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Soucasné narocky na hluboké odsifeni motorovych paliv na Uroveii 10 ppm obsahu siry vedou ke
hledani stale aktivn&jfich a stabilngjSich katalyzatori. Dlouhodobé testovani aktivity odsifovacich
katalyzdtord se provadi v kontinudlnich zkrapénych reaktorech. Chovani téchto reaktorl je znaéné
ovlivnéno hydrodynamikou toku fazi, strukturou a pfipadnym fedénim vrstvy katalyzatoru a také
transportem hmoty a tepla.

Cilem prace bylo vyhodnoceni parametri toku plynné a kapalné faze v HDS testovacim laboratornim
zkrapéném reaktoru a nalezeni takovych podminek, aby byl vliv transportnich déji na experimentalni
méfeni minimélni.

Mezi nejrozSifendjsi katalytické procesy patfi hydrorafinace. Cilem hydrogenaéni rafinace je odstranit
nezadouci latky zplsobujici otravu katalyzitord v riznych navazujicich vyrobach, nestabilitu
produkti, jejich korosivnost, toxicitu apod. UZiva se ji ke zlepSeni kvality fady ropnych destilat —
tryskovych paliv a bilych oleji, naftenickych rozpoustédel, benzinovych a petrolejovych produkti,
viskoznich mazacich olejl, a t&Z3ich frakci az po vakuové destilaty. Reakce se provadi za stfedné
vysokych tlakil a vyssich teplot za pfitomnosti katalyzitori, kieré zejména uréuji vysledek procesu.
Pfi vybéru vhodného katalyzatoru jsou kladeny nejvyssi poZadavky na jeho aktivitu, selektivitu a
stabilitu vlastnosti. Pro porovnani vlastnosti a kvalit riznych katalyzatorG slouzi prito¢né nebo
diskontinudlni aparatury, konstruované do rizn€ vysokych tlakia a teplot. Pfi hydrorafinaénich
reakcich se reakéni podminky procesu voli podle pouzitého katalyzatoru a druhu zpracovavané smési.
Lze je charakterizovat teplotou, ktera se vorwvcmm mezi 150 °C az 500 °C, provoznim tlakem 0,5 MPa
aZ 19 MPa a pritokem rafinované smési 1,5 h™ a2 2,0 h”' (vztazeno na objem loZe katalyzétoru). Za
podminek procesu dochazi ¢asteéné k hydrogenacim nenasycenych vazeb a k hydrogenolyze méng
pevnych vazeb typu C-S, C-N a C-O.

V poslednich letech se stale zpfisiiuji evropské direktivy pro postupné sniZovani obsahu téchto
sloucenin v palivech. Na zikladé natizeni EURO 5 od 1.1.2009 smi obsah siry v motorovych palivech
ginit pouze 10 mg/kg. Surova ropa obsahuje firoké spektrum slougenin siry s rozdilnymi body varu.
Jejich odstranéni vyZaduje zvlaStni zpracovani, pfesto viak neni kompletni, z divodu technickych a
ekonomickych omezeni.

Jakakoli frakce plynového oleje obsahuje velké mnoZstvi riznych latek jak nasycenych tak
nenasycenych uhlovodikd, riznych typld sirnatych, dusikatych a kyslikatych latek. Proto neni
jednoduché vypracovat podrobny kineticky model pro hydrogenaci. Z tohoto divodu, pokud jde o
simulaci laboratorniho reaktoru, se pfedpoklada, ze frakce je sloZena z pfisluinych nenasycenych a
nasycenych uhlovodiki a simych pseudokomponent.

Pro odhad kinetickych parametrd byl vpraci Bellose a Papayannakose' pouZit zjednoduSeny
matematicky model. Kineticka rovnice (1) pro odstrafiovani siry zavisi na parcialnim tlaku vodiku a
sulfanu v plynné fizi a je n-tého fadu s ohledem na koncentraci siry. S cilem popsat spotiebu vodiku,
CHT je povazovana za maximalni moznou specifickou spotfebu vodiku a CH je redlna specificka
spotfeba vodiku po uréité dobé hydrogenace. Rovnice spotfeby vodiku je pfimo uméma druhé
mocniné rozdilu (CHT — CH).
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Popis hmotnostni bilance zaloZené na zkrip&ném toku pro odstraiiovani siry je popsan rovnici (3) a
rovnice (4) je hmotnostni bilance pro produkci sulfanu.
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Pfi navrhovani a provozu katalytickych reaktorii je nutné brat v ivahu postupnou ztratu aktivity
katalyzatoru po dobu jeho Zivotnosti. Sirokou pestrost mechanismi a model deaktivace katalyzitoru
popisuji Butt, Carberry a Schloser?. Aktivitu katalyzitoru v daném &ase a(f) 1ze definovat jako podil
rychlosti reakce na katalyzatoru v ase t, ku rychlosti na Eerstvém katalyzatoru.
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V fadé katalytickych ?.oommm je mozné zvysenim teploty kompenzovat pokles aktivity.
Rychlost deaktivace wﬂm_%mmﬂoa r4, miize byt vyjadiena
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Funkce ¢lenu aktivity, p[a(t)], v rovnici podilu miZe, jak miZeme vidét nabyvat riznych forem.
Napfiklad pro rozklad 1. fadu

a pro reakci rozkladu 2. tadu
@Aﬁw =a? (9)
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Zejména funkce, p(a), se bude ligit podle reakci a pFiciny nebo mechanismem u deaktivace. Pfidiny &i
kategorie jsou celkem tfi, do kterych je tradiéné ztrata katalytické aktivity rozdélena a to: slinovani
neboli starnuti, zneisténi nebo zakoksovani a otrava katalyzatoru.

Studiem a popisem deaktivace hydrodesulfurizacnich katalyzitord a mechanismem deaktivace se
zabyva mnoho autord. Pro HDS experimenty se pouZivaji rizné typy reaktord a to jak vsadkové tak
reaktory se zkrapénym loZem, nebo vzestupnym tokem fizi. Pomémé zmenseni reakiori ma mnoho
vyhod, nejdileZitéjsi z nich jsou mensi naroky na vybaveni a cena, méné spotfebovaného materialu a
tim také niZsi spotieba katalyzatoru na testy.

Hlavnim problémem malych laboratornich jednotek je, Ze prutoky plynu a kapaliny jsou mnohem
nizi, nez v primyslovych jednotkach, pfestoze fada z nich pracuje za stejné objemové rychlosti a
poméru plyn/nastfik rychlosti jako primyslové jednotky. Vysledkem jsou problémy s dynamikou
kapaliny stejné jako vliv stén a nedokonalé smoceni katalyzatoru, které se objevuji. Cilem vyzkumu
bylo najit nové cesty pro eliminaci tohoto chovani. Toto lze Tedit pouzitim fedéného loze katalyzatoru.
Neideality, jako je vliv stén, nizké vyuZiti katalyzitoru, jeho nedokonalé smoceni a axialni
promichavani lze minimalizovat fedénim katalyzitoru pomoci inertnich &astic o malém primém.
Lep3i vlastnosti fedéného katalytického loZe za snizené rychlosti toku fazi jsou pfipisovany omezené
axialni disperzi kapaliny a mnohem vy38i zadrZi kapaliny. Toto vede k lep§imu smodeni loZze a
lep&imu vyuZiti katalyzatoru.

Katalytické hydrorafinace jsou jedny z nejdiillezitéjSich procesi zpracovani ropy v petrolejaiském
primyslu. Béhem hydrorafinaci probihaji jak hydrogenolyzy simych (hydrodesulfurizace), dusikatych



(hydrodenitrogenace) latek, tak ¢&aste¢né 1 hydrokrakovani a hydrogenace sloucenin a
hydrodeoxygenace.

Zkrapéné reaktory patéi diky své zpracovatelské kapacité k nejpouzivanéj$im reaktorim, nejvice
analyz téchto typa reaktorii byly prezentovany Dudukovicem a kol.” Néktefi autoti pouZili pro popis
pseudohomogenni modely zanedbavajici transport mezi plynnou a kapalinou fazi a katalyzitorem a
jini brali v uvahu pfenos hmoty mezi fizemi. Vét§ina modeld bere v Gvahu reakce HDS, které jsou
také nejvice studovanymi reakcemi a zahrnuji jedny ze sloucenin zne€idtujici Zivotni prostiedi.
Spole¢né fefeni jsou zaloZeny na rovnici deaktivace katalyzatoru nebo Langmuir-Hinshelwoodovych
kinetickych modelech. Nicméné modely zahrnujici reakce jako jsou hydrogenace aromata (HDA) a
hydrodenitrogenace (HDN) jsou v literatufe vzacné. Avsak tyto reakce jsou také neméné duileZité,
jelikoz jako v pfipadg siry jsou stanoveny i maximalni limity obsahu aromatti a dusiku.

EXPERIMENTY

Experimenty s rozdélenim dob prodleni stopovaci latky v modelovém laboratornim reaktoru se
ztedénou vrstvou katalyzatoru poskytly podklady pro vyhodnoceni hydrodynamickych parametri,
jako jsou tlakova ztrata, doba prodleni, zadrZz kapaliny a mira podélného promichavani v reaktoru.
Byly testovany ruzné katalyzatory a velikosti zrn a mmnozstvi fediciho inertu. Podminky pro
zanedbatelné vlivy nedokonalého smoéeni katalyzatoru, nerovnomérné distribuce kapaliny a
podélného a radidlniho promichavani byly stanoveny na ziklad¢ publikovanych kritérii. Modelovéni
dvoufazového toku vrstvou katalyzdtoru s hydrodesulfurizacni reakci bylo provedeno
pseudohomogennim modelem v programu Aspen Plus.

Pro testovani zrychlené deaktivace hydrodesulfuriza¢nich katalyzatori bude pouZivan laboratorni
zkrapény reaktor o vnitinim priméru 30 mm, ktery se nachézi ve Vyzkumné zikladné UNIPETROL
RPA v Litvinové. Reaktor je zahfivan promichavanou solnou ldzni. Uvnitf reaktoru jsou termo¢lanky,
které zaznamenavaji teplotu podél loZe katalyzatoru. Termo&liénky jsou umistény podél loze
katalyzatoru a to na za¢itku, uprostied a ve spodni vrstvé loZe katalyzatoru. Nastfik plynu a kapaliny
je zajidtén shora a pfed vstupemn do reaktoru je smichan nastfik kapaliny a plynu. Do jednotky je
dodavin technicky vodik o &istoté >99%. Nastfik plynu je kontrolovin a méfen hmotnostnim
pritokomérem (Brooks). Na vystupu zreaktoru je smés produktd ochiazena a vedena do
nizkotlakovych separatorii. Kapalné produkty jsou shromazd’'oviny v jednom ze separatori po dobu 4
az 6 hodin. Po izolaci jsou produkty pfevedeny dal do vzorkovaci lahve a nasledné analyzovany.
Mnozstvi katalyzatoru je 100 ml. Katalyzator je doplnén inertnim materidlem SiC a to z divodu,
zlep¥eni tepelné vodivosti loZe, rovnomérnéji distribuce kapaliny a eliminaci nedokonalého smoceni
loZe katalyzitoru. Velikost &astic inertniho materialu SiC je 1 — 2 mm. Nad fedénym loZzem
katalyzatoru je umisténa vrstva inertniho materidlu SiC v mnoZstvi 215 ml. Loze katalyzatoru je
rozdéleno do dvou &asti a to, prvni &ast je fedéna 5 ml katalyzatoru CoMo + 10 ml Sic 0,1 mm a druhi
Zast je fedéna v poméru 10 ml katalyzatoru + 10 ml SiC 0,1 mm. Na dné reaktoru je navrstveno 10 ml
SiC o velikosti €astic 2 — 3 mm, silikonova vlna a 10 ml SiC o velikosti ¢astic 1 — 2 mm.

Modelovy hydrodynamicky reaktor byl tvoren sklengénou trubkou o priméru 30,4 mm a délce 765
mm. Opét byly pouzity 3 elektrody ve tvaru kovovych krouzki po vnitinim obvodu reaktoru a jednou
spoleénou elektrodou, umisténou v ose kolony. Piivod kapaliny i plynu byl centrdlné umisténou
tryskou. Byla pouzita davkovaci smycka o objemu 52 ul a konduktometry byly nastaveny na
nasledujici hodnoty: pro elektrodu 1: 300 pS.cm™ | pro elektrodu 2: 3 mS.cm™ a pro elektrodu 3: 30
mS.cm™ . Kapalina byla do reaktoru dévkovana kontinuainé pomoci HPLC ¢erpadla, pritok byl
nastavovin dle poZadavkd experimentu. Naméfend data byla zaznamenivana pomoci programu
Clarity a vyhodnocovdna programem Matlab. Vzduch byl ptivadén kontinualné pies hmotnostni
pritokomér (FMA 1900 Omega Engineering} a ¢idlo pro méfeni tlaku (BD Sensor) do horni &asti
reaktoru v misté distributoru kapaliny.

VYSLEDKY A DISKUSE
Na zikladé vyhodnoceni laboratornich méfeni byly urCeny tlakova ztrita a mnozstvi kapaliny a
Pecletova kriteria ve ziedéném loZzi katalyzatoru. Byly vymezeny hranice zanedbatelného vlivu




transportnich jevi na vysledky aktivitnich méfeni. Simulani modely byly pouZity pro srovnani s
provedenymi pokusy ovlivaéni HDS aktivity katalyzatori s dobrou shodou.

Jednim z faktord, které maji vliv na miru axialni disperze, je velikost &astic vyplné reaktoru. Pokud
jsou piftomné <&astice piili§ velké vzhledem k vnitinimu priméru reaktoru ¢i jeho délce, miize
dochazet k vyznamnému uplatnéni axialni disperze a nasledné odchylce od ideélniho pistového toku.
U obou reaktorai byl pouzit stejny typ a velikost vyplng, a to jak katalyzator, tak inertni Castice.
Vzhledem k pomérng malému vniténimu primém reaktoru (30 mm) a velikosti ¢astic katalyzatoru (1,2
mm) a inertu (0,15 al,5 mm) vyhovuji dobfe podmince, pro katalyzator rovno 23:
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v tomto ptipadé byl pomér vnitiniho priméru reaktoru ku velikosti éastice vét3i neZ pozadovanych 10
pro spodni zénu vyplnénou katalyzitorem a jemnym SiC, &inila hodnota 200, pro vrchni zénu, kde
vypli tvofil pouze hrubdi SiC o priméru 1-2 mm, byl pomér D/dp roven 20. Také pomeér délky
katalytického loZe ku velikosti ¢astice katalyzatoru nabyval v tomto ptipadé vétsich hodnot (1667) neZ
poZadované 100,
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Axiélni promichavani v loZi reaktoru je charakterizovano Pecletovym kritériem. Byl vyhodnocena
rovnice popisujici Pecletovo kritérium s otevienymi okrajovymi podminkami (PeOO). Na obrizku 1 je
zobrazena zavislost PeOO na mimovrstvé rychlosti kapaliny a plynu v loZi zfedéného katalyzatoru.
Vzhledem k odlisnym vlastnostem vypiné reaktoru v jeho jednotlivych Eastech byly také tyto Casti
samostatné vyhodnocovany a nasledné zobrazovany v grafu. PeOO 1 charakterizuje vstupni &ast
reaktoru (nadloZi) od vstupu kapaliny a plynu do reaktoru aZ po prvni elektrodu, kdy je loZe tvofeno 1-
2 mm SiC. Jak je vidét, v tomto pfipadé nabyva Pecletovo Cislo nejvétSich hodnot a také vykazuje
nejvyraznéjii zavislost na mimovrstvé rychlosti kapaliny a plynu, kdy ma rostouci tendenci
s rostoucimi pratoky. V prvni zéné obsahujici katalyzator a inertni SiC o velikosti 0,1-0,15 mm
zfedéné v poméru 1:2 je hodnota Pecletova ¢isla mensi neZ v hrubozrnném nadloZi, a zaroveri nabyva
nepatrné vyssich hodnot nez v posledni zoné reaktoru, kterd je tvofena katalyzatorem a SiC v poméru
1:1. Hodnoty Pecletova kriteria zavisi také na vySce vrstvy, tedy nejvy3si vrstvé odpovida nejvétsi
hodnota.
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Obr. 1: Zavislost PeOO na mimovrstvé rychlosti kapaliny a plynu.



Chovani zkrapéného reaktoru je vyznamné ovliviiovano strukturou a uspofddanim loZe katalyzatoru.
V zavislosti na ném miZe dochazet k neZzidoucim jevim jako je nedokonalé smodeni Castic
katalyzatoru, vyraznému sténovému toku, kandlkovému obtoku katalytickych Castic a narastu axialni
disperze odchylenim rezimu reaktoru od idealniho pistového toku. Tyto jevy jsou obzvlasté vyrazné
v piipadé pouZziti neimérné velkych ¢astic katalyzatoru vzhledem k vnitfnimu priméru reaktoru. Pro
pfedchazeni témto jeviim je vhodné fedit katalytické loZe inertnimi ¢asticemi malého priméru, které
vyplni mezery mezi &asticemi katalyzatoru a zajisti rovnoméméj§i tok lozem. Tim se zlep§i smoceni
katalytickych &astic, zrovnomérni distribuce kapaliny a dojde k potlateni neZadouci axialni disperze.
Hydrodynamické poméry v lozi byly sledovany pomoci metody distribuce dob prodleni odezvou na
vzruch po pulzni zméné vodivost toku kapaliny nastfikem znaCkovaci vodivé kapaliny. Pro zpracovani
ziskanych charakteristik byl pouZit PD model uvazujici pistovy tok s axialni disperzi. Pomoci vypoéti
prvnich a druhych momenti jednotlivych sekci loZe katalyzatoru byla ziskédna Pecletova ¢isla,
nésledné vypodtem zjiSténa zadrz kapaliny a dal§i parametry loZe.

Vzhledem k rozdéleni reaktoru do sekci, z nichz kazdd méla rozdilné sloZeni z hlediska druhu nebo
mnoZstvi inertni latky a katalyzatoru, byla nasledné ziskana data vyhodnocovana zvlast pro kazdou
sekci, s pfihlédnutim pravé k jejich rozdilnym vlastnostem. Byl pozorovan vyrazay vliv axialniho
promichavéni v prvni sekci reaktoru, ktera obsahovala pouze hrubozmny SiC o velikosti ¢astic 1-2
mm. Naopak spodni dvé sekce loZe, obsahujici katalyzator s jemnozrmnym SiC o velikosti éastic 0,1-
0,15 mm vykazovaly nizké hodnoty Pecletova Cisla. Také vliv hmotnostniho toku kapaliny byl
vyraznéjdi pro nadloZni &ast, kde dochizelo srostoucim tokem kapaliny k vyraznéj$imu ristu
Pecletova ¢isla.

Pro simulaci zkrapéného reaktoru za testovacich podminek byl vytvofen pseudohomogenni kineticky
model reaktoru v programu Aspen Plus V7.1 Parametry pro vypodet zjednoduseného simulaéniho
schématu, modelem zkrapéného reaktoru byly pfevzaty pro metodiku testovani dlouhodobé aktivity
HDS katalyzatord. V tabulce I, jsou uvedeny standartni podminky pro zkrapény model reaktoru.

Tab. I: Standartni parametry simulaéniho modelu reaktoru.

Parametry testovani Kinetického modelu reaktoru
[ Nastiik H
Tlak [MPa] | Viatalyzster [ml] | NastFik [g/h] (m® H N\E%m_:.cinﬁ Teplota [°C]
Standartni} , 100 100 350 350
podminky

L s i

D Motar Flow Rate (kencihr}

D “Vapo Fractice

Obr. 2: Schema kineticky model reaktoru vytvoieny v programu AspenPlus V7.1




Pro probihajici hydrogenolytické reakce byly pouZity stechiometrické rovnice, jeZ json znazornény na
obrazku 3. Pro ovéfeni vlastnosti modelu byla pouZita kinetickd data uvedena v literatufe’ a pro
reakéni komponenty bylo uvaZovano :mamm_b_ chovani komponent. Hodnoty kinetickych parametri
jsou uvedeny v tabulce II.
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Obr. 2: Stechiometrické rovnice pouZité v modelech

Tab. VII: Hodnoty rychlostnich konstant pro jednotlivé reakce’.

Reakce K [m*/(Kgeat 8)]
Benzothiofen - Ethylbenzen 8,11E-04
Chinolin — N-Propylbenzen 1,37E-05
Dibenzothiofen — Cyklohexylbenzen |7,38E-05

Simulaéni model zkripéného reaktoru pfedpoklada neidealni chovani reakénich komponent.
V programu Aspen Plus byla vybrana zakladni funkce NRTL, jeZ simuluje neidealni chovani sloZek.
Stechiometrické modely pouzité v modelech (kineticky, rovnovazny) byly poditany dle mocninové
kinetiky prvniho fadu.

ZAVER

Chovéani zkrapéného reaktoru je vyznamné ovliviiovano strukturou a uspofadanim loZe katalyzatoru.
V zavislosti na ném miZe dochazet k neZzadoucim jevim jako je nedokonalé smoceni &astic
katalyzatoru, vyraznému sténovému toku, kanalkovému obtoku katalytickych ¢astic a naristu axialni
disperze odchylenim reZimu reaktoru od idealniho pistového toku. Tyto jevy jsou obzvlasté vyrazné
v piipadé pouZiti neimémeé velkych &astic katalyzatoru vzhledem k vnitfnimu priméru reaktoru. Pro
piedchazeni témto jeviim je vhodné fedit katalytické loZe inertnimi ¢dsticemi malého primeéru, které
vyplni mezery mezi éasticemi katalyzatoru a zajisti rovnomérnéjsi tok loZzem. Tim se zlepsi smoceni
katalytickych €astic, zrovnomérni distribuce kapaliny a dojde k potladeni nezadouci axialni disperze.
Hydrodynamické poméry v loZi byly sledovany pomoci metody distribuce dob prodleni odezvou na
vzruch po pulzni zméné vodivost toku kapaliny nastfikem znackovaci vodivé kapaliny. Pro zpracovéni
ziskanych charakteristik byl pouzit PD model uvazujici pistovy tok s axidlni disperzi. Pomoci vypocti
prvnich a druhych momentl jednotlivych sekci loZe katalyzatoru byla ziskina Pecletova (isla,
nasledné vypoétem zji§téna zadrz kapaliny a dal$i parametry loze.

Vzhledem k rozd8leni reaktoru do sekci, z nichz kazd4d méla rozdilné sloZeni z hlediska druhu nebo
mnoZstvi inertni latky a katalyzatoru, byla nasledné ziskand data vyhodnocovana zvlait pro kazdou
sekei, s pfihlédnutim pravé k jejich rozdilnym vlastnostem. Byl pozorovan vyrazny vliv axialniho
promichavani v prvni sekci reaktoru, kterd obsahovala pouze hrubozmny SiC o velikosti &astic 1-2
mm. Naopak spodni dvé sekce loZe, obsahujici katalyzator s jemnozrnnym SiC o velikosti ¢astic 0,1-



0,15 mm vykazovaly nizké hodnoty Pecletova &isla. Také vliv hmotnostniho toku kapaliny byl
vyraznéj§i pro nadlozni cast, kde dochazelo s rostoucim tokem kapaliny k vyrazn&j$imu ristu
Pecletova ¢isla.

Byl vytvofen pseudohomogenni model zkripéného reaktoru. Model byl vytvofen v pocitacovém
prostfedi Aspen Plus. Pro ovéfeni vlastnosti vytvofeného pseudohomogenniho modelu reaktoru byla
pouzita publikovand kinetickd data a uvaZovdno neidedlni chovani reakénich komponent. Jako
modelova reakéni smés byla uZita hypoteticka smés representativnich sloZek skute¢né motorové nafty,
jez svymi vlastnostmi je blizk4 realité. Pro ovéfeni vlastnosti hypotetické smési motorové nafty byla
vypoctena destilaéni kiivka pro porovnani vlastnosti hypotetické smési a smési, s niZ bude probihat
testovani. Na zékladé shody mezi destilaéni kfivkon modelu a skute¢nou motorovou naftou byla
modelova smés pouZita k vypoétim simulaéniho modelu zkrapéného reaktoru.

Parametry pro vypodet zjednodueného simula¢niho schématu, byly pfevzaty s ohledem na zadéni pro
metodiku testovani dlouhodobé aktivity HDS katalyzatori.

Vypoéty byly provedeny pro soubor testovacich teplot a tlaki. Vysledky byly porovnany z hlediska
Gbytku sloudenin siry a dusiku. Pro porovnani s kinetickym modelem reaktoru byl vytvofen také
model rovnovazného modelu reaktoru a porovnany vypoctené vysledky za standartnich podminek a to
350°C a absolutnim tlaku 4,6 MPa.
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