizatora w procesie hydrokrakowania
fenantrenu dominuje reakeja, ktorej produktami 54 tetralina oraz. izo-
butan:

W obecnosci katalizatoréw o duzej aktywnodei uwodorniajgcej, mozliwa

jest reakcja wyczerpujacego uwodornienia fenantrenu. Przebieg reakeji

hydrokrakowania jest wtedy bardziej zlozony

) ‘ . CHz
~ O~
L2 /N ; CHy CH3
W00
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‘Hydrokrakowanie weglowodoréw aromatycznych o wiekszej od’
czterech liczbie pierscieni biegnie do$¢ opornie: Weglowodory te zostajg -
trwale zaadsorbowane na powierzchni katalizatora, gdzie ulegajg real-

‘cjom odwodornienia i kondensacji, ktére prowadza w efekcie do powsta-

nia koksu na powierzchni katalizatora.

t

e. Hydrodealkilowanie weglowodoréw alkiloaromatycznyéh

Reakeja hydrodealkilowania weglowodorow metylo- i etyloaromatycz-
nych stanowi szczegblny przypadek reakcji hydrokrakowania. Reakcja

ta ma istotne znaczenie w przemyslowych procesach- hydrodealkilowania

jako sposéb otrzymywania weglowodoréw aromatycznych:. benzenu i naf-
talenu z ich pochodnych metylowych lub etylowych, np.

KR

Szybkose reakcp, hydrodealkﬂowama weglowodorc’)w aromatycznych w
typowych warunkach .reakcji hydrokrakowania weglowodoréw jest zni-
koma. Przyczyng tego jest wysoka wartosé energii aktywacji tej reakcji,
ktéra nawet w obecnosci aktywnych katalizator6w wynosi 147—167
kJ/mol. Tak wysoka wartosé évnergii aktywacji wynika~z duzych war-
todci energii wigzania podstawnika alkilowego z pierscieniem aromatycz-
nym. Efektywny przebieg reakecji hydrodealkilowania ‘weglowodoréw
metyloaromatycznych jest mozliwy w temperaturze ok. 550°C, a wiec

znacznie wyzszej od temperatury reakeji hydrokrakowama innych we-

glowodorow.®

Selektywny przebieg reakeji hydrodealkilbwania zapéewnia sie dzig-
ki starannemu doborowi katalizatoréw. Do tego celu przydatne s ka-
talizatory dwufunkcyjne o przewadze aktywno$ci uwodorniajacej nad
rozszezepiajacy. Zastosowanie katfalizatoréw dwufunkcyjnych o znacznej
aktywnodci rozszczepiajgcej nie jest wskazane, gdyz reakcja hydrodeal-
kilowania w obecnosei tych katalizatoréw nie jest selektywna. Na po-
wierzchni kwasnych katalizator6w powstajg bardzo reaktywne metylowe
jony karboniowe, kiore przylaczaja si¢ do pierscienia. W przypadku
hydrodealkilowania toluenu w obecnosci katalizatoréw o silnej aktyw-
nosei rozszezepiajgcej uzyskuje sie mieszanine benzenu imetylobenzenéw.

Pierwszym etapem reakeji hydrodealkilowania “jest reakcja kra-
kowania wigzania laczacego grupe alkilows z pierscieniem aromatycz-
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nym. W wysokiej temperaturze i w obecnosci katalizator6w uwodornia-
jacych reakcja ta biegnie wedlug mechanizmu rodnikowego. Na po-
wierzchni katalizatora powstaja rodniki aromatyczne i alkilowe, ktoérych
uwodornienie prowadzi do powstania produktéw reakcji. Na powierzchni
katalizatora rodniki aromatyczne ulegajg szczegoélnie latwo reakcji wza~
jemnej rekombinacji. Tworza sie osady koksowe, ktére powoduja de-
zaktywacje katalizatora. Z tego wzgledu konieczne jest dobrame takich
warunkéw procesu hydrodealkilowania, ahy szybkosé reakc_]l uwodor-
nienia rodnikéw aromatycznych byla znacznie wieksza od szybkosci reak-
cji ich wzajemnej rekombinacji. Zapewnia to prowadzenie procesu hy-
drodealkilowania w obecno$ci katalizatoréw uwodornta]qcych pod cis-
nieniem wodoru 7—10 MPa. Nalezy jednak pamiietaé, ze zbyt korzystne
warunki dla reakcji uwodornienia (szczegélnie zbyt' niska temperatura)
moga sprzyjaé reakeji uwodornienia pierscienia aromatycznego, co po-
woduje pogorszenie selektywnosci reakeji hydrodealkilowania. ,

Hydrodealkilowanie toluenu w obecnosei katalizatorow uwodornia-
jacych - jest reakcja bardzo selektywna, w warunkach reakcji zawarte
w surowcu inne weglowodory ulegaja reakcji krakowania do weglowo-

doréw gazowych C—C,, co wplywa korzystnie na czystos¢ uzyskanego
benzenu. - !

Ksyleny oraz metylobenzeny o wiekszej liczbie podstawnikéw me-
tylowych ulegaja reakcji hydrodealkilowania z szybkosciy 2—3 razy
‘wieksza od szybkosci reakeji hydrodealkilowania toluenu. Szczegolnie
latwo ulegaja reakcji hydrodealkilowania grupy metylowe znajdujace’
sig w pozycji orto w pierécieniu benzenowym. Jednak reakcja hydro-
dealkilowania metylobenzenéw o wiekszgj liczbie podstawnikéw mety-
lowych jest znacznie mniej selektywna od reakeji hydrodealkilowania

- toluenu. Na przyklad w procesie hydrodealkilowania 1,2,4-tréjmetylo-

benzenu podstawowymi produktami reakeji sa ksyleny i toluen a zawar-
tos¢ benzenu- w produktach jest mata.. -

Szybkoit reakcji hydrodealkilowania metylonaftalenéw jest ‘okoto
dwa razy wigksza w poréwnaniu z toluenem, przy czym hydrodealkilo-
‘waniu latwiej ulegaja podstawniki alkilowe w pozycji a. Z uwagi na
wiekszg podatnoéé skondensowanych ‘weglowodoréw aromatycznych na
uwodornienie pier$cienia proces hydrodealkilowania metylonaftalenéw
prowadzi sie pod nizszym ciénieniem wodoru (5—7 MPa}. Pod wiekszym °
ci$nieniem wodoru znaczna cze$é surowca ulega reakeji uwodornienia
i hydrokrakowania, przez co zmniejsza sie wydajnosé naftalenu

Hy

. CH CHZ CHa
CH3 2H,_ 3 Hz
CH20H3
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Pomimo znacznej szybkosci reakeji hydrodealkilowania metylonaf-
talendéw jest mato selektyWna. Produkty reakeji zawierajg nie tylko naf-
talen, lecz takie znaczne ilosci alkilobenzenéw oraz polimetylonaftale-
néw',,a zuzycie wodoru jest znacznie wieksze od zuzycia stechiometrycz-
nego. Poniewaz reakcje hydrodealkilowania metylonaftalenéw prowadzi
sie pod nizszym ciénieniem wodoru (z uwagi na mozliwoéé reakeji uwo-
dornienia piercieni aromatycznych), zatem na powierzchni katalizatoréow
powstaja ze znaczng szybkoscig osady koksowe. Sprzyja temu szczegol-
na skionnosé¢ skondensowanych rodnikoéw aromatycznych do reakeji wza-
jemnej rekombinacji. Z tego wzgledu zuzycie katalizatoréw w procesie
hydrodealkilowania metylonaftalendw jest znacznie wicksze niz w
przypadku reakeji hydrodealkllowama toluenu. :

f. Dysproporcjonowanie toluenu

Reakeja dysproporcjonowania grup metylowych w czasteczkach weglo-
wodordw metyloaromatyczhych pozwala na otrzymanie benzenu oraz
weglowodoréw metyloaromatycznych o wickszej liczbie podstawnikéw
metylowych w czgsteczce. Reakeja ta znalazla zastosowanie w procesie
otrzymywania benzenu i ksylenu z toluenu

Chy cuf3
2| — + CHy o
' l\

Powyzsza reakcje- mozna prowadzié w fazie cieklej, 'w temp. 80°C i w
obecno$ci znacznych ilodei katalizatoréw kwasnych o wilasno$ciach pro-

,tonodonorowych (AlCl—HC], AlBrs—HBr lub BF;—IF).

Znaczny koszt i duze zuzycie tych katalizatoréw oraz trudnosei ope-
racyjne przy ich zastosowaniu stanowily powaing przeszkode nie pozwa-
lajaca na wykorzystanie tej reakeji na skale przemyslows. Umozliwilo
to dopiero opracowanie katalizatoréw heterogenicznych uzyskiwanych w
oparciu o syntetyczne zeolity. : .

W reakcji dysproporcjonowania toluenu prowadzonej w warunkach

_optymalnych mozliwe jest osiagniecie ponad 50%o przemiany toluenu w

benzen i ksyleny. We frakeji- ksylenowej wydzielonej z produktu reak-
cji stosunek izomerdéw orto: meta: para jest réwny 1:2:1,

* ."Reakeje dysproporcjonowania toluenu prowadzi sie w fazie gazo-
wej, w temp. 400 — 500°C. Wyzsza temperatura powoduje wzrost szyb-
kosdci reakeji, umozliwiajgc uzarskanie wigkszego stopnia przemiany to-
luenu wzrasta jednak réowniez szybkesc¢ niepozgdanych reakeji ubocznych
oraz szybko$¢ tworzenia sie osaddw koksowych na powierzchni katali-
zatora. Kierunkowej reakeji dysproporcjonowania toluenu towarzysza
uboczne reakcje wtdérnego dysproporcjonowania ksylenéw, prowadzgce
do powstawania polimetylobenzenéw. Obniza .to selektywnosé procesu.

8 — Procesy wodorowe... C “
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Szybkosé reakeji dysproporcjonowania toluenu/ prowadzonej w fa-
zie gazowej w obecno$ci katalizatorow zeolitowych mozna’ zwiekszyé .
wprowadzajac do $rodowiska reakecji tak zwane czynniki astechiome-
tryczne, Zalicza sie do nich wode, chlorowodoér oraz chlorek benzoilu. ‘
Czynniki te powodujg zwiekszenie wlasnosei protonodonorowych katah-n
zatorow i w efekcie wzrost jego aktywnosm

8. UWODORNIENIE ZWIAZKOW SIARKI I AZOTU
a. 'Uﬁugi og6lne

Reakcje uwodornienia wystepujacych w produktach naftowych zwigz=
. kow zawierajgcych heteroatomy stanowia istote wielu proceséw wodo-
rowych, w tym wszystkich powszechnie stosowanych w przemyéle rafi-
neryjnym proceséw hydrorafinacji. W technologii rafineryjnej szczegoél-
ne znaczenie majg reakcje uwodornienia zwigzkow siarki, ktére wyste-
pujg w ropach naftowych w' stosunkowo znacznych iloSciach, Obecnosé
tych zwiazkéw w surowcach, pdlproduktach i produktach naftowych
jest przyczyna wielu trudnoéei technologicznych oraz zdecydowanie obni-
za jako$¢ produktéw finalnych. .
Reakcja uwodornienia zwigzkéw heteroorganicznych jest w swej
istocie reakejg hydrokrakowania wigzan heteroatom — wegiel. W odréz-
nieniu od typowych reakcji hydrokrakowania weglowodoréw reakcja
ta jest czesto okre§lana jako reakcja hydrogenolizy. Podobnie jak w
przypadku reakcji hydrokrakowania weglowodoréw reakeja uwodornie-
nia zwigzkéw hetercorganicznych sklada sie z dwoch reakeji nastep-
“czych: reakceji krakowania wigzan heteroatom — wegiel oraz reakcji
uwodornienia produkiéw krakowania. Produktami reakeji s3 czasteczki

weglowodoréw nasyconych .oraz produkty uwodornienia hetercatomoéow
(siarkowodér lub amoniak)

‘I . ’I +3}H2 —_— C4H10 "’st

8

7 .
) #5Hp = CsHip P NH, ‘ .
N .

N
Jezeli zwigzek zawierajgcy heteroatom ma charakter nienasycony
lub aromatyczny, to reakeji hydrokrakowania towarzyszy zwykle reak-
cja przylaczenia wodoru do wigzan nienasyconych.
Reakcja uwodornienia zwigzkoéow - zawierajgcych heteroatomy mo-
ze byé prowadzona praktyczme tylko w obecnosci katalizatoréw tlenko-
wych lub siarczkowych. W wymku trwaltej chemisorpcji zw1qzkow za-
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wierajacych heteroatomy katalizatory metaliczne uloga]q bowiem dezak-
tywacji i dlatego nie znajduja one zastosowania w procesach w ktorych
przerabia si¢ surowce zawierajace zwigzki heteroorgamcg.ne

W reakeji uwodornienia zwigzkéw heteroorganicznych aktywne sa
tlenki i siarczki metali przejéciowych: kobaltu, molibdenu, niklu lub wol-
framu. Aktywno$¢ katalizatoréw siarczkowych jest wieksza od aktyw-
nofci katalizatoréw tlenkowych. Dotyczy to szczegdlnie aktywno$ci ka-
talitycznej w stosunku do reakcji uwodornienia zwigzkéw siarki. Szcze-
golng aktywnosé w tej reakeji wykazuja katalizatory dwuskladnikowe,
w ktorych. sktadnikiem podstawowym jest tlenek lub siarczek kobaltu
albo niklu, Aktywno$¢ innych katalizatoréw dwuskladnikowych jest
znacznie ‘mniejsza (tabl. II1.8). Katalizatory te sa osadzone zwykle na
y-AlsOs, ktorego slabe wlasnoéci kwasne wplywaja korzystnie ma obni-
zenie energii aktywacji reakcp krakowania wiazan heteroatom — wegiel.

-Tabhca HL.8. Wzgledna aktywnoic katalizatordw dwuskladnikowych w reakeiji uwodormema

. 2wiqzkéw siarki (wg danych B. Mc. Kinleya)

Katalizator . Wzgledna aktywnosé
Co— Mo | 100

Ni — Mo . 96

Zn — Mo . 36

Fe — Mo 34

Ca ~ Mo . 21

Al — Mo ) 6

W reakeji uwodornienia heteroatomoéw stosuje sie rowniez. katali-
zatory wolframowe lub wolframowo-niklowe. W poréwnaniu z kataliza-
torami molibdenowymi maja one wiekszg aktywnos$é uwodorniajacy. Jed-
nak w przypadku reakeji uwodornienia heteroatomoéw w surowcach naf-
towych katalizatory te sg malo selektywne. Reakcjom uwodornienia
zwigzkow siarki i azotu w obecnosei tych katalizatorow towarzyszy reak-
cja uwodornienia weglowodoréw aromatycznych., W wiekszosei procesow
hydrorafinacji frakcji naftowych jest to niepozgdana reakcja uboczna,

‘ktéra powoduje zmniejszenie zawartosei weglowodoréw aromatycznych

w produktach przy jednoczesnym zwiekszeniu zuzycia wodoru.

W reakcji uwodornienia zwigzkow siarki i azotu przebiegajacych
w procesach hydrorafinacji surowcéw naftowych najbardziej przydatne
sg katalizatory kobaltowo-molibdenowe lub niklowo-mélihdenowe, osa-
dzone na aktywnym yp-Al;O,;. Katalizatory te (szczegdlnie w przypadku
reakeji hydroodsiarczania) stosuje si¢ w postaci siarczkéw, ktore uzysku-
je sie przez nasiarczanie katalizatora w ukladzie reakcyjnym w strumie-
niu mieszaniny wodoru i siarkowodoru lub w obecnoéci par dwusiarczku
wegla. Jezeli surowiec poddawany reakeji zawiera znaczng ilosé siarki,
przejécie katalizatora z postaci tlenkowej Iub metalieznej w postaé siarcz- -
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kowg moze by¢ samorzutne — w pierwszym okresie zetkniecia sie ka-
" talizatora z surowcem., W tym przypadku aktywno$é¢ katalizatora w po-
czatkowym- okresie pracy jest mala i nastepnie stopniowo wzrasta w mia-
re przechodzenia skladnikéw aktywnych katalizatora w postaé siarczko-
wag. Okres'ten Zzwany jest okresem indukcyjnym lub okresem nasiarcza-
nia katalizatora. Po jego uptywie aktywnos¢ katalizatora osigga okres-
long wartosé, wieksza od aktywnosci poczatkowej.

b. Uwodornienie zwigzkow siarki

Szybkosé reakcji uwodornienia- zwigzkoéw siarki zalezy w danych wa-

runkach od charakteru chemicznego reagujacych czasteczek. W produk-

tach naftowych siarka wystepuje zaréwno, w postaci merkaptanow,
siarczkow oraz wielosiarczkow alifatyeznych i aromatycznych, jak i w
postaci zwigzkow ‘heterocyklicznych (np. pochodnetiofanéw i tiofenéw).
~ Z powodu znacznie mniejszej szybkosei. reakcji uwodornienia heterocy-
klicznych zwigzkow siarkil, szybko$é ta decyduje o ogolneJ SZykaS"l
reakeji hydroodsiarczania produktéw naftowych.

Reakcja uwodornienia merkaptanéw biegnie ze znaczng szybkoScig
w obecnosci katalizatoréw siarezkowych, w temperaturze powyzej 200°C.
Szczegolnie latwo ulegajareakeji uwodornienia merkaptany aromatycz-
ne (np. fehylomerkaptany) oraz merkaptany benzylowe. Szybkos¢ reak-
¢ji uwodornienia merkaptanéw cykloparafinowych jest znacznie mniej-
sza od szybko$ci reakcji uwodornienia merkaptanéw aromatycznych, lecz
‘wigksza od szybkosci uwodornienia merkaptanéw alkilowych. Podatnosé
merkaptanéw alkilowych na uwodornienie wzrasta wraz ze wzrostem ich
masy czasteczkowej. Szybkosé reakeji uwodornienia merkaptandw izo-
parafinowych jest znacznie wigksza od szybkoéci reakeji uwodornienia
merkaptandw n-parafinowych i.zalezy od rzedowosci atomu wegla, z kto-

rym jest zwigzany atom siarki. Przyjmujac najwyzsze wartosci tej szyb-

koéci dla° przypadku merkaptanéw, w ktérych atom siarki-znajduje sie
przy trzeciorzedowym atomie wegla w tabl. IIL1.9. podano wzgledne war-
tosci szybkodei reakeji odsiarczania kilku merkaptanéw. Dane te stano-
wig wyniki do$wiadczen wykonanych przez S. Lande. Uwodornienie pro-
‘wadzono w obecnosei siarczku molibdenu, w temp. 200°C i pod ci$nieniem
wodoru 20 MPa,

. Reakeja uwodornienia merkaptanow ]est bardziej zlozona, niz to wy-

nika z sumarycznego rowsnama reakcji

RSH + Hy —— RH + H,S
W reakeji uwodornienia merképtanu metylowego prowadzonej w tem-
peraturze ok. 200°C w produktach reakeji znajdujg sie znaczné ilosci

1 W Wysokowrzqcych desty]atach 1 pozostald$ciach naftowych ich zawartoé(:
Jest” znaczna.

’
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‘Tablica I1.9. Wzgledne wartoici reakcji uwodornienia- merkaptanéw (wg danych S. Landi}

Me.rkapc\an . B Wzgledna szybkosé reakeji
/ K
CH,CH(CH,)CH,SH - 2,0
CH.CH,CH,CH,SH 39
CH,CH,CH;CH(SH)CH, . . 9.4
(CH,CSH : . 300 !
#-GH, SH . 6,2
#-CyH,SH . 10,9
cykio-C,H,, SH S 178
CH,SH 6557
C,H:CH,SH . ‘ . 96,5

siarczkow metylowych. Pierwszym etapem reakeji uwodornienia merkap-
tanu jest bowiem utworzenie siarczku

2CH,SH - (CHy),S + H,S t

Reakcja ta biegnie bez udzialu wodoru, uwodornienie atomu siarki naste-
puje w wyniku wykorzystania wodoru wewnetrznego. Szybkos¢ tej reak-
cji jest znaczna nawet w temperaturze ok. 100°C (niska wartos¢ energii
aktywacji — 67 kJ/mol). Wiasciwa reakcja uwodornienia merkaptanu
metylowego do metanu -i siarkowodoru ma enengie aktywacji réwng 117
kJ/mol, a jej szybkos¢ zalezy istotnie od cisnienia czastkowego wodoru.
Z tego wzgledu reakcje uwodornienia merkaptanu metylowego trzeba pro-
wadzié w temperaturze powyzej 300°C i pod znacznym ciénieniem wodo-~
ru, aby dominujgcg reakcja byla calkowita hydrogenoliza siarczku mety-
lowego.

W. reakeji uwodornienia merkaptanu” etylowego mozhwe s3 nastepu-
jgce reakcje:

2 CHSH —— (C4Hy),S + H,S ' o8y

CH;SH —-> C,H,+ H,S (2)
C;H;SH + H, —— CHg + H,S . © )
(CHy):S + Hy ——> C,H, + CH -+ H,S _ ' (%)

(Cst)gS + 2H; —— 2021'15 + Hg_S (6)

W niskiej temperaturze i pod malym cisnieniem wodoru przewazaja reak-
cje 1, 2, 4 1 5, w ktérych nastepuje uwodornienie z wykorzystaniem wo-
doru wewnegtrznego i z utworzeniem siarczku etylowego jako produktu
pasredniego. W wyzszej temperaturze (ok. 300°C) i pod cidnieniem wodo-~
ru biegng wlasciwe reakcje hydrogenolizy merkaptanu etylowego z wyko-
rzystamem wodoru zewnetrznego (reakcje 2, 3 i 6).

Szybkosé reakeji uwodornienia siarczkéw organieznych

R—S—R'+2H; —> RH+R'H+ H,S

je\st zwykle mniejsza od szybkosci reakeji uwodornienia merkaptanow.
Wyjatek stanowi jedynie siarczek dwubenzylu, w ktérym oddzialywanie
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pierscienia aromatycznego ostabia wigzania atomu siarki z atomami we-
gla; W tabl. II1.10 podano wzgledne wartosci szybkosci reakeji uwodornie-
nia kilku drganicznych zwigzkéw siarki w obccnoscei katalizatora wolfra-
mowego, w femp. 200°C i pod ciénieniem 20 MPa.

|

Tablica 1II.10. Wzgledne szybkoici reakeji uwodornienia siarczkéw organicznych
{wg danych S. R. Siergiejenki)

Wyszczegdlnienie Wzgledna szybkoéé uwodornienia
Siarczek dwufenylu . 1,0
Starczek dwubenzytu . 10
Slarczelk n-butylo-fenylowy ) 0,6
1,5-Dwufenylo-3-tiopentan . ' 0,5
Siarczek n-heksylu s 0,26
‘| Tiofenol . ) - 3,0

Mechanizm reakeji uwodornienia siarczkéw organicznych zalezy od
warunkow reakcji. W ragodnych warunkach (niska temperatura reakeji
i mate cisnienie czastkowe wodoru) produkty reakeji sg bogite w merkap-
tany szczegdlnie wowcezas gdy w wyjsciowym siarczku oba podstawniki
weglowodorowe sg rézne pod wzgledem chemicznym. Na przyklad w
reakeji uwodornienia siarczkéw aryloalkilowych w lagodnych warunkach
przewaza reakcja

’

CH;SR + Hy ——  CoH;SR + RH

W wyzszej temperaturze i pod cisnieniem wodoru przewazajaca reakcjy
jest zupelna hydrogenoliza siarczkéw z-utworzeniem siarkowodoru i od-
powiednich weglowodoréw,

Reakcja uwodornienia heterocyklicznych zwiaekow siarkowych bieg-
nie.ze znacznie mniejsza szybkoscig od. reakcji uwodornienia merkapta-
néw i siarczkéw. Sposrdéd heterocyklicznych zwiagzkéw siarki w produk-
tach naftowych wystepujg przede Wszystklm pochodne tiofenu, benzo-
tiofenu oraz dwubenzotiofenu.

Reakcja hydrogenolizy tiofenu byla wszechstronnie badana od po-
nad 30 lat przez wielu autoréw. Mimo to brak jest dotychezas zgodnosc1
«co do szczego}owego mechanizmu teJ reakeji. W zaleznosei od warunkéw

w produktach reakeji uwodornienia. tiofenu wystepuja wszystkie mozli-
‘we produkty posrednie, jak tiofan, merkaptany butylowe, butadien i bu-
tylen. Mozliwe kierunki reakeji uwodornienia tiofenu przedstawiono na
schemacie na str. 119,

. W warunkach tagodnych w obecnosci katalizatoréw o silnej aktyw-
nosci. uwodorniajacej reakeja biegnie wediug kierunku I — 1.2 — 1.2.1 —
—1.2.1.1, 0 czym $wiadezy obecno$é w produktach, reakeji, tiofanu, bu-
tylomerkaptanu i butenu. W bardziej ostrych warunkach mozliwy jest
przebieg reakcji zgodnie z kierunkami 1.3 lub 1.1, a wiec bez utworzenija
merkaptanu butylowego jako produktu poéredniego. W ostrych warunkach

13 N
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reakcjl w wyzszej temperaturze w obecnosci katalizatoréw dwufunkeyj-
nych najbardziej prawdopodobny jest przebieg reakeji uwodornienia
tiofenu zgodnie z kierunkiem 2 i 3. Wedlug pogladéw niektérych ba-.
daczy w czasteczce tiofenu zaadsorbowanej na powierzchni kataliza-
tora nastepuje w pierwszym etapie reakcji zerwanie wigzan C—S
z utworzeniem siarkowodoru oraz chemisorbowanej na centrach aktyw-
,nych czqsteczlu butadienu, ktéra ulega uwodornieniu do butenu. Naj-
bardziej prawdopodobny jest przy tym mechanizm reakeji uwodornie-
nia tiofenu zgodny z kierunkiem 3. Kierunek ten jednak w odniesie-
niu do produkiéw reakeji po ich desorpcji z powierzchni” katalizatora
jest réwnoznaczny z mechanizmem 2.

Reakeja uwodornienia benzotiofenu sklada sie réwniez z kilku

reakeji poSrednich

CH, CHy CHoCH
s "=©7 = QL=

Produkty posrednie tej reakcp sa obecne w jej produktach, jezeli re-
akcje prowadzi si¢ w warunkach lagodnych. W wyzszej teniperaturze
reakeji i pod zwiekszonym ciénieniem wodoru zawartosé produktéw
poérednich w produkcie reakcji jest zmikoma. Produktami reakecji sa
alkilobenzeny i siarkowodér. W warunkach reakcji uwodornienia ben-
zotiofenu jest mozliwa réwniez reakcja uwodormema p1ersc1en1a aro-
matycznego.
. Dwubenzotiofeny ulegajg reakeji uwodornienia bardzo opornie.
Szybkosé. reakeji hydrogenolizy dwubenzotiofenu jest 102102 razy
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* mniejsza od szybkosci uwodornienia pochodnych tiofenu oraz 104—107

razy mniejsza od szybkoéci reakeji uwodornienia merkaptanéw i siarcz-
kéw. Mechanizm reakeji uwodornienia dwubenzotiofenu jest nastepu-
Jaey: ‘

i— —g—‘—z—- R H;:S
. ' , s ) )

1 2,4

+ HaS

+ Ha$

~

. Oba kierunki reakeji znajduja potwierdzenie do$wiadezalne, przy czym

w ostrych warunkach reakcji bardziej prawdopodobny jest kierunek I.

Na szybko$¢ reakeji uwodornienia heterocyklicznych zwigzkéw
siarki istotny wplyw ma wielko$é podstawnikéw znajdujacych sie 'w po-
blizu atomu siarki. W przypadku duzych podstawnikéw wzgledy wy-

‘nikajace z geometrii czasteczki® utrudniajg kierunkows adsorpcje cza-

steczki na powierzchni katalizatora i powodujg zmniejszenie szybko-
$ci reakeji. Szybko$¢ reakeji uwodornienia czterofenylotiofenu jest np.
wielokrotnie mniejsza od szybkosci reakeji uwodornienia tiofenu.
Duze podstawniki fenylowe ekranuja -atom siarki, utrudniajac
ukierunkowang adsorpcje czasteczki na centrach aktywnych katali-
zatora. , 7 .
Uwodornienie zwigzkoéw siarkowych wystepujgeych w wielkoczg-
steczkowych skiadnikach ropy naftowej (substancje zywiczne ' asfal-
teny) jest szczegblnie trudne, czeéé atoméw siarki znajduje sie bowiem

~ wewngtrz struktury czasteczki, co uniemozliwia ich bezposredni kontakt

z powierzchnia katalizatora (np. rys. VI1.24), Czasteczki asfaltenéw i Zywic
s3 ponadto niestabilne w warunkach reakcji. Ulegaja one reakcjom ter-
micznego rozkladu wediug mechanizmu rodnikowego. W przypadku nie-
dostatecznego cisnienia czgstkowego wodoru reakeje te prowadzg do po-

-wstawaniq koksu i osadzania si¢ go na powierzchni katalizatora. Powsta- .

ty koks zawiera wigkszoé¢é atoméw siarki zawartych pierwotnie w cza-
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steczkach asfaltendw i zywic. Jedynym sposobem przeciwdziatania reak-
cjom prowadzacym do powstawania koksu na powierzchni katalizatora
jest zastosowanie duzego ci$nienia wodoru. Duze ci$nienie czgstkowe wo-
doru umozliwia przebieg reakeji hydrokrakowania czasteczek asfaltenow
i zywic. W wyniku tego powstajg mniejsze czasteczk1 zwigzkéw zawiera-
jaeych atomy siarki. Ich uwodornienie jest znacznie latwiejsze (prostsza
budowa chemiczna i w1eksza stabilnoéé termiczna).

c. Uwodornienie zwigzkéw azotu .
Szybkos¢ reakeji uwodorrnienia zwigzkéw azotu jest znacznie mniejsza
od szybko$ei uwodornienia zwigzkéw siarkowych. Podatnogé zw1qzkow
azotowych na uwodornienie zalezy od charakteru chemicznego i sposo-
bu powigzania atomu azotu z reszt czasteczki.

Alifatyczne i aromatycznel zw1azk1 azotu, w ktérych azot wystepu-
je w podstawniku (aminy, nitryle, mtrozw1azk1), ulegajg reakeji- uwo-
dornienia o wiele latwiej niz heterocykliczne zwigzki azotu znajdujace-
go sie w pierScieniu. Szczegdlnie odporne na uwodornienie sg te hetero-
cykliczne zwiazki azotu, w ktorych atom azotu znajduje sie w pierécie-
niu aromatyeznym. W tym -przypadku, podobne jak w reakeji hydro-
krakowania weglowodoréw aromatycznych, nie jest mozliwe rozerwanie
wigzania N==C bez uprzedniego uwodornienia pierscienia. -

Na rysunku ‘IIL2 przedstawiono przyktadowo szybkosé reakeji
uwodornienia aniliny, chinoliny i indolu, w temp. 315°C, pod ciénieniem

l’_ T
A
|Aniina
L

4

V
W/ -

| . Do
04 08 12 16 20 24
Wzgledna wartosc czasu reakgi

i
|

100

-

o, Zawartosc aztu w progukiach . reakcji, ppm

S

o

Rys., IIL.2. Zaleznoéé szybkogci uwodornienja zwigzitéw azotu od czasureakeji
(wg R.A. Flinna)
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wodoru 7 MPa i w obecnosci. kKatalizatora wolframowo-niklowego. Su-
rowcem byly 0,5-procentowe - roztwory poszczegélnych zwigzkéw azoto-
wych w destylacie naftowym. Ociagniecie uwodornienia aniliny z wydaj-
noscig 80%¢ nastepuje w czasie 10-krotnie krétszym niz chinoliny. W opi-
sanych wyzej warunkach nawet po dilugim czasie reakcji nie uzyskuje
sie stopnia uwodornienia chinoliny przekraczajacego 90%o.

. Poniewaz wéréd zwigzkéw azotowych wystepujacych we frakejach
i pozostaloéciach naftowych przewazaja heterocykliczne aromatyczne
zwigzki typu chinoliny, zatem uwodornienie tych zwigzkéw jest znacznie
trudniejsze niz uwodornienie zwiazkéw siarki. Z tego wzgledu proces hy-
drorafihacji,surowcéw naftowych, ktérego celem jest usuniecie zwigzkoéw
azotowych, nalezy prowadzi¢é w warunkach sprzyjajgcych reakeji uwo-
dornienia pierécienia aromatycznego. Reakcja ta jest bowiem reakeja
pierwotna, ktéra musi poprzedzié nastepcza reakCJQ hydrokrakowama
wigzan N=C. -

Powazng trudnoécig w procesie uwodornienia zwigzkéw azotowych
(szczegblnie w wysokowrzgeych produktach naftowych) jest sktonnosé
tych zwigzkow do polimeryzacji. Reakcja ta prowadzi do powstawania
koksu na powierzchni katalizatora, powodujac jego dezaktywacje w sto-
sunku do reakcji kierunkowej. Przykladowo mozemy przytoczy¢, ze w
reakeji uwodornienia 0,5-procentowego roztworu indolu w destylacie
naftowym, prowadzonej w obecnoéci katalizatora wolframowo-niklowego,
w temp. 315°C, pod ciénieniem 2 MPa wodoru, uzyskano 50%o produktéw
polimeryzacji (w przeliczeniu na indol zawarty w surowcu). .

Wymienione wyzéj trudnosci sprawiaja, ze reakcja uwodornienia-
zwigzkéw azotowych zawartych w surowcach naftowych wymaga zasto-
sowania specjalnych warunkéw. Giebokiemu uwodornieniu zwigzkéw
azotowych sprzyja zastosowanie katalizatoréw o wysokiej aktywnoSci -
" uwodorniajgcej oraz cidnienia wodoru wynoszacego od 10 MPa.

Mechanizm reakeji uwodornienia zwigzkéw azotowych jest zlozo-
ny. Jedynie w przypadku reakeji uwodornienia amin alifatycznych lub
aniliny przebieg reakeji jest zgodny z réwnaniem stechiometrycznym.’
Kierunkowej reakcji towarzyszy jednak wiele reakeji uboecznych, o czym
$wiadezy fakt, ze w produktach reakcji uwodornienia aniliny, obok
amoniaku i cykloheksanu wystepuja: dwufenyloamma benzen, cyklo-
heksan, metylocyklopentan i pentan.

Bardzo zlozony i wielokierunkowy jest mechanizm uwodornienia,
heterocyklicznych zwiazkéw azotowych. Uwodornienie pirydyny powin-
no biec zgodnie z reakejg podang w gornej czesci str. 123.

‘Nawet w lagodnych warunkach, sprzyjajacych reakcji uwodornie-
nia piercienia, reakecji kierunkowej wedtug podanego schematu ulega
jednak tylko ok. 25% surowca. Wérdd produktéw uwodornienia piry-
dyny przewazaja produkty reakeji ubocznych i wtérnych. N-amylo-
piperydyna, 1,5-dwupiperydynopentan, N-cyklopentylpiperydyna, cyklo-
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penten oraz cyklopentan. Produkt uwodornienia pirydyny prowadzonego
W ostrych warunkach stanowi bardzo zlozong mrieszanine zw1qzkow azo-

" towych 1 weglowodoréw.
Reakcje kierunkowe uwodornienia karbazolu_ mozna opisa¢ naste-
pujacym schematem:
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Reakeja pierwotng jest reakeja uwodornienia pierscienia benzenowego.
ktéry nastepnie ulega reakeji hydrokrakowama z utworzeniem heksy-
lindolu.- Ten zwigzek -ulega dalszym przemianom wediug kilku mozli-
wych reakecji. Najbardziej prawdopodobny mechanizm prowadzi przez
o-heksylaniling Jako produkt posredni. Obok podanych wyzej reakeji .
kierunkowych uwodornieniu karbazolu towarzyszy wiele reakeji ubocz-
" nych, w wyniku ktérych powstajg takie zwigzki, jak indol, toluidyna,
‘dwucykloheksan i inne. Znajdujg si¢ one w produktach reakeji.
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G

Reékcja uwodornienia chinoliny stanowi modelows reakcje uwodor-
nienia zwigzkow azotowych wystepujacych w produktach przerébki ropy
. naftowe]j
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W obecnosci katalizatorow, uwodorma]qcych pierwszym etapem reakcji

uwodornienia chinoliny jest utworzenie -1,'2,3,4-0zterowodoroéhinoliny,

" ktéra ulega dalszym przemianom do produktéw koncowych: propylocyk-
loheksanu i amoniaku. Obok tych reakecji kierunkowych biegna reakcje
uboczne i wtorne w wyniku ktérych powstajg inne zwigzki, jak perhy-
drochinolina, pochodne pirolu, indanu i indenu oraz pochodne alkilowe
1 azotowe benzenu. Czesé produktéw uwodornienia  chinoliny stanowig

" zwigzki azotowe o wigkszej masie czasteczkowej, ktére powstajg wsku-
tek polimeryzacji- chmohny i produktéw posrednlch reakcji uwodornie-
nia. Wydajno$é produktéw polimeryzacji (przewazajgca ich cze$é osadza
si¢ w- postaci koksu na. powierzchni katalizatora) wzrasta wraz ze wzro-
stem masy czgsteczkowej i stopnia kondensacji heterocyklicznych zwigz-

" kéw azotowych. Fakt ten stanowi podstawows trudno$¢ w procesie od-
azotowania ciezkich produktéw naftowych — destylatéw prozniowych
oraz pozostaloéci ropnych. :

3

" d. Reakcje powstawania koksu na powierzchni katalizatora

Osady koksowe na powierzchni katalizatora iworza sie w wigkszosci

reakeji i proceséw katalitycznych, szczegélnie w tych, ktére prowadzo-
ne sg w wysokiéj temperaturze. Ziozony proces powstawania koksu po-

lega przede wszystkim na reakeji pohmeryzacp i kondensacji czgsteczek,
 jonéw lub rodnikéw, zaadsorbowanych na .centrach aktywnych po-
wierzchni katalizatora. W wyniku tych reakcji powstaja zwigzki wiel-
koczasteczkowe ktore nie mogg ulec desorpcji. Pozostaja one trwale
zwigzane z powierzchnig katalizatora, blokujac centra aktywne a tym
samym obnizaj4c jego aktywno$é. :
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~

Koks na powierzchni katalizatora stanowi przestrzennie usiecio-
‘wany, hieuporzadkowany pohmer weglowodoréw aromatycznych i he-
terocykhc?nych o réznym stopniu kondensacji. Jego sktad jest zaleiny od-
warunkéw prowadzenia reakcji (procesu) Osady koksowe sg ubogie w
wodor, stosunek atomowy wegla do wodoru wynosi zwykle. 0,4—1,2.
Jezeli surowiec poddawany przerbbce zawiera zwigzki siarki, azotu lub
metali, to ich zawartos¢é w koksie jest zwykle wielokrotnic wigksza niz
W surowcu, \ :

Szybko$¢ powstawania koksu na powierzchni katalizatoréw zdecy-
dowanie zalezy od rodzaju 'surowca i warunkow reakeji. W procesie kra-
kingu katalitycznego katalizator ulega np. zakoksowaniu i dezaktywacji
w cggu kilku minut, a w procesach hydrorafinacji destylatow nafto-
‘wych gromadzenie si¢ koksu na pow1crzchn1 katalizatora do chwili jego
dezaktywacji moze trwac kilka lat.

Bezposrednig przyczyng powstawania koksu na pow1erzchn1 kata-
lizatorow sg reakeje polimeryzacji i kondensacji weglowodoréw aroma-
tycznych. Weglowodory te zostajg zaadsorbowane na powierzchni kata-
lizatora'w postaci kompleksu = jako obodjetne czasteczki, rodniki lub”
jony. Jezeli surowiec poddawany przerébce nie zawiera weglowodoréow
aromatycznych, twotrzy sie one na powierzchni katalizatora w wyniku
reakeji odwodornienia i aromatyzacji weglowodoréw parafinowych lub
cykloparafinowych. Reakcje te sg. szczegdlnie prawdopodobne w wyso-
kiej temperaturze i pod matym ciénieniem czgstkowym wodoru, a wige
w warunkach sprzy]a]acych reakejom odwodornienia.

W okreslonych warunkach procesu podatnosé weglowodorow na ko-
ksowame wzrasta w szeregu:

parafiny C, — Cs <€ parafiny Cg i wyzsze <. nafteny < alkilonafteny <€ we-
glowodory aromatyczne < ?.wxazkl heterocykliczne <€ asfalieny

.Szybkbéé tworzenia sig koksu z weglowodoréw parafinowych jest mala,

gdyz w tym przypadku niezbedna jest reakcja aromatyzacji tych weglo-.
wodoréow z utworzeniem weglowodordw aromatycznych, ktérych wza-

" jemna polimeryzacja na powierz¢hni katahzatora prowadzi dopiero do

powstawania kioksu.

Szczegéinie latwo ulegajs koksowaniu weglowodory aromatyczne.
Szybkoéé tworzenia sie koksu na powierzehni katalizatora wzrasta wraz
ze wzrostem stopnia kondensacji weglowodoréw aromatyeznych, Stosu-
nek szybkoéci koksowania naftalenu, 1 6~dwumety10naita1enu antracenu,
B-metylonaftalenu i naftacenu ma sie tak jak 1:1,2,:5,6:37,3:50 : 420.
Wsréd weglowodoréw aromatycznych o okreslonej liczbie skondensowa-
nych pierscieni aromatycznych bardziej podatne na koksowanie sa we-

_glowodory aromatyczne o kondensacji kata. O szczegdlnej podatnosci we-

glowodoréw aromatycznych na koksowanie Swiadezy przykiad podda-
ny przez' R.M. Masugatowa.. Reakeji krakowania katalitycznego poddano
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‘surowiec parafinowy nie zawierajacy weglowodoréw aromatycznych
. oraz frakcje, w ktorej podstawowym skladnikiem byly skondensowane.
weglowodory aromatyczne. W obu przypadkach proces prowadzono de
osiggniecia stopnia przemiany suroweca rownego 80%. W przypadku su-
rowca parafinowego wydajnos¢é koksu osadzonego na Kkatalizatorze
(w stosunku do surowca) wynosila 1% wag. a w przypadku frakeji aro-
" matycznej — 80%.

- Zawartod¢ heteroatomow w czqsteczce skondensowanych weglo-
wodoréw aromatyeznych znacznie zwigksza szybkos¢ koksowahia. Szeze~
golnie latwo tworzy sie koks ze skondensowanych weglowodorow aro-
matycznych zaW1era;|qcych heterocykllczne atomy azotu (pochodne kar-
bazolu, chinoliny lub akrydyny). W przypadku tych zwigzkéw obec-
noé¢t wolnej pary elekironowej w atomie azotu sprzyja silniej chemi-
sorpcji ich czasteczek na powierzehni katalizatoréw. Jedli surowce -
poddawane przerobce katalitycznej zawieraja duzo zwigzkéw metalo-
organicznych, to ich podatno$¢ na koksowanie jest. zwiekszona. Zwiaz~
ki te'w warunkach wigkszoéei proceséw katalitycznych ulegajg bo-
wiem demetalizacji. Powstaja wowczas duze fragmenty rodmikowe, ktd-
re ulegaja wzajemnej rekombmacp iw wynlku reakc;u polimeryzacji
tworza koks.

Mechanizm reakeji polimeryzacji 'weglowodoféw aromatycznych
na powierzchni katalizatora jest mechanizmem rodnikowym. Pierwszym
etapem jest powstanie rodnikéw aromatycznych lub wielorodnikéw. Jest
to wynikiem reakeji odwodornienia, ktérej sprzyja aktywnosé kataliza-
tor6w uwodorniajacych oraz aromatyczny charakter czgsteczki. Na przy-
klad w przypadku antracenu i jego ‘pochodnych. szczegélnie latwe ]est
odwodornienie czasteczki w pozyeji 9 i 10 z utworzeniem dwurodnlkow
Bliski- kontakt czgsteczek na powierzchni katalizatora sprzyja ich wza-
jemne]j reakeji przebiegajacej z utworzeniem nowych wigzan C—C; po-
wstajg ubogie w wodér zwigzki wielkoczasteczkowe ma]qce charakter
koksu.

Odrednym zagadnieniem jest proces koksowania surowcow nafto-
wych zawierajacych asfalteny. Asfalteny, okreélane czgsto jako kokso-
tworeze skladniki surowcdw naftowych ,stanowig produkt polimeryzacji
skondensowanych weglowodorow aromatycznych. W przypadku asfal-
tow wystepujaeych pierwotnie w ropie naftowej proces ich powstawania
przebiegal 'w warunkach tworzenia sie ropy naftowej. W produkiach
przerdbki ropy naffowej wystepujg rowniez asfalteny pochodzenia wtor~ .
nego, ktore powstaly wskutek polimeryzacji weglowodoréw aromatycz-
nych w warunkach termicznej przerdbki ropy naftowe] (np. W proce~
sach destylacji, krakingu lub pirolizy).

Budowa chemiczna asfaltenéw nie jest dotychczas jednoznacznie
okreslona. Najprawdopodobniej skladniki te stanowia nie‘uporza:dkoWany
polimer’ ktérego jednostkami strukturalnymi sg skondensowamne weglo-

1
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wodory aromatyczne 3—7 pierscieniowe, zawierajgce heteroatomy pota-
czone ze sobg za pomocg mostkow weglowodorowych, tlenowych, siar-
kowych lub bezpoérednimi wigzaniami pomiedzy weglami aromatycz-
nymi. Masa czasteczkowa asfaltenéw naftowych wynosi 2500—3000.

Struktura asfaltenéw jest bardzo niestabilna. W podwyzszonej tem-
peraturze cze$é wigzan mostkowych ulega reakcji krakowania, Prowa-
dzi to do powstania wielu frakmentéw rodnikowych w czasteczce. Wobec
ruchliwoéci calego ukladu ulegajg one rekombinacji przez utworzenie
nowych bardziej trwatych wigzan tgczacych wigksze fragmenty struktu-
ralne, z utworzeniem polimeru ubogiego w woddr. Wydajno$é koksu w
warunkach termicznej przemiany asfaltenéw w temperaturze 400°C wy-
nosi okoto 80%, pozostale 20% stanowiy' lotne produkty krakingu frag-
mentéw alifatycznych jakie wystepowaly w czasteczkach asfaltenéw.
Przer6bka katalityczna surowcéw naftowych zawierajacych asfalteny.
(jak np. wszystkie pozostalosm) jest zwigzana z powstawaniem na po-
wierzchni katalizatoréw znacznych ilosei koksu, ktére' powoduja szybka
dezaktywacje katalizatorow.

W warunkach reakeji uwodornienia reakcja konkurencyjng w sto-
sunku do reakeji .polimeryzacji qulowodorow jest reakcja uwodornie-
nia. W typowych' warunkach procesu uwodornienia lekkich SUrowcow,
naftowych (nie zawierajacych sktadnikéw koksotwérezych) szybkosé
reakeji uwodornienia rodnikéw aromatycznych zaadsorbowanych na

~centrach aktywnych katalizatora jest wieksza od szybkoéci ich wzajem-
nej pohmeryzacp DZlel temu w wiekszosci procesow wodorowych wy-
dajnosé koksu w stosunku do przerabianego surowca ]est znikoma. Po-
wstajacy nawet w znikowych ilo$ciach koks kumuluje sie jednak na po-
wierzchni katalizatora, powodujae z czasem znaczne obnizenie sie jego
aktywnosci oraz konieczno$¢ regeneracji.

Z uwagi mna konkurency;nosc reakcji uwodornienia, szybko$é two-
rzenia sie koksu na powierzchni katalizatora mozna znacznie obnizyé,
stosujgc warunki szczegblnie korzystne dla reakceji uwodornienia (duze
cisnienie czgstkowe wodoru, mozliwie niska temperatura reakeji). Szcze-
golnie istotna jest warto§é temperatury reakcji. W niskiej temperatur7e'
szybkosé reakeji odwodornienia lub dealkilowania weglowodorow ]cst
mala. Zaadsorbowane na centrach aktywnych katalizatora czgsteczki
weglowodoréw aromatycznych trudniej tworza fragmenty rodnikowe.
Tym samym mniej ‘prawdopodobne s reakecje polimeryzacji do koksu.
Mozliwo$¢ zastosowania niskiej temperatury reakeji (250—350°C). ogra-
niczaja jednak wzgledy natury kinetycznej. W procesach glebokiej hy-
drorafinacji lub hydrokrakingu surowcéw naftowych checage uzyskaé za-
dowalajgeg praktycznie szybko$é reakcji' kierunkowych trzeba zastoso-
‘Wwaé wyzsza temperature (&> 400°C), w ktérej szybkosé reakeji prowadza-
cych do powstania koksu jest jednak znaczna. W tych przypadkach ilo§é
powstajgcego koksu mozna obnizyé przez zwiekszenie ciénienia czgstko-
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wego wodoru, zwykle do wartoei powyzej 10 MPa. Przesuwa to réw-
" nowage reakcji weglowodoréw w kierunku reakeji uwodornienia, po-
wodujac znaczne zmniejszenie szybkosci reakejt prowadzacych do po-
wstawania koksu na powierzchni katalizatora.
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TEXTEY

IV. Hydror'qfindCid ;desiyluiéw
naftowych

1. WPROWADZENIE -

N
Udziat xop siarkowych i wysokosiarkowych w $wiatowej przerdbce ropy

naftowe] zwiekszyl sie znacznie. Jednocze$nie wzrosto zapotrzebowanie

na wysokojakosciowe paliwa silnikowe oraz zwigkszyly sig wymagania
dotyczace jakoéci olejow opalowych i smarowych oraz innych produktow
naftowych (olejow specjalnych, parafin, cerezyn, wazelin). Szerokie za-
stosowanie procesu hydrorafinacji réznych produktéw naftowych pozwa-
la najbardziej skutecznie i ekonomicznie poprawia¢ ich jakoé¢, glownie
dzieki usuwaniu weglowodoréw nienasyconych oraz siarki, azotu, tlenu
i metali, wystgpujacych w postaci zwigzkéw organicznych. Usuwanie
tych zanieczyszczen jest potrzebne nie tylko w celu uzyskanla pozadanej
jakosci finalnych produktow rafinerii (czy ich skladnikéw), lecz takze
z uwagi na koniecznos¢ przygotowania surowcéw nadajgcych sie do dal-
szej przerébki w instalacjach katalitycznego krakingu i reformingu oraz
w instalacjach “do réznych syntez petrochemicznych. Jak juz podkreslo-
no w rozdz. I, szczegdlnie ostre wymagania stawia sie produktom (zwlasz-

cza paliwom silnikowym i olejom opalowym) w zakresm maksymalnie.

dopuszczalnej zawartosci siarki. Podezas spalania tych paliw w silnikach
spalinowych (czy w paleniskach kotléw lub piecéw przemystowych) za-
warta w nich siarka powoduje bowiem nie tylko korozje urzadzen, ale
jest rowniez srodkiem zanieczyszczania atmosfery dwutlenkiem siarki.
Z tego wzgledu odsiarczanie stanowiio i dalej stanowi jedno z najwaz-

niejszych zadan technologlcznych ‘procesu hydroraflnacp produktow

naftowych.

W odréznieniu od innych proceséw wodorowych proces hydrorafi-
nacji prowadzi sie najezesciej w stosunkowo lagodnych warunkach, w
ktorych uwodorniaja -sie zwigzki nienasycone i zwigzki zawierajace hete-

9 — Procesy wodorowe,.:
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roatomy, natomiast reakcje rozrywania wigzan C—C praktycznie nie za-
chodzg. W niektérych tylko przypadksach prowadzi si¢ hydrorafinacje
w warunkach ostrzejszych, w ktérych w znaczgeym juz stopniu zaczynajg
przebiegaé reakcje krakowania weglowodoréw i inne, jeszcze reakcje we-
glowodoréw (rozdz. III), ktérych intensywnosé zalezy od parametréw pro-
cesu i rodzaju uzytego katalizatora (rozdz. II).

' Przemyslowe procesy hydrorafinacji destylatow naftowych zaczely
si¢ rozwijaé przed ok, 50 laty po wprowadzeniu katalizatoréw zawieraja-

cych tlenki i siarczki metali cigzkich. Katalizatory te przyspieszajg reak-,

cje uwodorniajgcego krakowania zwigzkéw siarki (oraz zwigzkow azotu
" i tlenu), nie ulegajgc przy tym zatruciu siarka. Nalezy zaznaczyé, ze za-
pewnialy one nie tylko stosunkowo glebokie uwodornienie zwigzkéw
siarki i zwigzkéw nienasyconych, ale przyspieszaly jednoczesnie reakcje
“rozkladu weglodoworéw zawartych w surowcu (destruktywne uwodor-
nienie). Poniewaz w procesach hydrorafinacji bylo to najezesciej niepo-
zadane, zatem opracowano inne, bardziej selektywne katalizatory przy-
spieszajace przede wszystkim uwodornienie. Takie wlasnosci maja m.in.
katalizatory kobaltowo-molibdenowe osadzone na tlenku glinowym. Sa
one do dzisiaj najpowszechniej stosowane w procesach hydrorafinowa-
nia destylatow z destylacji zachowawczej, zwlaszeza tzw. produktoéw
bialych wrzacych ponizej temp. 350°C, oraz niektérych destylatéw z pro-
ces6w rozkladowych, tj. majgcych tzw. pochodzenie wtérne (np. olejow
napedowych z krakingu katalitycznego lub- z koksowania).
Hydrorafinacji (hydroodsiarczaniu) poddaje sie w nowoczesnym
przemysle rafineryjnym niezwykle szerokg game surowcoéw — destylaty
atmosferyczne, stale weélowodory naftowe, produkty pozostaloécio-
we (mazut, gudron, deasfaltyzaty) oraz destylaty prozniowe, ktére pod-
daje sie rafinacji wodorem w celu produkcji olejow smarowych, olejow
specjalnych, niskosiarkowych olejéw opalowych jak réwniez w celu- po-
prawienia jakosci wsadu dla instalacji krakingu katalitycznego.
Hydrorafinacja destylatéw naftowych jest procesem stosowanym
bardzo szeroko w technice rafineryjnej szczegdlnie od-czasu wprowa-

“dzenia do przemysiu procesu reformingu, w ktérym ubocznie otrzymuje

sie tani wodoér. Technologie hydrorafinacji destylatéw naftowych sa od
dawna w pelni opanowane i szczegélowo opisywane w literaturze mono-
graficznej—*. Udoskonala sie tylko katalizatory i niektére konstrukcje
aparaturowe, . ‘ .
Hydrorafinacji poddaje sie produkty naftowe réinego pochodzenia

(np. destylaty z proceséw zachowawczych lub rozkladowych) i o réznym’

przeznaczeniu finalnym. Dzieki usunieciu lub znacznemu. zmniejszeniu
zawartosci zanieczyszezen (siarki, azotu, tlenu, metali, weglowodoréw
nienasyconych czy substancji asfaltowo-zywicznych) w tych produktach
osigga sie polepszenie ich wlasnoéci eksploatacyjnych, takich jak np.
odpowiednie ograniczenie korozyjnego oddzialywania paliw naftowych
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na silniki czy palniki, zwickszenie wskaznika lepkosci oraz podatnosci
olejow na skuteczne dzialanie inhibitoréw utleniania, obnizenie liczby
kwasowej i liczby Conradsona itd. - 4

W zakresie schematéw i aparatury réznych przemystowych pro-
ceséw hydrorafinacji destylatéw naftowych wystepuja daleko idgce po-
dobienstwa, Réznice pomiedzy. poszczegélnymi procesami (technologia-
mi) wystepuja. w zasadzie jedynie w meiqzaﬁiach szczegblowych i w
rodzaju zastosowahego katalizatora, ktérego sklad i sposdb przygotowa-
nia stanowia zwykle zastrzezong patentem tajemnice firmowa.

Czolowe firmy specjalistyczne (IFP, UOP, Union Oil, Stadart Oil,
Shell, British Isetroleum, Exxon) stosujg. szeroko 'w praktyce przemy-
slowej i oferujg procesy hydrorafinacji, ktére niozna nazwaé uniwersal-
nymi (p. IV.4). W instalacjach o praktycznie jednakowym schemacie mozna
bowiem realizowaé te procesy w réinych wariantach, tj. poddawaé hy-
drorafinacji szeroki wachlarz destylatéw, dobierajac odpowiednie para-
metry i wlaéciwy katalizator. Typowy schemat takiej instalacji odpowia-
da przedstawiénemu na rys. L.1'i obejimuje wezel podgrzewania surowca
(wymienniki ciepla, piec rurowy), reaktor hydrorafinacji, separatory wy-
sokiego i niskiego ciénienia, sprezarke obiegowego gazu wodorowego oraz
kolumny do frakcjonowania i stabilizacji produktéw.

Informacje ogélne o uniwersalnych technologiach hydrorafinacji
podano krétko w punkcie 4. W dalszej czeéei niniejszego rozdzialu omé-
wiono charakterystyczne problemy  technologiczne i role hydrorafincji
w przerdbee réznych destylatéw naftowych na poszezegodlne finalne pro-
dukty rafinerii (benzyny, oleje napedowe, paliwa odrzutowe, oleje sma-
rowe itd.). Uwypuklono przy tym istotne réznice pomiedzy hydrorafina-
cja destylatow z przerdbki zachowawczej a hydrorafinacja destylatow
z procesdéw rozkladowych. : .

\

| .
Tablica IV.1. Dynamika roiwoju proceséw hydrorufinucii\i hydrokrakingu w Stanach
~ Zjednoczonych?) w latach 1970-1976°

Zdolno$é przerobowa | Procent przyrostu zdolnodci
Procesy w 1976 r. przerobowej w latach
min mdjr 1970--1976

Hydrorafinacia . ) 374,1 159,1

w tym: - . )
. surowcéw réformingu 195,1 155,9

Jekkich destylatéw olejowych . % 102,9 167,9

surowcdw krakingu katalitycznego P 20,4 1335

olejow smarowych A 10,3 13n,2

cigzkich destylatdw prézniowych . 16,4 30.46

pozostaloéci ropnych 24,0 404,5
Hydrokraking 1 51,6 1474

w tym destylatow . 45,0 1314

W pociqtkach"i917' r. Instalacje destylacji ropy minly w Stanach Zjednoczonych zdolno$é przercbows 982 .
mln mér.

ge
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'

~ Rola proceséw hydrorafinacji i hydrokrakingu w rafineriach ropy
naftowej jest wielka i stale wzrasta. Obrazuja to dobitnie dane przy-
toczone w-tabl. IV.1, z ktérych widaé, ze nadal najwigksza jest zdolnos¢
przerobowa instalacji wstepnej hydrorafindcji surowcdéw reformingu,
a najszybszy wzrost zdolnosci przerobowych instalacji wykazuja procesy
hydrorafinacji (hydroodsiarczania) ciezkich destylatéw i pozostaloéci rop-

nych,

2. WPLYW PARAMETROW NA PRZEBIEG HVDRORAFINACJI -
DESTYLATOW NAFTOWYCH

Parametry przemyslowych proceséw hydroratinacji dobiera sie i utrzy-
muje w okreslonych zakresach zaleznie od rodzaju oczyszczanej frakcji
oraz od zalozonego stopnia.oczyszczania. Szybkos$¢ réznych reakeji prze-
biegajacych podezas hydrorafingeji frakeji naftowych (rozdz. II i III) za-
lezy od wilasnosci fizycznych’i skladu chemicznego surowca, rodzaju
i stanu katalizatora, temperatury, cisnienia czastkowego wodoru, szyb-
kosci oqutoscmwe] surowca oraz od konstrukecji reaktora. Wymienione

_parametry i czynniki sy powigzane ze soby w zlozony sposéb i mozna

zna¢ jedynie sumaryczny efekt ich oddzialywania na szybkosci tych
reakcp Z tego wzgledu omawiajac wplyw réznych' parametréw na prze-
bieg procesu hydrorafinacji nie mozna ilosciowo oceni¢ wptywu kazdego
parametru rozpatrywanego odrebnie. Na podstawie znajomos$ci tego pro-

‘cesu i w oparciu o przeprowadzone konkretne proby przemyslowe:

(okreélony surowiec i katalizator) mozna natomiast wskazaé, jak. nalezy
dobraé¢ wartosci »poszcze‘g(')lnych prametréw, aby osiggngé zamierzone
wyniki hydrorafinacji. Ogélne zasady tego doboru omdéwiono ponizej. -
Temperatura, Optymalny zakres temperatury hydrorafinacji dobie-
ra sie stosownie do rodzaju przerabianego surowca i typu zastosowane-

' go katalizatora. Dokonanie wlasciwego wyboru tego zakresu pozwala

otrzymywaé¢ produkt o pOZQdanych wlasnosciach, gwarantuje diuzszy
czas pracy katalizatora pomiedzy kolejnymi regeneracjami oraz wydtuza

- sumaryczny okres jego przydatnosci eksploatacyjnej.

W odniesieniu’ do wszystkich rodzajéw surowca pozostaje sluszna
prawidlowadsé, ze przy danej aktywnosci.katalizatora szybkosé reakeji
uwodornienia oraz stopief odsiarczenia? zwiekszaijg sie ze wzrostem tem-

© peratury, Jednak tylko do jej okreslonej wartosci maksymalnej. W tem-

peraturze wyzszej.od tego maksimum (charakterystycznego dla kazdego

' rodzaju surowca) nasﬂa]q sie bowiem i zaczynajg dominowaé trudne do

kontrolowania-niepozadane reakcje prowadzace do tworzenia sie koksu,
ktory osadza sig na katalizatorze i zmniejsza jego aktywnos¢. Sz to

. 9 Jak réwnie szybkoéé zmniejszania si¢ w oczyszczanym surowcu azotu, tle-
nu i metali.
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przede wszystkim reakcje hydrokrakowania, odwodornienia wielopier-
Scieniowych nattenéw. i kondensacji aromatycznych struktur pierscie-
niowych. Nalezy zaznaczyé, ze szybki wzrost szybko$ci reakeji hydro-
krakowanid nastepuje dopiero w temperaturze przekraczajacej 400°C, .
gdyz energia aktywacji tych reakecji jest wysoka (200—250 kJ/mol na
katalizatorze Co—Mo/Al;Og). Ponadto pod stosowanym zwykle ciénie-
niem przekroczenie temp. 400—420°C ogranicza osiggniecie lepszych wy-
‘nikbw hydroratinacji réwnowags termodynamiczng reakcji uwodornie-
nia tiofendéw i mektorych organicznych zwiazkéw azotu (np. typu chi-
" noliny)®. - ‘

Zmianom temperatury hydroraflnacp odpowiadaja zatem okres-
lone zmiany szybkosci roznych, mozliwych termodynamicznie typéw
reakcji. Pocigga to za sobg odpowiednie i wyraznie zauwazalne zmiany
- wielkosci zuzycia wodoru W .miarg wzrostu temperatury najpierw .zuzy-
cie to sie zwigksza w - zw1azku ze zw1ekszan1em sig szybkosci reakceji
uwodornienia (hydrorafinacji). Obserwuje sig¢ to do temperatury, w kto-
rej zaczynaja si¢ intensyfikowa¢ reakcje uwodornienia weglowodorow
naftenowych. Wydzielony w nich wodér pozwala na zmniejszenie ilogct
wodoru doprowadzonego z zewnatrz. Tym samym mozna moéwi¢ w tym-
momencie o czeSciowej autohydrorafinacji’. Dalszy wzrost temperatury
doprowadza do intensyfikacji reakcji hydrokrakowania, czego sygnalem
jest ponowmne i znaczne zwiekszenie zuzycia wodoru. Towarzyszy temu
niepozadany wzrost wydajnosci gazéw i produktéw cieklych lzejszych
od surowca oraz wzrost ilosci koksu odkladajacego sig na katalizatorze.

Wplyw Wzrostu temperatury na najwazniejsze. spo$réd wskazni-
kéw technologlcznych procesu hydrorafinacji przedstawiono na rys. IV. 1.
Tak wiec nalezy utrzymaé mozliwie miska temperature hydrorafinacji,
nie nizszg jednak od tej, ktéra jest konieczna, aby otrzymaé¢ hydrorafi-
nat o pozgdanej jakosei. Utrzymywanie stosunkowo niskiej temperatury
pozwala zmniejszy¢ szybkosé dezaktywacji katalizatora. Jest to szcze-

2 ‘
N
g ,
Rys. IV.l. Wplyw wazrostu temperatury, na
- -wskazniki technologiczne p1ocesu ‘hydrorafi-
360 426 nacji

@mperafu_m, i 1 — zawarto§é siarki, 2 — zuzycie wodoru

' W przypadku surowcéw lekkich bogatych w weglowodory naftenowe, w
odpowiedniej temperaturze mozliwe jest zrealizowanie procesu w wariancie pet-
nej autohydrorafinacji, tj. bez zasilania instalacji wodorem. W przemyS$le ratine-
ryinym jest to stosowane w- bardzo mellcznych przypadkach rafinacji benzyn, i to.
tylko wtedy, gdy brak jest frdodila wodoru i gdy wymagania co do jakodci oczysz—
czonego produktu nie sj duze.
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golnie wazne w przypadkach stosowania réimych typéw katalizatoréw

Ni-Mo/Al;0,. Nalezy jednak podkresli¢, ze prowadzenie procesu hydro-

rafinacji w zbyt niskiej temperaturze nie pozwala na osiggnigcie zakla-
danego celu technologicznego, bowiem szybko$¢ pozadanych reakeji prze-
biegajaeych na powierzchni. katalizatora jest wtedy"mala. Ponadto sto-
sownie do lotnosci skladnikéw rafinowanej frakeji naftowej wazrasta
wraz z obniZzeniem temperatury ilos¢ fazy cieklej w reagujgcej miesza-
ninie. Zmniejsza ‘sie wtedy szybkosc dyfuzji reagentéw do powierzchni
katalizatora.

Z przedstawionych wzgledéw temperature procesu hydrorafinacji

nalezy utrzymywaé w optymalnym zakresie okre§lonym w kazdym kon-
kretnym przypadku zaleinie od typu (akiywnosci) katalizatora oraz
z uwzglednieniem rodzaju oczyszezanegb surowca i pozadanej jakosci
produktu .Na poczatku cyklu produkeyjnego 1nstalac]1 hydrorafinacji
utrzymuje si¢ nizszg temperature, na co pozwala duza aktywnosc Swieze-
go katalizatora. Nastgpme temperature stopmowo podwyzsza sie w ra-
mach wybranego zakresu, tj. do okreslonego maksimum. Pozwala to
‘w pewnym stopniu ograniczaé pogarszanie sie wymikéw hydrorafinacji
powodowane zakoksowywaniem i coraz mniejszg akiywnoscig katali-
zatora

'Stopniowo zwigkszanie temperatury w reaktorach hydrorafinacji
w okresie cyklu ich pracy miedzy kolejnymi regeneracjami katalizatora
stanowi charakterystyczna ceche procesu. Bardzo istotne jest przy tym
zastosowanie wiasciwe] technologii doprowadzania do optymalnej (mozli-
wie niskiej) poczgtkowej temperatury. w reaktorach? podezas rozruchu
instalacji. Bedzie to omdwione nieco szerzej w p. 9. Problem tkwi w tzw.
pamieci temperaturowe_] zastosowanego katalizatora, marzucajgcej celo-.
wos¢ rozpoczynania cyklu pracy instalacji w temperaturze nie wyzszej
niz wystarczajaca do osiagniecia zalozonego stopnia rafinacji. Stopien ten
kontroluje sie zwykle. jedynie przez oznaczanie zawartosci siarki w pro-
dukecie.

w tablicy IV.2 podano przykladowe zakresy temperatur hydro-
rafinacji frakeji z zachowawczej destylacji ropy. Poszczegdlne wartoSci
z tych zakreséw dobiera sie zaleznie od wiasnoéei (skladu) oczyszcza-
nego surowca. W przypadku surowca zawierajacego wiecej zwigzkow
siarki trzeba np. stosowaé odpowiednio wyzszg temperature hydrorafi-
nacji, dzieki czemu osigga sie takg samg pozadang jakos$¢ produktu (hy-
. d';-orafinatu),_ jaka mozna osiagnaé w nizszej fbemperaturze, jesli suro-
wiec jest mniej zasiarczony. Stwierdzenie to jest shiszne wowezas, gdy
w tak samo prowadzonych procesach hydrorafinacji mniej i bardziej za~-

-

1) Temperatura - ta zale&y od aktywnoém Katahzatora Stad zainteresowanie -

tzw.: katalizatorami niskotemperaturowymi, pozwala]qcym1 na poprawienie ener-
getycznych wskazhikow procesu (mniejsze- zuzycie paliwa w piecach w przypadku
mozliwo$ci zastosowania nizszej poczatkowe; temperatury w, reaktorze).
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Tablica 1V.2. Zakresy temperatur hydrorafinacji frakeji z zachowawczej destylacji ropy

Temperatura w mieszanini¢ reakeyjnsj w reaktorze hydroraﬁnacii. °C

" Frakeja

poczatek cyklu
(dwiezy katalizator)

¢

koniec cyklu (katalizator w okresie po=
przedzajacym regeneracje)

Benzyna
Nafta
Ole} napgdowy

280330
280--300
300—330

360380
370—380
370—410

.S1ar(.zonego surowca zastosowano katahzator o takiej samej aktywnosci.

Poszezegdlne wartosci podane w zakresach uwidocznionych w tabl.

IV.2 nalezy rozumieé¢ jako $rednie temperatury w mieszaninie reakcyj~
nej. Temperatura hydrorafinatu odbieranego z reaktora jest bowiem zaw-
sze nieco wyzszd od temperatury surowca zasilajacego ten reaktor. Ten
gradient temperatury jest nastepstwem egzotermicznosci reakeji uwo-
dornienia weglowodoréw nienasyconych, aromatycznych, zwigzkéw siar-
ki itd. W procesie hydrorafinacji frakeji z destylacji zachowawczej efekt
cieplny reakecji jest stosunkowo nieduzy i wynosi 20—90 kJ/kg surowca
{zaleinie od jego rodzaju). Jesli natomiast hydrorafinacji poddaje sie
frakeje z destylacji zachowaweczej, ‘do ktorej dodano do 30% wag. odpo-
wiedniego destylatu z procesdéw”rozkladowych, to efetkt cieplny wzros-
nie i wyniesie 125—190 kJ/kg (zaleznie od zawartosci tego destylatu w
surowcu hydrorafinacji oraz od zawartosci weglowodoréw nienasyconych
w tym destylacie). Efekt ten moze byé jeszcze wiekszy (do 500 kJ/kg),
" np. w procesie hydrorafinacji destylatéw prozniowych o duzej zawartosei
siarki lub réznych frakeji z proceséw rozkiladowych, zawierajgcych duzo
weglowodordw nienhasyconych.

Jesli efekt cieplny reakeji jest wigkszy od 125 kJ/kg, to wartosé
gradientu temperatury w reaktorze moze osiggnaé nawet 40—50°C. Taki
wzrost temperatury jest zbyt duzy, aby bez chlodzenia mieszaniny reak-
cyjnej dalo sie prowadzi¢ hydrorafinacje, nie przekraczajac maksymalnej
temperatury z zakresu wybranego dla danego surowca i celu procesu.
Stosujz sie wtedy reaktory z kilkoma warstwami katalizatora, pomiedzy

ktérymi chlodzi si¢ mieszaning reakcyjng wprowadzajac do niej zimny -
obiegowy gaz wodorowy lub niekiedy jego mieszaning z niestabilizowa~
nym. cieklym hydrorafinatem. Inne sposoby chlodzenia pomiedzy warsf-
wami (np. w zewnetrznych lub wewnetrznych wymiennikach ciepla) sa
.stosowane bardzo rzadko. Bez chlodzenia reaktora mozna hydrorafino-
waé np. destylaty atmosferyczne z destylacji ropy. W ich przypadku
efekt cieplny reakeji jest bowiem mniejszy od 100 kJ/m3 surowca, a gra~
dient temperatury w reaktorze nie przekracza w zwiazku z tym 10—15°C.

Szybkosé objetosciowa. Szybkoécig objetoéciowa!’ nazywa sig stosu-

nek objetosci cieklego surowca przeptywajacego w ciggu 1 h przez reak-.

) W publikacjach w Jezyku rosyjskim uzywane -tez bywa okreflenie: udiel-
najo objemnaja skorost’ (szybkoié objetosciowa wiaéxcxwa)
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tor do objetoci katalizatora. Zwigkszenie szybkosci objetosciowej (lub
zmniejszenje czasu trwania zetkniecia surowca z katalizatorem w przy-
padku procesu prowadzonego w fazie gazowej) prowadzi do zmniejszenia
intensywnogci wszystkich katalitycznych i termicznych reakeji przebie-
gajacych podczas hydrorafinacji. W zwigzku z tym zmniejsza sie wtedy
zuzycie ‘wodoru i mniej koksu odklada si¢ na katalizatorze.

Ogolnie mozna stwierdzi¢, ze wyniki hydrorafinacji sg tym lepsze‘

a stopien odsiarczania tym w1ekszy, im mniejsza jest szybkosé objeto-

Sciowa®. Obrazuje to rys. IV.2 na przykladzie hydrorafinacji oleju na-

pedowego z Procesu koksowania. Nalezy jednak podkresli¢, ze zmnie]-
szenie szybkosci objetoSciowej jest réwnoznaczne ze zmniejszeniem ilo-

s0r  wor .
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' ‘ . Umowny czas reagowania,h ! '
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Szybkodé objetosciowa, h™”

Rys. IV.2. Wplyw szybkosci objetodciowej suroweca na st6p1e1‘x odsiarczenia
.1 liczbe jodows oleJu napedowego z procesu koksowania (hydrorafmac;a z za-
chowaniem niezmiennej wartosci pozostatych parametréw)

I — Sstopiefi odsiarczenia na katalizatorze Ni-Mo/Al,O,, 2 —— stoplen odsiar-
czenia na katalnzatorze Co-Mo/AL;Qg, 3 — liczba Jodowa {(dla obu kataliza-
torow)

$ci surowca przepuszczanego przez reaktor, tj. z ograniczaniem-zdolnoéci
przerobowej instalacji przemyslowej. Z tego punktu widzenia pozadane
sa zatem duze szybkosci objetosciowe, przy ktorych mozna réwniez osigg-
naé pozadang jakosé hydrorafmatu, jednak tylko wtedy, jesli zastosu-
je sie bardziej aktywny katalizator lub zaostrzy sie odpowiednio inne
parametry procesu, zwigkszajac np. temperaturg¢ i ciénienie czgstkowe
wodoru. Jak widdomo, parametry te sg limitowane wzgledami technolo-
-gicznymi i ekonomicznymi. Z tego wzgledu szybko$¢ objetosciows, tem-

) Odwrofnoscia szybkoéci objetodciowe] jest czas trwania zetkniecia pomie-
dzy 1 ms? katalizatora a 1 m?® surowca. Wielko$é te trudno nazwaé w sposdb krot-
ki, a jednocze$nie jednoznaczny. W publikacjach w jezyku angielskim stosowana
bywa nazwa space time, w publikacjach w jezyku rosyjskim: ustownoje wremja
reqgirowania lub fiktiwnoje wremia wzazmodiegstwua W tekécie tej ksigzki przy-
Jeto okreflenie umowny czas reagowania.

4
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perature” i cisnienie czastkowe wodoru dobiera sie we wza]emnym po-
wigzaniu, W celu 'zobrazowania wplywu tych trzech parameiréw na.
stopien odsiarczania (na przykladzie hydrorafinacji oleju napedowego)
przedstawiono odpowiednie zalezno$ci na rys. IV.3. Na rysunku tym

szybkosé objetosciows (h~1) reprezentuje jej odwrotnosc (umowny czas:
reagoéwania).

aj '
700 ~ 420°¢
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Umowny czas reagowania, b Umowny czas reagowania, b

Rys. TV.3. ZaleznoSci stopnia -odsiarczenia oleju napedowego w procesie hy-
drorafmacn na katalizatorze Co-Mo/AIzoa a) od umownego czasu reagowania.

i temperatury, b) od umownego czasu reagowania i ciénienia czgstkowego
wodoru®

Dla konkretnego surowca dobiera si¢ optymalng szybkosé objeto-
$ciowa uwzgledniajac rodzaj i stan (aktywnos¢) katalizatora, wartosci
innych parametréw hydrorafinacji oraz' pozadang jakoé¢ hydrorafinatu.
W instalacjach przemyslowych stosuje sie szybkoséci objgtosciowe:
1—10 h™'. W przypadku przerobki surowcow ciezkich i- frakeji z pro-

- ceséw rozkladowych wlasciwe s3 najmniejsze wartoéci z tego zakresu
(np. ok. 1 h™! w procesie hydrorafinacji -destylatéw prézniowych).
’ Ciénienie w reaktorze i ciénienie czastkowe wodoru. Jesli przyjaé, ze
inne parametry hydrorafinacji sg niezmienne, to mozna stwierdzi¢, ze
zwiekszenie ci$nienia w reaktorze powoduje okre§long zmiane stopnia
przereagowania. Zmiana ta nastepuje w wyniku 1) zwiekszenia ci$nienia
czgstkowego wodoru, 2) zwigkszenia ciSnienia czgstkowego par surowca,
3) wykraplania sig (zwlaszcza w przypadkach przerdbki ciezszych surow-
. céw) niektorych skladnikéw mieszaniny reakcyjnej.

Zwickszenie ci$nienia czastkowego wodoru zwieksza szybkosé reak-
cji uwodornienia i ogranicza mozliwosci odkladania sie koksu na kata- -
lizatorze. Wigkszy jest wtedy stopien usuniecia 'siarki, azotu, tlenu i me~

' Ogblnie mozna powiedzie, ze zwigkszenie szybkoéci objetosciowej daje efekt
przeciwny niz podwyiszenie temperatury procesu.

1
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tali oraz peliéjsze jest nasycenie wodorem olefin. i weglowodoréw aro-
matycznych.

Przy zachowamu stalej temperatury reakeji wzrost ciénienia .w
reaktorze sprzyja powstawaniu fazy cieklej, ktérej obecnosé¢ powoduje
zmniejszenie sie szybko$ci dyfuzji wodoru do katalizatora. Jego centra
aktywne w wypelnionych cieczg porach przestajg wtedy prawie calko-
wicie uczestniczyé w reakeji. Jest to okolicznosé majgca istotne znacze-
nie, zwlaszcza w doborze parametréw hydrorafinacji frakeji 200—350°C.
“Jesli pod okreflonym ci$nieniem w reaktorze czesé takiego surowcea znaj-
duje sie w fazie cieklej, to zwiekszenie Wartodei stosunku wodér : suro-
“wiec (a zatem ci$nienia czgstkowego wodoru) poprawia wyniki hydrora-
finacji. Gdy ciSnienie czastkowe wodoru jest wyzsze, to wigksza jest
‘bowiem proporcjonalna do niego szybkosé dyfuzji wodoru przez warstew-

ki cieczy do powierzchni katalizatora. Ponadto przy wickszym cisnieniu

czgstkowym wodoru maleje ilo$¢ fazy cieklej, zmniejsza sie wiec grubosé
tych warstewek. Gdy natomiast omawiany surowiec przejdzie catkowicie
w fazg gazowa, to wzrost ciSnienia czgstkowego wodoru (przy niezmien-
nym ci$nieniu catkowitym) powodowaé bedzie pogorszenie sie wynikow
‘hydrorafinacji (zmniejszenie stopnia odsiarczenia) ze wzgledu na zmniej-
:szenie sie ci$nienia czastkowego par surowca. To samo stwierdzenie od-
nosi sie do prowadzonej w fazie gazowej hydrorafinacji wszystkich frak-
-cji lekkich (przede wszystkim benzyn). Natomiast w przypadku hydro-
rafinacji frakeji olejowych wrzacych powyzej 350°C zastosowanie wigk-
..szego ciénienia czastkowego wodoru jest zawsze korzystne (reagujgcy
surowiec w fazie cieklej) i ograniczone jedynie wzgledami ekonomicz-
nymi, a mianowicie zbyt wysok1m1 kosztam1 wykonania i eksploatac]l
-aparatury wysokoci$nieniowej.

W reaktorach przemystowych proceséw hydrorafinacji destylatow
naftowych wybiera sie i uirzymuje cinienie z zakresu 2—7 MPa.
‘W przypadku poszezegélnych typow tych destylatéow. stosuje sie-w zaso-
-dzie ci$nienie mieszczace si¢ w zakresach podanych w tabl. IV.3. Dla

przykladu mozna nawigza¢ do rys. IV.3b, z ktorego widaé, ze wplyw
~ ci$nienia czastkowego wodoru na glebokosé hydrorafinacji oleju napedo-
wego jest wyrazny przy warto$c¢iach nizszych od 3,5—4 MPa,

Stosunek wodér: surowieec weglowodorowy i-tzw. krotnosé cyrkulacji

* - :gazu wodorowego. Jesli przyjaé, ze szybkos$é objetosciowa oraz tempera-

tura i cisnienie w reaktorze hydrorafinacji sg niezmienne, to od war-

[ ) :
‘Tablica IV.3. Zakresy ciSnien stosowanych w procesie hydrorafinacii destylatow naftowych

Destylaty poddawane hydrorafinacji Ci¢nienie, MPa Giduienle cz:;t;(:we wodoru,
4 Benzyna : 45 . 3,5—4
.| Frakcje 200—350°C . : 4—5 3—3,5
1| Frakcje > 350°C (destylaty prézniowe) 67 5—6

»
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tosci stosunku molowego wodér (H) : surowiec (C) zalezy ci$nienie czast-
kowe wodoru, ilo§é surowca, jaka przejdzie w faze gazows (istotne prze-
de wszystkim w przypadku przerdbki cigzkich surowcow olejowych),'
oraz czas trwania zetkniecia reagentéw 2z katalizatorem. Wszystkie te
czynniki wplywajg na wyniki hydrorafinacji. Wysoki stopienn odsiarcze-
nia -(>> 94%/v) osigga sie np. utrzymujge warto§¢ molowego stosunku
H:C w granicach od 5:1 do 15:13. Zakres ten jest wiec do§¢ szeroki
i odpowiednie wartoéci z niego wybiera si¢ zaleznie od rodzaju surowca,
katalizatora i wymagan co do jako$ci produktow. Do okreslonego surow-
ca klerowanego do hydrorafmacy trzeba zatem wprowadzaé okreslony
gaz wodorowy? ze' &ciSle takim objetosciowym mnatezeniem doplywu
(m%/h), aby bylo ono wystarczajgce do utrzymywania wybranej warto-
$ci molowego stosunku H i C. Natezenie -doplywu gazu wodorowego
musi by¢ zatem tym Wieksze, im mniejsze jest steZzenie wodoru w tym
gazie.

W przemyslowych proqesach hydrorafinacji destylatéw naftowych
stqsu]e sie dwa odmienne sposoby zasilania instalacji wodorem (gazem
wodorowym), Wyprzedzajagc omawianie tych bardziej technologicznych.
zagadnien, na rys. IV.4 podano schematy ideowe obu sposobdéw zasilania.
Pierwszy z nich (a) dotyczy schematu hydrorafinacji z tzw. otwartym
jednokrotnym przeplywem, gazu wodorowego przez aparaty instalacji,
tj. Ze zrzucaniem go z separatordw do zakladowej sieci gazu wodorowe-
go zawierajgcego siarkowodér?. Schemat ten jest stosowany przede
wszystkim w procesie wstepnej hydrorafinacji benzyn poprzedzajacej
proces ich reformingu. Charakterystyczne jest wtedy realizowanie obu
procesow w ramach jednej instalacji produkecyjnej. Wynika to z ich
$cistego powigzania technologicznego. Kierowana do reaktora hydrora-
finacji potrzebna ilo$¢ gazu wodorowego z reformingu nie przekracza
zwykle 80—100 m?%m? benzyny. Wystarcza to w pelni do utrzymania
wladciwego stosunku H:C, gdyz gaz ten zawiera 75-—85% ‘obj. H,.

W procesie hydrorafinacji nafty, oleju napedowego i innych frak-
cji olejowych stosuje sie najezeSciej schemat zasilania wodorem przed-
stawiony na rys. IV.4b. Gaz poreakcyjny odbierany z separatora (stru-
mieh Q) zawiera oczyw1sme mniej wodoru niz gaz -przed reaktorem.
Zmniejszenie zawartosci wodoru jest przede wszystklm wynikiem za-
szlyeh reakeji chemieznych, ale réwniez wynika z jego strat i rozpusz-
czalnoéci w cieklym hydrorafinacie. Strumien @, niesie gazowe produkty
reakCJl (HsS, NHg, H,0). Odnoénie do siarkowodoru mozna stwierdzié,
ze Jego zawrdcenie z gazem obiegowym do reaktora nie mialoby istot-

1) Do procesu hydrorafinacii moze byé wykorzystywany gaz wodorowy o roz-
nej zawatosci wodoru (najlepiej 80 — 90 nie mniej jednak niz 60% obj. H,).

2) Gaz z tej sieci zwykle kieruje sie do zbiorczych (zakladowych) instalacji
absorpcyjnego wydzielania HeS i jego utleniania do- siarki metoda Clausa. Gaz
Wodorowo-wqg]owodorowy z desorbera 1nstaia031 absorpcyjnej kieruje sie zazwy-
czaj. do sieci gazu opalowego. .
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Rys. 1V4. Schematy ideowe zasilania instalacji hydrorafinacji gazem wodo-
réwnym: a) z jednokrotnym {tzw. oiwartym) przeplywem gazu, b) z obiegiem.
{cyrkulacjg)

nego wplywu na przebieg reakcji odsiarczania. Absorpcyjne (np. roz-
tworem monoetanoloaminy) usuwanie siarkowodoru jest jednak koniecz-
ne w kazdym przypadku zastosowania schematu z obiegiem gazu wodo-
rowego. Pozwala ono zmniejszyé iloé¢ nagromadzajgcych sie trucizn ka-
tallzatora, ograniczy¢ Kkorozjé rur w piecu i podtrzymac wysokle ci$nie-
‘nie czqshkowe » wodoru.

Oczyszczajge strumien @ z siarkowodoru odblera sic z instalacji
absorpcyjnej strumien @', ktory mieszany jest z gazem bogatym w wo-~
_dér (strumien Qu,) doprowadzanym z instalacji reformingu’lub z insta-
lacji katalitycznej konwersji gazéow weglowodorowych z para wodng
(gaz wodorowy z konwersji zawiera ok. 95% Hj). W ten sposéb uzupel-
nia sie brakujgce ilosci wodoru. Zmieszane strumienie Q) i Qn, stano-.
wig tzw. gaz ‘ob1e_gowx (cyrkulujacy), ktéry trzeba sprqzyc”, aby.mozh-

1 Strumien QHz mozna wprowadzxé za sprezarkq, jezeli ma dostatecznie wy-
sokie cisnienie. .
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)

we byto utrzymam(? obiegu, tj. jego wprowadzenie do strumienia surow-

ca. Schemat (b) rézni sie wige od schematu (a) dodatkowym wyposaze-
niem- instalacji hydrorafinacji we wlasny wezel absorpcyjnego usuwania-
~ siarkowodoru i w sprezarke gazu wodorowego.

Nalezy z naciskiem podkreéli¢, ze nawet w przypadku schematu

otwartego (rys. IV. 4a) celowe jest przewidzenie mozliwosci zastosowania -

cyrkulacji (bez usuwania siarkowodoru) jako zabezpieczenia przed skut-
kami krotkotrwalego przerwania zasilania instalacji $wiezym gazem wo-

. dorowym. Majgc takg mozliwo$é, mozna utrzymaé przez 2—4 h ruch

instalacji hydrorafinacji bez odprowadzama gazu wodorowego i bez za-

silania gazem $wiezym. Obserwuje sie w tym czasie mnimalng tylko ten- '

dencje do spadku ciénienia w aparatach bloku reaktorowego. Wprawdzie
jakose odbie'ranego’ hydrorafinatu staje sie nieco gorsza, ale celem glow-
nym staje si¢ wtedy zachowanie ciggloéei ruchu instalacji, tj. unikniecie
jej zatrzymania i uruchamiania po wznowieniu przerwanego na krétko
zasilania $wiezym gazem wodorowym. Z. tego przede wszystkim wzgledu
instalacje Hydrorafinacji pracujace z otwartym przépltywem gazu wodo-
rowego powinny byé wyposazone w polgczenia i armature umozliwiajace
okresowe zastosowanie cyrkulacji, tj. podawanie calego gazu wodoro-

wego z separatora wysokiego cisnienia bezposrednio na ssanie sprezarki .

za311a3ace3 instalacje $wiezym gazem wodorowym.

Powyisze omoéwienie schematdéw zasilania wodorem i Zwigzany

z tym rys. IV.4 wprowadzono do punktu. dotyczacego parametréw hydro-

rafingcji, gdyz ulatwi to sprecyzowame pojecia krotnosci cyrkulacji gazu -

wodorowego- i pozwoli uniknaé nieporozumieri przy jego stosowaniu.
Jest to pojgcie umowne, uzywane powszechnie w praktyce przemystu
rafineryjnego i w pub11kac]ach z zakresu technologu przerobkl ropy.

_Nalezy jednak zwréci¢ uwage na fakt, Ze nie rozumie sig go przy tym

jako liczby obiegéw jednostkowej ilosci cyrkulowanego produktu w jed-
nostkowym czasie (jak np. w przypadku obiegu zamknigtego typu obiegu
przemystowej wody chlodniczej czy tez freonéw w agregatach chiodni-
czych). W technologii rafineryjnej pojecia krotnosci cyrkulacji uzywa
sie bowiem w odniesieniu do gazowych lub cieklych produktéw procesu,
zawracanych w czesci (lub w catosci) do podstawowej aparatury reakcyj-
nej. Konkretnie pojecia tego uzywa sie w znaczeniu stosunku jednostko-
wych objetosci dwoch strumieni technologicznych kierowanych do reak-
tora. I tak np. krotnoscig cyrkulacji $wiezego gazu wodorowego na rys.
IV.4a bedzie stosunek Qn,: Qs réwny stosunkowi Vi, : Vs (m%m3). Na
rysunku IV.4b krotnoscig cyrkulacji oblegowego gazu wodorowego be-

0

Po powyzszym wyjadnieniu umowné pOJQc‘le krotnosci cyrkulaCJl

" bedzie uzywane w dalszym tekscie tej ksigzki. Dla 1nforma011 warto

-

1 Spotkaé mozna réwnlez pojecie itzw. krotnosei cyrkulacji wodoru (stosu-
" nek objetoéci wodoru do objgtosci surowea w warunkach normainych).
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jeszeze podeié, ze w réznych publikacjach czynione sg niekiedy ‘proby
wprowadzenia innych okreélen. W monografii! spotyka si¢ np. jako sy-

nonimy krotnosci cyrkulacji okreélenia: zasilanie wlasciwe (w sensie: na:

1 m?® surowca) gazem wodorowym. lub cyrkulacja wiaéciwa gazu wodo-
rowego. : ‘

Krotnogé cyrkulacji gazu wodorowego waha sie zwykle w zakre-
sie 200—700 objetodci gazu na jedng objetosé surowca. Wartosci z tego
zakresu dobiera: si¢ zaleznie od rodzaju surowca i od zawarto$ci wodo-~
‘ru w gazie. W przypadku hydroratinacji destylatéw zawierajgcych duzo

weglowodoréw nienasyconych, substancji asfaltowo-zywicznych i zwigz- .
kow siarki (jak np. oleje z koksowania) stosuje sie duze krotnosdci cyr-

kulacji. Pozwala to zwiekszyé czas pracy instalacji pomiedzy regenera-
cjami katalizatora. ' )

W przypadku przerébki surowcoéw ciezszych od benzyny krotnosé
cyrkulacji stanowi o wartosci stosunku gaz: ciecz w dwufazowym stru-
mieniu wprowadzonym do bloku reaktorowego instalacji hydrorafinacji.
Przy .malej krotnosci cyrkulacji warto$¢ tego stosunku jest mala, Cis-
nienie czastkowe par hydrorafinowanej frakeji naftowej w reaktorze
jest wtedy wieksze, co podwyzsza temperature skraplania sig jej par.
A zatem w okre$lonej temperaturze w-reaktorze wiekszy procent su-
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Rys. IV.5. Zaleinoéé stanu skupienia surowca (nafta, olej napedowy) w pro-
cesie hydrorafinacji od temperatury i krotno$ci cyrkulacii gazu wodorowego
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rowca znajdowaé sie bedzie w fazie cieklej. Przedstawxono to na rys.
IV.5, na ktérym poszczegélne krzywe odnoszq sie do krotnosci cyrku-
lacji réwnych odpowiednim wartosciom (m?% gazu na 1 m?® surowca) uwi-
docznionym nad krzywymi.

3. ZUZYCIE WODORU W PROCESACH HVDRORAFINACJI

Zagadnienia zuzycia wodoru (gazu wodorowego) w rafineryjnych pro-
‘cesach wodorowych byly ogélnie omoéwione w rozdz. I (str. 25), W szcze-
gélnodci zwrdcono tam uwage na uzaleznienie zuzycia gazu wodorowego
od jego skladu i.ciSnienia procesu oraz poréwnano wielkose zuzycia wo- -
doru w réznych procesach rafineryjnych i petrochemicznych. W rozdz.
VIII oméwiono natomiast zrédia wodoru (gazu wodorowego) oraz stoso-:
wane w rafineriach metody jego produkeji.™

Zuzyc1e wodoru na-uwodornienie zwigzkéw nienasyconych wylicza
si¢ na podstawie liczby bromowej lub jodowej produktu. W zaleznosci
od gestosci réinych frakeji naftowych zuzycia wodoru na uwodornienie
1 m? zawartych w- tych frakcjach weglowodoréw olefinowych? sa na-

stepujgce?s: . !

a) Benzyny z proceséw rozktadowych o gestosci:
0,7587 g/cm? . 150 — 167 m8 Hy/m3
0,7796 glcm3 132 — 147 md Hy/m?

b) Srednie destylaty z destylacji zachowawczej o gestosei:
0,8017 g/cm? 115—132 m?® Hy/m3
08251 g/cms i 101 — 115 m3 H,y/m?
0,8498 g/cm? 89 — 102 m3 H,/m?

¢) Surowce do krakingu katalitycznego (destylaty prozniowe) o gestosci
0,8762 g/cmsd 75 — 89 m3 Hy/m?3
0,9042 g/cm?d 62 — 76 m8 Hy/m?
0,9340 g/em3 - - 40 — 64 m? Hy/m?

d) Mazut o gestosci: | ‘
0,9700 g/cm3 . 100 — 132 m® Hy/m3

Interesujgce jest zestaw1en1e powyzszych danych z przykladowym
wyliczeniem bilarisowym zawartym w tabl. IV.4. Dane przedstawione w
tej tablicy odnosza sie do hydrorafinacji typowych produktéw naftowych.
pochodzgeych z proceséw zachowawczych i rozkladowych. Na ich pod-
stawie mozna w przyblizeniu wyliczy¢ zuzycie wodoru i konkretnego ga~
zu wodorowego potrzebne w hydrorafinacji dowolnego produktu,

W réznych publikacjach spotyka si¢ réwniez informacje o zuzyc1u
‘wodoru wyrazone nie w m3%ms3 surowca, lecz w procentach wagowych w-
'stosunku do surowca poddawanego hydrorafinacji. I tak np. na rys. IV.6«
przedstawiono faktyczne zuzycie wodoru na reakcje chemiczne w pro-
cesie hydrorafinacji destylatéw z destylacji zachowawczej rop siarko-
" wych. Zuiycie to w przypadku hydrorafinacji benzyny wynosi ok. 0,1%

Y Zuzycie wodoru ma uwodornienie dienéw jest okolo dwukrotnie wieksze od.
zuzycia na uwodormeme olefin.

N \
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Tablica IV.4. Przyldadowe wyliczenie bilansowe zuizycia 100-procentowego wodoru
w procesach hydrorafinacji réinych produktow naftowych prowadzonej
z wydmuchem gazu wodorowego do sieci gazu opdlowego?3

Benzyny - Destylaty prozniowe
E N ——| Olej nape- -
! Wyszczepblnienie pierwotne z ae- wtérne (z pro- dov‘v.y desty-
; stylacji zacho- | ceséw rozkla- lacl‘z“hf" pierwotne | wtérne
: wawezej dowych) wawczcey s
i - . : i
] Zawartodt w suroweun % wag. ' -
siarki ' 0,15—0,3 ‘ 0,1—0,\2 0,7—2,0 1,8—2,5 | 1,2—1,6 '
azotu ' 0,10—0,3 0,01—0,1 | 0,2—03 | 0,02—0;3 | do 0,2
tlenu 0,12--0,2 0,01—0,1 | 0,1—0,2 0,2 do 0,2
N olefin e 10—20 — — /2030
| dienéw -— 0—3 —_ — —
1 Zuzycie wodoru?), m*/m? .
na straty przez nieszczelnodei 1,2 1,2 . 1,2 1,2 1,2
: na rozpuszczenie w hydrogenizacie 8,486 8,6 6,1—6,0 4,2—-4,0 | 5,2—5,1
i w reakcjach chemicznych na utworzenic .
1 2wigzkdw 2z:
— siarka 0,9—~—1,8 0,8—1,2 4,3—12,3 | 11,0—15,2 7,3—9.7
— sazotem . 1 2,1—63 0,2—2,1 4,2—6,2. 4,2—6,2 do 4,2
— tlenem 1,4--0,27, 0,12~1,2¢ 1,2—2,4 2,4 do 2,4
’  — olefinami . _— 15,0—30 - — 24,0—36,0
il ~— dienami — 0,9 — —_ ——
: ‘z gazem wydmuchowym . —_ 18,0 6,0 5,0 1 80
Sumarycznie: ' 14,2—18,2%) 43,7713 23—34 28—34 | 52,3—60

%) Przy zaloZeniu catkowitego nasycenia weglawodoréw nienasyconych oraz calkowitego usuﬁigcia siarki, azotu
2 tlenu.
‘%) Hydroratinacja bez wydmuchy gazu wodorowego

§ % !
e ! /
o T
& i
:5‘ o4 e //

. :l\§ Iy

]
L
0 94 08 12 16 40 ‘

Usunieta siarka , % wag ‘ C

Rys. IV.6. Zuzycie wodoru w procesie hydrorafinacji produktéw naftowychi®:r
1 — obliczeniowe z wytworzeniem H,S, 2 — faktyczne w procesie hydrorafi-
nacji destylatéw pierwotnych, 3 — faktyczne w procesie hydrorafinacji de-
stylatéw wtérnych (z proceséw rozkiadowych)

wag., nafty — 0,2—0,35%% wag., oleju napedowego — 0,4—0,5%0 wag.,
destylatu prézniowego — 0,6—0,7% * wag. W procesach hydrorafinacji
i1 hydrostabilizacji produktow naftowych -0 pochotzeniu wtornym zuzycie
wodorn w reakcjach chemicznych jest' znacznie wieksze. Wymka 1o
z faktu, ze dodatkowe: ilosci wodoru zuzywajy sig na uwodornienie die-
néw oraz monoolefin (tabl. IV.4).
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‘Omawiajac wielko$¢ zuzycia wodoru w procesach hydrorafinacji
nalezy traktowaé przytoczone wyzej dane jako orientacyjne. Trzeba bo~
wiem pamietaé, ze zuzycie to jest zmienne i zalezy od wielu czynnikéw,
a mianowicie m.in. od sktadu chemicznego surowca (zawartosci siarki,

_azotu, weglowodoréw nienasyconych i aromatycznych), temperatury pro-

cesu, ci$nienia czastkowego wodoru, czasu zetkniecia reagentéw z kata-
lizatorem i stopnia przemiany. Ponadto w zalezno$ci od rodzaju i stanu’
zastosowanego katalizatora proces prowadzi si¢ w lagodniejszych lub
ostrzejszych warunkach, co wplywa na zuzycie wodoru. W wysokiej

temperaturze (gleboka hydrorafinacja lub efekt zwiekszenia' femperatu-

Xy procesu w przypadku znacznej dezaktywacji katalizatora) wzrasta np.

udziat reakcji hydrokrakowania, z czym zwigzany jest wzrost zuzycia
wodoru. Zuzycie wodoru zalezy réwniez istotnie od skladu cyrkulujgcego
gazu wodorowego wprowadzanego do reaktora.

Inne informacje o charakterze ogdlnym z zakresu tematyki- zuzy—
cia wodoru w procesach wodorowych byly podane i oméwiono w punk-
cie 1.2c. Dane szczegdlowe dotyczace zuzycia wodoru w réznych proce-
sach hydrorafinacji rozmaitych surowych frakeji naftowych pochodzg-

" cych z proceséw zachowawczych i rozkladowych beds natomiast poda-

wane w miare omawiania tych procesow w punktach 4—9 n1n1e]szego
rozdzialu. -

4. UNIWERSALNE TECHNOLOGIE HYDRORAFINACJI
DESTYLATOW NAFTOWYCH,

Okreglenie uniwersalne uzyto w tytule niniejszego punktu w rozumie-
niu oferowanych przez czolowe firmy tych proceséw (iechnologii), kt6-
rych odpowiednie warianty sa szeroko stosowane w.przemysle do hydro~
rafinowania réznych destylatow naftowych — od benzyn az do destyla-
tow prozniowych. Te warianty poszczegdlnych proceséw réinia sie prze-
de wszystkim parametrami i rodzajem 'zastosowanego katalizatora.
Proces Unibon (licencja firmy Universal Oil Products Inec.), W swia~
towym przemy$le rafineryjnym pracuje ponad 500 instalacji hydrorafi-
nacji Zaprojektowanych przez UOP. Rafinuje sig¢ w nich benzyny z DRW,.
krakingu katalitycznego i koksowania, nafte oraz oleje napedowe atmd-
sferyczne i prozniowe. Proces UOP ‘stosuje si¢ przede wszystkim do
otrzymywania wolnego od zanieczyszczeni wsadu benzynowego dla in-
stalacji reformingu katalitycznego oraz poprawiania wlasnosci destyla-
téw proézniowych przeznaczonych do: 1) komponowania lepszych jako-
$ciowo olejow napedowych i opalowych, 2) przerébki metody krakingu
katalitycznego, 3) produkeji wysokojakosciowych olejéow smarowych.
Proces Hydrofining Exxon (licencja firmy Exxon Research and Eng.
Co). Proces Hydrofining Exxon zastosowano w 225 instalacjach przemy-

/ Y

"10 — Procesy wodorowe... ~ . , .
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‘'stowych przerabiajacych rocznie ok. 235 mln m? réznych destylatéw nafto-

wych. Proces ma charakter uniwersalny. Dobierajac odpowiednio para-
metry i katalizator mozna go stosowa¢ do usuwania z destylatow nafto-

" wych siarki i azotu oraz poprawiania ich zapachu, barwy, stabilnosci
i charakterystyki spalania. Przerabiane mogg by¢ destylaty z destylacji

zachowawczej oraz z krakingu — od frakeji benzynowych (przygotowy-

wanie surowca dla reformingu) i nafty (poprawianie jakosci sktadnikéw

paliw odrzutowych) do destylatéw prozniowych (odsiarczanie i poprawa

innych wlasnosci -skladnikéw olejow napedowych, opalowych i smaro-

wych).

. Proces Hydrofining Exxon jest jednostopniowy, prowadzi si¢ go

w temp. 200—370°C pod cién. 1,5—4 MPa. ‘

Proces Hydrofining BP (licencja firmy British Petroleum Treding
Ltd). Proces ten zastosowano w 49 instalacjach przemyslowych (ich
Iaczna zdolnosé przerobowa — 42 mln m?%r)!! do odsiarczania i zwigksza-
nia stabilnosci plerwotnych destylatow atmosferycznych i prézniowych -
lub ich mieszanin z olejem napgdowym z koksowania oraz z olejem cyr-
kulacyjnym z krakingu katalitycznego, Odsiarczone produkty cechujy sie
lepszym zapachem oraz jasniejsza barwg i spelniajg wymagania jakoscio-
we stawiane surowcom innych procesoéw rafineryjnych,

Proces IFP (licencja: Institut Frangais du Petrole). Proces zastoso-
wano w 87 instalacjach przemystowych (w tym: 42 instalacje katalitycz-
nej hydrorafinacji benzyn, 29 — érednich destylatow z DRW, 8 — cigz-
kich destylatow prézniowych, 3 instalacje hydrorafinacji i dearomatyza-
cji nafty, 4 instalacje hydrorafinacji destylatow z koksowania i visbrea-
kingu (majacych 1gczng zdolnoéé przerobows 58 mln m?3/r). Proces pozwa-
la na poprawe jakosci destylatéw naftowych réznego pochodzenia (z DRW,
koksowania, visbreakingu, krakingu katalitycznego) i réznego rodzaju (od
benzyn lekkich do ciezkich destylatéw prézniowych). W procesie usuwa
sie siarke, azot, metale oraz olefiny, csigga sie poprawe barwy, zapachu,
stabilnosei i innych wlasnosci odpowiednich destylatéw (np. wysokosci
plomienia niekopcacego, liczby cetanowej). Informacje o najwazniejszych
parametrach technologicznych i katalizatorach réznych wariantow pro- |
cesu zestawiono w tabl. IV.5.

Hydroodsiarczanie z ,orosieniem” (Hydrodesulfumzatwn — trickle
flow, lincecja firmy Shell Dev, Co). Proces ten zastosowano w 90 insta- .
lacjach przemystowych majacych lgczng zdolnosé przerobows 81 min
m?/rit. Surowcem moga by¢ rézne destylaty — od benzyny ciezkiej do de-
stylatow prézniowych. Proces jest jednostopniowy prowadzony w insta-
lacjach o typowym schemacie z obiegiem gazu wodorowego z'tym, ze
przeplyw mieszaniny reakcyjnej przez reaktor ma specyficzny charakter
kroplowy (,orosienie”). Podstawowe parametry procesu: temp. 330—
—400°C, ci$n. 4,9—9,8 MPa, szybkosé objetosciowa 1—3,5 h—1, zuzycie
gazu wodorowego 132—270 m3/m? surowca. W tabl. IV.6 podano dla
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Tablica IV.5. Puramelry kutaluatory hydrorufmuc;l réznych destylatéw metodq IFP!

Szybkoié
‘Ci¢nienie | objetoscio-
Typ procesu Surowiec Katalizator czastkowe wa ;SSda-
wodoru | nia surow-
MPa cem,
h—l
" Hydroodsiarczanie . " | benzyna ) Co-Mo 0,49—0,87 58
nafta’ . . Co-Mo 0,78—1,18 4—6
destylaty atmosferyczne Co-Mo 0,98—1,96 4—6
destylaty préZniowe Co-Mo 2,35—3,92 1—3
Hydrorafinucja usuwajgca azot i siarke | benzyna cigzka Ni-Mo 1,96—2,94 2—3
alej napedowy .| Ni-Mo 1,06—2,94 | 1,525
Poprawianie wlasnosci paliw odrzato- .
wych destylaty drednie ‘
warunki lagodne Ni-W | 1,96—294}  1—3
warunki ostre ' ) . Ni-W 2,94—3,92 T 1—1,5
Hydrorafinacja destylatéw z proceséw .
rozkladowych (koksowanie, krakowanie) | benzyna cigka,
. ' olej napedowy N Ni-Mao, 1,96—2,94 2-=3
Ni-W

.

Tablica IV.6. Wyniki hydroodsiarczania metodq Shell {proces HDS-trickle flow) oleju
napedowego z krakingu termicznego (frakcja 193-340°C)1

v

Wilasnosei i wskazniki Surawiec Produkt
| Gestodé, glem? \ ' . 0,8496 0,8326
Zawartodé siarki, % wag. . 1,33 0,16
Liczba bromowa © 23 <1
Temperatura krzepniecia, *C —13 —16
Stopiefy odsiarczenia, % . s 88
Zuzycie wodoru na reakcje chemu:znc, m¥m? ) 55

\

przyktadu wyniki hydroodsmrczama metodg Shell oleju napedowego,
z krakingu termicznego.

Proces Unionfining (licencja firmy Union Oil oj’ California). Pro-
ces ten zastosowano w 75 instalacjach przemystowych do hydrorafinacji
i uwodornienia roéznych destylatdéw naftowych i surowcéow petroche-
micznych. W szezegélnoici wykorzystuje sie go do wstepnej hydrorafi-
nacji surowcow dla reformingu i krakingu katalitycznego oraz dla nie-
ktorych proceséw petrochemicznych (np. do odsiarczania naftalenu sta-
nowigcego surowiec instalacji produkujgeych bezwodnik ftalowy). Pro-
ces Unionfining jest réwniez stosowany do poprawiania jakosci lekkich
i §rednich destylatéw naftowych (benzyny, nafty, olejéw napedowych).
Prowadzi sie go z obiegiem gazu wodorowego, w temp. 320—420°C i pod}
cién, 1,96—6,86 MPa,

Proces Unionfining stanowi udoskonalénie starszego procesu Ufi-
fining oferowanego poprzednio wspélnie przez firmy Union Oil i UOP.
Przykladowe wyniki procesu podano w tabl. IV.7,

10¢
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Tablica V.2, Pa:zykludowe wyniki hydrorafinacji réinych destylatéw metodq Unionfining!!

Wstepna fafi- Qdsiarczanie
nacja w.sadudo "nafty z desty- | oleju obiego- destylatéw
reformingu ka- N : Y L
o lacii zachowaw- | wego z krakin- prozniowych
talitycznego . R
Wskaznik * (benz,yna"z de- ezl | su kamlitycz-
stylacji zacho- nego
wawczej + ben-|
' ‘ zyna z koksowa-|
; » nia) . . -
Wihasnofci surowcdw .
Gestodd, gfem?- 0,7674 0,8063 0,9001 0,9082
Zaktes temp. wrzenia, °C 90204 160—240 155—350 370540
Zawartoéé ‘iarkil % wag, | 0,14 0,40 1,40 2,3
Zawarto$é azotu, ppin wag. 35 v —_— 400 830
Liczba bromowa i ) 10 _ 26 —_
Wydajnosé i wiasnofci produkiéw M
Benzyna ci¢zka
wydajno$é, % obj. w stosunku do wagdu 100,0 1,0 4,2 2,6 R
gestosd, gfcm?® _0,7653 0,7201 0,7796 0,7628
\ zakres wrzenia, °C 75—205 < C,—160 C,—160 C;—180
2awartofé siarki, ppm wag. <1 10 <5 40
zawartosé gzotu, ppm wag, <1 -—_ <1 30
Destylat-gredni .
wydajnoéé, % obj. w stosunku do wsadu C— 99,1 97,6 08,0
zawartos¢ siarkl, % wag. - 0,01 0,05 0,2
gescose, glem® 0,8026 0,8933 0,8883
Zuzycie wodoru, m?*/m? 13,2 7 \ 62 51

1

Proces Ul‘tmfining (licencja Standerd Oil of Indiana Co). Proces
ten zastosowano w dwudziestu kilku instalacjach o 1gcznej zdolnosci
przerobowej 32 mln m3r. Jest on wykorzystywany do odsiarczania, od-
azotowania destylatéw naftowych oraz do uwodorniania zawartych w
nich olefin -(niekiedy réwniez i weglowodoréw aromatycznych),

Z informacyjnego omoéwienia powyzszych najlepiej sprawdzonych
i rozpowszechnionych w przemyséle proceséw hydroratinacji wynika, ze
ich technologie sg bardzo do siebie zbliZzone i roznig sie istotnie przede_
wszystkim rodzajem (recepturs) zastosowanego katalizatora. We wszyst-
kich tych procesach mieszanina wodoru i goracych par surowca (lub
tych par i surowca cieklego) przeplywa w reaktorze przez warstwe (war-
stwy) katalizatora w kierunku dd géry ku dotowil). '

We wszystkich schematach powtarza si¢ ten sam zasadniczy uklad
aparatow: piec (podgrzewacz) — reaktor — separator (separatory) — ko-
» lumna frakcjonujgca (stabilizacyjna). W zdecydowanej wiekszosci przy-
padkéw stosuje sie obieg gazu wodorowego odbieranego z separatora
wysokiego ciénienia. Po oczyszezeniu z H,S gaz ten tloczy sie w obieg

\

!

1) Niekiedy - stosuje sie radialny przeplyw przez samg warstwe katalizatora
przy zachowaniu podanego wyzej kierunku przeplywu przez reaktor.

.
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tzw. sprezarkg cyrkulacyjng. Wszyétkie instalacje sg zasilane uzupeiniaQ
jaca iloscig wodoru (gazu wodorowego) potrzebng do podtrzymywania
pozadanej wartosci stosunku wodo6r; ; surowiec. g

5. HYDRORAFINACIJA FRAKCJI BENZYNOWYCH

a. Celei technoiogie.hydrbrafihacji‘benzyn z destylacji zachowawczej
i Z procesow rozkladowych . '

Niskooktanowe benzyny z destylacji zachowawczej s kierowane do ka-

.talitycznego . reformowania dopiero po uprzedniej hydrorafinacji, ktéra

ma na celu usuniecie z nich zwigzkéw siarki, azotu, tlenu, weglowodo-
row nienasyconych oraz zywic. Zanieczyszczenia te zatruwaja bowiem
platynowy (lub platynowo-renowy) katalizator reformingu i zmniejsza-
ja jego selektywnosé. Ich wplyw na aktywnos¢ tego katalizatora om6~\-
wiono szerzej w nastepnym punkcie. Natomiast juz w. niniejszym wpro-
wadzeniu celowe jest przedstawienie ogbélnych informacji o uzaleznie-
niu sposobéw przerébki benzyn z DRW od rodzaju i iloéci zawartych
w nich zw1azk6w siarki.

W kolumnach stab111zacy]nych razem z usuwaniem z benzyn pro-
panem i czedcig butanéw powinien byé jednoczeénie usuniety caly siar-
kowodér. Jest to stwierdzenie teoretyezne, bo w praktyce w benzynie

. stabilizowanej pozostajg zawsze niewielkie iloseci HoS (od ilosci §lado-

wych do. dziesigtych czeéci procenta). Proce;s lugowania benzyny stabili-
zowanej prowadzi sie wlasnie po to, aby usungé te reszte siquowoddru,.
kwasy organiczne oraz kwasne merkaptany o malej masie czasteczko-
wej (do Cg). W przypadku przerobki rop o malej i éredniej zawartosci
siarki (np. ropy romaszliiﬁskiej dostarczanej do Plocka) lugowane ben-
zyny z DRW nie zawierajy wiecej niz 0,05%0 S. Mozna je zatem kiero-
waé do zakladowej puli benzyn silnikowych lub do hydrorafinacji po-

" przedzajgcej reformowanie, Natomiast benzyny pierwotne z -rop wyso-

kosmrkowych zawierajace po Jugowaniu 0,2—0,5% siarki, bez glebokie-
go hydroodsmrczama nie nadajg si¢ na komponenty benzyn handlowych.
Wynika to np. z informacji uwidocznionych na rys. IV.7. Benzyny te
trzeba zatem hydrorafmowac nie tylko wtedy, gdy maja byé¢ surowcem
reformingu, lecz takze zwykle i wtedy, gdy maja byé mieszane z 1nny—
mi benzynami na finalne produkty rafinerii. ‘
Benzyny z DRW zawierajgce do 0,5% S rozdestylowu:ie sie na
frakcje stosownie do celu reformowania. Wybrane frakcje poddaje sie
glebokiej hydrorafinacji w aparaturze, ktéra stanowi integralny wezel
technologi¢zny instalacji teformingu (p. 5b). Uzyskiwany hydrorafinat’
zawiera nie wigcej niz 0,002%0 wag. siarki. Jednoczesnie zawartose azotu
maleje do 0,0001% wag. a substancje zywiczne zostajg usuniete’ prawie
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N : Rys. IV.7. Zalezno$¢ LOM (liczby oktanowe]
- = oznaczanej metodg motorowy) czystych oraz
1 etylizowanych benzyn z DRW od zawartosci
&0 siarki ogdélnej?
‘ 6 1,4 — benzyna wrzaca do temp. 100°C; 2,5 —
i benzyna wrzjca do temp. 180°C; 3,6 — benzy-
- _L na wrzaca do temp. 200°C; ———benzyna za-
0 410 020- 030 ierajaca .3 cmd cieczy etylowej w 1 dm?

« Zowartoéé siarki, 7 benzyna nieetylizowana
catkowicie. Taki surowiec nadaje sie w 'pelni do reformowania katali-
tycznego.

Czes¢ benzyny z. instalacji DRW stanowi czesto. wsad do pirolizy
(produkcja etylenu, propylenu i innych surowcéw do syntez petroche-
micznych), Benzyne te poddaje sie lugowaniu i nastepnie kieruje bez
hydrorafinacji do piecéw pirolitycznych, Odsiarczane sg dopierc gazowé
i ciekle produkty pirolizy. Z cieklego produktu pirolizy wydziela si¢
m.in. frakcje wrzgcg do temp. 200°C, zwang benzyng popirolityczna. Spo-
‘soby jej przerébki beda oméwione w punkcie 5d. Sa one.ogélnie uwidocz-
nione na rys. IV.8 przedstawiajgcym majbardziej typowy schemat ideo-
wy przerébki benzyn z DRW i z pirolizy. W schemacie tym, zauwazalna
jest niezwykle wazna rola proceséw hydrorafinacji i hydrodealkilowa-
nia, W przerdbce benzyny pirolitycznej stosowane sj dwa podstawowe
warianty: ’ '

1. Przerébka w celu otrzymania stabilnego komponentu benzyn
silnikowych (A na rys. IV.8), polegajaca na jednostopniowej selektyw-
nej hydrorafinacji (uwodornieniu) latwo polimeryzujgcych dienéw oraz
nienasyconych weglowodoréw -alkiloaromatycznych (np. typu styrenu).
Proces ten prowadzi si¢ w niskiej temperaturze (ok. 120°C), w fazie cie-
klej (pozwala to uniknaé tworzenia sie polimerdw), wobec katalizatoréw
zawierajacych siarczki niklu, palladu, kobaltu, molibdenu.

2. Przerdbka w celu otrzymania indywidualnych weglowodordw

aromatycznych realizowana jest dwoma sposobami, a mianowicie:

a) Wydzielanie z hydrorafinatu A frakeji BTK i poddawanie jej
procesowi 'Pyrotol (rozdz VII), umozliwiajacemu zmaksymalizowanie
produkeji benzenu (rys. IV.8). : v

" b) Poddawanie hydrorafinatu A ponownej hydrorafinacji (drugi
. stopienn) w celu usunigcia zwigzkéw siarki, azotu i olefin. Prowadzi sie
ja w wyzszej temperaturze (> 250°C), w fazie gazowej i wobec katali-

%
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‘Benzyna . Clekty
Z DRW . produkt pirolizy (CPE) ,
: : lJ — Hp ; - -
Wstgpna hydrorafinacia Frakcjonowanie
’ !
Reforming
Frakcjo frakga ) Suroni
. op: urowiet
Gaz ptynny do 200° >200 C._ do produkgii
sadzy
— e by
elekfywne tydrorafinacja ”
e —
Frakejonowanie produkiu . |
- i
|
|
I i
I |1
I
, . | 1
Frakcjonowanie at 1]
' | ksyleny | | .
) Proces Pyrotol 'nyl | Benzyna
l | , z krakingu .
I | |Frakejonowanie produkiu L] katalitycznego
oL T
— ™  Komponowanie Oy
T Hydrodealkilowanie LL;:":_::_.V 7] benzyn silnikonych — Benzyny

‘—_ﬁ\ » |
Benzen — Benzen

Dluen
= Ksyleny

Rys. IV.8. Schemat ideowy przerébki berizyn z DRW i z pirolizy

- zatorébw Co-Mo/Al,05. Weglowodory aromatyczne wydziela sie z pro-

duktu metody ekstrakeyjng. Rafinat 6 kieruje sie do zakladowej puli
benzyn. ' ‘ . ‘ )
Odrebny problem technologiczny stanowi hydrorafinacja benzyn
otrzymywanych w rafineryjnych procesach rozkladowych (kraking ka-
talityczny, kraking termiczny, koksowanie). Benzyny te zawierajs duzo
siarki oraz weglowodoréw nienasyconych (olefin, dienéw). Ilosciowo bio-
rac, zawarto$¢ zwiazkéw siarki w benzynach z rozkladowych proceséw
katalitycznych i termicznych moze byé podobna, wystepujg jednak istot-
ne roéznice jakosSciowe. Benzyny z termicznych proceséw przerdbki pozo-
stalo$ci naftowych (koksowanie, kraking termiczny) zawierajg bowiem
duze” ilosci tiofenéw, ktére znacznie trudniej usungé przy hydrorafino-

KN
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waniu niz merkaptany czy siarczki, Przede wszystkim z tego wynikaja
réznice w technologicznej realizacji- hydrorafinacji benzyn z krakingu
termicznego (czy koksowania) i benzyn z krakingu katalitycznego, Na~
tomiast najistotniejsze réznice pomiedzy technologia hydrorafinacji ben-
zyn z destylacji zachowawczej (DRW) i benzyn z wszystkich wymie-
nlonych wyzej procesdéw rozkladowych wywodzg sie z faktu, ze w tych
ostatnich zdecydowanie wigksza jest zawarto$é olefin i innych weglo-
wodoréw n1enasyconych Podczas hydrorafinacji wptywa to silnie na szyb-
kosé i stopien odsiarczania (benzyn) krakingowych (efekt reakcy ‘olefin
z siarkowodorem). Zagadnienie to bedzie szerzej omawiane w punkcie 5c.

“Wplyw zawartosci olefin na stopien odsiarczenia jest mniej istot~
ny w przypadku nieglebokiej selektywnej hydrorafinacji benzyn z kra-
kingu katalitycznego (proces bardzo rzadko stosowany). Podczas tego
procesu usuwa si¢ do 70%p zawartej w nich siarki i ponad 90% dienow,
uwodorniajac przy tym nie wigcej niz 20—25%0 olefin, Pozostawienie
75—80% olefin? pozwala utrzymaé¢ stosunkowo wysoka liczbe oktanowsg
‘benzyny z krakingu katalitycznego. Dzieki temu lagodnie hydrorafino-
wang benzyng¢ z'tego procesu mozna. kierowaé bezposrednio do kompo-
nowania handlowych benzyn silnikowych, czemu nie przeszkadza zni-
koma zawartos¢ dienéw i niewielka zawarto$é siarki. W przypadku ben-
zyn z procesébw termicznych sytuacja jest inna. Zawarte w nich zwigz-
ki siarki sa innego rodzaju (np. tiofeny) i ich usunigcie wymaga zasto-
sowania ostrzejszych warunkéw hydrorafinacji niz w przypadku benzyn
z krakingu- katalitycznego. W warunkach takich stopieni uwodornienia

olefin jest znacznie wigkszy (50—60%0) i w zwiazku z tym liczba oktano- -

wa otrzymywanej benzyny (hydrorafinatu) jest o 5—10 jednostek nlzsza
niz LO surowej benzyny (przed hydrorafinacja).

. Benzyny z koksowania i krakingu termicznego mozna wykorzystaé
jako surowiec procesu reformingu. Jest to stosowane w przypadku, gdy
w ‘rafinerii jest potrzebne zwiekszenie ilosci wsadu do tego procesu.
Wymienione benzyny trzeba jednak uprzednio poddaé odpowiednio gle~
bokiej hydrorafinacji. Jednostopniowy proces glebokiej hydrorafinacji

benzyn z termicznych proceséw rozkladowych jest jednak technologicz-

nie utrudniony ze wzgledu na bardzo duzy efekt cieplny reakcji (nieod-
zowno$é intensywnego chiodzenia reaktora) i duze zuzycie wodoru, wy-
nikajace z koniecznosei calkowitego uwodornienia weglowodoréw niena-
syconych zawartych w ‘znacznej ilosci w surowcu. W schematach przy-
gotowania tych benzyn do reformowania najlepiej jest zatem zastosowat
hydrorafinacje dwustopniows. W pierwszym stopniu uwodornia si¢ w
fagodniejszych. warunkach najmniej stabilne weglowodory nienasycone,
a’'w drugim usuwa si¢ w ostrzejszych warunkach zwigzki siarki, azotu

i reszte olefin, Pierwszy stopienn hydrorafinacji benzyn z termicznych .

D W wiekszoéei przypadkéw weglowodory olefmowe nie powodum zmniej-

_szenia odpornosci benzyn na utlenianie (stabilno$ci).

s
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pfoceséw rozkladowych realizuje sie najczeéciej mieszajace je przed pro-~-
cesem (1:1—1:3) z benzynami z DRW lub z'zawracanym hydrorafina--
tem. Drugi stopiefi ich hydrorafinacji przeprowadza sie zazwyczaj w we~
zle hydrorafinowania suroweca, stanow1qcym element kompleksowej in-
stalacji reformingu.

b. Hydrorafinacja benzyn — surowca reformingu katalitycznego

Surowce procesu reformingu

Surowcami procesu reformingu katalitycznego sj przede wszystkime
benzyny z destylacji zachowawczej, benzyny z proceséw rozkladowych,
gazolina oraz niektére rafinaty o charakterze parafinowym. Stosownie:
do zalozonege giéwnego celu procesu reformingu (prodykcja benzyny
wysokooktanowej lub weglowodorow aromatycznych) wydziela sie desty-.
lacyjnie z okreslonej szerokiej frakeji. benzynowe] pozadang frakcje
wezsza majacy’ stanowié surowiec. Znaczehie wlasciwego wyboru za-
kresy temperatur wrzenia okres}onych surowcéw reformingu jest na--
$wietlone w monografii Rageeval2. Przygotowanie frakeji benzynowej
o wybranym zakresie temperatur wrzenia jest czymnoscig wstepng po—
przedzajacy proces jej glebokiej hydrorafinacji, po ktérym dopiero moz-
na te frakcje uzna¢ za surowiec nadajacy sie do reformowania. Gleboka.
hydrorafinidcja umozliwia bowiem pelne uwodornienie ‘weglowodorow
nienasyconych oraz zapewnia potrzebny stopien usuniecia zanieczysz-
czen nieweglowodorowych (zwigzki siarki, azotu, tlenu).

Instalacja wstepnej hydrorafinacji surowca stanowi w zdecydowa-
nej wigkszosci przypadkow integralny wezel technologiczny wchodzgcy
w skilad kompleksowej instalacji reformingu (rys. IV.9).

4

. - Gaz weglowodorowy
. : zawerajqey HeS
C Gaz wodorowy
zawierajqey HsS

Frakcje
benzynowe -
do reformonania Z}‘Zggzg}q - | Hudrorafinat|  instalagia . E: Reformat
hydrorafinacyi ' reformingu Gaz plynny

6az wodorowy {65-90)’(0@/1 )

Rys. IV.9. Schemat 1deowy powigzan w ramfach kompleksowej instalacjt,
wstepnej hydrorafinacji i reformingu benzyn (wariant hydrorafinacii z jed-,
nokrotnym przeplywem gazu wodorowego) 5 .

“ Wplyw zanieczyszczett zawartych w benzynach na aktywnosé katalizatora
reformingu ' -

Zwiqzki siarki. W benzynach z DRW sgiarka wystepuje przede wszyst-
kim w.merkaptanach oraz. w siarczkach, dwusiarczkach i wielosiarcz-

’
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‘kach. Wszystkie te zwigzki stosunkowo latwo uwodorniajg sie do siar-
‘kowodoru. W. benzynach z proceséw rozkladowych znaczna czes$é siarki
zawarta jest w tiofenach, ktére uwodorniajg sig¢ znacznie trudniej.

W obecnosci katalizatoréw reformowania nieusuniete zwigzki siarki
‘przeksztalcaja sie w siarkowodér, ktory adsorbuje sie na katalizatorze
1 zmniejsza jego aktywnost. Wskutek tego zmniejsza sie szybkos¢ reak-

«cji powstawania weglowodoréw aromatycznych, zaréwno z naftenéow

Jjak i z weglowodoréw parafinowych (reakcja dehydrocyklizacji).

Zatrucie katalizatora reformingu siarkowodorem jest odwracalne.
Poprawa pracy instalacji wstepnej hydrorafinacji suroweca, przynoszaca
:zmniejszenie do dopuszezalnych granic zawartoéci siarki w strumiehiu
wprowadzanym do reaktoréw reformingu, przynosi szybko przywrécenie
-aktywnosci katalizatora jako efekt desorpcji HsS. Diugotrwale zasilanie
tych reaktoréw surowcem zawierajgcym siarke moze jednak spowodo-
‘'wa¢, ze dezaktywacja katalizatora stanie sie trwala.,

Zwigzki azotu. Azot jest zawarty w benzynach w postaci pochod-
‘nych pirolu, pirydyny i chinoliny (te .ostatnierw przypadku cigzszych
frakeji benzynowych)., Zawarto$é zwigzkéw azotu w benzynach z proce-
'séw rozkladowych jest 5—10 razy wicksza niz w benzynach z DRWS,
Podezas reformowania ze zwigzkéw azotu powstaje amoniak, ktéry ad-
sorbuje si¢ na katalizatorze, obnizajgc jego kwasowosé. Prowadzi. to do
zahamowania reakeji izomeryzacji, dehydrocyklizacji i hydrokrakdwania.
‘Po zmniejszeniu zawartoéci zwigzkéw azotu w surowcu procesu refor-
“mingu aktywnosc zastosowanego w nim Lkatalizatora moze byé znéw
‘przywrécona.

Zwigzki tlenu., Zawarte w benzynach zw1azk1 tlenowe (alkohole,
-estry, nadtlenki, fenole) oraz rozpuszezony w nich tlen reaguja w pro-
-cesie hydrorafinacji z ‘wytworzeniem wody. Nalezy ja mozliwie doklad-
‘nie oddzieli¢ z hydrorafinatu w kolumnie odpedowej instalacji hydrora-
finacji (patrz aparaty 7 i 8 na rys. IV.10). Wprowadzanie wody zawarte]
‘w hydrorafinacie do reaktora reformingu powoduje bowiem stopniowe
-usuwanie chlorowcéw z katalizatora, co doprowad_za do naruszenia po-
‘trzebnej -proporcji pomiedzy kwasowymi a innymi funkcjami- kataliza-
‘tora. W konsekwencji zmniejsza si¢ szybko§¢ reakeji izomeryzacji, hy-
«drokrakowania oraz reakecji prowadzacych do tworzenia sie weglowodoréw
.aromatycznych. Ze wzgledu na czasochlonno$¢ wykonywania z potrzeb-
na dokladnoscig analiz zawarto$ci wody w hydrorafinacie przeprowadza
~ :sie analizy« jej zawartosci w cyrkulujacym gézie wodorowym instalacji
reformingu. Wyniki tych analiz pozwalaja oceniaé prawidlowosé pracy
‘kolumny odpedowej w instalacji hydrorafinacji®.

Chlorowece, Zwigzki chloru (lub fluoru) stanowig skladmkl katali-
zatordw procesu reformingu. Wsad surowcowy tego procesu nie moze
jednak zawieraé tych pierwiastkéw w ilosciach przekraczajgeych scisle
-okreslone granice. Przekroczenie tych granic powoduje bowiem zwiek-
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szenie kwasowej aktywnoSci katalizatora; wzrasta szybkosé reakeji
krakowania i nastepuje w przyspieszonym tempie zakoksowanie kata-
lizatora. '

Weglowodory nienasycone. W wyzszej temperaturze z weglowodo-
réw tych tatwo tworzy sie koks, ktéry osadza sie na katalizatorze i w
aparaturze reformiggu. :

W zaleznosci od typu 1nsta1acg1 reformmgu i rodzaju zastosowane-
go katalizatora ustala sie okre$lone dopuszezalne zawartosci oméwionych -
wyzej zanieczyszczeni w surowcu procesu, tj. w hydrorafinacie z insta-
lacji wstepne] hydrorafinacji. Przykladowe wymagania moga byé naste-
pujacé (maksimum, % wag.):

oléw, miedZ, antymon . po 1077,
azot ' - 1079,
chlor (w zwigzkach organicznych) 10-5,
woda o 1074,
weglowodory menasycone 0,5
s1arka 10-% — 101 (zaleznie od katalizatora i celu reformowama)

Parametry j schematy procesu - .

Wstepng hydrorafinacje benzyn z DRW — surowca procesu katalitycz-
nego reformowania prowadzi sie na katalizatorach Co-Mo/Al,Og lub
Ni-Mo/Al;Os. Stosu]e 51e ‘nastepujace wartosci podstawowych parame-
trow:

Ci$nienie, MPa 2,5— 4,0
Temperatura, °C
poczatek cyklu pracy katalizatora . 350 -— 370
koniec eykld katalizatora . 380 — 410
Szybkoéé objetosciowa surowca, h™1 2,0 — 6,0
Krotnoéé cyrkulacji gazu wodorowego, mi/m? 80 — 250

Wartosei z powyzszych zakreséw dobiera sie zaleznie od rodzaju
hydrorafinowanej frakcji benzynowej oraz od typu katalizatora i wy-
magan co do. jakosci hydrorafinatu, Parametry te dotyczg reaktora hy-
drorafinacji. Réwnie istotne s3 takze parametry pracy innych aparatow’
_instalacji. Zostanie to poruszone dalej w oméwieniu jej schematu przed-
stawionego na rys. IV.10. Schemat ten dotyczy wariantu procesu z tzw.
otwartym (jednokrotnym) przeplywem gazu wodorowego przez instalacje
hydrorafinacji (rys. IV.4a) i z zastosowaniem dwustopniowej, tzw. gora-
cej i zimnej, separacjl hydrogenizatu z mieszaniy poreakcyjnej. Sche-
mat ,,otwarty” $ciélej uzaleznia instalacje hydrorafinacji od instalacji re-
formingu, gdyz stosunek H : C w, surowcu wprowadzanym do jej reakto-.
ra zalezy od iloci wodoru tworzgcego sie w procesie reformingu.. Réw-
niez ciénienie w tym reaktorze zalezy bezposrednio od- ci$nienia w insta-
lacji reformingu. Tak Sciste uzaleznienie technologiczne jest czesto nie-
dogodne gdyz okreslone zaklécenia ruchowe w mstalacp reformingu
odbijajg sie szybko ma pracy instalacji hydrorafmacp Ogélnie biorac
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schemat ,otwarty” bywa stosowany wtedy, gdy zapotrzebowanie na

wodor jest w rafinerii mniejsze od jego produkeji w procesie reformin- -
gu (jest to obecnie sytuacja coraz rzadsza) lub gdy gaz wodorowy z hy--
drorafinacji benzyn jest wykorzystywany w innych procesach wodoro- -
wych. Hydroratinacja benzyn w instalacji ze schematem. jednorazowego-
(,otwartego”) przeplywu gazu wodorowego jest stosgwéna w zasadzie

wylacznie w przypadku przygotowania surowca do reformingu i to tyl-

ko wtedy, gdy hydrorafinuje sie¢ benzyny z destylacp zachowawecze]j za-

" wierajace mniej niz 0,1%0 wag. siarkil.

Surowiec instalacii hydrorafinacji (rys 1v. 10) miesza sie z gazem
Wodorowym z reformingu zawierajacego 70—90 obj. % Hy. Po ogrzaniu
Imieszaniny w wymiennikach ciepla i piecu 3 do potrzebnej temperatury
. wprowadza sie jg do warstwy katalizatora w reaktorze 4. Gazowa, mie-
szaning poreakcyjng kieruje do rurek podgrzewacza 2b, w ktorym chlo-
dzi sie ona, ogrzewajgc nieco hydrorafinat w dolnej cz¢$ci kolumny 7.
Po dalszym ochlodzeniu w wymiennikach ciepla 2¢ wicksza czes¢ hy-
drogenizatu wykrapla sie i jest nastepnie oddzielana w tzw. goragcym
separatorze 5 od gazu wodorowego. Chlodzenie w aparatach 2b + 2a po--

, "8az weglowodorowy
zaw H,S

J. Gaz wodorowy
zaw HpS

Gz wodorowy ’

Benzyna do
- hydrorafinaeji - !

Hydrorafinat
do instalacjt
reformingu

Rys. IV.10. Schemat instalacji hydrorafinacji bénzyn — surowca procesu re--
formingu (technologia z- jednokrotnym przeplywem gazu wodorowego oraz.
z dwustopniows goraca i1 zimna separacjy hydrorafinatu)

1 — jpompa surowca, 2 — wymienniki ciepla, 3 — piec rurowy, 4 — reaktor,
5 — separator goracy, 6 — chlodnice, 7 — kolumna odpedowa (stabilizacyjna),
8 — oddzielacz, 9 — separator zimny .

winno byé prowadzone tak, aby w separatorze 5 utrzymywana byla
temperatura, w ktoérej z gazem wodorowym unoszone bedzie nie wigcej
niz 20% hydrorafinatu®. Umozliwia to zmniejszenie zuzycia $wiezego
gazu wodorowego z reformingu. Uniesiony hydrorafinat wykrapla sieg
po ochlodzeniu strumienia (przerywana linia na schemacie) 'w chlodnicy

o
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‘wodnej Jest on nastepnie oddzielany od zuzytego . gazu wodorowego w
tzw. zimnym separatorze 9. Gaz ten kieruje 51e do sieci ogoélnozakla-
.dowe]l) ' \ .

Hydrorafinaty odbierane z separatorow 5 i'9 miesza sie i po ochto-’
‘dzeniu w wymienniku 2¢ wprowadza do kolumny odpedowej 7. W ko-
lumnie tej - usuwa sig z hydrorafinatu gazy weglowodorowe, siarkowodér
i wodg, po czym chtodzi sig go do temperatury ok. 30°C i kieruje jako
surowiec do instalacji reformingu. Czesé hydrorafinatu cyrkuluje przez
podgrzewacz 2b, dzigki czemau utrzymuje sie potrzebng temperature w
dole kolumny 7. Nalezyta praca tej kolumny warunkuje potrzebny sto- -
pieft oczyszezenia hydrorafinatu z H,S i HyO. Wode usuwa sie w mie-
szaninie azeotropowej, z dodawanym ewentualnie do kolumny izopenta-
nem lub 2-metylopentanem. Potrzebny stopieh usunigcia wody osiaga sie
w przemystowych instalacjach hydrorafinacji benzyn, utrzymujac naste-
pujace parametry pracy kolumny odpedowejs:

Ciénjenie, MPa 1,5 '
Temperatura, °C -

w dole kolumny - 2(\'0—230'
. _w gorze kolumny 100,_120

Konkretne wartosci temperatury z podanych zakresé6w dostosowuje
sie do rodzaju benzyny poddawanej hydrorafinacji (im ciezsza benzyna,
tym wyzsza temperatura w dole i w gorze kolumny odpedowej).

Jesli utrzymywany jest okreslony skiad frakcyjny surowca hydro--
rafinacji i odpowiednie wartoéci parametréw hydrorafinacji (przede
wszystkim temperatury), to otrzymuje sie hydrorafinat z wydajnoscia
przekraczajgeg 99% wag. (w przeliczeniu na surowiec). Wyniki wstepns]
hydrorafinacji pierwotnych frakeji benzynowych z ropy romaszkinskiej
przytoczono dla przykladu w tabl. IV.8.

Wstepna hydrorafinacja benzyn poprzedzajaca ich ‘reformowanie

“bywa réwniez prowadzona (bardzo jednak rzadko) w instalacjach majg-
cych schemat przedstawiony na rys. IV.11, Zastosowana technologia
obejmuje odsiarczanie, sprezanie i cyrkulacje gazu obiegowego®. Roézni
sie ona 'w zwigzku z tym od technologii przedstawionej na rys. IV.11
wprowadzeniem dodatkowych operacji i aparatow, a mianowicie: 1) we-
zta absorpcyjnego odsiarczania gazéw (kolumny absorpeyjne, desorpcyij-
ne, wymienniki ciepla), 2) sprezarki gazu obiegowego. Odmienny jest po-
nadto spos6b separacji hydrorafinatu, ktéra jest przeprowadzona jedno-
stopniowo w separatorze 5 (rys. IV.11). Siarkowodér zawarty' w gazach
odbieranych z tego separatora oraz z oddzielacza 8 usuwa sie w kolum-
nach absorpeyjnych 9a i .9b. Absorbentem moze byé np. monoetanolo-

. 1 W przypadku hydrorafinacji cigzkich destylatow (np. oleju napedowego —
p. IV 8) w instalacji z podobnga technologia separac:u, gaz z separatora zimnego kie-
ruje ‘si¢ do odsiarczania, po kt6rym spreia sie go i zawraca do reaktora.
2 Analoglczrue jak w sthemacie ideowyr na rys. IV.4b,
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Tablica v.8. Wymln wstepnej hydrotafinacji (przed reformowaniem) pierwotnych frakej
benzynowych z ropy romaszkinskiej?

g 1) . ;
Niepoadane skladniki Zewartos$é (%wag)!) we frakcjach o temp. wrzenia
62--105°C ’ 120—140°C I 85-—180°C
Weglowodory. nienasy- 0,3 03—05 -~ . 0,64
cone — 0—0,2 0—0,2
Siarka ogélna 25,107 7.107 5.10*
» 12.107% 8.107* 5.1078
Azot (3—5). 107 (3—5)‘10"‘ (3—5).1071
2,3.107% 6.1075 7 2.10"
Metale 10
W - -
Chior 2,7, 107
10~ - - -
0,7—2), 10—* ©,7—-2). 10~ (0,7--2)10~*
Woda 34,1070 3,1, 107? 3,4.10°
nw l_ic;nikach podano zawartodci preed, & w mianow'nikach po hydrorafinacji.
50
. =t
o
4 |
. ~ 8l |
. 2 == Ha0 |
7 i
2 ) |
Benzyna do #, .
L . 1 Hydrorafinat
f; drorafinacyi ; ) l ab instalacji
. ' 1 peformingu
Gaz wodorowy | |
, z reformingu \ ]
-— : i Gaz
I " 1 weglowodorowy
| MEAT [
t
5 I
1
A . I
— e — Goz weglowodbrowy s
zawierdjgcy H, . - b
erdjacy S Regeneracja
- -~ 6az‘wa¢{orozy8 roztworuMFA
zawierefiey 2 (desorpcjatys) Gaz bogaty w
' I w siarkowodor

Rys. IV.11l. Schemat mstalacn hydrorafmac;l benzyn — surowca procesu re-
formingu (technologia z cyrkulaCJa i odsiarczaniem gazu obiegowego oraz
z jednostopniowg zimng separacja hydrorafinatu)

. 1 — pompa surowca, 2 — wymienniki ciepla, 3 — piec rurowy, 4 — reaktor,
5 — séparator wysokoctsmemowy, 6 — chlodnice, 7 — kolumna odpedowa,
8 — oddzielacz, 9 — kolumny absorpcyjne, 10 — sprezarka gazu ohiegowego;
MEA I — roztwér wodny monoetanoloaminy, MEA 'II — roziwér wodny

3 monoetanocloaminy nasycony siarkowodorem

.
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amina (MEA). Technologia absorpeyjnego usuwania siarkdwodoru z 162~

nych gazéow jest opisywana w wielu publikacjachi®4, Wezel desorpcji
H,S z MEA oraz chlodzenia MEA przed jej ponownym podaniem do ab-

sorberéw 9 zaznaczono zatem jedynie schematycznle co zw1eksza przej-

rzystos¢ rysunku.

Obydwie technologie (rys. IV.10 i IV.11) hydrorafinacji benzyn
przeznaczonych do reformowania sg stosowane na skale przemyslowa.
Jak wyzej zaznaczono, pierwsza technologia (rys. IV.10) jest stosowana
do hydrorafinacji benzyn z DRW zawierajgcych mniej niz 0,1%0 way.
siarki. Natomiast drugg technologie (rys. IV.11) stosuje si¢ rzadko i to-

tylko w przypadku hydrerafinacji frakeji benzynowych zawierajacych.

wiecej niz 0,1% wag. siarki lub/i chdrakteryzujacych sie stosunkowo du--

zg zawartoScia weglowodoréw nienasyconych. Technologia ta stwarza.

bowiem mozliwosé dobrania takiej krotnosei eyrkulacji gazu wodoro--

wego, ktoéra umzliwia osiggniecie potrzébnego stopnia oczyszezenia (usu-- -

niecia siarki i weglowodoréw nienasyconych) oraz zwigkszenie okresu
pracy katalizatora pomiedzy regeneracjami. Iloé¢ wodoru wprowadzane--
nego do strumienia surowca hydrorafinacji mozina zatem dostosowaé¢ do:
jego reczywistego zuzycia w procesie. Natomiast w przypadku technolo-:
gii hydrorafinacji bez cyrkulacji gazu wodorowego (rys. IV.4a i IV.10)
stosunek woddr : surowiec (H :C) zalezy Sci$le od ilo$ci wodoru wytwa-—
rzajacego sie w instalacji reformingu (rys. IV.9).

-¢. ‘Hydrorafinacja benzyn z proceséw krakingu i koksowania

Wplyw skladu benzyn z rafineryjnych proceséw rozkladowych na !
technologie ich hydrordfinacji

W benzynach z krakingu katalitycznego, krakingu termicznego oraz
z koksowania sg zawarte znaczne ilosci tiofenéw, ktére trudniej usungé
przy hydrorafinacji niz merkaptany i siarczki. Na tym wlasnie polega.
podstawowa rodznica pomigdzy hydrorafinacja benzyn z proceséw roz-
kladowych i z destylacji zachowawczej. Jednoczesnie istniejg i inne réz-
nice wynikajgce z duzej zawartosci olefin w benzynach z krakingu i z ko~
ksowania. Zawartosé ta silnie wplywa na szybkosé i stopien- odsiar-

czania. W zwigzku z tym odsiarczanie przebiega o wicle trudniej niz

w przypadku hydrorafinacji benzyn z destylacji zachowaweczej. W opar-
ciu o rozwazania Satchellal® rozpatrzmy to zagadnienie na przykladme
odsiarczania merkaptanéw. Wiadomo, ze produkt hydroodsiarczania in--
dywidualnych merkaptanéw zawiera olefiny. Jest to wynikiem reakcji
rozkladu merkaptanéw na- olefiny i siarkowoddr. W temperaturze sto-

-

sowanej w procesie hydrorafinacji benzyn ta odwracalna reakcja prze-

biega ze znaczng szybkoscig
ks ‘ .
CollpanSH 7 CnHg + HyS @y
- - . .
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‘Gdy stezenie olefin i H,S w mieszaninie reakcyjnej bedzie mate, to reak-
cja odwrotna bedzie przebiegaé w ograniczonym stopniu i uniknie sie
zwiekszenia zawarto$ci merkaptanéw (siarki) w hydrorafinacie. Z tego
‘wzgledu reakeje (1) nalezy rozpatrywaé w powigzaniu z przebiegajgcs
réwnolegle reakeja uwodornienia olefin®

u

CnHzﬂ, + Hz ——n CnHzn 4.2 » . (2) :

Jesli przyjac, ze reakCJe 1) i(2) sa pierwszego rzedu i ze w reakeji
(1) ustalila si¢ réwnowaga, to zaleino§¢ pomiedzy cisnieniem czastkowym
‘merkaptanu (pm), olefm (po) 1 smrkowodoru (Prgs) mozna przedstawié
réwnaniem?!s : :

'kl
Pm = Pu PHg S
;

Jezell stopiefi przemiany siarki zawarte] w benzynie kraklngowe]
w slarkowodoér jest wysoki, to pu,s jest praktycznie state i ciénienia cza-
-stkowe (ste’ nia) olefin oraz merkaptanu .sg proporcjonalne. Wyniki pro-
-cesu hydrorafinacji benzyn z przefnyslowej instalacji krakingu przepro-
‘wadzonego w typowych parametrach w instalacji laboratoryjnej potwier-
dzajg powyzsze rozwazania. Zaleznoéci pomigdzy stezeniem merkaptanéw
‘w hydrorafinacie a jego liczbg, bromowg (tj. zawartoseig olefin) przed-
:stawiono na rys. IV.12. Z tego rysunku oraz z rysunku iV.13, wida¢ ze

7
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Rys. 1V.12. Zaleznodé pomiedzy ste- Rys. IV.13. Zalezno$é stezenia siar-
Zeniem merkaptanéw a liczbg bro- ki w produkcie-hydrorafinacji ben-
mowa ‘produktu hydrorafinacji ben- zyn krakingowych od umownego
zyn krakmgowychlﬁ . czasu reagowania (odwrotnosci szyb-

kofci objetosciowe] surowca)15

) Przy hydrorafinowaniu benzyn kraklngowych olefiny w mieszanlme reak-
ibyjnej pochodza zarowno Z surowecea, Jak iz reakcm (.
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reakcja siarkowodoru z olefinami (odwrogna w reakcji 1) wywiera duzy
wplyw na szybko$¢ hydrorafinacji. benzyn krakingowych. Jej nastep-
stwem jest gwaltowne zmniejszenie szybkosci odsiarczania przy umow-
nym czasie reagowania wynoszgcym 15 min (r’ys. IV.13). Wplyw tej reak-
cji moze zatem utrudniaé osiagniecie potrzebnej (np. z punktu widzenia
procesu reformingu) glebokosci ‘odsiarczania benzyn krakingowych.

Zwiekszona zawarto$¢ weglowodoréw nienasyconych (olefin, die-

noéw i in.) jest najbardziej charakterystyczng cechg benzyn z raflnery]-
nych procesow rozkladowych. Z niej wlasnie przede wszystkim wywo-
dzg sie réznice pomiedzy technologia ich hydrorafinacji i hydrorafinacji
benzyn z destylacji zachowawczej (DRW). -

Hydrorafinacja benzyn 2 krakingu katalitycznego

Proces ten jest stosowany bardzo rzadko. Ogolnie mozna stwierdzi¢, ze
wstepna hydrorafinacja surowcdéw instalacji krakingu katalitycznego
(p. IV.8) jest zazwyczaj ze wzgleddw ekonomicznych i technologicznych
wariantem lepszym od hydrorafinacji benzyny i oleju napedowego, sta-
nowigeych produkty tej instalacji. Stwierdzenie to odnosi sie w szczegdl-
nosci do przypadku krakingu katalitycznego frakeji olejowych charak-
teryzujacych sie duzg zawartoscig siarki.

Jezeli w schemacie rafinerii zastosowano jednak proces hydrorafi-
nacji benzyny ‘z krakmgu katalitycznego” to przede wszystkim w celu
zwiekszenia jej stabilnosci. Aby nie nastgpilo réwnolegle zmniejszenie
liczby oktanowej, konieczne jest zatem prowadzenie tego procesu w wa-
runkach umozliwiajgcych selektywne uwodornienie dienéw oraz weglo-
wodoréw aromatycznych typu styrenu, tj. z wigzaniami podwéjnymi w
taficuchach bocznych. Weglowodory olefinowe powinny byé przy tym
usuwane tylko cze$ciowo (do. 25%), gdyz w wiekszoéci przypadkéw nie
wplywaja one na stabilnos¢ benzyny, a stosunkowo wysoka liczba okta-
nocwa uzasadnia ich pozostawienie w hydrorafinacie. Selektywna hydro-
rafinacja benzyny z krakingu katalitycznego pozwala zatem uniknaé
zmniejszenia jej llczby oktanowej (wskutek pozostawienia ok. 75% ole-
fin). W warunkach procesu nastepuje jednocze$nie usuniecie 60—70%

siarki zawartej w tej benzynie (zmniejszenie zawartosci do warto$ci

mniejszych od 0,1% S). Wystarcza to, aby hydrorafinat mégt stanowié

-pelnowartosciowy komponent benzyn silnikowych (stabilny — w wymku
usuniecia diendéw, wysokooktanowy — w wyniku czeSciowego tylko usu- /

niecia olefin). !
Selektywng hydrorafmacm benzyn ‘Z krakmgu katalitycznego, por
zwalajaca uzyskaé powyzsze Wyn1k1 prowadzi s1e w obecnoéci kafalizatora

kS Zazwycza; poprzestaje sie na lugowaniu benzyny krakmgowe:. pozwalaja-~
cym usungé kwasne zwigzki siarki, a jej stabilnod¢ uzyskuje sie przez dodanie od-
pow1edn1ch iloci inhibitoréw utlenfania.

s

i1 — Prccesy waodorowe...

\
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/
Co-Mo/Al;Og, pod ci$nieniem 1—2 MPa, w temp. 340—360°C oraz z za-
stosowaniem szybkosci objetosciowej surowca 5—10 h~! i krotnosci cyr- -
kulacji gazu wodorowego wynoszacej ok. 300 m®%/m3.

Hydrorafinacja benzyn z proceséw krakingu termicznego i koksowania

Duza zawartoé¢ weglowodoréw nienasyconych powoduje, ze hydrorafi-
nacja benzyn z krakingu termicznego lub z koksowania nastrecza trud-
nosci technologiczne (duza ilosé wydzielajacegp sie koksu, koniecznoéc
chlodzenia mieszaniny reakcyjnej). Zwiazki siarki zawarte w tych ben-
zynach s3 ponadto innego rodzaju (np. pochodne tiofenéw) od zawartych.
w benzynach z krakowania katalitycznego. Stosujac ostrzejsze warunki
hydrorafinacji, mozna wprawdzie osiggngé potrzebny stopienn odsiarcze-
nia,' lecz nastepuje wtedy jednoczeénie niepozgdane uwodornienie zbyt
duzej czeci (50—60%0) zawartych w benzynie weglowodoréw nienasy-
conych. W wyniku zmniejszenia zawartosci olefin liczba oktanowa hy-
drorafinatu jest o 4—10 nizsza od liczby oktanowej benzyny przed hy-
drorafinacjg. Zaleznoéé jakosci hydrorafinowanej benzyny z krakingu
termicznego od szybkosci objetosciowej i temperatury procesu selektyw--
nej hydrorafinacji przedstawiono na rys. 1V.14!, Pomimo wystarczaja-_
cego odsiarczenia otrzymywane hydrorafinaty nie nadajg sie do wyko-
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Rys. 1IV.14, Zaleznoéé jake$ci hydrorafinowanej benzyny z krakingu termicz-
nego od szybkosci objetosciowej i temperatury procesu selektywnej hydro-
rafinacji (2 MPa, krotno$é cyrkulacli gazu wodorowego 300 md/m® surowca)

rzystania jako skiadniki handlowych beniyg silnikowych. Liczba okta-
nowa tych hydrorafinatéw jest-bowiem zbyt niska (68 i mniej), a ponad-
to nie sg one wystarczajgco stabilne. Z tego wzgledu selektywna: hydro-
rafinacja benzyn z krakingu termicznego i koksowania nie jest celowa.

, Benzyny te mozna natomiast poddaé¢ glebokiej hydrorafinacji
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i wykorzysta¢ nastepnie jako skladniki surowca procesu reformingu ka-
talitycznego. Zastosowanie jednostopniowej hydrorafinacji w ostrych
warunkach (400—420°C, 4—5 MPa, 0,5 h—1) pozwoliloby nalezycie przy-
gotowaé je do tego celu, ale w prakiyce powazne utrudnienie technolo-
giczne stanowi wydzielanie si¢ koksu i duzych ilosci ciepta (400—500
kJ/kg benzyny). Z tego wzgledu ‘gIQbok'q hydrorafinacje benzyn z rafi~
neryjnych proceséw termicznych przeprowadza sie dwustopniowo. Pierw-
szy stopien stanowi lagodna hydrorafinacja majaca przede wszystkim na
celu usuniecie dienéw. Drugi stopieA — uzupeliajaca hydrorafinacja
w warunkach ostrych (usunigcie zwigzkéw siarki, azotu i reszty wgglo-
wodoréw nieﬁasyconych), Pierwszy stopiefi mozna realizowag¢,. poddajac
hydrorafinacji nie same benzyny z krakipgu (czy z koksowania), lecz ich
mieszaniny z benzynami z destylacji zachowawezej lub z krakingu kata-
litycznego, ktére odgrywaja role swoistych rozcienczalnikéw. Dzigki te-
mu podczas hydrorafinacji takiej mieszaniny wydziela sie mniej. ciepla."
Przykladowo mozna podaé, ze podezas hydrorafinacji mieszaniny 1 : 1 ben-
zyny z DRW i ciezkiej benzyny .z krakingu termicznego pozostatosei
z rop siarkowych wydziela si¢ juz tylko 185—200 kJ/kg (czy ok. 100
kJ/kg w przypadku mieszaniny 3:1)2,

Podobny jest efekt prowadzenia hydrorafinacji benzyn z rafineryj-
nych proceséw termicznych w - wariancie technologicznym polegajacym
na dodawaniu do nich hydrogenizatu cyrkulujacego w ukladzie. Krot-
nos¢ jego cyrkulacji dobiera sie¢ stosownie do zawarto$ci weglowodorow
nienasyconych w jpenzynie stanowigcej surowiec instalacji hydrorafina-
cji. Krotnos¢ ta moze si¢ zmienia¢ od 1 m¥m? (w przypadku benzyny ma-
jacej liczbe jodowa mniejsza od 100) do 3 m3/m? (w przypadkach hydro-
rafinacji benzyn o liczbie jodowej wiekszej od 140)2.

Hydrorafinacja oméwionych mieszanin benzyn jest dogodng techno—
logicznie metods realizacji pierwszego stopnia przygotowania benzyn
z krakingu termicznego lub koksowania do procesu reformingu.

Hydrorafinacja mieszanin lekkich destylatow naftowych

W celu. ulatwienia prowadzenia hydrorafinacji moze by¢ brane pod
uwage mieszanie benzyn z rozkladowych proceséw termicznych nie tyl-
ko z innymi benzynami, lecz takze z olejami napedowymi z destylacji
zachowawczej oraz z innych proceséw rafineryjnych. Interesujgca jest
informacja, ze wychodzac z tego zalozenia opatentowano w Stanach
Zjednoczonychi92 proces hydrorafinacji mieszanin lekkich destylatéw
naftowych, pochodzenia pierwotnego oraz wtornego. Mozliwe skiady tych
mieszanin podano w tabl. IV.9. W patencie tym podano’nastepujace pa-
rametry procesu: temp. 316—399°C, ciénienie 2,4—4,2 MPa, szybko$é¢ ob-
jetogciowa 0,5—5 h—%, zuzycie wodoru (70—100%0.H,) 50—125 m3%m? su-
rowca, katalizator Co-Mo/Al,0;. Hydrorafinacja konkretnej mieszaniny
(kolumna trzecia 'w tabl. IV.9) prowadzona w posrednich warunkach

11
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Tablica V.9, Skiad surowca do hydrorafinacji mieszaniny réinych,destylaféw naftowych?:16

Z to§é ie-
awaf ?s byl fm.e Zakres Zawartosé, %
szaninie, % obj. '
Skiadnik ' ' | WRenis, -
8 skiad mie- °C siarki olefin
zakres X PP
szaniny i dienow
A przykia- ’
" dowej
Benzypa z destylacji zachowawczej T 40—80 70 33—194 { 0,01—0,08 [. —
Benzyna 2 koksowsania 1—10] . 3 104—180 "} 0,5—0,1 30—70
| Benzyna z krakingu z para wodng 0,5—15 2 58—124 | 0,2—0,25 20—60
Olej napgdowy = atmosferyeznej destylacji zachowaw- -
czej 'l 5—=25 8. '239—346 1,1
Olej napedowy 2 kaksowania 5—25 7 182—377 1,0—3,0 30-—60
Olej napedowy z krakingu Katalitycznego 5—25 10 200—347 0,5—3,0 [

(343°C, 3,56 MPa, 2 h™)1) umozliwita uzyskanie mieszaniny, w ktérej za-
warte bylo 60%0 surowca nadaJacego sie do katalitycznego reformowania
(71—177°C, do 0,0001%0S) oraz 25% destylatu $redniego (177——371°C
0,12%6 S)2. : .

Hydrorafinacja . mieszanin réznych lekkich. destylatéw naftowych
moze by¢ w okre$lonym wariancie celowa w konkretnych warunkach
lokalny¢h. Proces ten stwarza w szczegoélnosci szanse ulatwienia przerdb-
ki destylatow pochodzgcych z proceséw rozkladowych i wigzg sie z nim
pewne mozliwo$ei zmniejszenia liczby instalacji ‘hydrorafinacji (zamiast
oddzielnych dla kazdego produktu — ,zbiorcze” o wigkszej zdolnosci
przerobowej). i '

)

d. Hydrorafinacja benzyn pobirolityc‘znych

Problem wykor;ystun'ia,cieklych produktéw popirolitycznych

Wprowadzenie do praktyki przemystowej instalacji pirolizy wytwarza-
jacych 300—450 tys. ton etylenu na rok i wyraZzna tendencja do prze-
rabiania coraz wiékszej ilosci surowedw ciezszych (benzyna cigzka, lek-
kie oleje napedowe) powodujs, ze ilo§¢ cieklych produktéw pirolizy
(CPP) ustawicznie wzrasta. Poddajge pirolizie frakeje benzynowe otrzy-
muje sie¢ 25—35% wag. CPP (w przeliczeniu na wsad). W miare wzrostu
masy czasteczkowej surowca wzrasta ilo$¢ otrzymywanych CPP az do
ok. 50% w przypadku pirolizy ciezkich olejow napedowych'”. Pomimo
faktu, ze daznosé do Tozszerzenia bazy surowcowej ‘pirolizy zaznacza sig
wyraznie juz od poczatku lat siedemdziesiatychls, to jednak udzial frak-
cji ciezszych od benzynowych ciagle nie przekracza kilku procent w su-
. maryeznej puli surowcéw pirolizy. Niemniej jednak i przy pirolizie -ben-
zyn ilos¢ CPP jest znaczna. Ich racjonalne wykorzystanie wplywa w
istotny sposéb na techniczny koszt wytwarzania etylenu.

1) Schemat mstalacji typowy (z zimnym i goracym separatorem) Dodatkowy
specjalny wezel mieszania skladnik6éw suroweca.
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W CPP az 70—90%, wag. stanowi frakcja wrzgea do temp. 200°C.

© Jest to tzw. benzyna popirolityczna -(frakecja Cs — 200°C) stanowiaca nie-

zwykle warto$ciowy produkt. Zawiera ona bowiem 30—50% benzenu,
10—20%0 toluenu oraz 5—10%e ksylenéw. Tak duza zawartosé weglowo-
doréw aromatycznych pozwala (po odpowiednim oczyszezeniu) zastoso-

. waé benzyne popirolityczng jako wysokooktanowy komponent benzyn sil-
. nikowych lub tez wykorzystaé¢ ja jako zrédlo weglowodoréw do syntez

chemicznych. Te podstawowe dwa warianty przer6bki benzyny piroli-

_tycznej oméwiono ogdlnie na str. 150. ‘

Frakcja CPP wrzgca w -temp. > 200°C zawiera 15—30% wielo-
piercieniowych weglowodoréw aromatycznych (naftalenu metylonafta-
lenéw, fehantrenu, antracenu). Mozna z niej wydziela¢ naftalen, za-
wraca¢ ja do wsadu pirolizy lub przeznacza¢ do przerdbki na sadze tech—«
niczng lub koks naftowy

7

Sposoby przerébki benzyny pbpiroiitycznei

bBezpoérednie wykorzystanie bénzyny popirolitycznej (frakeji C; —
.200°C) jako skladnika behzyn silnikowych nie jest mozliwe ze wazgle-

du na duza zawarto$¢ weglowodoréw nienasyconych, a w szczegoélnosci
tatwo polimeryzujacych dienéw. Bezposrednie wydzielanie weglowodorow
aromatycznych nie jest z tego samego powodu celowe, gdyz wydzielone
weglowodory nie bytyby dostatecznie czyste. Z tego wzgledu benzyne po-
pirolityczng trzeba najpierw poddaé¢ hydrorafinacji prowadzonej wedlug
technologii stosownej do zamierzonego sposobu wykorzystania hydrora- -
finatu.-Jesli ma on stanowi¢ komponent benzyn silnikowych; stosuje sie
jednostopniowa hydrorafinacje selektywna w fazie cieklej prowadzong
w stosunkowo niskiej temperaturze’. Jej zadaniem jest usuniecie diendw
(stabilizacja) przy pozostawieniu wiekszej czesdei olefin majacych wysoka
liczbe oktanows. Ten wariant przerébki benzyny popirolitycznej ma wigc
podobny cel jak selektywna hydrorafinacja benzyn z krakingu katalitycz-
nego. Jesli natomiast chce sie otrzymaé hydrorafinat, z ktérego mozna
wyekstrahowaé czyste weglowodory aromatyczne (benzen, toluen, ksy-

" leny), to nalezy zastosowa¢ drugi stopien hydrorafinacji prowadzony w

wyzszej temperaturze (300—425°C) w celu usunigcia olefin.
Prowadzenie dwustopniowej hydrorafinacji benzyny popirolitycznej
jest najbardziej rozpowszechnionych rozwigzaniem technologicznym przy-
gotowania tej benzyny do ekstrakeji weglowodoréw aromatycznych (pro-
cesy British-Petroleum, IFP, Engelhart Ind, Kellog, Lummus, Mitsu-

‘bishi, Bayer-Lurgi). Mozliwe jest réwniez, lecz znacznie rzadziej spoty-_

-1 Uwodornienie ‘olefin zawartych w- popirolitycznej frakcji Cy — 200°C prze-

‘biega efek’cywme dopiero w temp. 370: — 425°C. Selektywne uwodornienie dienéw

do olefin musi by¢ prowadzone w “temperaturze na tyle niskiej (zwykle < 120°C),
aby do minimum ograniczona byla polimeryzacja dienéw powodujgca zablokowanie
katalizatora powstajacymi polimerami,

N
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I3

kane w przemysle, zastosowanie jednostopniowege procesu uwodornienia
dienéw i olefin przy uzyciu bardzo aktywnych katalizatorow dzialtaja-
cych w stosunkowo niskiej temperaturze (procesy Amoco, Houdry,

Shell)¥. W tym przypadku nie jest potrzebna selektywnos¢ dziatania -

tych katalizatoréw, ktéra' jest nieodzowna w przypadku jednostopnio-
wego selektywnego uwodornienia diendw do olefin w wariancie przerobki
. benzyn popirolitycznych na wysokooktanowe skladniki benzyn silniko-
wych.: . '
Benzyna popirolityczna zawiera zwykle kilkanascie procent styre-
nu. Ten poszukiwany surowiee do produkcji tworzyw sztucznych i kau-
czukéw' syntetycznych mozna zatem wydziela¢ z frakeji 130—160°C tej
benzyny (np. metodg destylacp ekstrakcyjnej). Jest to szczegédlnie opla-
calne w przypadku instalacji pirolizy produkujgcych ponad 150 tys. ton
etylenu na rok. Schemat przerobki benzyny popirolitycznej bedzie w tym
wariancie odpowiada¢ schematowi przedstawionemu na rys. IV.15, ktory
warto poréwnaé z rys. IV.8.
W niektérych krajach z frakeji 120—~200°C wydzielanej z benzyny
popirolitycznej produkuje sig¢ zywice syntetyczne’. Stosowane tez bywa
Benzyna

podirolityczna
€5 -200°C

Destylacia

A Wydz:e!ame
Styrenu
Pozosta £o§.c‘

1 {

Selektywne
uwodorniente

-Pyrotol 7| ’ : ‘

I
I
|
|
I
1
I

v

Styren Benzen  Komponent Rys. IV.15. Schemat ideowy przerdbki
4 benzyny benzyny popirolitycznej (wariant z wy-
silnikowey dzieclaniem styrenu)

1 W Stanach Zjednoczonych z benzyny popu‘ohtycznej wydziela sie np. przed
jej uwodornieniem frakcje kumaronowo- mdenowa wrzacg w ZzZakresie temp 170 —
-—180°C, zawierajacg ponad 20% wag. indenu i stuzacg do produkeji tzw. Zywic jas-
‘nych stosowanych szeroko w budowniciwie (wytwarzanie bardzo trwatych plyt
podiogowychy?,
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wydzielanie z tej benzyny frakeji Cs, ktora jest zrédiem izoprenu wy-
dzielanego z niej metods destylacji ekstrakcyjnej (ekstrahent: N-mety-
lopirolidon lub dwumetyloformamid). Wydzielanie izoprenu jest jednék
‘oplacalne dopiero wtedy, gdy instalacja pirolizy ma bardzo duzg zdolnosé
produkeyjng (ponad 0,5 mln ton etylenu na rok).

Procesy selektywnej (lednostopmowej) hydrorafmacu benzyn
popirolitycznych

Selektywne uwodornienie dienéw zawartych w benzynie popirolitycznej
prowadzi si¢ w instalacjach jednostopniowych w przypadku, gdy benzy-
na jest przeznaczona do mieszania z indymi frakcjami benzynowymi na
benzyny silnikowe majgte stanowié finalny produkt rafinerii. W przy-
padku gdy z benzyny tej ma sie wydziela¢ weglowodory aromatyczne,
konieczne jest prowadzenie hydrorafinacji dwustopniowej. Selektywne
uwodornienie dienéw stanowi wtedy pierwszy stopien procesu technolo-
gicznego w instalacji dwustopniowe;j. ‘

Selektywne uwodornienie dienéw do olefin prowadzi sie w fazie
cieklej -w ‘stosunkowo niskiej temperaturze (70—150°C), pod ciénieniem
3—5 MPa, z szybkoscia objetosciows surowea réwna 3—6 h™1 i w obec-
nosci katalizatoréw niklowych lub palladowych, osadzonych na Al,Os.
Optymalna zawartosé palladu w tych katalizatorach® wynosi 0,5%0 wag.
a niklu ok. 10% wag.l. Katalizatory palladowe sa drozsze, ale pracuja
diuzej i s3 mniej wrazliwe na zatrucie tlenkiem wegla oraz zwigzkami
siarki. W przypadku zastosowania katalizatoréw niklowych trzeba z ga-
zu wodorowego usungé uprzednio CO (metanizacja), gdyz przy nagrza-
niu powyzej temp. 100°C mogloby wystapié¢ niebezpieczenstwo tworze-
nia sie niezwykle toksycznego czterokarbonylu niklowego®?.

W obecnosci katalizatora PdS/ALO; stopien uwodornienia weglo-
“wodoréw nienasyconych- zwigksza sie ze- wzrostem temperatury, ci$nie-
nia i ze zmniejszeniem szybko$ci objetosciowej surowca (rys. I1V.16).

o
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Rys. IV.18. Zaleznoé§é stopnia uwodor-

Umowny czas reagowania, h - " nienia (katalizator PdS/ALO; weglo-

! I L1 wodoréw menasyconych zawartych w

4 z ,3 494 benzynie pirolitycznej od ciénienia
Szybkost objetodciowa surowea, h' 1 szybkosci objetociowej (wg A.B.
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W swiatowym przemysle rafineryjno-petrochemicznym stosuje sie
wiele licencyjnych technologii selektywnej hydrorafinacji benzyn i in-
nych ciektych frakeji popirolitycznych (procesy: British Petroleum —
BP, Lummus,' Institut Frangais du Petrole — IIFP, Universal Qil Pro-
ducts, -Engelhard Ind., Houdry, M.W. Kellég, Bayer-Lurgi i in.). Techno-
logie te roznig sie rodzajem katalizatora i parametrami. Ich cechg wsp6l-
ng jest jednokrotny (bez cyrkulacji) przeplyw gazu wodorowego (rys.
IV.4a). W duzej liczbie instalacji zastosowano technologic BP (32 insta-
lacje, w tym 29 jednostopniowych), IFP (55 instalacji w tym 30 jedno-
stopniowych), Engelhard Ind. (22 instalacje) i Lummus (31 instalacji).
- W procesie selektywnej hydrorafmac;x BP zastosowano katalizator za-
wierajacy 33% Ni i 3% Co na glinokrzemianie, w procesie Englehard
Ind. katalizator Pd/Al;O3 a w procesie IFP stosuje sie nastepujgce trzy
typy katalizatoréw opracowanych przez fitme Pro-Catalyse (nosmk'
specjalny Al Og)?: ’ A

1) LD-241 — niklowy o duzej aktywnosm selektywnoscn i ter-
" micznej stabilnosci-{(do 550°CY;

2) LD-265 — palladowy, pracujgey przy duzych szybkosciach ob-
Jetoécmwych suroweca;

3) LD-1585 — niklowo-wolframowy (kulki ®» =2 —4 mm) stoso-
wany do oczyszczania surowca zaw1era]acego 0, 001m0 0015 i wiecej mer-
kaptanow.

Selektywng hydrorafinacje metodq IFP prowadn sie w tempera-
turze ok. 120°C (w procesie BP — do 175°C) i pod ciénieniem czastko-

wym wodoru réwnym ok. 1,2 MPa, w reaktorze z dwiema warstwami ka- -

talizatora z doprowadzeniem cze$ei hydrorafinatu (chlodzenie) pomiedzy
te warstwy. Firma IFP podaje informacje, ze opracowata sposdb nie-
utleniajgcej regeneracji katalizatora trwajacej 24—48 h i pozwalajgce]
3—4 krotnie przywracaé jego aktywno$é, po.czym konieczna staje sie
regeneracja utleniajgca (wypalame koksu), ktorg trzeba przeprowadzaé
co 9—12 miesiecy?!.

W tablicy IV.5 podano parametry i katalizatory hydrorafmacp réz-
nych destylatéw metodg IFP, a w tabl. Iv. 10 przedstawiono wyniki se-

Tablica IV.10. Wyniki selek&ywnego uwodornienia {I stopuen) i dwustopniowej hydrorafinacii
! benzyny pirolitycanej metodq IFP1t

Produkty
. Surowiec -
Charakterystyka jakodciowa {benzyna) po- | po selektywnym jednostop- | po dwustopniowej (petnej)
1 N N piro.ityezna niowym uwodornieniu die- hydrorafinacji
. néw

- Gestodé, gfem? ‘ 0,815 0,813 . 0,810 .

Liczba bromowa, g/100 g 75 56 ' 1
‘| Okres Indukeyjny 50 480 ° 960

Zawartodé Zywic, mgf100 cm? 35 . 2 . V]

Zawartosé siarki, ppm | 150 150 1

Liczba oktanowa {met. badawcza) 100 . .99 : —
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lektywnego uwodornienia benzyny popirolitycznej (I stopien) i zestawio--
no je z wynikami uzyskanymi po hydrorafinacji dwustopniowej poprze-
dzajgcej wydzielanie weglowodorow aromatycznych. .J ak widaé z warto—
§ci liczby bromowej, zawarto§é olefin 'nie ulega podczas selektywnego.
‘uwodornienia istotnym zmianom, podobnie’ jak zawartesé zw1qzkow siar-
ki i weglowodoréow aromatycznych

Proces, jednostopniowego selektywnego uwodornienia popirolitycz-
nej frakeji C; — 200°C jest m.in. stosowany w Polsce (technologia IFP)
. w Mazowieckich Zakladach Rafineryjnych i Petrochemicznych w Plocku.
Frakqe Cs — 200°C otrzymywane w obydwu plockich wytwérniach ole--
fin s3 laczone i poddawane selektywnej hydrorafinacji. Hydrorafinat.
jest rozdestylowywany na cztery frakcje wezsze (patrzrys.IV.8), miano~
wicie: frakqe do C5 i Cy— 200°C, stanowigce wysokooktanowe komponen~
ty benzyn s11n1kowych frakcje aromatyczng (BTK) stanowigeg surowiec
do przerobki na benzen metods Pyrotol {Houdry) oraz frakecje t. > 200°C
ﬂwysykanq do innych zakladdéw jako surowiec do produkcp sadzy tech—
nicznej.

Dwustopniowa hydrorafinacja benzyny popirolitycznej |
Z benzyny pirolitycznej przez selektywne uwodornienie dienéw otrzymuje-
sie stabilng benzyne silnikows. Proces ten mozna polaczyé¢ (drugi stopien)
.z procesem dalszego, calkowitego uwodornienia olefin i hydrqodsiarkcza—-
nia, prowadzonym bez uwodornienia weglowodoréw aromatycznych. Wsa--
dem drugiego stopnia instalacji jest zwykle gléwna frakcja aromatyczna
CG—CS wydzielona przez destylacje z hydroraflnatu odbieranego z pierw-
szego stopnla procesu. )

Na rysunku IV.17 przedstawiono uproszczony schemat instalacjk
dwustopniowej hydrorafinacji benzyny popirolitycznej (proces IFP). Po-
miedzy stopniami procesu nie ma roznicy ci$nienia, co pozwala jedng -
sprezarky tloczyé §wiezy i cyrkulujacy gaz wodorowy. W reaktorze I stop-
nia Utrzymuje sie stosunkowo' niskg temperaturg i wystarcza podgrzanie
wsadu w'wymienniku la. W schemacie II stopma instalacji nieodzowny
jest piec rurowy.

-Proces w reaktorach obu stopni przebiega w fazie gazowe] Drug1
stopien wykorzystuje sie do oczyszczania frakeji Ce—Cy przed hydrodeal-
kilowaniem lub frakcji C¢—C; i Cg—Cq przed rozpuszczalnikows ekstrak-
cja weglowodoréw aromatycznych wykorzystfywanych nastepnie jako su-
rowiec .do réznych syntez chemicznych.

W dwustopniowej instalacji IFP majacej zdolnosé przerobowa 495
tys. t/r (I stopien) i 320 tys. t/r (II stopien) zainstalowana moc elektrycz-
na wynosi 1010 kW, a jednostkowe zuziycia czynnikéow energetycznych
podczas eksploatacp tej instalacji sg nastepujace?:

Paliwo — 49 mln kJ/h
Woda chlodzgca — 1637 ms/h
Para dredniego ci$nienia — 23,2 t/h
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Gaz opatowy
Fara Frakeja
2
5 Benzyna cigzta
I stopiep . . N
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do reaktorsw (chtodzenie)

_____ Cyrkuljaey gaz wodorowy ‘

Rys. IV.17. Uproszczony schemat instalacji dwustopniowej hydrorafinacji ben-
zyny popirolitycznej (proces IFP)?:

1 — wymienniki ciepla, 2 ~— wezetl rozruchowy, 3 — piec rurowy, 4 — reak~
-fory, 5 — separaiory, 6 ~— sprezarki gazu wodorowego, 7 — pompy, 8 — ko-
lumny stabilizacyjne, 9, 10 ~— kolumny destylacyjne

Dwustopniowe procesy hydrorafinacji benzyny popirolitycznej roz- '

nig sie w zasadzie tylko w zakresie technologii selektywnej hydrorafina-
cji, tj. parametrami i katalizatorami pierwszego stopnia procesu. W dru-
gim stopniu stosuje sig¢ zwykle typowe katalizatory hydrorafmacp
(Co-Mo/AL,O4) aktywne w temp. > 250°C.

W tablicy IV.11 poréwnano dla przykladu parametry I i II stopnia
~ procesu British Petroleum. Jak wida¢, rowniez i w tym procesie' w obu
stopniach jest stosowane jednakowe cignienie.

‘Frakcje aromatycznq z benzyny plrohtyczne] mozna réwniez prze-
rabia¢ bezpoérednio na benzen, tj. z pominieciem hydrorafinacji i ekstrak-
cji weglowodorow aromatycznych. Stuzy do tego proces Pyrotol (rys. IV.8)
opracowany przez firme Houdry. Bedzie on szerzej oméwiony w rozdz.
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Tablica V.11, Parametry dwustopniowego procesu hydroraimacn benzyny poplrohlyczne]
{proces BP) . ;

Parametry . I stopieft procesu IX stopleri procesu
Cisnienie, MPa ' 3,5—5,51) 3,5—5,5
Temperatura, °C do 176" . 270—343
Szybkosé obigtodciowa, h—? 0,5—5,0 0,5—4,0
7u2yc1e wodoru, m#/m? 26,4—105 26,4—44

') W procesie IFP: cignienie aqst_kowe wodoru 1,2 MPa, temperatura ok. 120° C

VII. Produktem tego procesu jest 99,9-procentowy benzen otrzymywany
z wydajnoscig 98%0 w przeliczeniu na wyjsciowy frakcje aromatyczng
C—Cs zawierajaca ok. 20% toluenu i 50% benzenu. W procesie tym
przebiegaja reakcje uwodornienia dienéw i olefin, hydrokrakowame hy-
droodsiarczanie oraz hydrodealkilowanie alkilobenzenéw. -

Proces Pyrotol jest zatem drugim wariantem produkeji . benzenu‘

z benzyny popirolitycznej. Pierwszy wariant polega bowiem na dwustop-
niowej hydrorafinacji, wydzieleniu benzenu i toluenu z hydroratinatu oraz

przerébee toluenu na dodatkows ilo§¢ benzenu metodg hydrodealkilowa—

nia (rozdz. VII).

6. HYDRORAFINACIJA NAFTY
a. Uwagi 'ogélne'

Pierwsze przemyslowe instalacje hydrorafinacji nafty uruchémiono w Sta-
nach Zjednoczonych w 1945 r. Glebokie (ok. 90%65) odsiarczenie destylatéw

nalty osiggano prowadzgc proces w temp. 400—420°C, pod ci$nieniem 5—7 -

MPa i w obecnoéci katalizatora wolframowo-niklowego (w postaci
siarczkowej) lub innych katalizatoréw stosowanych w procesie hydrokra-
kingu!. Obecnie proces hydrorafinacji frakcji nafty z destylacji zacho-
wawezej (w szezegolnosei frakeji 130—240°C i 140—240°C) jest stosowany
przede wszystkim w schematach produkcji paliw odrzutowych, a w mniej-
szym juz stopniu w celu otrzymania nafty o$wietleniowej.

W wyniku hydrorafinacji nafty otrzymuje sie produkt zawierajgcy

bardzo malo zwigzkow siarki (zwlaszcza merkaptanoweJ) ‘weglowodoréw
menasyconych i innych zanieczyszezen, Dzieki temu zwicksza sie termicz-
na stabilnoéé nafty, poprawiajg sic charaktierystyki jej spaiania; barwa
-oraz zmniejsza si¢ ilos¢ osadoéw wydzielajacych sig podezas magazynowa-
nia. Nafta hydrorafinowana w warunkach umozliwiajgeych uwodornie-

nie weglowodoréw aromatycznych do naftenowych stanowi dobry jako-

$ciowo skladnik paliw odrzutowych.

Do najwazniejszych wskaznikéw jakosci paliw odrzutowych naleza( :

~ cieplo spalania, gestosé, stabilnoéé termiczna, temperatura krzepniecia, lep-

@
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"kos¢, wysokosé plomienia niekopcacego, sklonnoé¢ do tworzenia osadéw,
brak dzialania korodujgcego. Zalezno$¢ tych wlasnosci od skiadu paliw
(przebiegu hydrorafm'acp) jest obszernie oméwiona m.in. w monografii®.
Ponizej przytoczono z tego oméwienia kilka najwazniejszych, ogélnie za-
pewne znanych informacji '

1. Zwigkszenie masowego ciepla spalania . paliwa . odrzutowego
(kJ/kg) pozwala zw1qkszye moc silnika odrzutowego, a ‘takze predkosé
i zasieg lotu samolotu. Masowe cieplo spalania weglowodoréw wchodzg-
cych w sklad, frakcji nafty zalezy od wartoéci stosunku C:H oraz od
rodzaju weglowodoréw, zmniejsza sie ono w szeregu: paraf1ny>nafte-
ny => weglowodory aromatyczne,

Objetosciowe ciepto spalania (kJ/m?) zalezy nie tylko od stosunku

C : H, lecz takze od gestoéci. Cieplo to mozina zwigkszy¢ przy jednoczes~
nym zachowaniu wystarczajgco duzej wartosci masowego ciepla spalania, .

zwiekszajge zawartos¢é weglowodoréw naftenowych w paliwie (kosztem
uwodornienia weglowodoréw aromatycznych). '

2. Gestosé zalezy od frakcyjnego i weglowodorowego skladu paliw.
Gestos¢ weglowodoréw wazrasta " w  szeregu: wqgldwodory parafino-

we<naftenowe<aromatyczne Ze zwiekszeniem gestosm zwieksza sie

objetosciowe ciepto spalania.

3. Nagrzewanie paliwa w zbiornikach samolotu (wskutek duzej
szybkosci) do temp. 120—200°C narzuca koniecznoéé stosowania paliw
charakieryzujscych sie duza stabilnoscig termlczna; Stabilnoéé te okre-
$la minimalna temperatura, w ktérej zaczynajg sie w paliwie tworzyé
nierozpuszczalne osady oraz temperatura i szybko$¢ najintensywniejsze-
go powstawania osaddéw. Stabilnosé termiczna paliw zalezy przede
‘wszystkim od zawartosci nieweglowodorowych domieszek — zwigzkéw

heteroorganicznych, zwigzkéw siarki i zanieczyszczenn mechanicznych..

Z tego wzgledu polepsza sie .ona w wyniku procesu hydrorafinacji.

4. Sklonnos¢ paliw do tworzenia osadéw zalezy od ich skladu we-
glowodorowego i wzrasta w szeregu: weglowodory parafinowe —— nafte-
ny — jednopierscieniowe weglowodory -aromatyczne — dwupierscienio-
we weglowodory ‘aromatyczne.” JeSli przyja¢, ze zawartosé- weglowodo-
oW aromatycznych jest stala, to skionnosé do tworzenia osadéw zwiek-
sza sig ze wzrostem gestodei i temperatury konca wrzenia paliwa. Wskaiz-
nikiem tej sklonnosci jest wysoko&¢ plomienia niekopcacego. Im wyso-
kosé ta jest mniejsza, tym mniej osadu (nagaru) sie odklada:

wysokoéé niekopcgcego plomienia, mm 12 21 30 43
ilosé nagaru, g 75 32 05 04

Wysokoéé plomienia niekopcgcego zalezy scigle’ od zawartogci we-.

glowodoréw aromatycznych. I tak np. w efekcie zmniejszenia tej za-

wartosci we frakeji 180—240°C.z 16 do 1—2%0 wysokosé plomienia nie- |

kopcacego zwigksza sie z 25 do 41 mml.
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b. Parametiy i schematy instalacji hydrorafinacji nafty

. Zaleznie od pozadanej charakterystyki jakosciowej hydrorafinatu hy-
drorafinacji poddaje sie frakcje nafty o roéznych zakresach temperatury
wrzenia: 130—230°C, 140—240°C, 160—240°C, 170-—280°C, 195—315°C."
Hydrorafinacje tyc¢h frakeji w warunkach uniemozliwiajgeych w zasadzie
uwodornienie weglowodoréw aromatycznych prowadzi sie w obecnosci
katalizatoréw Co-Mo/Al,O; lub Ni-Mo/Al,Os, stosujac nastepujace para- -
‘metr-y pracy reaktora®:

Ciénienie, MPa : ' .25 — 30

Ciénienie czastkowe wodoru, MPa 1,8
Temperatura, °C '
poczatek cyklu pracy katalizatora 280 — 300
koniec cyklu pracy katalizatora 360 — 380
Szybko$¢ objetosSciowa surowca, h-1 do 10

Krotnosé cyrkulacii gazu wodorowego, m“.r'm8 300

W kolumnie stabilizacyjnej do stabilizacji hydroraflnatu powmno SIQ
utrzymywag nastepujgce parametry?:

Krotno$é powrotu 3:1
Cignienie w' kolumnie, MPa’ 0,2
Temperatura, °C
gora kolumny do 120
do6t kolumny ~ 190

w miejscu wprowadzenia surowca nie mniej niz 110
Utrzymywanie powyzszych parametréw daje gwarancje, ze odbierana
ze stabilizacji nafta hydrorafinowana (rys. IV.18) zawieraé¢ bedzie s$la-
dowe tylko ilosci siarkowodoru.

W przypadku gdy celem procesu jest otrzymywanie skladnikéow
paliw odrzutowych o duzej wysokosci plomienia niekopcgcego, trzeba
zastosowaé stosunkowo niskg temperature (260—320°C) i ‘wyzsze ciénie-
' nie w reaktorze hydrorafinacji (5—7 MPa), tj. warunki sprzyjajace uwo-
dornieniu weglowodoréw aromatycznych do naftenowych.

c. Chardktery.;.tyka produktéw.

B

Podstawowym produktem jest stabilna nafta hydrorafinowana otrzymy-
wana z wydajnoscig 96-—97% (w zaleznosci od rodzaju frakeji wsado- -
wej). Produktem ubocznym (1,5%) jest benzyna 60—130°C zawierajgca
ok. 0,01% wag. siarki i charakteryzujaca si¢ nisky liczba oktanowj
{ok. 50). 7 :

W zaleznoéci od celu procesu, jak wyzej podano, moina rozréznié
hydrorafinacje nafty prowadzong bez usuwania weglowodoréw aroma-
tyeznych oraz hydrorafinacje z usuwaniem tych weglowodoréw. Przy-
kladowe wyniki procesu prowadzonego w pierwszym z tych wariantow
przedstawiono w tabl. IV.12. Jak wida¢, istotnej zmianie ulega w tym
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Rys. 1V.18. Schemat ideowy instalacji hydrorafinacji nafty

Tablica 1V.12 Wyniki hydrorclfmucj; nafty prowadzonej bez usuwania weglowodorow

aromaftycznych?
Surowiec-frakcja
Wilasnogei - 140—240°C Hydrorafinat
2z ropy siarkowej
I

Gestodd, kg/m3 781 77
Destylacja normalna, °C

poczatek wrzenia 139 120

109% obj. 150 138
' 50% obj. 174 172
90Y% obj. ' 219 212
koniec wrzenia (98%) 240 225
Wysokos¢ piomienia niekopeacego, mm ' 25 25
Liczba jodows, g J,/100 g 2,0 0,5
Zawartosd, % wag.

weelowodoréw dromatycznych 18,0 17,0

siarki ogélnej 02 <0,1

siarki merkaptanowej 0,004 < 0,001
Zawartodé Zywic, mg/l100 cm?® surowea lub hydrorafinata 6,0 4
Stabilnogé termiczna, mg/100 cm?® surowca lub hydrorafinatu 8,1 30

B
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przypadku tylko zawartos¢ siarki ogédlnej i merkaptanowej, liczba jodo-
wa, stabilnoé¢ termiczna i zawartose zywic. .

W procesach hydrorafinacji nafty, ‘podezas ktérych nastepuje
znaczne zmniejszenie zawartosci weglowodoréw aromatycznych (uwodor-
nienie do naftenowych), otrzymuje sie hydrorafinat stanowigcy wysoko-
jakosciowy skladnik paliw odrzutowych i charakteryzujacy sig wickszg
od surowca wartoscig wysokosci plomienia niekopcgcego oraz liczby iu-
minescencyjnej. W tabl. IV.13 podano przyktadowo wyniki produkeji pa-
liw odrzutowych metodj Unisar (licencja firmy Union Oil). Proces ten
stosowany jest nie tylko do usuwania weglowodoréw aromatycznych

Tablica IV.13. Wymkl produkeji paliw odrzutowych przez hydrorufmuqq nafty metodg

Unlsur11
= . |
. Surowiec-frakcja nafty Hydrorafinat
Wiasnotei - 159-276°C (palitvo odrzutowe)

Gostosé, glem?® ' ' 0,8373 . 0,8203

Zawarto§cl: .
* siarki, ppm 10 <1

weglowodorow parafinowych, % wag. . 23 ' 26

naftendw, % wag. 35 63

weglowodoréw eromatycznych, % wag. 42 14

Wysoko$é plomienta niekopcpcego, mm 15 23

Liczba Juminescencyjna ) 30 48 ) \
Zuzycie wodoru. w procesie, m*/m® 123 , ;

(uwodornienie do naftenowych) z nafty, lecz takze z frakeji benzyno-
wych (produkcja benzyny rozpuszezalnikowej} oraz z innych frakeji naf-
towych. Podobne wyniki jak w procesie Unisar uzyskuje sie w procesic
firmy, Shell (tzw. proces Smoke point improvment), w ktérym np. hy-
drorafinujgc frakcje nafty 159—244°C otrzymuje sie hydrorafinat za-
wierajgcy przeszio dziesigciokrotnie mniej weglowodoréw aromatycznych.
(1,5%0 obj. wobec 17%0 obj. w surowcu).

Nalezy podkresli¢, ze surowcem wszystkich proceséw hydrorafina-
cji nafty majaecych na elu usuniecie weglowodoréw aromatycznych (pro-
dukcja paliw odrzutowych) moga byé frakcje zawierajace nie wiecej niz.
10 ppm wag. siarki (najlepiej <<5 ppm). Wynika to z faktu, ze w sto-
sunkowo niskiej temperaturze sprzyjajacej uwodornieniu weglowodorow
aromatycznych nie osiggnie sie¢ koniecznego stopnia odsiarczenia.

W $wiatowym przemysle rafineryjnym pracuje wiele instalacji hy-
drorafinacji nafty, realizujjcych procesy réinych firm (Hydrofining BP,
Hydrofining Exxon, IFP, Ultrasweetening Standard Oil Co, Ultrafining,
IFP, Shell, Unisar Union Qil i in) w jednym z dwoéch omow:.onych wa-
rlantow technologicznych.

Rola proceséw wodorowych (hydrokraking, hydrorafmaCJa uwo-
dornienie) w produkcji paliw odrzutowych bedzie jeszeze ogélnie oma-
wiana w punkcle V.1 :
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7. HYDRORAFINACJA OLEIOW NAPEDOWYCH

. Cel i Znaczenie procesu

Zdolnosé przerobowa instalacji hydrorafinacji oleju napedowego stanowi
.ok, 30% 1gcznej zdolnosci przerobowej WSZystkmh instalacji hydrorafi-
nacji pracujgcych w Swiatowym przemysle rafineryjnym. Obok hy-
drorafinacji benzyn i nafty hydrorafinacja oleju napedowego jest wigc
procesem o duzym znaczeniu. Surowcami, ktére poddaje sie hydrorafi-
nacji w celu otrzymania frakeji cleju napedowego, moga byé destylaty
z zachowaweczej destylacji ropy oraz destylaty z proceséw rozkladowych.
Zaleznie od rodzaju surowcd dobiera 51e parametry hydrorafinacji oraz
schemat i aparature instalacji.

Hydrorafinacje  frakcji olejéw napedowych przeprowadza sie w
celu, polepszenia .ich' jakosci przez usuniecie ‘zwigzkéw siarkowych, zy-
‘wic, weglowodoréw nienasyconych i innych- zanieczyszczen. Do najistot-
niejszych wynikéw hydrorafinacji olejéw napedowych nalezy takze zali-
czy¢ zwiekszenie stabilnosci termicznej tych olejéw, ograniczenie ich
agresywnosci korozyjnej oraz sklonnosci do tworzenia osadéw w czasie
magazynowania i nagaréw podetzas spalania w silniku. Dzigki hydrora-
f1na031 uzyskuje si¢ réwniez poprawe barwy, zapachu oraz liczby ceta-
nowej oleju?. Pozadane zwiekszenie liczby cetanowej nastepuje dzieki
usunieciu czedei weglowodoréw aromatycznych, ktére charakteryzuja sie
mnajnizszymi wartosciami tej liczby. Z ich usunigciem zwigzane jest réw-
niez podwyzszenie temperatury krzepniecia olejow.

Usuniecie w wyniku hydrorafinacji weglowodoréw nienasyconych,
zywic oraz zwigzkéw siarki i tlenu zmniejsza wytracanie sie osadow (na-
garéw) podczas spalania oleju w silniku. Ze zwigzkéw siarki wytwarza
sie bowiem podczas spalania dwutlenek siarki, z kidrego powstaje kwas
siarkowy dzialajacy korozyjnie na silnik oraz reagujacy z olejem z wy-
tworzeniem substancji zywicznych, a z nich — nagaréw. Nagary po-
wstajg rowniez szczegblnie intensywnie w przypadku napedzania silnika
olejem zawierajgcym zywice i weglowodory latwo ulegajace.utlenianiu.

5 v/

b. Surowce i parametry hydrorafinacji olejéw napedowych

Typowymi surowcami procesu hydrorafihacji olejéw napedowych -s3
frakcje z destylacji zachewawczej réznych rop, wrzgce w szerokim za-
_kresie temperatur 180—360°C. Zwykle hydrorafinacji poddaje si¢ frak-
cje wezsze, np. 180—330°C, 200—350°C, 240—360°C. Jest to uzaleznione
od rodzaju‘ Wyjéciowej ropy (niskosiarkowa, siarkowa’ wysokosiarkowa)

1 Liczba cetanowa charakteryzuje zdolnosé pahwa do samozapalenla Jest
-ona réwna liczbowo takiej zawartosci (w % obj.) cetanu w mieszaninie wzorcowej

z a-metylonattalenem, przy kiérej mieszanina ta wykazuae taky samg zdolnos$é do
samozapalenia jak paliwo.
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W przypadku przerdbki ropy niskosiarkowej zawartosé siarki we frak-
cji 180—240°C wynosi np. tylko 0,1—0,25%% wag.?. Nie ma zatem potrze~
by hydrorafinowania tej frakcp gdyz mozna otrzymaé dobry olej na-
pedowy mieszajac ja z uprzednio hydrorafinowans frakcjg 240-—360°C.

Odrebne zagadnienie stanowi hydrorafinacja frakcji oleju nape-.
dowego, pochodzacych z proceséw. rozkladowych (np. z krakingu katali~
tycznego). Stosuje sie wtedy odpowiednio irne parametry procesu lub.
poddaje sie hydrorafmacJ] m1eszamny tych frakcji z frakcjami z desty-
lacji zacthawcze]

¢. Parametry hydrorafinacji i ich wplyw na jako$é produktu

Hydrorafinacje frakeji oleju napedowego prowadzi sie w obecnosci kata-
lizatorow Co-Mo/AlyOg lub Ni-Mo/Al;Oy, stosujae nastepu;qce parametry
procesuls?;

Cisnienie, MPa . y 3,0 — 4,0
Ciénienie czastkowe wodoru, MPa 1,8 — 3,0
" Temperatura, °C - i
w poczatku cyklu pracy katalizatora , 350 — 360 »
w koncu cyklu pracy katalizatora 400 — 410
Szybkoéé objetosciowa surowca, h-1 4—6

Krotnoéé cyrkulacji gazu wodorowego m3/ms$ 200 — 500

Warto$é poszczegélnych parametréw z podanych zakreséw dobiera
sie w uzaleznieniu od jakosei rafinowanej frakeji i wymagah co do ja-
kosei hydrorafinatu. .

Na rysunku IV.19 przedstawiono wyniki hydroods1arczan1a frakcji
oleju napedowego z destylacji zachowawczej jednej z rop radzieckich.
. Frakeja ta zawierala 1% wag, siarki. Hydrorafinacje prowadzono w temp.
380°C, przy szybkosci objetosciowej surowca réwnej 1 h~1, Jak widag,
stopien odsiarczenia przekraczajacy 90% mozna osiggnaé, utrzymujae

cisnienie czastkowe wodoru ok. 3 ‘MPaV: W przypadku hydrorafinacji

]

L1

Y-
=3

Stopier odsiarczenia, %
S
\

. Rys., 1V.19. Zaleznodé stopnia odsiarczenia

70 frakeji oleju napedowegé pochodzacej
7 2 3 4 5 z destylacji zachowawczej i zawierajacej
Cisnienie czgstkowe wodoru, MPa 1%/ S od ciéniemnia czastkowego wodoru

-0 Dalsze zwiekszanie ciénienia czgstkowego wodoru praktycznie me wplywa
na stopienr odsiarczenia.

12 — Procesy wodorowe..,
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frakeji oleju napedowego z krakingu katalitycznego ciénienie takie jest
wystarczajgce tylko z punktu widzenia wymagan hydroodsiarczania. Z rys.
IV.20 wynika bowiem, ze wprawdzie 90-procentowy stopien odsiarczenia
jest osiggalny pod ci$nieniem czgstkowym wodoru.ok. 2 MPa, ale otrzy-
mywany hydrorafinat ma liczbg cetanows wynoszaca zaledwie 39—40.
_Pod niskim ciénieniem czgstkowym wodoru osiaga Eie nie tylko wystar-
czajacy stopien odsiarczenia, lecz takze wysoki stopien uwodornienia ole-
fin. Ze wzgledu na liczbe cetanowsy trzeba jednak uwodornié takze i czesé
weglowodoréw aromatycznych, co wymaga zastosowania wyzszego ci§-
nienia. Z rys. IV.20 wynika, ze olej napedowy o liczbie cetanowej 45
mozna otrzymaé, stosujac ciSnienie czastkowe wodoru wynoszace ponad
14 MPa.
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Cinienie czgstkowe wodoru, MPa

Rys. IV.20. Wplyw cisnienia czastkowego wodoru na glebokosé hydrorafinacji
frakcji oleju napedowego z krakingu katalityc.znego1

1 — stopien odslarczenia, 2 — liczba cetanowa

Uwaga: Charakterystyka surowca: ty, = 200 ~— 350°C, zaw. S 1,53% wag., liczba
Jjodowa 47, liczba cetanowa 37. Parametry: 380°C, szybkosé¢ objgtosciowa 1,0
h-1, katalizatory Co-Mo/Al,0;.

Wplyw najwazniejszych 'parametrc')w na przebieg hydrorafinacji-

roznych frakeji oleju napedowego byl wszechstronnie zbadany i.jest zna-
ny z wieloletnich do$wiadczen uzyskanych podezas eksploatacji licznych
instalacji przemystowych. Zagadnienia tego wplywu byly ogélnie omoé-
wione w p. IV.3. Uzupemhiajgc to oméwienie, na rys. IV.21 przedstawio-
no wplyw ciénienia czastkowego wodoru na sklad oleju napedowego
otrzymywanego w procesie hydrorafinacji mieszaniny (1:1) destylatow
olejowych z DRW i z krakingu ka_tailityc'znego. Proces prowadzono w temp.

380°C, przy szybkosei objetosciowej 1,0 h™1 i z krotnoscig cyrkulacji ga- .

zu wodorowego 500 m3/m?3 surowca. Z rysunku widaé, ze ze zwickszeniem
ci$nienia czastkowego wodoru wzrasta stopien uwodornienia ‘dwupier-
$cieniowych quglowodor()w aromatycznych. Uwodornianie jednopierscie-
niowych weglowodoréw aromatycznych rozpoczyna sie natomiast od cié-
nienia 8 MPa.
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80 7
' — ____——-/
60
R
g Rys. IV.21. Wplyw ciénienia czastkowe-
s go wodoru na sklad cleju napedowego
§ 7 otrzymanego w procesie hydrorafina-
' S ] .. | <cji mieszaniny destylatéw olejowych
20 \ R z DRW i z krakingu katalitycznegol
4 P —— 3 1 — weglowodory parafinowe i nafte-
ol e o T ny, 2 — jednopier§cieniowe weglowo-
2 4 8 72 6 dory aromatyczne, 3 - dwupier§cie-
Clsnienie  czgstkowe wodoru, MPa niowe weglowodory aromatyczne, 4 —

zywice

Ciénienie czgstkowe wodoru i krotno$é jego cyrkulacji stanowia
dwa parametry, ktorych wplyw na stopienn odsiarczenia frakeji oleju
napedowego (i innych destylatéw) nalezy rozpatrywaé lacznie. Umozli-
‘wiaja to dane przedstawione w tabl. IV.14 w opafciu o wyniki procesu
hydrorafinacji prowadzonego z zastosowaniem wartosci parametrow (cis’;;
nienie w reaktorze 1 MPa, temp. 350°C, szybkogé obj. 2,0 h™1), przy kté-
rych stopien odsiarczenia jest maly, co pozwala lepiej przedyskutowac
jego zmiany. Jak wynika z tablicy, w warunkach tych osigga sie ma-
ksymalny stopien odsiarczenia (50%6), przy krotnosci cyrkulacji wodoru
500 m3/m? surowca. W przypadku zmniejszenia tej krotnosci (125,
250 m®m?) zmniejsza sie ciénenie czastkowe wodoru, co,powoduje (po-
mimo zwigkszenia czasu zetknjecia surowca z katalizatorem) pogorszenle
wynikéw odsiarczenia. .

Iabhca IV.14. Wplyw krotnoéei cyrkulacji wodoru na wymkl procesu hydrorafinacji oleju
nupqdowego z destylacn zachowawczej!

-} Cléniens Kromosé cyrkulaciiwo— Umowny czas zetknigcia |  Zawartodé siarki Stopient odsiarcza-
nienie czastkowe ) . N [
wodoru, MPa dory, surowca z katalizato- W SUrOWCu, nia

m®m?® surowca © rem 3 - % wag, %
5,8 - 125 . 24,0 0,80 38,5
7.3 250 15,8 } 0,70 46,1
8,4 . 500 9,4 0,65 50,0
9,1 1000 R § 0,71 . 454
9,6 ’ 2000 2,7 0,75 ] 42,3

W tablicy I{.15 podano dla przykladu zalecane parametry hydro-
rafinacji réznych lekkich destylatow olejowych z rop smrkowych oraz
osiagane przy zastosowaniu tych parametréw wyniki procesu.

1

d. Wydajnosé i jakosé produktow

Wj’dainoéé stabilnego i oczyszczonego oleju napedowego w procesie hy-.
drorafinacji odpowiednich frakeji surowych wynosi $rednio 96—97%
wag. Reszte stanowig produkty uboczne: -0,5—2,0% niskooktanowej ben-

12
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Tablica V.15, Zalecane parametry i uzyskane przy ich zastosowaniu wyniki procesu
hydrorafinacji téinych frakcji 200-350°C z przerdbki rop siarkowych!

Frakceja Frakcia .
- 200—350°C 200—3s500c | Micszanina
Wyszezegdinienie . z destylacji zacho- | z krakingu katali- ,1 i1 .
. obis frakeiji
wawczej ropy tycznego
Parametry hydrorafinacji - . ,
Cisnienle w reaktorze, MPa 2—3 = 20 . 4—5
Szybkosé objetosclown, h! ' 2,0 1,0 2,0
H Temperatura, °C - 380 380 380
" Krotno$é cyrkulacji gazu wodorowego, m/m?® - 500 ) 1000 L - 500
Wynfiki hydrorafinacji
Liczba cetanowa . . ;
. surowca 50—54 3537 ’ 45-—46
“hydrorafinatu 54 45 47
Zawartodé siarkl, 9% wag. -
w surowcu '1,0—1,3 1,5—1,6 1,1—1,3
w hydror‘aﬁ.nacie . 0,16 , 0,04 ) 0,11

.

zyny dodawanej nastepnie do surowecéw reformingu, 1,0—2,5%0 siarko-
wodoru przerabiahego na siarke metods Clausa oraz 0,5—2,0%0 gazu we-
glowodorowego zawierajacego ok, 80% metanu i etanu, ok. 12%b propa-
nu oraz ok. 8% butanéw. Gaz weglowodorowy odbierany jest z drugiego
- stopnia separacji oraz z kolumny stabilizacyjnej. Sklad gazu odbierane-
go z separatora drugiego stopnia zalezy od ci$nienia w tym separatorze,
od rodzaju przerabianego surowca oraz od skladu $wiezego gazu wodo- "
‘rowego. : : "
‘Wyniki hydrorafinacji frakeji 230—350°C: pochodzacych z destyla-
cji zachowawcze] rop charakteryzujacych si¢ réing zawartoscig siarki
* przedstawiono w tabl. IV.16. k

Tabl‘iccl V.16, Wyniki hydrorafinacji frakcji oleju napedowego pochodzgcych z destylacii
. ,zuchowuwczej rop charakteryzujgcych sig réing zawartoiciq siarki?

v Frakcja 230—350°C
z ropy nisko- z.ropy siarkowej z ropy wysoko- | '
Charakterystyka jakosciowa _ siarkowej starkowej
surowa | hydrora- |surowcaj hydro- | surowal hydrora-
finat rafinat finat
b . ,
Gestosé, kgfm?® - 855 855 850 | 842 858 | 840
Temperatura, °C- . -
. zaplonu " 90 65 90 65 —_ 65
krzepniecia —15 ~—14 —11 —10 9 —9
Liczba cetanowa . 50 51 . 52 53 H 50 51
Liczba jodowa, g J,/100 g surowca N 2—4 1 2—4 1 37 1,2
Zawsrto$é¢ zywic, mgfl100 g surowca . 40 10 -_— —_ —— —
Zawartodé siarki, % wag. . o .
- ogblnej . 0,75° 0,15 1,2—1,4 0,18 2,41 0,2
merkaptanowej 0,0003 |, -_ —_
Kol {nosé¢ 10-pre e p toei ‘1 0,1 0,03 0,1 0,03 /| 0,08 0,02
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e. Schemat instalacji

Na rysunku IV.22 przedstawiono schemat instalacji stosowanej w ZSRR
hydroratinacji oleju napedowego z ropy romaszkinskiej3. Schemat do-
tyczy technologii z tzw. gorgcg i zimng separacjg. Ten system separacji
byl juz omawiany w zwiazku z hydrorafinacja benzyn (rys. IV.10).
W tamtym przypadku proces prowadzono jednak bez cyrkulacji gazu -
wodorowego, co jest bardzo rzadkie w procesie hydrorafinacji frakeji
olejowych. Na rys. IV.22 uwidoczniono zasadnicze elementy systemu tej
“eyrkulacji, obejmujacego odsiarczanie gazu z separatora 5 w kolumnie
absorpcy]ne] 9a i jego wtlaczanie sprezarkg od$rodkowg 12 do strumie-
nia surowca zasilajgcego instalacje. Mieszanina -gazu wodorowego i su-
rowca ogrzewana jest nastgpnie w wymiennikach la i 1b strumijeniami. ’
hydrorafinatu odbieranego z dolu kolumny stabilizacyjnej 6 oraz miesza-
niny poreakcyjnej opuszczajacej reaktor 3. Ostateczne ogrzewanie miesza-
niny do temperatury reakcji .nastgpuje w piecu rurowym 2. Produkty
reakcji z reaktora chlodzj sie nieco w 'wymienniku 1b i s3 kierowane do

,goracego” separatora 4; odbierana z.niego gazowa czeéé produktow\
chlodzi si¢ w wymienniku Ic¢ (ogrzewanie hydrogenizatu ttoczonego z ‘se-
paratora 5 do kolumny 9), a nastepnie po dalszym ochlodzeniu w wy-

mienniku 1d i chlodnicach 14 i 15 jest wprowadzana do ,zimnego” se-

paratora 5. Hydrorafinaty z obydwu separatoréw (5 i 4) sg Iagczone i po-

dawane do kolumny stabilizacyjnej 6, ktérej zadaniem jest usuniecie

A hydr,orafi'nowanego oleju napedowego benzyny, siarkowodoru i gazoéow

weglowodorowych. Parametry pracy tej kolumny powinny by¢ dobrane.
tak, aby zapewnione bylo otrzymanie oleju' napedowego nie- zawiera-
jacego siarkowodoru i charakteryzujgcego sie. pozagdang temperaturg

zaplonu (hp. w kolumnie o 20 péltkach cisnienie 0,16 MPa, powrdt 2: 1,

temperatura w ‘dole >>260°C, w miejscu wprowadzenia surowca 220°C,

w gorze 130°C)3. Temperatury te utrzymuje sie regulujac odpow1edn10
chlodzenie strumieni hydrogenizatu przed ich wprowadzeniem do ko~
lumny stabilizacyjnej. Do kolumny tej doprowadza sie réwniez podgrza-
ng w piecu 3 czesé wydmuchowego gazu wodorowego. Ma to na celu
obnizenie cisnienia czqstkowego par hydrorafinatu, )

Z gornej czeSci kolumny stabilizacyjnej odbiera sie m1eszan1ne
benzyny, siarkowodoru i weglowodoréw gazowych. W oddzielaczu 7
benzyne oddziela sie od kondensatu wodnego i kieruje do kolumny od-
pedowej 8, w ktérej usuwa si¢ z niej siarkowodoér (przedmuchiwanie
odsiarczonym gazem weglowodorowym z kolumny 9b).

Gaz weglowodorowy z oddzielacza 7 i kolumny 8 oczyszcza sig
z siarkowodoru w kolumnie 9b (adsorpcja w roztworze monoetanoloami-
.ny). W kolumnie absorpcyjnej 9a oczyszcza sig z HaS cyrkulujgey gaz
wodorowy odbierany z separatora 5 i tloczy si¢ go nastepnie sprezarka
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12 w obieg. Roztwér monoetanoloaminy regeneru_]e sie¢ w kolurnme 10 ¢
(desorpcja HyS). \

Powyzszy schemat instalacji hydrorafinacji oleju napedowego
‘charakteryzuje si¢ zastosowaniem goracej i zimnej separacji hydrora-
finatu. Ten system separacji jest bardziej ekonomiczny w przypadku
dysponowénia tanim wodorem =z .instalacji reformingu. Ze wzgledu na
znaczenie procesu reformingu w nowoczleSnych rafineriach, proces ten
jest na tyle rozpowszechniony, ze nie ma w zasadzie problemu z zaspo-
kojeniem przez powstajacy w nim ubocznie wodér wszystkich potrzeb
instalacji hydrorafinacji paliw silnikowych (benzyn, nafty, oleju nape-
dowego). Dlatego oméwiony schemat’ jest stosowany obok drugiego
wariantu schematu instalacji hydrorafinacji oleju napedowego, cha-
' rakteryzujacego sie tzw. zimng dwustopniows separacjg hydrogenizatu,
ktorej zasada uwidoczniona jest na rys. I.l, W przypadku dwustopnio-
wej separacji ,zimnej” w wysokociénieniowym separatorze pierwszego
stopnia oddziela si¢ w temperaturze ok. 40°C cyrkulujacy. gaz wodoro-
wy, a W tzw. niskoci§nieniowym separatorze drugiego stopnia® wydzie-
la sie z cieklego hydrorafinatu rozpuszczony w nim gaz weglowodoro-
wy. W strumieniach gazéw z obu tych separatoréw zawarty jest siar-
kowodor.

Wybér schematu separacji w projektowaniu instalacji hydrorafi~
nacji jest dokonywany z uwzglednieniem warunkéw Iokalnych,

Il

@

f. Hydroizomeryzacja w produkcji niskokrzepnacych olejow
napedowych

W procesie hydrorafinacji frakeji oleju napedowego nie nastepuje. istot-
na zmiana ich temperatur krzepnigeia (patrz tabl. IV.16). .Oleje na-
pedowe charakteryzujgce sie nisks temperaturg krzepniecia mozna.
otrzyma¢ tradycyjnymi metodami przez odparafinowanie hydrorafina-
tow lub dodawanie do nich depresatorow?®, Coraz wigkszego znaczenia
nabiera réwniez proces katalitycznej hydroizomeryzacji, polegajacy na
przemianie zawartych w oleju napedowym wysokokrzepnacych weglo-
wodoréw n-parafinowych w niskokrzepngce weglowodory izoparafino-
we. W procesie katalitycznej hydroizomeryzacji stosuje sie parametry .
ostrzejsze od parametréw hydrorafinacji. Zaleinie od rodzaju przera-
bianego surowca (oleje z rop parafinowych, gacz parafinowy, parafina)
stosuje sig ciénienie 3—10 MPa, temp. 400—450°C, szybkos¢ ohjetoscio-
wa 0,5—2,0 h™122, W procesie tym uzywa sie katalizatorow dwufunk-
cyjnych opartych na metalach szlachetnych z grupy platynowcow,

1) Ciénienie w tym separatorze powinno byé wigksze od ciSnienia w kolum-
nie stabilizacyjnej o cisnienie zapewniajgce przepltyw hydrorafinatu pomiedzy tymi
_ aparatami {tj. z aparatu 9 do 10 rys. L1).

’ 2 Depresatory — dodatki uszlachetnlajace ohnizajgce temperature krzepme-
cia frakceji oleJow_ych
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osadzonych na tlenku glinowym lub syntetycznych zeolitach. Kataliza-
tory te, jak wiadomo sy bardzo wrazliwe na zatrucie zwigzkami siarki
i azotu. Z tego wzgledu hydroizomeryzacje musi poprzedza¢ hydrora-
finacja surowca na katalizatorze Co~Mo/Al;Os;, a wiec wszystkie prze-
mystowe procesy hydroizomeryzacji sg dwustopniowe. Nalezy .jednak
zaznaczyé, ze intensywnie: badane 'sa3 dwufunkcyjne katalizatory hy-
droizomeryzacji, ktére w jednym stopniu pozwolilyby uzyskaé olej na-
pedowy ¢ znacznie obnizonej temperaturze krzépniecia i jednoczesdnie
odsiarczony w stopniu przekraczajgcym 90%. W Polsce badane byly*

w tym’ kierunku z pozytywnymi wynikami zmodyfikowane przez akty-’

wowanie gazowym chlorem lub zwigzkami fluoru typowe katalizatory
,yhydrorafinujgce” (Co-Mo i W-Ni/Al;O;). Na katalizatorach aktywowa-
nych zwigzkami fluoru mozna uzyskac przy zadowalajgcym odsiarczeniu
obnizenie temperatury krzepniecia oleju napedowego o ok. 35%p (wynik

‘hydroizomeryzacji ok. 50% weglowodoréw n-parafinowych).

Ze wzgledu na wysoky temperature procesu hydroizomeryzacji
otrzymany produkt zawiera wigcej 1zejszych frakeji cieklych niz wyj-
Sciowy surowiec (efekt. reakeji rozkladu?). Otrzymany olej napedowy
(hydroizomeryzat) charakteryzuje sie zatem nie tylko obniZzong tempe-
raturg krzepniecia, lecz takze rozszerzonym skiadem frakcyjnym, co na-
lezy odpowiednio skorygowaé przez poddanie go rektyfikacji.

8. PROCESY HYDRORAFINACIJI W PRZEROBCE DESTYI.ATOW
PROZNIOWYCH

" a. Hydroodsiarczanie destylatow prézniowych. w produkcji

nlskosnarkowych olejéw opalowych.

Informacje wstgpne

Hydrorafinacja (hydrood51arczan1e) destylatow prozniowych jest proce-.

' sem dobrze opanowanym w przemysle rafineryjnym i stosowanym w -

schematach produkeji bazowych olejéw smarowych, niskosiarkowych
olejow opalowych oraz w przygotowaniu surowcéw dla instalacji kra-

~ kingu katalitycznego.

W ostatnim dziesiecioleciu w technologii produkeji olejéw opalo-
wych zaszly duze zmiany wynikajgce z zaostrzajacych sie wymagan co
do ich jakosci. Ze wzgledu na przepisy ochrony powietrza atmosferycz-
nego przed Zanieczyszczeniem dwutlenkiem. siarki i wobec zwigkszenia
podazy rop siarkowych i wysok051arkowych (p. 1.4) coraz trudniej pro-
dukowac w potrzebnych ilodciach oleje opalowe o zawartoéci siarki nie

1 W temperaturze procesu réwnej 380°C dommuJa zachowawcze reakcje uwo-
dornlenia { hydroizomeryzacji, w temp. 420°C zaczynaja nasxlaé sie reakcje rozkla-
du i aromatyzacji®,

T A e < AT
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przekraczajgcej wartosci maksymalnie dopuszczalnych w coraz bardziej
zaostrzanych normach. W' krajach Europy dopuszcza sig w oleju .opalo~
wym spalanym w duzych aglomeracjach miejskich zawarto$¢ maksimuim
1,0—1,5% wag. siarki, w duzych miastach Japonii i Stanéw Zjednoczo-_
nych 0,3--0,5%. Na rynkach &wiatowych olej opalowy zawierajacy
_mniej niz 1% siarki ma cene ok. dwukrotnie wyzszg od oleju, w kiorym.
gwarantuje sie zawartbsé siarki nizszg od 3%, Na cene oleju opalowego
wplywa réowniez jego temperatura krzepnigcia i zawarto$¢ wody. Z tych
wzgledéw w kazdej racjonalnie zaplanowanej produkcji rafineryjnej nie
‘mozna sobie pozwoli¢ na traktowanie oleju opalowego jako produktu
. ubocznego. W nowoczesnej rafinerii nie'mozna zatem akceptowaé ,,wyni-
kowego” produkowania niskojakosciowych-olejéw opatowych, skoro istnie-
ja technologie umozliwiajace uzyskiwanie dobrej jakoSei takze i tego
produktu. Problem sprowadza si¢ zatem do okreslonych inwestycji w
rafineriach dostosowujacych schematy produkcji do nowych wymagan.
Inwestycje takie sg obecnie uwazane za niekwestionowang koniecznosé w
rafineriach czolowych firm éwiatowyich.

Oleje opalowe o zawartodci siarki mniejszej od 1% wag, mozna sto-
sunkowo latwo produkowaé metodg hydrorafinacji destylatéw prdznio-
wych. Problem lezy jednak w tym, ze destylaty te sg Wykorzystywane-‘
przede wszystkim jako surowce instalacji krakingu katalitycznego oraz.
przerabiane na bazowe oleje smarowe, Zapotrzebowanie na oleje opa-
lowe moze byt¢ z tego wzgledu pokryte tylko dzieki przeznaczeniu na
ten cel pozostalo$ei ropnych, -co postawilo trudny problem ich odpowied-
niego odsiarczania. Problem ten bedzie szerzej omawiany w rozdz. VI
W schematach produkcji niskosiarkowych olejow opalowych z surowcow
pozostalo$ciowych istotng role w tzw. posrednim odsiarczaniu mazutu od-
grywa proces hydroodsiarczania destylatu prézniowego.

Hydroodsiarczanie destyllatéw préiniowych w schematach
posredniego odsiarczania- pozos!aloéci naftowych

Posrednie odsiarczanie pozostalosci naftowych polega: na komponowa-
niu glebokich pozostaloéci ropnych z odsiarczonymi frakcjami cigzkich.
destylatow,

Najczeéciej realizowany sposSb posredniego odsiarczania pozosta--
Toéci ropnych obejmuje nastepujace podstawowe operacje technologicz-
ne. 1) gleboka destylacja préziniowa pozostaloéci ropnych (najczesciej
mazutéw), 2) hydroodsiarczanie otrzymanego destylatu, 3) komponowa--
nie odsiarczonego destylatu z pozostaloscig po glebokiej destylacji préz—
niowej. W efekcie uzyskuje sig¢ olej opalowy odsiarczony w 40—50%
w stosunku do zawartosci siarki w wyjsciowym surowecu.

Podstawowg zaletg metod posredmch sa mniejsze koszty inwesty--
cyjne i ruchowe w pordéwnaniu z metodami bezposrednimi. W metodach
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po$rednich procesowi hydroodsiarczania poddawany jest cigzki,destylat
prozniowy. Surowiec ‘ten zawiera jedynie niewielkie ilosci skladnikéw
-asfaltenowo-zywicznych oraz tylko ok. 1-—5%p metali zawartych uprzed-
‘nio w wyjsciowe]j.pozostalosci ropnej. Ze wzgledu na charakter surowca
zuzycie katalizatoréw w procesie hydroodsiarczania destylatéw nafto-
‘wych jest znacznie mniejsze niz w procesie bezposredniego odsiarczania
‘pozostatosci ropnych (rozdz. VI). Wplywa to istotnie na obnizenie kosz-
tow procesu. Ponadto ze wzgledu na malg zawarto$¢ skiladnikow asfalte-
nowo-zywicznych mniejszy jest udzial reakeji hydrokrakowania, z czego
wynika obnlzeme zuzycia wodoru, ktéry obok katalizatora stanowi pod—
stawowy element kosztéw procesu. Mniejsze zuzycie wodoru wynika
'z tego, ze zawarto$¢ siarki w odsiarczanych destylatach jest mniejsza od
zawartosci siarki w pozostalos'ci ropnej. W sumie zuzycie wodoru jest
‘2—4 krotnie mniejsze niz w bezposredmch metodach hydroodsiarczania
mazutow. : :

Mala zawartos¢ substancji asfaltenowo-zywicznych umozliwia pro—'
‘wadzenie reakcji hydroodsiarczania destylatéw proézniowych pod niz-
szym ci$nieniem wodoru (ok. 7 MPa), co istotnie wplywa na obnizenie
kosztéw inwestycyjnych instalacji hydroodsiarczania.

Koszty metod posrednich stanowig 50—70%b kosztéw bezposrednie-
.go odsiarczania pozostalosci ropnych. Z tego powodu ok. 75% produ-
kowanych na $wiecie odsiarczonych olejéw pozostalosciowych uzy-
skuje sie z wykorzystaniem metod posrednich.

Podstawowsg wada metod posdrednich jest ich ograniczona skutecz-
nof¢ z punktu widzenia sumarycznego efektu odsiarczania. Zawartosé
:siarki w destylujacej czeéci mazutu nie przekracza 30—40% calkowitej
zawarto$ci. Poniewaz glebokoéé odsiarczania destylatow wynosi zwylkle
ok. 90%, zatem mozliwo$é¢ odsiarczenia pozostatoéci ropnej jako calosci
metodami posrednimi (przy zachowaniu pierwotnej proporcji destylatu
-do pozostaloSci prozniowej) nie przekracza 40%s. Zwickszenie stopnia
odsiarczenia mozna osiagna¢ przez nariszenie pierwotnej proporcji de-
.stylatu do pozostalosci ropnej w produkcie, tzn. mieszajge hydroodsiar-
czony destylat tylko z czeScig oddzielonej uprzednio pozosta]osm Reszta
‘tej pozostaloéci stanowi jednak wtedy produkt trudny do zagospodaro-
‘wania. Z tego wzgledu ‘posrednie odsiarczanie atmosferycznych pozosta-
" lodci ropnych jest oplacalne i praktycznie skuteczne tylko wtedy, gdy
-chce sie osiggngé nie w1ekszy niz 50% stopien odsiarczenia, hczony w
-odniesieniu do zawartoéci siarki w wyjsciowe] pozostalosm _

Metody posredne sy przydatne w wytwarzamu odsiarczonych ole-
jow opalowych w nastepujgcych przypadkach:

1) produkeja z surowcéw wysokosiarkowych (> 3% siarki) o duzej
‘zawartosci metali, przy zalozeniu niezbyt wysokiego stopnia odsiarczenia
:produktu (1,5—2%p siarki);

2) produkcja z surowcow o stosunkowo malej zawarto$ci siarki
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(<< 3%0) lecz o duzej zawarto$ci metali przy zatozeniu produkeji oleju
o zawartosci siarki 1—1,5%p;

3) w warunkach mepelnego wykorzystama pozostalogei préznio-
wej (komponowanie niezgodnie z bilansem pierwotnym), przy zalozeniu
produkeji olejow pozostalosmowych o zawartosci siarki mniejszej niz 1%
i mniej,

4) w warunkach istnienia mozliwosci wykorzystania innych nisko-
'siarkowych produktéw naftowych jako komponentéw dodatkowych do
produkcji olejéw pozostalo$ciowych o zawartosei siarki mniejszej niz 1%e.

Metody posrednie nie mogg mieé zastosowania w przypadku glebo-
kiego odsiarczania pozostalo$ei ropnych, tj. np. w produkeji pozostato-
Sciowych olejow opalowych o zawartosei siarki 0,5%. Do tego celu moga
by¢ wykorzystane jedynie metody bezpoSrednie. Poniewaz obserwuje sig
tendencje do obnizania limitéw zawarto$ci siarki w pozostalosciowych
olejach opalowych do wartosci ponizej 1%, nalezy przypuszezaé, ze w
przysztosei udzial metod posrednich w ogélnej mocy przerobowej insta-
lacji hydroodsiarczania pozostaloci ropnych bedzie malal na korzysé
metod bezpoérednich?, .

Najprostszy sposob poéredniego odsiarczania mazutu polega na
poddaniu go destylacji prézniowej, hydrood31arczen1u otrzymanego desty-
latu i nastepnie komponowaniu produktu odsiarczania z -pozostaloscia
z destylacji prozniowej. Obok tego sposobu proponowane sj inne warian-
ty odsiarczania posredniego, w ktérych w powigzaniu z destylacjg proz-
niowg i hydroodsiarczaniem wykorzystuje sie procesy visbreakingu, roz-
puszczalnikowego odasfaltowania, krakingu termicznego i koksowania.

Przyklady najwazniejszych schematéw posredniego odsiarczania
pozostatosei ropnych przedstawiono na rys. IV.23. Najbardziej rozpo-
wszechniony jest schemat podstawowy (a) obejmujacy gleboks destylacje
i hydroodsiarczanie destylatu. Jest to najprostszy i najtanszy sposéb po-
$redniego hydroodsiarczania. Moze on byé stosowany tylko do przerébki
(z tzw. zachowaniem bilansu) pozostatoSci ropnych zawierajgcych 2,5—.
—3% siarki na oleje o zawarto$ci siarki 1,5—2%0, Sposéb ten jest sto-
sowany w produkeji ods1arczonych olejéw opalowych z rop wenezuel-
skich.

Interesujacy technologicznie jest schemat (b) z wlaczeniem opera-
cji visbreakingu do procesu posredniego hydroodsiarczania. Sam visbrea-
kmg pozostalosei ropnych umozliwia jedynie nieznaczne odsiarczanie
surowca. Jednak w procesie tym, polegajgcym w swej istocie na krakin-
gu ciezkich asfaltenowo-zywicznych skladnikéw pozostalosci ropnej, na-
stepuje pozadane ,przesuniecie” zwigzkow siarkowych z niedestylujacej
czedei pozostalodei do frakeji- destylatu. Zawartosé siarki w destylatach
otrzymywanych z produktu visbreakingu jest znacznie wieksza niz w
destylatach otrzymywanych bezposrednio z wyjéciowej pozostatosci rop-
nej. W efekcie po odsiarczeniu destylatéw visbreakingu,i ponownym
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Rys. IV.23. Przyklady najwazniejszych schematéw posreédniego odsiarczania

pozostatodci- ropnych: a) schemat podstawowy {(prosty). b), schemat z zastoso-
waniem vwbreaklngu, ¢) schemat z zastosowaniem flexicokingu (str. 355)

Zmieszaniu z pozostafosmqasfa]towq uzyskuje sie wigkszy stopien odsiar-
czenia, Metody t3 mozna z zachowaniem bilansu osiggngé ponad 50-pro-

centowe odsiarczenie pozostaloici ropnej. Korzystny efekt zastosowania. -

visbreakingu w schemacie poéredniego hydroodsiarczania pozostaltosei
jest tym bardziej wyrazny, im cigzsza jest pozo,staloét’: ropna i im wi;;;k—
sza jest w niej zawartos¢ siarki. Na rys. IV.24 przedstawiono poréwna-
nie zawartos$ci siarki w surowych pozostalosciach ropnych (z kilku rop
wenezuelskich) 1 w produktach ich hydroodsiarczania prosta metods po-
$rednig oraz metodg posrednia z wlaczeniem visbreakingu. Wykresy
przedstawiajg uzaleznienie tych zawartosci od gestosci ropy surowe124 25,

W procesie visbreakingu powstaje 10—15% produktow lekkich,
. Obniza to wydajnoé¢ koneows oleju odsiarczonego, jednak wartosé tych
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Rys. IV.24, Pordwnanie zaleznodci zawartosci siarkil

I — od gestosci rop surowca w Surowych pozostaloéciach ropnych wrzacych
‘powyzej 370°C, 2 — w produktach posredniego hydroodsiarczania tych pozo-

stalosei, 3 — w produktach ich posredniego hydroodsiarczania z wilgczeniem
brocesu visbreakingu ’

pproduktow rekompensuje te strate. Zastosowanie wvisbreakingu w pro-
cesie poéredniego hydroodsiarczania jest ograniczone do pozostalosci za-
wierajacych nie wiecej niz 15%p czeéci nierozpuszezalnych w n-hepta-
nie. W przypadku wiekszej zawartoscei sktadnikéw asfaltoWo—ZyWicznych
‘wystepuja trudnodci ruchowe wynikajace z koksowania surowca.

Inne warianty rozwigzafii schematu posredniego hydroodsiarczania
nie znalazly zastosowania w praktyce, gléwnie ze wzgledu na ich wy--
soki koszt. Dla przykladu wlgczenie do schematu procesu rozpuszczal-
nikowego odasfaltowania, jakkolwiek istotnie zwieksza stopien odsiar-
_czenia, to jednak sprawia, ze koszt produkcji odsiarczonego oleju opa-
towego jest wickszy od kosztu jego produkecji metodg bezposredniego hy-
-droodsiarczania pozostalosei (rozdz. VI). Dla pelniejszego zgbrazowania
- 'mozliwosci technologicznych tkwigcych w wariancie posredniego odsiar-
" czanja wlaczajagcym odasfaltowanie przedstawiono na rys. IV.25 sche-
‘maty ideowe tego wariantu oraz wariantu podstawowego z rozszerzony-
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mi informacjami o jakosci i wyda]nosm poszczegdlnych strumieni poi-
produktéw i prodiktéw. Schematy te dotycza przerobki ropy Kuwejt.
7 Zastosowaniem procesu hydroodsiarczania IFP26,

Wilgczenie do schematu posredniego odsiarczania procesu kokspwa-
nia pozwolitoby wprawdzie uzyskaé z wydajnoscig 75% olej opalowy za-
wierajgcy mniej niz 0,3 siarki, ale nie ma mozliwo$ci wykorzystania
" ubocznie wytwarzanego koksu o bardzo duzej zawartosci siarki. Obiecu--
jacy jest natomiast schemat posredniego hydroodsiarczania pozostalo-
sci z zastosowaniem flexicokingu (rys. IV.23c). Z surowca zawierajgcego-
4% siarki mozna uzyskaé z wydajnoscia ponad 75% olej opalowy za-
wierajacy 0,3%0 siarki., Pewien problem stanowi zagospodarowanie nisko-
kalorycznego gazu z gazyfikacji, gaz ten moze. byé jednak wykorzystany
do produkcji wysokokalory¢znego gazu opalowego. '

W ostatnim dziesiecioleciu opanowano i wprowadzono do praktyki
procesy bezposredniego hydroodsiarczania pozostalo$ci ropnych (przede:
wszystkim mazutu). W zwigzku z tym perspektywicznie mozliwe staje
sie zastosowanie bezposredniego hydroodsiarczania glebokiej pozostato--
$ci prozniowej w schemacie posredniego odsiarczania pozostatodci atmo-
sferycznej (rys. IV.26). Ewentualnosé zastosowania tej technologii bg-
dzie wchodzié w gre tylko w przypadkach, w kiérych wariant bezpo--
$redniego hydroodsiarczania mazutu okaze si¢ mniej ekonomiczny.

Pozostatosé Glebota Hydraodsia o
2 P DA SERTCZANN
abmosferyerna | Foluje |- estylat | destylatu
prézniowa __proZniowego Odsiarczony olej
Wodsr /. Komponowdrie _"/’M_.
Pozostatosé
prozniowa Bezposrednie
hydroodsiarczanie|
pozostatosci
_prozniowef

1
Rys. IV.26. Schemat ideowy pofredniego hydroodsiarczania z mazutu z zasto--
- sowaniem bezposredniego hydroodsiarczania pozostatosci proézniowej

Metody posredniego odsiarczania pozostaloSci ropnych znajduja
aktualnie szerokie zastosowanie w rafineriach zlokalizowanych w rejonie-
Morza Karaibskiego, ktére zaopatrujg w oleje opalowe wschodnie wy-
brzeze Standéw Zjednoczonych., Rafinerie te w wiekszosci stosujg jako:
surowiec pozostalosci z rop wenezuelskich oraz jako dodatkowe kompo-
nenty importowane pozostaloici z niskosiarkowej ropy afrykanskiej.
Wielki kompleks instalacji do hydroodsiarczania metods posrednia, wy--
twarzajacy 7 mln t/r odsiarczonego oleju pozostaloéciowego, pracuje W
‘rafinerii Bahamas Oil Co we Freeport na Wyspach Bahama. Rafineria ta.

t
N
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jest nastawiona wylgeznie. na produkeje niskosiarkowych pozostalo§eio-
‘wych olejoéw opalowych. Jeszeze wigkszg moc produkeyjng (ok. 8 min t/r)
maja instalacje posredniego odsiarczania pozostatoéei ropnych urucho-
mione w poczatkach lat siedemdziesigtych w wenezuelsk1e3 rafinerii
Amuay nalezgcej do formy Creole Petroleum Co.

W calym rejonie Morza Karaibskiego produkuje sie 30 min t/r
olejéw opalowych pochodzacych z pozostaloSei odsiarczanych metodami
posrednimi. Réwniez ok. 30 mln t/r takich olejéw produkuje sie w Ja-
ponii. Swiadezy to o aktualnym znaczeniu posredniej metody odsiarcza-
nia pozostaltosci w Swiatowym przemysle rafineryjnym. Informacje o tej
metodzie zaprezentowano w tym rozdziale z uwagi na to, ze proces hy-
droorsiarczania destylatéw prézniowych odgrywa w niej podstawows -
. role.

Procesy hydroodsiarczania destylatéw préiniowych

- Schematy technologiczne instalacji hydroodsiarczania destylatéw préz-
niowych nie réznig sie od schematéw instalacji hydrorafinacji nafty
i oleju napedowego. Stosuje sie jednostopniows.lub dwustopniows ,,zim-
ng” separacjg, oczyszczanie absorpcyjne cyrkulujacego gazu wodorOWe-
go i sprezanie oczyszezonego strumienia surowea. .
Parametry hydroodsiarczania destylatow prozmowych poréwnano
w tabl. IV.17 z parametrami hydrorafinacji 1zejszych. destylatow., W swia-
towym przemysle rafineryjnym stosuje sie wiele proceséw hydroodsiar-
czania tych destylatéw. Procesy te sa bardzo zblizone technologicznie -
i oferowane przez wigkszo$é firm wymienionych w p. IV.5. W duzej licz-
. bie instalacji zastosowano miedzy innymi proces Gofining. (technologia
firmy Exxon Research and Eng. Co) wykorzystywany w dwudziestu kil-
Tablica IV.17. Poréwnunle podstuwowych wynikéw i parametréw hydroodslarczuma réznych
destylatow naftowych metodqg IFP36 ,

‘Zakres tempe- Ciénienie cz3~ { Temperatura | Szybkodé ob- Zawarto§é siax"ki w
Surowiec ratury wrzenia | stkowe wodoru,| w reaktorze, jetosciowa odsjarczonym
hydroodsiarczania surowca . . surowca, produkcie
°C MPa °C o hY

Bena2yna ’ 70—170 0,5—0,8 330—370 5—8 1 ppm
Nafta * 160-—240 0,8—1,2 330—370 46 50—100 ppm -
| Lekki olej napedowy 240350 1—2 340~400 . 4—6 0,1—0,2% wag.
Cigzki olej napedowy 300—380 . 2—3 | 350—400 2—4 0,1—0,3% wag.
| Destylat prézniowy 350-~550 2,5—4 . 360—400 1—3 0,2—0,4% wag.

ku instalacjach o geznej zdolno$ei przerobowej ok. 65 mln m¥%r, w kté-
rych poddaje sig hydroodsiarczaniu nie tylko destylaty prézniowe, lecz
‘takze oleje z visbreakingu i koksowania oraz oleje recyrkulacyjne z pro-
cesu krakingu katalitycznego. Osigga sie stopien wodsiarczenia réwny
98%', '
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Tablica IV.18. Wymk: i wskainiki hydroodsiarczania destylatéw préiniowych metodami IFP2s

i Gofining?

| . ' Hydroodsiarczanie Gofining Hydroodsiarczanie IFP
Wyszczegdlnienie surowiec gtéwny pro- | surowiec ~de- gtébwny pro-
-destylat proz- | dukt hydrood- | stylat proimio- | dukt hydrood-
niowy % topy siarczania?) WY Z ropy siarczania’
2 Arabii 'Saud. Gash-Saran
Wiasnosci . . :
zakres temp. wizenia, °C " 370—565 200 321—566 200
gestosé, glem? 0,9273 0,8899 0,9100 0,8930
zawartodé siarki, % wag. 2,96 0,1 1,9 0,19
zawarto$é azotu, ppm —_ —_ 1700 120
Zuzycie wodoru, m¥/m? R 72 40
Krotnosé cyrkulacji gazu wodorowego,”
m?fm?3 brak danych 250300
Wskazniki techmczno-ekonomlczne ) -
koszt inwestycyjny 943—1886°) . 27 min F franc3)
zutycie, paliwa 63—335 k]/m® 48+ 10% KJ/h
zusycie energil elektr, 4,8=6,3 KWh/m? 3300 kWhih
zuzycie wudy chlodzgceej 0.7—1.2 m3/m? 42 m*h

1) Uzyskiwany z wydajnoscig 100,6 % obj. Wydajnos§¢ produktéw lekkich o temperaturze wrzenig nizszej od ¢y

surowca wynosi 1,28% obj.
1) Dolardw na .1 m® zdolnodci przerobowej (dane dla warunkéw Stanéw Zjednoczonych w poczatku 1976 r.).
%) Koszt inwestycyjny instalacji o zdolnodci 1,66 min m®/r na batzie cen we Francji w poczatku 1974 r,

Wyniki proceséw IFP i Gofining zestawiono w tabl. IV.18. Pro-
ces IFP (Institut Francaise du Petrole) wykazu]e w ostatnich latach duzg
ekspansje. W latach 1974—1976 uruchomiono w oparciu o licencje IFP
‘kilka dalszych duzych instalacji hydroodsiarczania destylatéw préznio-
wych, a mianowicie: w japonskich rafineriach Mizushima (zdolnosé¢ prze-
robowa 1,66 mln m3/r) i Sakaide (1,54 mln m%r) oraz we wloskiej rafi-
nerii w Porto. Torres (2,75 mln m3/r)%.

Wyniki zblizone do podanych w tabl. IV.18 uzyskuje sie m.in. w
procesie VGO Hydrotreating oferowanym przez firme Chevron Research
CoY Proces ten zastosowano w 25 instalacjach przemystowych o lgcznej
zdolnoéci przercbowej 50 mln m3/rit, W instalacjach tych przerabia sie
destylaty. prozniowe oraz cigzkie oleje roznego pochodzenia {deasfalty-
zaty, ciezkie oleje napedowe z krakingu, koksowania i pirolizy).

b. Hydrorafinacja surowcéw krakingu katu!itycznegq

Cel i znaczenie procesu

Wielkos¢ swiatowych zasoboéw surowcow energetycznych (duze zasoby
wegla, znacznie mniejsze zasoby ropy i gazu ziemnego) oraz stopniowy,
" cho¢ mniej szybki niz sie uprzednio spodziewano, rozwdj energetyki ato-
" mowej kazg liczyé sie w perspektywie dalszych dziesiecioleci ze zdecy-
dowanym preferowaniem glebokiej przerébki ropy na paliwa silnikowe

’

13 — Procesy wodorowe...
'
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ik inne szlachetne produkty naftowe, co jest jednoznaczne z ogranicze-
niem produkcji olejéw opalowych. Z uwagi na to pojawiajg sie prognozy,
ze proces hydroodsiarczania traci¢ bedzie powoli swe znaczenie w pro-
dukeji olejow opalowych, wzrastaé bedzie natomiast rola procesu hy-
drorafinacji w przygotowaniu surowcéw krakingu katalitycznego.

Jakosé surowca dla krakingu katalitycznego (destylaty prézniowe,
deasfaltyzaty, oleje cyrkulacyjne, destylaty z procesow rozkladowych)
ocenia sie przede wszystkim w uzaleznieniu od zawarto$ci metali (niklu,
wanadu), asfaltenow, zw1qzk6w siarki i weglowodoréw aromatyecznych.
Wplyw uprzedniego (hydrorafinacja) usuniecia tych niepozadanych za-
nieczyszezenn na wyniki procesu krakingu bedzie oméwiony dalej.

Miara postepu w doskonaleniu efektywnosci krakingu katalitycz-
nego jest przede wszystkim uzyskiwanie wzrostu wydajno$ci benzyny
krakingowej. Kolejne etapy wzrostu tej wydajnosci (w %e obj.) wynika-
jace z zastosowania nowych katalizatoréw lub wprowadzenia nowych
wariantow technologicznych (zmiany w konstrukeji reaktora, hydrorafi-
nacja wstepna surowcéw, uwodornienie olejow recyrkulacy]nych) przed-
stawialy sie nastepujgco:

1. Kraking katalityczny w obecno$ci glinokrzemianéw

amorficznych 40t
2. Wprowadzenie katalizator6w zeolitowych 48
3. Wprowadzenie udoskonalonych katalizatoréw zeolitowych 55
4. Wprowadzenie reaktoréw rurowych 65
5. Zastosowanie lagodnej hydrorafinacjl surowca 68
6. Zastosowanie glebokiej hydrorafinacjl surowea’ 71
7. Zastosowanie uwodornienia (tagodnego hydrokrakmgu) olejéw

recyrkulacyvjnych. 77

Jak widaé z powyzszego zestawienia, powigzanie proceséw wodo-
rowych z procesem krakingu katalitycznego (etapy 5, 6, 7) pozwolilo na
zwickszenie wydajnosci benzyny w procesie krakingu katalitycznego
o blisko 10%. W zestawieniu powyzszym nie uwzgledniono omawianego

w rozdz. V powigzania typowego procesu hydrokrakingu destylatow

z procesem krakingu katalitycznego. Wymienione w etapach 5—7 pro-
cesy wodorowe s3 bowiem procesami hydrorafinacji surowcéw i uwodor-
nienia olejéw cyrkulacyjnych procesu krakingu. Powigzanie typowego
procesu hydrokrakingu z procesem krakingu katalitycznego umozliwia
uzyskanie dalszych korzysci, zaréwno w zakresie stopnia przemiany jak
i innych czynnikéw wplywajacych na ogolna efektywnoé¢ pracy insta-
lacji krakingu katalitycznego, '
Celowosé powigzania procesow hydrorafinacji, uwodornienia lub
hydrokrakingu z procesem krakingu katalitycznego wynika z faktu, ze
we wszystkich wymienionych procesach wodorowych nastepujg pozadane
zmiany w skladzie chemicznym surowcéw lub olejow cyrkulacyjnych,
umozliwiajace nastepnie ich glebszy przemiane w procesie krakingu.

1) Te wydajnoéci benzyny dotyczg procesu prowadzonego W warunkach pow-
stawama 6% wag. koksu na powierzchni katalizatora.

e
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Surowiec dla procesu krakingu katalitycznego nie moze charak-
teryzowaé¢ sie zbyt duzg zawartoscia weglowodoréw -aromatycznych,
szczegblnie niepozadane s weglowodory aromatyczne o pierScieniach
skondensowanych. W warunkach reakeji krakowania katalitycznego we-
glowodory te w malym tylko stopniu ulegajg przemianie na pozadane
produkty, natomiast w wyniku reakeji polimeryzacji i kondensacji two-
rzy sie z nich koks osadzajacy sie na powierzchni katalizatora. Zmniej-
szenie zawartosci weglowodoréw aromatycznych w surowcu krakingu
osiggane wskutek ich uwodornienia w procesie hydrorafinacji lub hydro-
krakingu znacznie zwieksza stopienn przemiany surowca oraz wydajnosé
benzyny w produktach krakingu. Ponadto im mniejsza jest ilos¢ weglo-
wodoréw aromatycznych w surowecu, tym mniejsza jest wydajnoé¢ oleju
recyrkulacyjnego, stanowiacego nie przereagowang czes¢ surowca. Mniej-
sza jest rowniez wydajno§é koksu liczona zaréwno w stosunku do surow-
ca, .jak i katalizatora. Jest to bardzo istotne bo im mniejsza jest wy-
dajnos¢ koksu, tym wieksza moze by¢ przepustowosé instalacji krakingu
katalitycznego przy danym stopniu przemiany surowca. Jednoczesnie- jest
wtedy mniejsza krotnos¢ cyrkulacji katalizatora w ukladzie reaktor — ve-
generator, co obniza koszty eksploatacyjne procesu oraz zmniejsza szyb-

ko$¢ zuzycia (erozja) elementdéw aparatury (szczegélnie tzw. linii trans-

portowych pomiedzy reaktorem i regeneratorem).

Podstawowym celem powigzania proceséw wodorowych (hydrorau—
nacji lub hydrokrakingu) z procesem krakingu katalitycznego jest ob-
nizenie - zawarto$ei siarki oraz weglowodoréw aromatycznych w surow-
cach dla tego procesu. W przypadku surowcéw o S$redniej zawartosei
weglowodoréw aromatycznych uwodornienie poprawia efektywnoéé ich
przerébki w procesie krakingu katalityeznego. Natomiast 'w przypadku
frakeji o wysokiej zawartosci tych weglowodoréw warunkuje ono za-
stosowanie tych frakeji jako surdwca krakingu katalitycznego. Podda-
jac uprzedniemu uwodornieniu (gleboka rafinacja tub hydrokraking) de-

" stylaty z procesu koksowania lub pirolizy mozna je nastepnie wykorzys-

staé jako wsad surowcowy instalacji krakingu katalitycznego. Bezpoéred-
ni kraking tych destylatéw nie jest mozliwy ze wzgledu na zbyt wyso-
kg zawarto$¢ weglowodoréw aromatycznych.

_ W procesie gicbokiej hydrorafinacji lub hydrokrakingu destylatow
majgeych stanowié¢ surowiec krakingu katalitycznego obok zasadniczej
reakeji, jaka jest uwodornienie weglowodoréow aromatycznych, przebie-

" ga glebokie odsiarczenie surowca, uwodornienie zwigzkéw azotu oraz

zwiazkow organicznych zawierajgcych metale,

Zmniejszenie zawartosei siarki w surowcu reakeji krakingu kata-
litycznego jest bardzo korzystne % trzech wzgledow?:

W kazdej rafmern dysponujgcej instalacja krakingu 'katalitycznego trzeba
lokalnie rozstrzygaé alternatywq hydrorafmowaé surowiec czy tez produkty tej

ms‘calacn Decyzje podejmuje sie. w oparciu o analize uwarunkowan technologicz-
nych i z uwzglednieniem rachunku ekonomicznego.

13+
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1) uzyskiwana benzyna zawiera mniej siarki, co wplywa korzyst-

nie na jej ewentualng dalszg przerébke w procesie reformingu katali-
tycznego;

' 2) mniejsza jest zawartosé siarki w olejach cyrkulachnych ¢o

pozwala zastosowa¢ je jako skladniki olejéw napedowych i niskosiarko-

wych olejéw opalowych bez konieczno$ci uprzedniego hydroodsiarcza-

nia; :

3) osadzony na powierzchni katalizatora koks zawiera mniej siarki®,
w wyniku czego gazy spalinowe z regeneratora zawierajg mniéj dwu-
tlenku siarki, co ma bardzo istotne znaczenie z punktu widzenia ochro-
ny powietrza atmosferycznego.

Zmniejszenie zawartosei azotu wplywa ‘korzystme na aktywnosé
katalizatora krakingu katalitycznego, gdyz zasadowe zwigzki azotu powo-
dujg. dezaktywacje centrow kwasnych tych katalizatoréw. Ponadto z uwa-~
g1 na koksotwérczy charakter zwigzkéw azotu przy malej ich zawartoéci
w_surowcu ilo$¢ koksu powstajacego na powierzchni katalizatora jest
mniejsza. Mniejsza zawartosé azotu w .surowcu umozliwia zatem prace
instalacji z zastosowaniem mniejszej krotnosci cyrkulacji katalizatora.

Mniejsza zawartos¢ metali wpltywa istotnie na stopien zuzycia ka-
{alizatora w procesach krakingu katalitycznego. Wanad i nikiel zawar-
te w surowcu powoduja trwalay dezaktywacje katalizatora. Katalizator
zatruty metalami nie odzyskuje swej pierwotnej aktywno$ci w procesie
regeneracji utleniajacej w regeneratorze. Im wieksza jest zawartoéé¢ me-
tali w surowcu, tym wiecej katalizatora nalezy odprowadzaé¢ z ukladu,
wprowadzajac w to miejsce katalizator Swiezy. Ponadto wanad ‘i nikiel
katalizujg reakcje odwodorrienia, w wyniku ktorych wzrasta wyda]nosc
wodoru i olefin przy zmnle]szemu wydajnosci i selektywnoéci' tworzenia
sie benzyny?s,

Odrebne zagadnienie stanowi przerébka w procesie glebokiej hy-
drorafinacji badz hydrokrakingu olejéw recyrkulacyjnych z procesu kra-
kingu katalitycznego. Oleje te stanowig nie przereagowang cze§é su-
rowca i muszg byé wyprowadzone z ukladu ze wzgledu na duza zawar-
tos¢ weglowodoréw aromatycznych. Lekki olej cyrkulacyjny (100—350°C)
zawiera 50—55%0 tych weglowodoréw, a cigzki (wrzacy powyzej 350°C)
ok. 85%0. Szczegdlnie duzg zawartoscia weglowodordw aromatycznych
charakteryzujg sie oleje cyrkulacyjne uzyskiwane w procesie krakingu
katalitycznego prowadzonego w obecnosei katalizatoréw zeolitowych.
Uwodornienie tych olejow umozliwia zawrécenie ich do procesu krakin-
gu jako pelnowartosciowego surowca. Drugi wariant stanowi poddanie
ich hydrokrakingowi w celu calkowitej lub czesciowej przemiany na
frakcje paliwowe. W przypadku bardziej optymalnej przemiany czescio-

o
®

D Ok, 20—25% siarki zawarte] w suroweu krakingu przechodzi do koksu?®,’
! ) )

A
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wej produkty hydrokrakingu wrzgce w temperaturze wyzszej niz frakcje
paliwowe zawraca sie jako ‘pelnowartosciowy surowiec do instalacji kra-

kingu katalitycznego.

Juz w koncu lat pieédziesiatych (tj. przed Wprowadzemem procesu
hydrokrakingu do przemysihu rafineryjnego) w niektérych rafineriach
amerykanskich stosowano proces glebokiej hydrorafinacji i uwodornienia
surowca dla procesu krakingu katalitycznego. Proces ten jest obecnie
realizowany zarébwno w instalacjach hydrorafinacji, jak i w instalacjach

. hydrokrakingu destylatéw jako alternatywa ich wykorzystania, W roku

1970 proces gicbokiej hydrorafinacji surowecéw dla krakingu katalitycz-
nego stosowano w 12 rafineriach amerykanskich, a lgczna moc przero-
bowa instalacji wynosita ok. 16 mln m*/r®. W roku 1976 wynosila ona
ponad 20 min m3/r (wzrost o 25% w ciggu 6 1a1:)30 co Swiadezy o znacz-
nej przydatnosci tego procesu. |
Proces glebokiej hydrorafinacji surowca dla krakingu katalityczne-
o mozna prowadzi¢ w typowych 1nsta1ac]ach hydrorafinacji lub hydro-
krakingu destylatow. W przypadkach wykorzystania w tym celu instala-
cji hydrokrakingu proces mozna prowadzi¢ w instalacjach jednostopnio-
wych lub z wykorzystaniem reaktora pierwszego stopmia w instalacjach
dwustopniowych. Mozna réwniez prowadzi¢ proces glebokiej hydrorafina- -
cji (szczegodlnie bardzo cigzkich suroweoéw) z wykorzystaniem obu reakto-
réw w instalacjach dwustopniowych. Stosuje sie wtedy zazwyczaj ten
sam katalizator w obu stopniach procesu, prowadzonego czesto bez mig-
dzystopniowego rozdzialu produktéw. Jedyng istotng réznicy technolo-

_giczng miedzy procesem glebokiej hydrorafinacji surowca krakingu a ty- -
~ powymi ‘procesami hydrokrakingu destylatéw jest koniecznosé -odsiar-
‘czania cyrkulujgcego gazu wodorowego (patrz str. 157), w szeczegdinoéci

w przypadku hydrorafinacji surowcéw o znacznej zawartoSci siarki.
W procesie glebokiej hydrorafinacji powstaje znacznie mniej weglowo-
doréw gazowych C;—C,, a cyrkulacyjny gaz wodorowy zawiera duze
ilosci siarkowodoru, ktére nalezy usungé w absorberach ci$nieniowych
przed zawr6ceniem gazu do obiegu. Operacja ta moze nie b)‘ré konieczna
w przypadku przerobki suroweéw o umiarkowanej zawartosci siarki®!.

Wplyw parametréw wstepnej hydrorafmucn surowcéw na wyniki
procesu krakingu katalitycznego -

Proces glebokiej hydrorafinacji surowcéow krakingu katalitycznego pro-
wadzi si¢ w obecnosci katalizatoréw kobaltowo-molibdenowych, niklo- -
wo-molibdenowych?) badz niklowo-wolframowych, osadzonych na tlen-
ku glinowym. Sg to wiec typowe katalizatory hydrorafinacji odporne na

. - Zawierajgce np. 3.1% NiO, 14,5 —18,5% MoO; i charakteryzu]ace sig sred-
nicg ziarn ok. 1,5 mm, gestoscig pozorng ok.. 700 kg/m?, objgtoscia poréw ok. 0,5
em¥/g i powxerzchma w!aéciwa 150 — 200 m?2/gse,

¢ ’
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zatrucie zwigzkami siarki i azotu. Zywotnoéé katalizatoréw w tym -pro;

cesie, okreslona iloScig przerobionego surowea na jednostke masy kata--

lizatora, wynosi $rednio 18 m3/kg, po czym katalizator wymaga regene-
racji. Jeden wsad katalizatora moze by¢ regenerowany srednio ok. 5 ra-
zy, co daje laczng zywotnosé jednego wsadu katalizatora wynoszgcg ok.
90 m3 surowca na 1 kg katalizatora.

Proces gleboko$ci hydrorafinacji surowca krakingu katalitycznego
prowadzi sie zwykle pod ciénieniem 10—15 MPa. Temperatura reakcji
zalezy od rodzaju surowca (zawartoSci weglowodoréw aromatycznych,

siarki i azotu) oraz od pozgdanego stopnia jego dearomatyzacji, odsiar-

czania i odazotowania. Proces moina prowadzi¢ w temp. 350—420°C,
przy czym nizsza temperatura reakcji umozliwia uzyskanie produktow
o mniejszej zawartosci weglowodoréw aromatycznych. Z uwagi na ko-
nieczno$¢ uwodornienia skondensowanych weglowodoréw aromatycznych
optymalna temperatura w reaktorze wynosi ok. 370°CY, Wyzsza tempe-
ratura nie jest zwykle z tego wzgledu stosowana, pomimo ze umozliwia~
loby to znacznie glgbsze uwodornienie zwigzkéw siarki, a szczegdlnie

zwiazkdw azotu. Na przyklad w procesie hydrorafinacji surowca dla kra-

kingu katalitycznego, prowadzonym w temp. 370°C, uzyskano produkt
o zawarto§ci 140 ppm azotu i 14%b obj. skondensowanych weglowodoréw
aromatycznych, natomiast w przypadku zastosowania temp. 425°C za-
warto§é azotu w produkcie wynosila tylko 28 ppm, jednak zawartosé
weglowodoréw aromatycznych wzrosta do 19%o obj.#l. Prowadzenie pro-
cesu glebokiej hydrorafinacji w wyzszej temperaturze powoduje réw-
niez wzrost udzialu lekkich frakeji w produktach i zwigzany z tym
wzrost zuzycia wodoru. W temperaturze 370°C wydajnosé produktoéw

wrzgeych ponizej 345°C wynosita np. 2% wag. przy zuzyciu wodoru’

97 m?%m? surowca, podczas gdy w temp. 425°C ilos¢ lekkich produktéw
reakeji- wynosita 29%, a zuzycie wodoru wzrosto do 127 m3/m3.

* Proces hydrorafinacji surowcéw krakingu katalitycznego prowadzi
sie zwykle przy szybkosci objetosciowej surowea 1—3 h™1, Wartosé szyb-
- kosci objetosciowej zalezy od temperatury reakcji oraz od zalozonego
stoptiia’ rafinacji suroweca. Przy zalozeniu glebokiego usunigcia zwigz-
kéw azotu trzeba zastosowaé mniejszg szybko$é objetosciows surowca.

Zuzycie wodoru w procesie hydrorafinacji surowcoéw dla procesu
krakingu katalitycznego zalezy od rodzaju surowea i zalozonej glebokosci
jego hydrorafinacji. Na Tys. IV.27—IV.29 pokazano zaleznosci glebokosci
uwodornienia weglowddoréw aromatycznych (rys. IV.27), odsiarczenia
(rys. IV.28) oraz uwodornienia zwigzkéw azotu (rys. IV.29) od wielkosei

zuzycia wodoru w procesie glebokiej hydrorafinacji destylatu z ropy

D Nieco niZzsza temperatura w reaktorze i wyzsze cifnienle czastkowe wodo-
ru odréznia zwykle parametry procesu. hydrorafinacji suroweéw krakingu katali-
tycz.nego-od parametréw hydroodsiarczania destylatéw préiniowych w produkeji nis-
kosiarkowych olejéw opatowych (p. 8a). ) ’

!
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Zuzycle wodoru, mim’

Rys. 1V.28. Zalezno§é stopnia odsiar=-
czenia destylatu z ropy West Te-
xas od zuzycia wodoru w procesie
glebokiej hydrorafinacji®

ZuZyete woders, m*{m?

Rys, IV.28. Zaleino$é stopnia usu-
nigcia azotu z destylatu z ropy West
Texas w procesie glebokie} hydrora-
finacji®

aromatyeznych jednopierécieniowych, Obecnoséé alkilowirch pochodnych
jednopierécieniowych weglowodoréw aromatycznych w surowcu dla kra-
kingu katalitycznego jest korzystne, gdyz w warunkach tego procesu we-
glowodory te ulegajg jedynie reakcjom krakowania podstawnikéw,

A ’



200

; IV, Hydrorafinacja destylatéw naftowych

.

‘a wiadomo, ze alkilobenzeny o krétkich podstawnikach podwyzszaja licz-
be oktanowsg benzyny krakingowej.

Z uwagi na stopieh uwodornienia weglowodoréw aromatycznych
optyméine zuzycie wodoru w procesie glebokiej hydrorafinacji surow-
cow krakingu wynosi 35—60 m3/m3. Przy tym zuzyciu wodoru stopien
odsiarczenia surowca wynosi 75—90% wag. a stopien usunigcia azotu
65—85% wag. Dane przedstawione na rys. IV.27 1 IV.28 dotyczy surowca
o malej zawartosci siarki. W przypadku przerobkl surowcow o wiekszej ‘
zawartosci siarki (powyzej 2%s) i duzej zawartosci weglowodoréw aroma-
tycznych zuzycie wodoru jest znacznie wieksze i osigga 100—200 m3/m? )
surowca. o '

W tablicy IV19 przedstawiono typowe wyniki glqbokle] hydrora-
‘finacji surowcéw dla procesu krakingu katalitycznego, oraz jej wplyw
na podstawowe wskazniki tego procesu, zobrazowany poréwnaniem z wy-
nikami krakingu tych samych surowcéw bez ich uprzedniej hydrorafi-
nacji®. Przedstawione dane dotycza przerdbki ciezkich destylatéw proz-
niowych z ropy West Texas i Kuwejt. Wynika z nich, ze wydajnos$¢ pro-
duktu rafinowanego wynosi ok. 95% wag. w stosunku do surowca (oK.
100%0 obj:). Produkt ten zawiera ok. 65%0 mniej niz surowiec skonden-
sowanych weglowodoréw aromatycznych oraz o 60—80%0 mniej azotu.

Tablica IV.19. Wymk: glgbiokiej hydrorafinacji surowcow dla procesu krakingu katalitycznego
: oraz jej wplyw na podstowowe wskazniki tego procesu

[

. Destylat prézniowy
Lp. Wyszczegdinienie Z ropy
' West Texas | Kuwejt

1 | Wiasnodci surowcéw

Gestodé, giem? 0,921 0,913 .
‘Zawartodcis )
-siarki, % wag. 1,75 29
" azotu, % wag. ¢ 0,17 0,08
skondensowanych weglowodoréw a:omatycznych mmolf100 g 64,5 62,8
2 Wyda)noéci produktdéw wstepnej hydroraﬁnm.)l, % wag. ,
gazy C,—C,s H,S, NH, . 2,9 3,0
benzyna C,—230°C 1,9 3,3
frakcja> 230°C (rafinowany surowlec dla krakingu katalitycznego) 96,2 94,5
Razem: ) 101,1 101,7
e - - - - N
3 | Zuzycie wodoru, m?*/m? | 100 80 :
4 | Wiasnosci [mkcii>230"é otrzymanej z predukrz wstepnej hydroraﬁnacjiv surowca| 3
Gestosé, gfcm? 0,896 0,879
© Zawartodd skondensowanych weglowodordw’ a:omatyanych mmolf100 g 20 ' 22
Zawarto$¢ monoaromatéw, fmolf100 g 78 97
. Zawarto$é siarki, % wag. : . ’ 0,07 0,32 o !
Zawartodé azotu, % wag, . ) 0,03 0,03

5 | Wskesniki wzgledne procesu krakingu katalitycznego surowea po uprzedaiej hydro-
rafinacji (punkt 4) w odniesieniu do przyjetych za 100% wskaznikéw uzyskanych
przy krakingu surowca nierafinowanego (punkt 1) prowadzonym z tym samym
stopniem konwerrji ’
wydajnoéé koksu, % 32,3 44,6
wydajnoéé benzyny, % ) - 110,3 113,8

7

s



A e . e

8. Procesy hydrorafinacji w przerébce destylatéw prézniowych 2071

W wyniku krakingu katalitycznego produktéw hydrorafinacji uzyskano-
wydajno$¢ benzyny wigkszg o ponad 10% niz w przypadku krakingu
surowca nie poddawanego uprzedniej hydrorafinacji. Ilo$é koksu osa--
dzajacego sig na katalizatorze wynosila przy tym 35—45%s ilosci powsta--
jacej w warunkach krakingu katalitycznego surowcéw nierafinowanych..

Wplyw. stopnia hydrorafinacji surowcéw procesu krakingu kata--
litycznego na efektywnosé i podstawowe wskazniki tego procesu ilustru-
ja rys. IV.30—1V.323. Na rysunkach tych pokazano zaleznosci masowego:
stosunku surowca do katalizatora, wzglednej wydajnosci benzyny i wy--
dajnosci koksu od stopnia przemiany sufowca dla surowcoéw nie podda--
wanych hydrorafinacji oraz dla tego samego surowca poddanego uprzed-
niej hydrorafinacji z réznym stopniem przemiany wyrazonym wielkos--
cig zuzycia wbdoru. Dane dotyczg przerobki destylatu z ropy West Te-~
xas, majacego charakterystyke podang w tabl. IV.19,
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g \\ 1 Rys. IV.30. Zaleznosé stosunku
“ - : -4 surowca do katalizatora od stop--
. \\\5‘2 mjf nia przemiany tego surowca w
; ™ 0 procesie krakingu katalitycznego.
;o \ Poszczegblne wykresy dotycza
krakingu surowcéw uprzednio
. hydrorafinowanych -z zuzyciem
05 : : i wodoru 62 1 93 m3/ms oraz su-
95 50 55 60 65 roweca nierafinowanego (wykres:
Glebokost przemiany surowca | % oznaczony. zerem)
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S //.-,—————-\ wydajnosei benzyny od stopnia.
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/ . krakingu katalitycznego. Poszcze-
30 - géine wykresy dotycza krakingu
’ surowecdw uprzednio hydrorafi-
nowanych z zuzyciem. wodoru 62
/ 45 50 55 &0 é5 i 93 m3/m?® ordz surowca niera-
© Gtebokos¢ przemiagy surowea % finowanego. (wykres, oznaczony

zerem)
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62m7m / : koksu od stopnia przemiany su-

93mIm’! rowca w procesie krakingu ka-
. i > talitycznego, Poszczegdlne wy-
. kresy dotyczg krakingu surow-
| ' cow uprzednio hydrorafinowa-

: " nych z zuzyciem wodoru 62 i 93
1 P L mé/md oraz suroweca nierafino-

45 50 55 6D 65 wanego (wykres oznaczony  ze-
Stopiert przemiany surowed,¥  rem) :

Stosujgc w procesie krakingu katalitycznego surowce hydrorafino-
‘wane mozna prowadzi¢ ten proces z wiekszym stopniem ich przemiany,
miz to jest mozliwe w przypadku przerébki tych samych surowcow nie
poddanych uprzedniej hydrorafinacji. Przy tym samym stopniu prze-
miany surowca mozliwe jest znaczne zwickszenie stosunku surowca do
katalizatora (rys. IV.30), a tym samym zwickszenie zdolnosci przerobo-
'wej instalacji krakingu katalitycznego. Na przyklad zakladajac, ze sto-
pient przemiany surowca w procesie krakingu katalitycznego ma wynosi¢
0%, w przypadku przerdbki surowca nierafinowanego mozna pracowacé
z obcigzeniem katalizatora wynoszacym tylko ok. 0,7 surowca na 1 kg
katalizatora. W przypadku przerébki surowca poddanego uprzedniej
wstepnej hydrorafinacji ten sam stopien przemiany surowca mozna
osiggnaé przy obcigzeniu katalizatora 1,2 kg/kg -surowca®. Prowadzac
wstepng hydrorafinacje surowca, mozna wige zwiekszyé zdolnoé prze-
robowg instalacji krakingu katalitycznego o ponad 70%p.

w przypadku krakingu katahtycznego surowcow poddanych wstep-
nej hydrorafinacji wydajnosé benzyny jest ok. 20% wieksza od wydaj-
noéci uzyskiwanej w przypadku bezpoéredniej przerébki surowca nie-
rafinowanego (rys. IV. 31) :

Jak juz podano w tabl. IV.19, przerébka surowcéw po ich uprzed-
miej hydrorafinacji powoduje osadzanie sie na katalizatorze znacznie

D Przy zuzyciu wodoru 93 m3/m? (rys. IV.30).
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mniejszych ilosci koksu (rys. 1V.32). Na przyklad przy zalozonym stop-
niu konwersji surowca wynoszacym 60% wydajnos¢é koksu w procesie
krakingu katalitycznego destylatu z ropy West Texas nie poddawanego
hydrorafinacji wynosila ok. 7%, Natomiast podczas krakingu katalitycz-
nego tego samego surowca po jego wstepnej hydrorafinacji ilos¢ powsta-
jacego koksu wynosilta tylko 3% wag. Zmiejszenie iloéci koksu przy za-
chowaniu 'tego samego stopnia przemiany surowca istotnie wplywa na
obnizenie kosztéw eksploatacyjnych instalacji krakingu katalitycznego,
gdyz mozliwe staje si¢ zmniejszenie krotnosci cyrkulacp katalizatora
oraz maleja koszty jego regeneraciji.

Przedstawione powyzej wyniki dotyczylty zastosowanla procesu
hydrorafinacji poprzedzajacego proces krakingu katahtycznego, ‘prowa-
dzony w obecnosci glinokrzemianéw amorficznych jako katalizatoréw.
W tabl. IV.20 podano wplyw glebokosci hydrorafinacji surowca na pod-
stawowe wskazniki procesu krakingu katalitycznego prowadzonego w
obecnosci katalizatoréw zeolitowych z zastosowaniem nowoczesnych roz-
‘wiagzan konstrukeji aparatéw i schematu bloku reaktorowego instalacji

x

Tablica 1V.20. Wplyw hydrorafinacji surowca nﬁ ‘wyniki procesu krakingu katalitycznego
prowadzonego w obecnosci katalizatorow zeofitowych

Surowiec Surowiee, po uprzedniej
Wyszczegblnienie bez hydro- hydrorafinacji

rafinaci 1 I , I
Wiasnnsci surowca .
‘gestodé, gfem? 0,924 -0,901 0,896 0,859
zawartosé siarki, % wag. 2,68 0,53 0,28 0,01
Wyniki procesu-krakingu katalitycznego:
stopiefl przemiany surowca, % obj. 78,1 80,7 81,7 92,0
wydajno$é benzyny, % obj. 55,5 60,1 61,0 68,2
wzgledna ilodé koksu 1 0,78 0,76 0,43
liczba oktanowa benzyny krakingowej 93,8 93,9 94,0 92,0
stosunck zawartosci izobutan: buteny w produktach kra«
kingu 0,68 0,72 0,79 0,81

krakingu katalitycznego™, Jak widaé¢ z danych przedstawionych w tej
tablicy, zastosowanie wstepnej- hydrorafinacji surowcéw dla wspoblczes-
nych instalacji krakingu katalitycznego stosujacych katalizatory zeoli-
towe daje réwniez istotne korzysci. Pomimo ze wskazniki pracy tych
instalacji w przypadku ich zasilania surowcami nie poddawanymi uprzed-
niej 'hydrorafinacji sg stosunkowo dobre, to jednak zastosowanie tej hy-
drorafinacji umozliwia uzyskanie wiekszej wydajnosci benzyny i zmniej-
szenie iloSci powstajgcego koksu.

Oméwione wyzej istotne zalety glebokiej hydrorafinacji surowca
krakingu katalitycznego (wigksza wydajnosc¢- benzyny, zwiekszenie mo-
cy przerobowej instalacji, mniejsza krotnos¢ cyrkulacji katalizatora,
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. zmniejszenie emisji dwutlenku siarki powstajacego w procesie utlenia-
jgcej regeneracji katalizatora) sprawiaja, ze zastosowanie tego procesu
znajduje pelne uzasadnienie technologiczne i ekonomiczne. Zastosowa-

_nie glebokiej hydrorafinacji takich surowcéw, jak destylaty z procesu
koksowania, ciekle produkty pirolizy weglowodoréw czy..deasfaltyzaty -
z rozpuszczalnikowego odasfaltowania, warunkuje czesto mozliwoée ich
przerébki w instalacji krakingu katalitycznego.

Jest oczywiste, ze proces glebokiej hydrorafinacji surowcéw kra-
kingu jest uzasadniony tylko w przypadku przerébki cigzkich surowcow
o wysokiej zawartosci weglowodoréw aromatycznych badz tez wyzej
wrzgcych frakeji surowcéw o umiarkowanej zawartoscei tych skiadnikoéow.
W kazdym przypadku mozliwoéé wstepnego uwodornienia surowcow dla
krakingu katalitycznego w instalacji hydrorafinacji lub hydrokrakingu
(p. V.11) uniezaleznia w znacznym stopniu wydajnosé produktéw pro-
cesu krakingu katalitycznego od rodzaju surowca. Ma to istotne znacze-
nie dla ogélnej efektywnosei procesu przerdbki ropy naftowej w rafinerii.

c. Procesy hydrorafinaciji w produkcji‘ol,__eii')w smarowych

Rola réinych proceséw wodorowych w produkcji olejéw smarowych

Znaczenie produkeji olejdw smarowych. Oleje smarowe produkuje sie
z ropy naftowej w bardzo szerokim asortymencie dostosowanym do typu
smarowanych maszyn. Wed;ug zastosowania podzieli¢ je mozna na prze-

- myslowe (maszynowe), silnikowe, cylindrowe, sprezarkowe, turbinowe,

* przekladniowe, hydrauliczne, elektroizolacyjne, konserwacyjne, do obréb--
ki metali, farmaceutyczne technologiczne, Oleje te rdznig sie gestoécia,
lepkoscig, smarownoscig, temperaturg krzepnigeia i innymi wiasnosciami,
ktére zaleza od sktadu weglowodorowego olejéw smarowych. Zagadnienia
te badal — jako jeden z pierwszych w $wiecie — polsk1 uczony prof.
S. Pilat?. Badania te sg do dzi§ kontynuowane?,

Produkcja olejéw smarowych jest w przemysle rafineryjnym wy-
odrebniong dziedzing o okreslonej specyfice technologicznej. Oleje te sta-
nowig ok. 3% sumarycznej ilosci produktéw naftowych kierowanych na
rynki $wiatowe (2/3 stanowia oleje silnikowe)’?. W Polsce proporcje te
ukladajy sie podobnie, z tym ze udzial olejéw silnikowych w sumarycz-
ne] produkeji wszystkich olejéw smarowych jest nieco mniejszy.

Rosngcemu stale zapotrzebowaniu na oleje silnikowe towarzyszy
wzrost wymagan odno$nie ich flzyko-chemlcznych i eksploatacy]nych.
wlasno$ci. oraz ksztaltowanie sie¢ nowych kryteriow oceny jakosci olejow.

. Nowoczesne silniki spalinowe stwarzaja olejom smarowym bardzo ciez-
kie i niesprzyjajace warunki pracy. Znajdujacy sie w obiegu olej jest
stale narazony na dziatanie wielu czynnikéw, ktére przyspieszajg proces:
jego utleniania i rozkladu. Zmiany konstrukcyjne, idgce gléwnie w kie-
runku powiekszenia mocy uzyskiwanych z jednostki pojemnosci silnika,
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powoduja powstawame znacznie wigkszych .obcigzen i dynamicznych
poszezegdlnych jego eleme‘ntow Pocigga to za sobg m.in. podwyzszenie
temperatury pracy silnikéw i koniecznosé stosowania urzgdzen do oczysz-
czania gazéw spalinowych. Jednocze$nie, zaznacza sie tendencja do stop-
niowego przéchodzenia na nieetylizowane benzyny wysckooktanowe oraz
do. zwigkszanma czasu pracy olejéow w silniku. Wszystkie te czynniki po-
wodujg zaostrzenie wymagan co do jako$ci silnikowych olejéw smaro-
wych3. W zalezno$ci od rodzaju i charakterystyki silnika wymagania te
sg rozne. Stad tez wynika koniecznos¢ nadania olejowi takich cech, ktére
zabezpieczalyby prace silnika w podwyzszonej temperaturze oraz przy
zwigkszonych obcigzeniach i predkosciach obrotowych. Za najwazniejsze
cechy jakoSciowe oleju nalezy uznaé¢ odpornoéé na utlenianie oraz zacho—
wanie wlasno$ci reologicznych; olej narazony na stale dzialanie sit. $ci-
najgeych i podlegajacy cigglym zmianom temperatury powinien mieé od-
powiednia charakterystyke lepkosciowo-temperaturowa®) jak réwniez nis-
kg temperature "krzepnigcia. Obydwie cechy sa szezegblnie wazne w
przypadku olejéw wielosezonowych.

. Produkcja oléjéw smarowych przeznaczonych do réznych celow
_ i do pracy w réznych warunkach jest realizowana w rafineriach w $ci-
sle wspolpracujacym zespole instalacji, zwanym blokiem olejowym. Sto-
‘sowane sg rozne schematy tego bloku, wlaczajace przede wszystkim pro-
cesy rafinacji rozpuszczalnikami selektywnymi, odparafinowania roz-
puszczalnikowego i roéznych procesow wodorowych. Ostatnim etapem
produkeji olejéow smarowych jest komponowame rafinowanych olejow
bazowych z dodatkami uszlachetniajacymi.

Procesy wodorowe w schematach produkcji olejéw smarowych, Ra-
~ finacja kwasowo-lugowa olejow z ogblnie znanych wzgledéw jest obec-
nie praktycznie calkowicie zarzucona. Uzupelniajgca rafinacja {po rafi-
nacji rozpuszczalnikiem selektywnym i odparafinowaniu) za pomocg ziem
odbarwiajacych jest wprawdzie jeszcze stosowana w niektérych, rafi-
neriach, ale ma wiele wad, z ktérych wystarczy wymieni¢ duze straty
oleju, pracochtonnosé filtrowania ziemi oraz niezadowalajacy jakosé pro-
duktu (np. zla barwa). Z tego wzgledu ostatnim .etapem produkeji ole-
jow smarowych jest obecnie zazwyczaj tzw. hydrorafinacja wykorcza-
jaca (hydrofinishing): prowadzona w stosunkowo lagodnych warunkach.
Zastepuje ona rafinacje ziemiami odbarwiajgcymi (lub kwasowo-tugo-

!

"1 W tym zakresie oleje ocenia sxe wg wartosci tzw. wskasnike lepkosci (WL).
Weskaznik ten okreéla, jak zmienia sie lepkoéé ole,]u w wyniku zmian temperatu-
ry. Konkretnie wartoéé WL wskazuje, jak zmienia sie lepko$é danego oleju w
pordéwnaniu ze zmiang lepkosci dwoéch olejow wzorcowych, dla ktérych umowme‘
przyjeto wartoéci WL jako réwne 100 (dla oleju, ktérego lepkofé malo sie zmie-
nia wraz z temperaturg) i 0 (dla oleju o ztych wtasnoéciach lepkosciowo-tempe-
. raturowych). Im wyzsza jest warto$é WL, tym olej ma zazwyczaj lepsze wlasnobe
ci eksploatacyjne. Wartoéé’ WL zalezy od sktadu chemicznego ropy naftowej, z kto~
rej olej pochodzi oraz od zastosowanych metod rafinacii.

»
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wa)P. W jej efekcie osiaga sie poprawe barwy i stabilnosci oleju, zwiek-
szenie jego odporno$ci na utlenianie oraz obnizenie zawartosci zwigzkéw
siarki, azotu i tlenu. W warunkach lagodnej hydrorafinacji nie ma: na-
tomiast: mozliwoéci osiggniecia istotnego zwiekszenia wskaznika lepkosci.
W klasycznym schemacie produkeji olejéw smarowych, zmodyfikowa-
nym przez wprowadzenie hydrorafinacji wykonczajacej, uzyskuje sie za-
tem oleje o wystarczajgcym czesto stopniu rafinacji, ale o wskazniku
lepkoéci niewiele tylko wiekszym od wskaznika lepkosci surowego desty-
latu prézniowego lub deasfaltyzatu. Jesli nawet destylat ten ma sklad
najbardziej pozagdany z punktu widzenia produkcji olejéw smarowych
(np. -gdy pochodzi z rop parafinowo-naftenowych), to w wymienionym
zmodyfikowanym schemacie nie udaje si¢ z niego wyprodukowaé ole-
jow o wskazniku lepkosci wiekszym od 105—115 w przypadku olejow
lekkich i 95—100 w przypadku olejow ciezkich, Osiggniecie wigkszych
wartoéci wskaznika leépkosci jest mozliwe jedynie w wyniku zastosowa-
nia proceséw technologicznych, podczas ktorych przebiega przemiana za-
wartych w surowcu skondensowanych weglowodoréw ,aromatycznych
i naftenowych oraz weglowodoréw m-parafinowych odpowiednio w alki-
lobenzeny, jednopierscieniowe nafteny i weglowodory izoparafinowe,
Wskaznik lepkosci jest bowiem tym wiekszy, im wiecej olej zawiera we-
‘glowodoréw izoparafinowych o wysokim stopniu rozgalezienia lancucha
oraz jednopierscieniowych weglowodoréw naftenowych i weglowodoréw
aromatycznych z dlugimi podstawnikami bocznymi. Tego typu weglo-
wodory charakteryzuja sie duza lepkoscia, niska temperatura krzepnig-
cia oraz wysokimi wskaznikami lepkosci.

Powyzszg pozadang (wzrost WL!) glebokg zmiane struktury che-
‘micznej weglowodoréw wchodzacych w sklad surowcéw do produkeji
olejéw smarowych mozna osiggnaé, poddajac te surowce procesowi hy-
drokrakingu., W gre wchodzi¢ moze wariant !agodnego hydrokrakingu
(zwanego czesto gieboka hydrorafinacjg) oraz wariant typowego hydro-
krakigu jako metody produkcji olejow smarowych, zastepujacej selek-
© tywng rafinacje rozpuszczalnikiem' (np. furfurolem), Obydwa te warian-
ty bedg omoéwione w punkcie V.12. W niniejszym rozdziale oméwiona
bedzie tylko lagodna hydrorafinacja wykonczajaca. Dokonujgc takiego.
podzialu omawiania zastosowania proceséw wodorowych ‘w produkcji
olejow smarowych, nalezy jeszcze podkresli¢, ze w schemacie produk-
cji tych olejéw proces hydrorafinacji wykonczajacej bywa réwniez sto-
sowany nastepczo po procesie glebokiej hydrorafinacji. W niektérych ra-
fineriach frakcje olejowa wydzielong destylacyjnie z: produkiow glebo-
kiej hydrorafinacji destylatow prézniowych (deasfaltyzatu) poddaje sie
bowiem odparafinowaniu, a deparafinat poddaje si¢ hydrorafinacji wy-
konczajacej (p. V.12). ' '

. D Dzieki temu eliminuje sie powainy problem produktéw odpadowych tu-
géw porafinacyjnych,. kwadnych smél, zuiytych ziem odbarwiajacych). Jest to is-
totna korzysé z punkiu widzenla ochrony $rodowiska.




r

8. Procesy hydrorafi'nucii w przerébce destylatow préiniowycﬁ . 207

Hydrorafinacja wykoiiczajgca olejéw smarowych (hydroﬁnishi‘ng\)

Parametry i wymkz hydrorafinacji wykoncza;qceg Hydrorafinacje wy-
koneczajacy olejow smarowych prowadzi sie w fazie cieklej w lagodnych
warunkach, tj. w stosunkowo niskiej temperaturze 230—380°C?, pod
ci$énieniem 2—5 MPa, z szybkoécig objetoSciows surowea 1—3,0 h=? { przy .
krotnosci cyrkulacji gazu -wodorowego ok. 300—350 m3/m3 surowca.
W procesie stosuje sie nasiarczone katalizatory Co-Mo/Al;O3 i Ni-
-Mo/Al;O;. Dobre wyniki osigga sie réwniez, wprowadzajge. do receptury
katalizatora zelazo (proces Ferrofining, licencja BP).

W wyniku hydrorafinacji wykonczajacej jako$¢ olejow smarowych
polepsza sig znacznie. Barwa oleju polepsza sie prawie trzykrotnie, za-
warto$¢ siarki zmniejsza si¢- o 30—40%. Ponadto znacznie wzrasta od-
pornoéé oleju na utlenianie (stabilno$¢). Natomiast wskaznik lepkosci
wzrasta zaledwie o kilka jednostek. Przykladowe wyniki hydrorafina-
cji wykonczajacej podano w tabl, IV.21.

Tablica 1V.21. Wyniki hydromhnacu wykonczajqcej olejow destylatowych i oleju
pozostaloiciowego®

QOleje destylatowe Olej
ekl <redn pozostalosciowy
Wiasnoscl
przed hy- | po hydro- | przed hy-| po hy- |przed hy-| po hy<
drorafina~ | rafinacji | drorafi- { drorafi- | drorafi- | drorafi-
cig nacia nacji nacja nacfi
Gestodé, giem? 0,872 —_ 0,892 —_ 0,899 —
Lepkos¢, mmY/s A
w temp. 50°C 18,03 - 17,20 40,80 39,70 168,31 154,29
w temp. 100°C ’ 4,63 4,52 7,91 7.84 21,64 20,66
Wskasnik lepkosci 83 86 82 85 85 1 =8
Zdolno¢é do koksowania, £4 wag. — s 0,13 0,07 0,56 0,43
Temperatura, °C:
zaplonu (w tyglu zamknigiym) | 158 180 216 218 216 232
krzepnigcia -7 —15 —18 —16 —17 | |15
Zawartosé siarki, % wag. 0,90 0,7 1,(; 0,6 L1 0.7
Barwa (w mm) przy rozcieficzeniu, %:
50 : 50 22 75 —_ —_ — —
15:85 . _— _— 34 100 17 50

Procesy hydrorafinacji wykohczajgcej. Proces wykonczajacej hy-
drorafinacji olejéow smarowych jest oferowany przez wiele firm wymie-
nionych w p. IV.5. Schematy instalacji sa typowe z zastosowaniem dwu-
stopniowej ,,zimnej” separacji hydrorafinatu (separatory wysokiego inis-
kiego ci$nienia). Od oméwionych uprzednio schematéw hydrorafinacji
Toznig si¢ one odmiennym sposobem koncowej obrébki produktu. Wy-
nika to m.in. z koniecznoséci dokladnego usuniecia wody, ktéra nie moze

nw temperaturze blizszej dolnej granicy tego zakresu osigga sie tylko po-
praweg barwy i stabilnoéci oleju. Znaczace obnizenie zawartosci zwigzkéw siarki osig-
ga sie, stosujae temperature zblizona do granicy gérneJ



208 ‘ . Hydrorofinacja destylatéw naftowych

wystepowaé w -handlowym oleju smarowym. Z tego wzgledu olej rafi-
nowany odbierany z kolumny stabilizacyjnej kieruje sig do dodatko-
“wego suszenia prézniowego w specjalnej kolumnie pracujgcej pod cis- -
nieniem 13 kPa wytwarzanym za pomocg skraplacza barometrycznego
i dwustopmowych inzektorow. Zapewnia to pelne usuniecie wody z ole-
Jju, ktéry nastepnie tloczy si¢ przez wymiennik ciepla do aparatu filtra-
cyjnego (np. prasy ramowej) w celu odfiltrowania zanieczyszczen mecha-
~ “nicznych i pylu katalizatoral.
Spoérod licencyjnych proceséw -wykonezajacej hydrorafmac;l ole-
- _jow smarowych? wymieniono ponizej trzy przykladowe:

1. Proces Gulfinishing (firma Gulf Research Dev.) zastosowany w
10 instalacjach przemyslowych do poprawy barwy, stabilnosci oraz neu-
-tralizacji i rafinowania olejow smarowych, specjalnych i parafinyl,

2. Proces.Hydrogen finishing (Texaco Dev. Corp.) zastosowany w
‘podobnych celach w 9 instalacjach przemystowych.

* 3. Proces Ferrofining (British Petroleum Trading Ltd.) zastosowa-
ny w 8 instalacjach (w tym jedna w Polsce) w celu poprawienia barwy
" 1 stabilnosci olejéw smarowych. Stosuje si¢ w nim temperature reak-
-¢ji 250—290°C, ciénienie ok. 3 MPa oraz fréjskladnikowy katalizator za-
‘wilerajacy zelazo, charakteryzujgcy si¢ zywotnoScig ok. 8 lat. Zuzycie
wodoru w tym procesie wynosi 4,45 m‘/m® surowca. Zuzycie energii
elektrycznej 4,4 kWh/m’, pary 1,4 MPa — 57 kg/m’, paliwa — 170 MJ/m?,
‘wody chlodzacej — 2,4 m%m? 11, '

«d. Hydrorafinacja olejéw bezbarwnych i stulych wqglowodorow
" naftowych

‘Hydrorafinacja w produkeji olejéw bezbarwnych _

‘Olejami_bezbarwnymi (angielskie okreslenie whzte oil nie ma lepszego
polskiego odpowiednika) nazywa si¢ bezbarwne oleje o wysoklm stopmu
czystosel, stosowane jako oleje farmaceutyczne, medyczne, spozywcze
oraz przeznaczone do innych celéw specjalnych, Oleje bezbarwne nie za-
“wieraja weglowodorow aromatycznych (zwlaszcza skondensowanych), 2
nie maja zapachu ani smaku.

Konwencjonalne metody produkeji olejow bezbarwnych (rafinacja
'za pomocg oleumn lub gazowego SOj, zobojetnianie warstwy olejowej tu-
giem, ekstrakcja rozpuszeczalnych siarczanéw, rafinacja koncowa ziemig
-odbarwiajacg) sg bardzo niedogodne ze wzgledu na male wydagnosa ole-
ju-bezbarwnego (ok. 75% w przypadku oléju lekkiego i ok. 60%0 w przy-
‘padku oleju ciezkiego)®® oraz klopotliwe produkty uboczne (trudnosci
'z wykorzystaniem, kolizje z przepisami ochrony $rodowiska). Ponadto
;stosujgc metode rafinacji kwasowej bardzo trudno jest otrzymaé oleje

1 Procesy te stosuje sie réwniez do hydrorafinacji olejow SpeCJalnych i pa-
crafiny (p. 8d)

/
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bezbarwne o duzej lepkosci, szczegélnie w przypadku ich produkeiji
z frakeji pochodzacych z rop parafinowych. ’

Z powyziszych wzgledéw w technologii produkeji olejéow bezbarw-
nych coraz wickszego znaczenia nabieraja procesy hydrorafinacji. Oméo-
wimy to na przykladzie nowoczesnej technologii .produkeiji tych olejow,
opracowanej przez firme¢ Exxon Reséarch and Eng. Co i-zastosowanej od

© 1974 r. we francuskiej rafinerii w Port Jerome. Jest to dwustopniowy

proces umozliwiajacy otrzymywanie-olejéow bezbarwnych z réznych de-
stylatéw pochodzacych z rop naftenowych i parafinowych. Otrzymywa-
ne sg oleje medyczne i spozyweze o rdznych wartoiciach lepkogeis®.

W pierwszym stopniu procesu surowiec (olej z selektywnej rafi-
nacji) poddaje sie glebokiemu odsiarczeniu z zastosowaniem typowych
katalizatorow hydrorafinacji Odsiarczenie jest konieczne z uwagi na
mozliwosé zatrucia katalizatora stosowanego w drugim stopniu procesu.
Produkt z pierwszego stopnia rozdziela sie i stabilizuje, a nastepnie kie-
ruje do reaktora drugiego stopnia. Obydwa stopnie pracuja z cyrkulacja

gazu wodorowego (zuzycie wodoru ok. 65 m?/m’), ktérego strumien uzu-

pelnia sie $wiezym gazem wodorowym z instalacji reformingu;
Zadaniem drugiego stopnia procesu jest glebokie uwodornienie
weglowodordéw aromatycznych, Konieczne jest zatem zastosowanie kata-
lizatoréw o silnej aktywnoséci uwodorniajacej (metale VIII grup — pla-
tyna, pallad), ktore pracujg efektywnie tylko w przypadku zastosowania
wysokiego cidnienia czgstkowego wodoru i malej szybkosci objetosciowe]

_ surowca. Dla procesu Exxon udalo sie jednak opracowaé? katalizator

niklowy o wysokiej aktywnosci uwodorniajacej, pracujacy w stosunkowo -
lagodnych warunkach. Oznaczono go symbolem EK. Wprowadzajac ten
katalizator mozna zwickszyé¢ kilkakrotnie szybkoéé objetosciows surow-
ca, nie zmieniajac ciénienia i temperatury. Otrzymuje sie olej bezbarw-
ny z wydajnosci 90-—95%0 bez istotnej zmiany lepkosci i gestosei (w sto-
sunku do surowca). Olej ten odpowiada normom amerykanskim, zwiasz-
cza pod twzgledem zawartoéci siarki, parafiny i koksowalnosci®.

- Powyzszy proces moze by¢ réwniez realizowany w wariancie jed-
nostopniowym. Otrzymane oleje moga byé nastepnie bez wigkszych trud-
nosci rafinowane kwasem lub ziemiami. Mozna je tez bezposrednio sto-
sowa¢ w:przemystach gumowym i tworzyw sztucznych.

Do produkeji olejéow bezbarwnych (specjalnych olejéow medycz-
nych) bywa tez wykorzystywany proces hydrotreatingu opracowany
przez Instytut Francais du Petrole. Proces ten jest prowadzony pod ci$-
nieniem 15—20 MPa. Zostal on zastosowany w trzech instalacjach prze-
mystowych.

Oleje bezbarwne otrzymywane z zastosowaniem procesu hydrora-
finacji zawierajg $ladowe tylko ilosci siarki i- weglowodoréw aromatycz-

1) Efekt wspélnych prac badawczych z firma Ketjen Catalyst Dept. — Akzo
Chemie NV Amsierdam?®

M — Prot:esy wodorowe...
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nych, nie majg zapachu ani smaku, a ich gesto$¢ i lepko$¢ nie odbiegaja
‘wiele od lepkoSci i gestosci przerabianego surowca (zazwyczaj rafmatu
z selektywnej rafinacji rozpuszezalnikami).

Hydrorafinacja stalych weglowodoréw naftowych

Pojecie state weglowodory naftowe obejmuje parafiny, cerezyny, gacze

parafinowe, wazeliny oraz,  smary plastyczne z zageszczaczem weglowo-

dorowym. Problemy klasyflkaCJl tych weglowodoréw sg obszernie na-
$wietlone' w monografii Cz. Kajdasa®?, Zaproponowano w niej podzial na
tzw. krystaliczne woski naftowe (parafiny) oraz woski naftowe mikro-
krystaliczne, czyli tzw. mikrowoski (cerezyny, wazeliny).

Stale weglowodory naftowe stosowane w przemysle spoiywezym,
kosmetycznym i farmaceutycznym wymagaja szczegbélnie dokladnego
oczyszczenia. Nie moga one bowiem zawieraé substancji dzialajacych

szkodliwie na ustrdj ludzki (zwlaszcza wielopierScieniowych skondenso~ |

wanych weglowodoréw aromatycznych majjcych dzialanie rakotwoéreze).
Ponadto stawia sie im inne jeszcze wymagania wynikajace z norm’, ja-
kosciowych obowigzujgcych w wymienionych wyzej przemystach (np.
bezbarwnos$é, bezwonnosé, brak smaku).

Rafinacja stalych weglowodoréw (woskéw) naftowych powinna za-
pewni¢ usunigcie zywic, asfaltendéw, zwigzkéw nienasyconych oraz zwig-
zkow zawierajacych siarke, azot, tlen czy struktury. aromatyczne. Rafina-
cje nalezy prowadzi¢ tak, aby nie usunieto jednoczeénie skladnikéw su-
rowca nadajgcych produktom pozgdane wiasnosci (np. naftenow wielo-
pierscieniowych).

~ Obok rafinacji kwasowo-lugowej i adsorpcyjnej woskéw naftowych
coraz wazniejszg role odgrywa hydrorafinacjat®—4, w szczegélnosci hy-
drorafinacja wykonczajgca (hydrofinishing). Prowadzi sie jg zazwyczaj
w temp. 260—370°C, pod ci$nieniem' 3—15 MPa i przy szybkosci objeto-
Sciowej surowca ok. 0,5 h™L Stosuje sie typowe katalizatory hydrorafi-
nacji. Wlasnosci parafiny rafinowanej wodorem (parametry rafinacji:
4 MPa, 325°C, 0,5 h™1; katalizator Co-Mo/Al,O3) poréwnano w tabl, IV.22
z wlasnosciami parafiny rafinowanej metodami klasycznymit®4l, Jakosé
parafiny oczyszczonej metodg hydrorafinacji jest wigc wyraznie lepsza.
Ponadto przy metodzie tej nie tworzg sie klopotliwe produkty uboczne.

Sposréd instalacji wykohczajacej hydrorafinacji stalych weglowo-
doréw naftowych pracujacych w $wiatowym przemyS$le rafineryjnym
mozna wymienié instalacje w Hamburgu (Vaselinwerke Schumann)
‘i w Stanlow (Wielka Brytania, zaklad firmy Shell). W instalacji firmy
Shell hydrorafinuje sie rézne surowe parafiny i mikrowoski, otrzymane
z szerokiej frakeji gaczu parafinowego przez jej rozdzielenie metods de-

stylacji prozniowej i odolejenie otrzymanych destylatéw oraz pozostalo- -

$ci. Hydrorafinacjg prowadzi sie w obecnodci katalizatora NiS-WS/Al;0s,
w temp. 300—315°C, pod ci$nieniem 12 MPa i przy szybkosci objetoscio-
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Tablica V.22, Wiasnosci parafiny rafinowanej wodorem i metodami klasycznymio.4l-

Surowiec (pa- | Hydrora- ‘| Perkolacjn | “Rafinacja Rafinacja kon-
WskaZnik rafina surowa) finacja kwasowo-kon~ tektowa
’ .o e taktowa
Wydajnodé 100 - 985 95,4 88.2 89,1
Temperatura topnienia, °C 56,6 - X 57,0 57,6 | 56,7
Barwa wg KN-51, szklo nr 1, nm — 280 250 250 250
Zawartost siarki, % wag. © 0,120 nie zawie- 0,02 0,02 T 0,02
I

Gestodé (d7%) . 0,775 0,777 0,776 0,772 0,172
Masa czasteczkowa 346 350 345 348 347
Zawarto$é oleju, % wag. 0,74 0,67 0,64 0,66 - 0,70

wej surowca 0,77% Otrzymuje sie wysokojakosciowe parafiny o tem-
peraturze topnienia 52—58°C, mikrowosk plastyczny i mikrowosk twar-
dy{m «

Proces hydrorafinacji wykoncza]qce] stalych weglowodoréw naf-
towych nie jest zbyt rozpowszechniony i jego wprowadzenie do praktyki
przemystowej nastgpilo praktycznie dopiero w latach szestdziesigtych.
Nalezy stwierdzié; ze do tego celu po odpowiednim dostosowaniu nadajg
sie wszystkie technologie stosowane do wykonczajacej hydrorafinacji
olejow smarowych (np. Hydrogen finishing firmy Texaco Dev. Corp.
czy Gulfinishing). Ze wzgledu na swe niewgtpliwe zalety hydrorafinacja
statych weglowodoréw naftowych ma szanse coraz szerszego wykorzy-
stywania w schematach rafineryjnych przerébki rop parafinowych. Nie
bez znaczenia jest przy tym fakt, ze niezaleznie od wspomnianych wyzej
zastosowan weglowodory te: s surowcem .w ustawicznie badanym i udo-
skonalanym procesie produkcji koncentratéw biatkowo-witaminowych®.
Koncentraty te mogg byé stosowane jako tzw. bialké paszowe stanowig~
‘ce dodatek do karmy dla drobiu, §win oraz jako karma w hodowli ryb.
Produkcja $wiatowa koncentratéw bialkowo-witaminowych z gazu ziem-
nego oraz z frakeji naffowych (m.in. z weglowodoréw stalych) wynosi
obecnie ok. 2 mln t/r i jej udoskonalanie i rozwijanie stanowi niewat-
pliwg szanse, ktéra moze sie¢ w przyszltosci coraz powazniej liczyé w roz-
wigzywaniu problemu wyzywienia ludzkosei: '

9. WYBRANE ZAGADNIENIA EKSPLOATACY.INE PRZEMYSI’.OWYCH
INSTALACII HYDRORAFINACII

a. Uwagi ogdlne .

We wszystkich (z Wyja;tkiemerocesu H-Oil) rafineryjnych instalacjach

hydrorafinacji, hydrodealkilowania (rozdz. VII) i hydrokrakingu (rozdz.

1) Pierwsze prZzemysiowe instalacje do ich produkcgi uruchomione w rafine-
riach Grangemouth (Szkocja) i Lavera (Francia). .

14¢
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V i VI) stosuje sie reaktory z nieruchomym zlozem katalizatora, pracu-
jace pod ci$nieniem wodoru. Réwniez niektére inne .aparaty Wymienib-
nych instalacji pracujg pod ciénieniem wodoru. Wyrézni¢ mozna typo-
wy, powtarzajacy si¢ zawsze uklad tych aparatéw: sprezarka gazu wodo-
rowego — gléwne wymienniki ciepla — piec rurowy — reaktor — sepa-
ratory.

Z powyziszych wzgledéw zasady ekSploatan wymienionych insta-
lacji s3 do siebie podobne. Stwierdzenie to dotyczy podstawowych -czyn-
noéci technologicznych. typowych dla tego rodzaju instalacji (np. spraw-
dzania szczelnosei, przedmuchiwania gazem obojetnym, przygotowania
okresowe]j regeneracji katalizatora, wprowadzania i cyrkulacji gazu wo-
dorowego, rozruchu oraz planowego i awaryjnego zatrzymywania, bez-
piecznego obslugiwania aparatury pracujgcej pod cisnieniem wodoru
itd.). Nie wyklucza to réznic w zasadach eksploatacji wynikajacych ze
specyfiki zastosowanej technologii, wartosci parametréow, ukladu apara-
tow, czy okre§lonego powigzania instalacji z innymi instalacjami (np. hy-
drorafinacji benzyn z reformingiem). Z uwzglednieniem tych réznic opra-
cowywané s3 odpowiednie instrukcje eksploatacyjne konkretnych insta-
lacji przemystowych. Te szczegdlowe zagadnienia technologiczne specy-
ficzne dla warunkéw lokalnych i schematu kazdej rafinerii nie beda tu
rozwazane. Oméwione zostang natomiast ogélne zagadnienia rozruchu
i eksploatacji instalacji hydrorafmacn w ogramczemu do podstawowego
ukladu technologicznego (gléwne wymienniki c1ep1a — piec — reaktor —
separatory — sprezarka gazu wodorowego). Eksploatacja wezla rozdzie-
lania (stabilizacji) cieklego hydrorafinatu oraz instalacji odsiarczania ga-
zu wodorowego (np. metods absorpeji H,S w monoetanoloaminie) stano-
wig zagadnienia odrebne, opisywane w licznych publikacjach$571314 i wy-
chodzace poza zakres monografii o rafineryjnych procesach wodorowych.

b. Rozruch instalacji hydrofafinac'i
Zatadunek katalizatora

Jednym z waznych zagadmen eksploatacyjnych jest praw1d10we zalado-
wanie katalizatora do reaktoréw. Stosuje sie nastepujace sposoby za- .
“ladunku: '

1. Metoda klasyczna polegajaca na wsypywaniu katalizatora lub
. kulek korundowych z beczki poprzez tzw. rekaw zanurzony w reaktorze
' do poziomu nasypanej warstwy. Jest to metoda pracochlonna i nie za-
pewma]qca usunigcia powstatych okruchéw i pytow.

2. Przygotowanie katalizatora poprzez zageszczanie na wibratorze,
ktore powoduje wzrost jego gestosci i eliminuje czesci ostabione mecha-
nicznie. Dalszy zaladunek — réznymi metodami.

3. Zaladunek pneumatyczny — bardzo prosty i szybki, bez ko-
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niecznosci angazowania ludzi i sprzetu, jest szeroko stosowany w USA
przez firmy specjalistyczne. Polega na pneumatycznym zaladunku katali-
zatora lub kulek korundowych. do reaktoréw z jednoczesnym odsysaniem
powstalych okruchéw i pyléw. Jest to bardzo wazne, gdyz ckruchy i pyt
pozostawione w reaktorze powodujg szybkl wzrost oporow przeplywu‘
przez warstwe.

Sprawdzanie szczelnosci i odtlenianie instalacji

W celu sprawdzenia szczelno$ci ukladu podstawowych -aparatéw bloku
reaktorowego (piece, wymienniki, reaktory, separatory, orurowanie) wy~
konuje sig¢ probe prézniowad. Polega ona na obnizeniu za pomocag smocz-
kéw parowych ciénienia w tym ukladzie do 0,05 MPa i kontroli trwalosci
utrzymywania sie prézni. Uwaza sig, Ze aparatura jest szczelna, jesli w
ciggu 1 h wzrost ci$nienia nie przekroczy 665—1330 Pa (z uwzglednieniem
korekty tej wartoSci stosowme do ewentualnych zmian warunkéw atmo-
sferyeznych czy pory dnla) W przypadku gdy w czasie proéby prézniowe]
nastapi wzrost ci$nienia wiekszy niz 1330 Pa/h, konieczne staje sie stwo-
.. rzenie nadciénienia w ukladzie za pomoca gazu obojetnego (azot) i odszu-
kanie miejsca nieszczelnosci z uzyciem $rodka pianotwérczego. Po usu-
nigciu nieszczelnosci powtarza sie prébe proézniows. Préba ta jest stoso-
wana tylko do sprawdzania szczelnosci aparatury bloku reaktorowego in-
stalacji wodorowych (hydrorafinacje, hydrokraking, réforming itd.). W in-
nych wezlach tych instalacji (np. kolumny destylacyjne i stabilizacyjne)
wykonuje sie probe ci$nieniowa.

Po udanej proébie prézniowej uklad odtlenia sie, dokonu]qc kilka-
krotnej wymiany gazu obojetnego az do osiggnigcia stanu, w ktérym ana-
liza wykaze, ze w gazie tym nie ma w1ece] niz 0,5% obj. O..

Siarczkowanie katalizatora

Celem siarczkowania katalizatora jest przeprowadzenie tlenkéw Co, Mo
(Ni)'w siarczki. W przypadku hydrorafinacji surowcéw zawierajacych
mniej niz 0,7%o siarki (jak np. benzyny) katalizator siarczkuje sie za po-
mocs zwigzkéw siarki (np. dwumetylosiarczku), ktére wprowadza sie .
pompka dozujacg do strumienia benzyny kierowanego do reaktora. Robi
sie to tak dhlugo (zwykle 2—3 doby), az analiza wykaze, ze zawarto$é
siarki'w strumieniu odbieranym z reaktora zréwnala sie z tg zawartosScig
w strumieniu przed reaktorem. ‘ .

Siarczkowanie przeprowadza sie w tefnp. 250-—300°C. Jest ono do-
konywane surowcem (tj. bez dodawania zwigzkéw siarki), gdy jest nim
olej zawierajacy =>0,7%0 siarki. Takze i w tym przypadku siarczkowanie
prowadzi sie¢ bez gazu wodorowego, przepuszczajgc sam surowiec przez

1 Przed przystapieniem do tej préby dokonuje sie przegladu stanu zamon-
towania aparatury oraz komletnosci sprzetu”bhp i p. poz.
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warstwe katalizatora w reaktorze w temperaturze nieco nizszej od wia-
$ciwej w danym procesie. Siarczkowanie katalizatora jest konieczne po
kazdej jego regeneracji.

Uruchamianie bloku reaktorowego

Wprowadzanie surowca do uprzednio nagrzanego reaktora nastepuje przy
trwajacej goracej cyrkulacji w wezle stabilizacji i po uruchomieniu insta-
lacji oczyszczania gazu. Rozréznia sig tzw. rozruch goracy (typowy w in-
stalacjach hydrorafinacji benzyn) polegajacy na doprowadzeniu tempera-
tury w reaktorze do pozadanej wartoéci za pomoca samego tylko gazu wo-
dorowego ogrzewanego uprzednio w piecu rurowym. Dopiero pézniej na-
stgpuje wprowadzenie surowca. Rozruch zimny polega natomiast na
ogrzewaniu reaktora za pomocg mieszaniny surowca i gazu wodorowe-
go?. Surowiec cyrkuluje przy tym w ukladzie separator — piec rurowy,
a gaz wodorowy jest kierowany z separatora do zakladowej sieci tego
gazu lub do sieci gazu opalowego.

Spos6b rozruchu zimnego nie jest stosowany w procesie hydrorafi-
nacji benzyn. Jest on natomiast typowy w hydrorafinacji oleju napedo-
wego, chociaz w tym przypadku mozna réwniez zastosowaé rozruch go-
racy, jeSli pozwala na to konstrukcja kaskady gléwnych wymiennikow
ciepla, wykluczajgea utrate ich szczelnosci.

W technologii dogrzewania reaktora bardzo istotne jest, aby ,,pod-
chodzac” od temperatur nizszych uchwyci¢ temperature $cisle odpowia-
dajaca minimum niezbednemu do osiagniecia zalozonych wynikéw proce-
su. Z uwagi na to temperature zwieksza sie matymi skokami. Po kazdym
z nich wykonuje sie analize zawartosci siarki w hydrorafinacie. Jedli
zawarto$¢ ta jest jeszcze zbyt duza, zwieksza sie znéw temperaturg
o kilka lub kilkanascie stopni, prowadzi proces przez kilka godzin i po-
nawia analize siarki, w hydrorafinacie. Problem tkwi w tzw. pamieci
temperaturowej katalizatoréw. Polega ona na tym, ze kat§lizétor raz
ogrzany np. do temp. 330° i ochlodzony potem do temp. 320°C nie za-
pewni pozadanego stopnia odsiarczenia surowca nawet wtedy, gdy przed
tym podgrzaniem zapewnial w temp. 320°C wystarczajace odsiarczenie.
Jesli wiec w trakcie rozruchu przekroczy sie ,,z rozpedu” niezbedng tem-

‘perature minimalng, to trzeba zaczynaé cykl produkeyjny instalacji w
temperaturze nieco wyzszej. Skraca to niepotrzebnie okres pomiedzy
regeneracjami katalizatora.

Ostroime zwickszanie temperatury w reaktorze w celu ,,utrahema
na wlasciwg poczatkows temperature minimalng pozwala zatem zmniej-

1 Wprowadzenie surowca do strumienia gazu wodorowego nastepu;e poczat-
kowo z matym (5 — 10 mé/h) 0bJQtO§CIOWym natezenlem zasilania. Natezenie to zwiek-
sza sie stopniowo, tak aby nie 5p0wodowa