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Prezenta inventie se referd la un procedeu pentru conversia amestecurilor de
hidrocarburi in olefine, gaz de sinteza sau amestecuri ale acestora, folosit pentru inde-
partarea depozitelor de carbune din camera de reactie.

Se stie ca, o problemé asociatd cu procesele de conversie a hidrocarburilor,
n special, in procesele catalitice la temperaturi ridicate este depunerea de carbune
in camera de reactie. Depunerea de carbune sau cocsificarea poate fi pe peretii ca-
merei de reactie si/sau pe suprafata catalizatorului localizat in camera de reactie.
Depunerea de cocs pe peretii reactorului reduce transferul de caldura, ceea ce duce,
in final, la marirea caderilor de presiune si, in final, la o scadere a eficientei rezultand
o scadere a conversiei si/sau a selectivitatii.

Depunerea de carbon pe catalizatori si pe peretii camerei de reactie este, in
general, o mare problem& pe parcursul prelucrarii materiilor prime hidrocarbonate
grele. Nevolatilitatea relativa a moleculelor face sa apara condensarea in porii cata-
lizatorului sau pe peretii reactorului ,in special si, odata condensate, reactiile de for-
mare a cocsului, cum ar fi, polimerizarea si dehidrogenarea sunt accelerate. Materiile
prime contindnd reziduuri, Tn particular, au o tendintd mare spre depunerea de
carbon.

Aceasta, se datoreaza, atat efectului fizic, cat si celui chimic. Materiile prime
continand reziduuri de la procedeele in vacuum sunt, fie constituite in mod normal, din
molecule foarte mari, denumite asfaltene, care pot sa fiarba la temperaturi peste
1000°C. Nevolativitatea unor asemenea molecule accelereaza cocsarea. Suplimentar,
reziduurile contin cantitati relativ mari de molecule aromatice. Acestea au un continut
scaAzut, respectiv, un raport scdzut hidrogen/carbon si pot actiona ca nuclee pentru
cocsare prin reactiile de polimerizare.

Cand depunerea de carbon atinge nivele intolerabile, procedeul trebuie stopat
si carbonul trebuie indepartat. In mod caracteristic, indepéartarea carbonului sau
decocsarea este efectuatd prin gazeificare in prezenta aburului sau prin ardere in pre-
zenta aerului sau o combinatie intre ambele. In fiecare caz se cere caldura din exte-
rior. Alternativ, se pot utiliza jeturi de apa sub presiune in vederea eliminarii straturilor
de carbon (t3iere cu jet de apa) de pe peretii reactorului. Odata ce carbonul a fost
indepartat, procesul poate fi repornit. Dezavantajul cel mai mare al acestei metode
de tratare este pierderea de timp, de la oprirea si pana la repornirea procesului.

Brevetul US 4917787 prezintd un procedeu destinat inlaturarii problemelor
mai sus-mentionate, prin dezvoltarea unei decocsari pe linie (pe flux), in care procesul
de cracare este oprit periodic si materia prima hidrocarbonata este inlocuita cu un
flux ce contine abur, pe o perioada de timp suficientd sa reduca depozitele de carbon.
Alimentarea cu hidrocarbura sa reduca depozitele de carbon. Alimentarea cu hidro-
carburd este oprita in timp ce se mentine o alimentare de metan-hidrogen/oxigen la
un arzator. Este adaugat abur suplimentar in reactor si decocsarea este efectuata
prin actiunea aburului la temperaturi, de peste 1200°C, care gazeifica carbonul n
regiunea de pirolizd a reactorului.

Conform inventiei, s-a stabilit cad decocsarea pe linie (pe flux) poate fi incor-
porata in procedeul de conversie a hidrocarburilor, in care agentul de decocsare este
un amestec de combusatibil gazos si un gaz contindnd oxigen.

Procedeul pentru conversia amestecurilor de hidrocarburi, conform inventiei,
cuprinde urmatoarele etape:

a) combustia partiald a amestecului de hidrocarburi lichide si a gazului con-
tinand oxigen molecular in camera de reactie, cu un catalizator capabil de a suporta
combustia peste limita normala la care combustibilul atinge flamabilitatea, amestecul
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avand raportul stoechiometric de hidrocarbura fatd de oxigen, mai mare decat
raportul stoechiometric necesar pentru combustia completa la dioxid de carbon si
apa, pentru a praduce un flux din produsul dorit si depozit de carbon in camera de
reactie;

b) inlocuirea periodica a hidrocarburii lichide si a amestecului de gaz continand
oxigen molecular din etapa (a) cu un curent gazos de combustibil bogat in carbon pe
0 perioada de timp suficientd sa efectueze substantial indepartarea depozitului de
carbon din camera de reactie.

Procedeul, conform prezentei inventii ,prezintd avantajul ca, nu apare necesara
oprirea procesului in scopul efectuarii decocdarii, separat, ceea ce poate implica o
munca intensiva si poate duce la scaderea productivitatii pe o unitate data. Un alt
avantaj, al prezentului procedeu este ca, in afara de procedurile conventionale de
decocsare, prezentul procedeu necesita numai un singur echipament in amontele
curentului, cat timp produsele de decocsare sunt compatibile cu curentul produselor
principale. Mai mult, prin alegerea corespunzatoare a combustibilului, cel putin o parte
din combustibilul gazos poate fi convertit in produsul dorit. Randamentul de produs
final poate,fi, deci, mentinut si marit pe parcursul etapei de decocsare.

In plus, conform procedeului inventiei, etapa de decocsare poate fi dirijatd spre
parti separate ale camerei de reactie.

Conform inventiel, gazul contindnd combustibil bogat in carbon este definit ca
un amestec de combustibil contindnd carbon gazos si gaz contindnd oxigen, in care
raportul de combustibil fata de oxigen este de la 2,5 pana la 13,5 ori raportul
stoechiometric necesar pentru combustia completa.

Conform prezentei inventii, o camera de reactie cuprinde patru parti: duza
pentru catalizator, catalizatorul, catalizatorul de célire si de calire/racire.

Utilizarea unui flux bogat in combustibil ca agent de decocsare este surprin-
zatoare, cat timp, prin definitie, amestecul contine insuficient oxigen pentru arderea
combustibilului insusi. Intr-adevar se poate astepta ca, cocsificarea sa fie marita, in
continuare, prin introducerea unei surse suplimentare de carbon in camera de
reactie, in conditii de combustibil bogat.

Procedeul, conform prezentei inventii, se aplica pentru conversia materiilor
prime hidrocarbonate contindnd hidrocarburi grele parafinice. Procedeul include
prepararea de olefine, gaz de sinteza sau amestecuri din gaz de sinteza si olefine din
materii prime hidrocarbonate. Natura produsului obtinut va fi dependenta de conditiile
de reactie. Materia prima hidrocarbonata este alcatuita dintr-o hidrocarbura lichida
cuprinzdnd una sau mai multe parafine. Aceste materii prime includ: nafta, maotorina,
motorina de vacuum, reziduuri de rafindrie, reziduuri atmosferice, reziduuri de
vacuum, amestecuri de hidrocarburi lichide, asa cum se gasesc in titeiul brut sau in
pacura sau In amestecuri ale acestora. Aditional, 1n alimentarea hidrocarbonata paot
fi incluse si alte componente, daca acest lucru se doreste. In mod particular, metanul,
etanul, propanul, butanul si amestecuri ale acestora pot fi alimentate odatd cu hidro-
carbura lichida in camera de reactie. Suplimentar, gaze cum ar fi, dioxidul de carbon,
hidrogenul, azotul, monoxidul de carbon sau aburul pot fi, de asemenea, co-alimentate
in curentul de alimentare. Materia prima hidrocarbonata lichida poate fi trecuta direct
in reactor, in stare lichidd sau acolo unde este posibil, poate fi vaporizata anterior in-
trarii In camera de reactie. Acolo unde hidrocarbura este trecuta direct in reactor,
hidrocarbura lichida este introdusa in camera de reactie ca pulverizat sau picaturi,
cum ar fi, amestecul partial vaporizat si partial omogen. Orice mijloace corespun-
zatoare pentru asigurarea pulverizari lichidului pot fi utilizate. Corespunzétoare sunt
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cele prin care materia priméa hidrocarbonata lichidd poate trece prin duza.

Hidrocarbura lichida si gazul, continand oxigen, sunt amestecate ,in scopul de
a asigura raportul stoechiometric al hidrocarburii, fatd de oxigen, care este mai mare
decat raportul stoechiometric cerut pentru combustia completa la dioxid de carbon
si apd. Hidrocarbura si gazul continand oxigen pot fi amestecate inainte de a fi trecute
in camera de reactie. Alternativ, cele doud materii prime pot trece in camera separat
si pot fi amestecate anterior intraducerii catalizatorului. Hidrocarbura lichida si gazul,
contindnd oxigen, pot fi incalzite anterior contactarii cu catalizatorul.

Gazul, continand oxigen molecular, poate fi corespunzator aerul, oxigenul sau
un amestec aer/oxigen. Preferabil, gazul este oxigenul. Gazul, continand oxigen mole-
cular, poate fi diluat cu gaz inert, cum ar fi, azotul, heliul sau argonul.

Produsele procesului de conversie a hidrocarburilor sunt dependente de con-
ditile de reactie. In cazul, in care, se urmareste obtinerea olefinelor, hidrocarbura
continand parafina, poate fi amestecata cu gazul contindnd oxigen, 1n raport stoechio-
metric de hidrocarburd, fata de oxigenul corespunzator, cu de 5 pana la 13,5 ori,
raportul stoichiometric pentru combustia completd la dioxid de carbon si apa.
Preferabil, raportul este, de la 5 pana la 9 ori, raportul stoechiometric pentru com-
bustia completa la dioxid de carbon si apa.

Materia prima hidrocarbonata lichida si gazul continand oxigen sunt contactate
cu un catalizator, care este capabil s& suporte combustia. Rolul principal al catali-
zatorului este sa stabilizeze partial combustia amestecului gazos, care altfel nu poate
fi ars.

Corespunzator este catalizatorul pe suport de metal din grupa VIil. Metalele din
grupa a Vil sunt fier, nichel, ruteniu, rodiu, paladiu, osmiu, iridiu si plating. Preferabil,
metalul este selectat din grupul constand din plating, paladiu sau amestec al acestora.
Corespunzator, catalizatorul cuprinde, de la 0,1 la 1%, preferabil, 0,25 pana la 0,54
(m/m) metal. Exista un variat domeniu al materialelor suport disponibile, toate fiind
bine cunoscute personalului ce lucreaza in domeniul de specialitate. Suportul preferat
pentru catalizatorul utilizat, in procedeul conform inventiei, este alumina. Suportul ma-
terial poate fi sub forma de sfere sau sub alte forme granulare. Suportul poate fi, de
asemenea, sub forma unui strat subtire sau invelis lavabil, pe un alt substrat. Substra-
tul poate fi, structura ceramica substantial continuu multi-canal, cum ar fi, 0 spuma
sau un maonolit regulat canalizat. Combinatia preferata, invelis lavabil /substrat este
0 gama de alumina acoperita cu spuma de silicat de litiu aluminiu.

Catalizatorul poate fi preparat ,prin incarcarea suportului cu un amestec plating
si/sau paladiu, prin metodele conventionale bine cunoscute celor care lucreaza in do-
meniul de specialitate. Compusul rezultat este, apoi, tratat termic, la 1200°C, inainte
de a fi utilizat in procesul conform inventiei. Facultativ, compusul poate fi redus, ante-
rior utilizarii sale drept catalizator.

Materia prima hidrocarbonata si gazul contindnd oxigen pot fi introduse in
camera de reactie, sub forma de gaz, cu o viteza spatiald(volumara) orard, mai mare,
de 10000 h”, preferabil, mai mare, de 20000 h™, si, mai preferabil, mai mare, de
100000 h™. Se intelege, desigur, ¢, viteza spatiald orara optima depinde de materia
prima si de presiune. Pentru scopurile, prezentei inventii, viteza spatialad orara este
definitd ca:

Volumul de alimentat total la CNTP
GHSV = h'
timp x volumul patului de catalizator
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Procesul poate fi efectuat corespunzator la o temperatura, de la 600°C pana
la 1200°C, preferabil, de la 700°C la 1100°C, mai preferabil ,de la 750°C la 1050°C.

In cazul, in care, procedeul, conform inventiei, se aplicd pentru obtinerea de
gaz de sintezd, materia prima poate fi amestecata cu gaz continand oxigen in rapartul
stoechiometric de hidrocarbura fatd de oxigen, de 1,1 la 5 ori, raportul stoechio-
metric pentru combustia completd la dioxid de carbon si apa. Preferabil, raportul
este, de 2 pana la 4, mai preferabil, de la 2,8 pané la 3,5 ori, raportul stoechio-
metric, pentru combustia completa la dioxid de carbon si apa.

Materia prima hidrocarbonatd si gazul contindnd oxigen sunt contactate cu
catalizatorul corespunzitor, pentru obtinerea gazului de sintezd. Asemenea catalizator
va avea 0 activitate reformata cu abur. Catalizatorul poate fi un metal din grupa pla-
tinei pe un material suport corespunzator. Este preferabil ca, catalizatorul sa fie, pla-
tina, rodiul, paladiul, nichelul sau amestecul acestora. Materialul suport, poate fi co-
respunzator unui material refractar, de exemplu, aluminatul de calciu, alumina sau
silicatul de calciu.

Materia primé hidrocarbonata si gazul continand oxigen pot fi introduse n ca-
mera de reactie cu o viteza spatiald orard a gazului, de la 10000 péna la 100000 h.

Procedeul pentru prepararea gazului de sinteza, poate fi efectuat la o tempe-
raturd, de la 850°C pané la 1100°C, in special, de la 1050°C pana la 1080°C.

Conform prezentei inventii se asigura un procedeu pe flux (linie) pentru inde-
partarea depozitelor de carbon din camera de reactie, in special, a depozitelor de car-
bon de pe catalizator. Etapa de decocsare este realizatd prin inlocuirea materie
prime hidrocarbonate si a gazului, continand oxigen, cu un flux de combustibil bogat
in carbon. Se intelege desigur, ca indepartarea materiei prime hidrocarbonate si intro-
ducerea curentului gazos, bogat in combustibil va fi efectuatd in maniera ca, conditiile
de reactie, n special temperatura, sa fie mentinuta, preferabil, peste 750°C. Gazul
bogat in combustibil cuprinde combustibil gazos continand carbon si gaz continand
oxigen. Corespunzator, combustibilul gazos este selectat dintre metan, etan, propan,
butan, monoxid de carbon sau amestecuri ale acestora. Facultativ, hidrogenul poate
fi co-alimentat, cu combustibilul.

Gazul continand oxigen poate fi aerul, oxigenul, amestecuri ale acestora, prefe-
rabil, eventual, diluate cu gaz inert, cum ar fi azotul. Este preferat, ca, gazul continand
oxigen, sa fie oxigenul. Combustibilul gazos continand carbon si gazul continand oxigen
se amesteca corespunzator, in raport, de la 2,5 pana la 13,5 ori, preferabil, de la 5
pana la 9 ori, raportul stoichiometric pentru combustia completa. Acest raport
stoechiometric va fi, desigur, dependent de alegerea combustibilului gazos.

Etapa de decocsare este efectuatd periodic, pe parcursul conversiei hidro-
carburilor. Etapa de decocsare poate fi initiatd cand nivelul cocsului a ajuns la un grad
suficient sa producé probleme. Se pot utiliza cativa indicatori ai procesului pentru
monitorizarea gradului de decocsare. Caracteristica, o crestere a caderii de presiune
de-a lungul reactorului si/sau a catalizatorului, o schimbare a profilului de tempe-
raturd, de-a lungul reactorului si/sau al catalizatorului si schimbarea in randamentul
produsului, pot fi indicative privind aparitia substantiald a nivelului de carbon. Desigur,
se va intelege c3 frecventa decocsarii si durata etapei de decocsare, vor depinde de
natura alimentarii cu hidrocarbura si, astfel, de marimea depunerii de carbune. Cores-
punzitor, etapa de decocsare este efectuatd pe o perioadd, de 5 min pana la cateva
ore, preferabil, mai putin de o ora. Curentul gazos bogat in combustibil poate fi intro-
dus in camera de reactie cu o vitezd spatiald orard corespunzétoare, mai mare, de
10000 h, preferabil, mai mare, de 20000 h', si, mai preferabil, mai mare,
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de 100000 h™.

Etapa de decocsare a procedeului, conform prezentei inventii, este cores-
punzator efectuatd, la temperaturi, de 500°C pana la 1500°C, preferabil, de la 550°C
pana la 1250°C, n special, BOO°C pana la 1000°C. In scopul de a mentine aceasta
temperatura, poate fi necesar sa se ajusteze stoechiometria amestecului de gaz de
decocsare, pe parcursul etapei de decocsare.

Conform prezentei inventii, etapa de decocsare poate fi dirijatd spre parti sepa-
rate ale camerei de reactie. Dupd cum s-a indicat mai sus, carbonul se poate depune
pe catalizator si/sau pe peretii camerei de reactie. Completa selectie a conditiilor de
reactie pe parcursul etapei de decocsare, pe una sau ambele zone poate fi tratata,
fie impreund, fie separat. In cazul, in care se doreste sa se indepérteze depozitele de
carbon de pe catalizator, este, preferabil, s& avem temperatura catalizatorului, de cel
putin 1000°C. Consumul de oxigen este substantial complet pe catalizator. In cazul,
in care se doreste sa se indeparteze depozitul de carbon de pe peretii camerei de
reactie, este, preferabil, sa se limiteze temperatura patului de catalizator, la mai putin
de 850°C si sa se previna consumul complet de oxigen pe catalizator. Desigur, se
intelege ca, conditille de reactie vor fi atinse printr-un contral complet al compozitiei
de alimentare si al rapoartelor volumetrice.

Procedeul de conversie a hidrocarburilor, conform prezentei inventii, inclusiv
etapa de decocsare, poate fi efectuat la presiune atmosferica sau la preisune ridicata.
In cazul, in care se doreste sa se utilizeze presiune ridicata, de exemplu, mai mare
de S bar absoluta, procedeul poate fi condus la o presiune absoluta, de pana la 50
bar, preferabil, presiune absolutd de 40 bar, mai preferabil, presiune absolutd de 30
bar.

In cazul efectuarii procedeului la presiune ridicatd, produsele de reactie pat fi
calite in timp ce ies din camera de reactie, pentru a le impiedica s3 mai aib3 loc alte
reactii. Etapa de calire (inghetare) este adecvata, in mod particular, in cazul prepararii
olefinelor. Produsul de reactie este calit, la intervalul de 50 ms,de de la formare. In
cazul prepararii gazului de sinteza, timpul de reactie va fi mai mare, de 50 ms, ante-
rior caliri.Se intelege ,desigur, c&, timpul necesar intre formarea produsului si cel al
actionarii calirii va depinde de conditile de reactie, de exemplu, temperatura si
presiune.

Produsele pot fi calite utilizénd schimbatoare rapide de caldura, de tipul celor
uzuale Tn domeniul tehnologiei de cracare cu abur.Fie suplimentar, la acestea, fie in
locul celor cu schimb indirect de caldurd, poate fi utilizatd o calire directa. Fluide
corespunzatoare de calire includ apa si hidrocarburile, cum ar fi, etanul sau nafta. La
temperatura si presiunea, mentionate mai sus, unele din hidrocarburile de célire pot
craca, producand olefine suplimentare in curentul efluent. Asemenea fluide de célire
a hidrocarburilor sunt desemnate fluide de calire reactive.

Cantitatea de fluid de calire si alegerea fluidului ce poate fi util intrebuintat
depind de temperatura curentului de produs. Facuitativ, un al doilea fluid de calire,
cum ar fi apa, poate fi intrebuintat daca fluidul hidrocarbura este cel utilizat in proces.

Procedeul poate fi efectuat in orice reactor corespunzator, de exemplu, cu pat
fix, pe pat fluid sau pe pat in eruptie. Este preferabil, ca, procesul sa se desfasoare
in reactor cu pat fix.

Procedeul, conform prezentei inventii, poate fi efectuat intr-un singur reactor.
Alternativ, procedeul poate utiiza mai multe reactoare operand in paralel si
terminandu-se intr-un singur sistem de récire si separare. Numarul reactoarelor poate
fi ales, in asa fel, ca, un reactor sa functioneze de decocsare, in timp ce altul (altele)
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efectueaza conversia hidrocarburilor. Corespunzator, procedeul, conform prezentei
inventii, utilizeaza, cel putin doud reactoare, preferabil trei, in special, patru.

In cazul, in care conversia hidrocarburilor este indreptatd spre obtinerea de
olefine, produsele obtinute conform procedeului prezentei inventii sunt predominant
etena, propena, butena si pentenele. Suplimentar, acestor produse, se pot obtine si
monoxid de carbon, hidrocarburi aromatice, metan, acetilena, apa, hidrogen si dioxid
de carbon. In cazul, in care procedeul de conversie a hidrocarburilor este directionat
spre producerea gazului de sinteza, produsele predominante sunt, desigur, monoxidul
de carbon si hidrogenul. Paot fi obtinute, de asemenea, cantit&ti de dioxid de carbon,
apa si metan. Produsele dorite sunt, preferabil, indepdrtate din camera de reactie,
rapid, prin curgerea rapida a gazului.

In continuare, se prezintd exemple de realizare a procedeului conform inventiei.

Exemplul 1. a) Prepararea catalizatorului de spuma ceramicd pentru obtinerea
olefinelor

Spuma suport silicat de litiu aluminiu s-a obtinut prin preacoperirea gama-
aluminei de la Morgan Matroc plc avand o prozitate de 10 ppi. Spuma a fost spalata
cu o solutie platind/paladiu de s&ruri tetraminice de cloruri metalice eliberatd din su-
port, cu ajutorul vacuumului, uscatd, si, in final, calcinata, la 1200°C, timp de 12 h.
Impregnarea spumei a fost controlatd prin monitorizarea volumului de solutie
absorbitd de spuma, pentru a da o incércare de 0,25% (m/m), In catalizatorul final.
Catalizatorul tratat termic a fost reimpregnat cu solutie de platind/paladiu si incalzit
la aer, la 200°C.

b) Conversia pdcura medie/etan la olefine

Catalizatorul de spuma ceramica incarcat cu Pt/Pd (de dimensiuni, de aproxi-
mativ, 28 mm diametru si 30 mm lungime) s-a introdus intr-un reactor metalic cilin-
dric céptusit cu cuart (de dimensiuni: diametrul aproximativ 30 mm si lungimea, de
aproximativ, 130 mm). Fata de sus a catalizatorului a fost pozitionatd, la aproximativ,
20 mm, de la varful duzei de atomizare a gazului fluid si regiunea dintre duza si catali-
zator a fost ficutd conicd, pentru ca sd se potriveasca unghiului de pulverizare.
Reactorul a fost prevazut cu izolatie pentru a micsora la minimum pierderile de cal-
dura in mediul inconjurdtor si termocuplurile au fost pozitionate la cateva puncte in
reactor. Baza sectiunii reactorului a fost conectata la echipamentul de condensare a
produselor lichide si care permite analizarea efluentului gazos.

Etanul (3,08 g/min), hidrogenul (0,09 g/min) si azotul (1,5 g/min) au fost
trecute prin preincalzitor si apoi introduse n reactor, la presiunea atmosferica, pana
la atingerea temperaturii catalizatorului ,de 90°C. Addugarea unui mic flux de oxigen
a produs cresterea imediata a temperaturii catalizatorului si curgerea s-a ajustat la
valori ale etanului (3,72 g/min), oxigenului (1,80 g/min}, azotului (1,53 g/min]) si
hidrogenului (O g/min) ce fac sa creasca temperatura catalizatorului la 800°C. Azotul
se adauga ca un standard intern pentru analiza ulterioara, prin cromatografie, in faza
gazoasi si nu este necesar pentru operarea procesului conform prezentei inventii. Un
produs caracteristic, in urma analizei, este prezentat pentru aceste conditii in tabelul
1, coloana 1. De notat c&, in aceasta etapd, sistemul nu a atins echilibrul termic si
datele din coloana 1 reflectd o semnificativa purjare de caldurd de reactie. Datele
arata, de asemenea, ¢, nu exista recuperare de cocs indicand lipsa unei depuneri
semnificative de carbon in reactor.

Dupa o scurta perioadd de timp, permisa pentru stabilizare, debitul de etan a
fost redus la 2,42 g/min si cel de pacurd medie la 4,83 g/min, asa cum se defi-
neste in tabelul 2, si au fost introduse prin duza de atomizare. Debitul de oxigen se
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mareste la 2,99 g/min, pentru a mentine temperatura catalizatorului, peste 800°C.
Produsele obtinute in aceste conditii sunt prezentate in tabelul 1, coloana 2. In aceste
conditii cocsarea catalizatorului a fost observata pe o perioada, de 40 min. Aceasta
a fost caracterizata printr-o scddere a temperaturilor catalizatorului si o crestere a
temperaturi reactorului in josul catalizatorului.

Procedeul de decocsare a fost initiat prin reducerea fluxului de curgere a pa-
curii medii la zero si reglarea debitelor de etan si oxigen la 3,72 g/min, si, respectiv
1,81 g/min.

Analiza efluentului gazos pe parcursul acestei perioade (tabelul 1, coloana 3)
indica, faptul ca, decocsarea apare prin prezenta unui nivel marit de dioxid de carbon
in produs, si prin bilantul masic, care inregistreaza mai mult carbon in produsele din
reactor, decat cel prezent in alimentarea cu etan. Dupa o perioada de decocsare de,
30 min, nivelul temperaturii catalizatorului si dioxidului de carbon a revenit la normal
pentru alimentarile etan/oxigen.

Pacura medie a fost realimentata la 5,1 g/min si curgerea gazului reglata la
valori similare celor anterioare decocsarii (etanul 2,26 g/min, oxigenul 2,99 g/min).
Temperatura catalizatorului a fost, mai mare, de 800°C. Analiza produsului este
prezentata in tabelul 1, coloana 4 si se poate observa c& randamentele sunt aproape
similare celor din coloana 2, dinainte de etapa de decocsare efectuata.

Utilizand procedeul de decocsare, mentionat, experimentul s-a continuat inca
20 cicluri suplimentare.

Exemplul 2. Conversia pacurii de vacuum la olefine

Exemplul ilustreaza efectuarea decocsarii camerei de reactie in etape separate.

Camera de reactie constd din ansamblul duza, compus din duze gemene de
atomizare a fluidului gazos cu orificii suplimentare de intrare a gazului, montate la un
reactor metalic captusit cu cuart, avand diametrul interior, de 30 mm si lungimea ,de
130 mm. Reactorul metalic este atasat la un tub de sticld cu diametrul interior ,de
30 mm si lungimea, de 240 mm si intregul ansamblu al reactorului este imbracat
intr-o izolatie pentru a preveni pierderea de céldura in mediul inconjurator. Fata de sus
a catalizatorului a fost pozitionatd, la 55 mm ,de la duza geaméné de atomizare a ga-
zului fluid si portiunea dintre duza si fata catalizatorului a fost aranjata conic ca sa
potriveasca unghiului de atomizare a pulverizarii lichidului. Catalizatorul de spuma
ceramica incarcata cu Pt/Pd (10 ppi) are aproximativ diametrul exterior, de 28 mm
si lungimea de 30 mm. Intrarea pentru célire este localizatd 30 mm, sub baza catali-
zatorului, cu fluidul de célire directionat in jos, spre o sectiune célire/racire a camerei
reactorului. Termocuplele au fost pozitionate de-a lungul camerei de reactie. Camera
de reactie este legata la un echipament destinat sa condenseze produsele lichide si
sa permita analiza efluentului gazos.

Metanul (1,27 g/min), hidrogenul (0,18 g/min) si azotul (1,77 g/min) se trec
prin preincalzitor si apoi, se introduc in reactorul care a fost incélzit, la 350°C. Adau-
garea unui mic flux de oxigen (0,5 g/min) produce cresterea imediatd a temperaturii
pe catalizator si se ajusteaza debitele de metan (1,83 g/min), hidrogen (0,11 g/min),
azot (1,02 g/min) si oxigen (0,8 g/min), care produc o temperaturd mésuratd a
catalizatorului de S00°C. Azotul este prezent, ca standard intern pentru analiza
subsecventd, prin cromatografiere gazoasa si nu este cerut de operarea procesului
conform prezentei inventii. Dupd o scurtd perioada de timp, permisa stabilizarii ter-
mice a reactorului, motorina de vacuum, asa cum este definitd in tabelul 3, se alimen-
teaza in reactor (5,5 g/min) si simultan debitul de oxigen se regleazi la 3,83 g/min,
in scopul de a mentine raportul cerut de combustibil/oxigen in reactor. Domeniul de
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temperatura s-a masurat pe catalizator, de la 770°C pana la 1100°C, in functie de
localizarea senzorilor. Produsele obtinute n aceste conditii sunt prezentate in tabelul
4, coloana 1. In aceste conditii de experimentare, reactorul a fost operat cu alimen-
tare de titei, pe o pericada, de 4 h si depozitele de carbon s-au acumulat in camera
de reactie. Marimea depunerilor de carbon a fost verificata in testele anterioare, care
au fost intrerupte la acest stadiu, cu scopul de a inspecta reactorul, in ceea ce pri-
veste continutul de carbon pe catalizator si in sectiunea izolata dinaintea fluxului.

A fost initiat un procedeu de decocsare in doud etape, prima etapa de inde-
partare a depozitelor de carbune in avalul catalizatorului, in regiunea catalizator/calire
si a doua etapd, de indepé&rtare a carbonului de pe catalizator.

Etapa de decocsare a fost initiatd prin reducerea curgerii produsului petrolier
(titeiului) la zero si reglarea debitelor, pentru decocsare in regiunea catalizator/célire
la metan (3,84 g/min), hidrogen (0,25 g/min), azot (97,84 g/min) si oxigen (3,17
g/min). Vitezele marite de curgere si dilutia mare cu azot au scopul de a limita tem-
peraturile pe catalizator (patul de catalizator), la mai putin, de 850°C si a preveni con-
sumu! total de oxigen pe catalizator, astfel ca, depozitele in aval de catalizator sa
poat fi inlaturate. Analiza efluentului gazos pe parcursul acestei perioade, asa cum
se prezinta in coloana 2 din tabelul 4, indica faptul ca, decocsarea are loc ca un bilant
masic, care aratd mai mult carbune n produse, decat este prezent in alimentare.
Dupa o perioada de decocsare, de 20 min, procedeul este schimbat in scopul inde-
partarii depozitelor rémase pe catalizator.

Procedeul de decocsare pentru catalizator s-a efectuat la o viteza de curgere,
mai mica si la o temperaturd, mai mare decat cea din catalizator/regiunea de calire.
Vitezele de curgere, in aceasts etapd, au fost pentru metan (1,83 g/min], hidrogen
(0,11 g/min), azot (1,28 g/min) si oxigen (1,29 g/min). Temperaturile catalizatorului
sunt, mai mari, de 1000°C si consumul de oxigen este mai aproape de complet pe
catalizator. Analiza efluentului gazos pe parcursul perioadei este prezentata in coloana
3, tabelul 4 si indica faptul c&, decocsarea are loc prin bilantul masic, care arata mai
mult carbon in efluent, decat a fost prezent in alimentare. Suplimentar, partea fetei
frontale a catalizatorului a prezentat o crestere a temperaturii pe parcursul acestei
etape, in concordanta cu indepartarea depozitelor. Dupa o perioada de decocsare, de
20 min, in regiunea catalizatorului si un timp total de decocsare, de 40 min, reactorul
a fost readus la operarea cu alimentarea de motorind de vacuum.

Cu aplicarea decocsarii in doud etape, procedeul a fost continuat, inca sase
cicluri de perioade identice. Depozitele minime de cocs ramase in reactor si in sfer-
turile conductei de lucru in avalul reactorului metalic au fost inregistrate la sfarsitul
perioadei experimentale.

Tabelul 1
Alimentat, conditii si produse pentru exemplul 1
Debit alimentat Pornire Operare produs Decocsare Operare
(g/min) petrolier produs
petrolier
Pacura 0,00 4,93 0,00 5,10
Oxigen 1.80 2,99 1,81 2,99
Etan 3,72 2,42 3,72 2,26
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390 Tabelul 1 (continuare)
Debit alimentat Pornire Operare produs Decocsare Operare
(g/min) petrolier produs
petrolier
Azat 1.93 1,83 1,53 1,53
Debite produs
385 (g/min)
H, 0,02 0,13 0,05 0,10
0, 0,05 0,06 0,05 0,07
N, 1,53 1,83 1,93 1,83
CH, 0,04 0,64 0,11 0,44
400 CO 0,75 2,31 0,58 1,97
CO, 0,40 0,74 0,58 0.88
C.H, 0,58 1,34 1,30 1,36
C.Hg 2,52 0,35 2,01 0,52
C.H, 0,00 0,18 0,01 0,11
405 CyHg 0,00 0.18 0,03 0,17
CsHg 0,00 0,02 0,02 0,02
C, 0,00 0,18 0,03 0,14
Cs/Cg 0,00 0,16 0,00 0,13
Benzen 0,00 0,16 0,01 0,05
410 Toluen 0,00 0,04 0,01 0,01
Alte
hidrocarburi 0,00 2,41 0,00 2,99
lichide
Apa 1,15 1,20 1,12 1,29
415 Cocs’ 0,00 +0,23 0,40 +0,10

+ calculat prin bilant masic; + cocs format; - cocs consumat

Tabelul 2
Caracteristicile pacurii medii
420 Compozitie Carbon 87.5% gr.
Hidrogen 11,2% gr.
Sulf 1,14% gr.
Azot 4500 ppm
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Tabelul 2 (continuare] 425

Ni +V 39 ppm

0,96 kgl la 15°C

Viscozitate 197-10% cm?/S la 50°C

Tabelul 3 430
Propritétile fizice ale motorinei de vacuum in exemplul 2

Clasificare | Matorina de vacuum este descrisa ca “distilat usor cu ceruri”.
Domeniu de fierbere 340°C pana la 550°C

Compozitie | Carbon 86,4% gr. hidrogen 12,5% gr., sulf 0,86% gr., 1300
ppm, metale 3 ppm (nichel si vanadiu)

Viscozitate | 92,6 - 10%cm?/S la 50°C, 12,03 - 10° cm®/S la 100°C 435

Densitate | 0,92 kg/litru la 15°C

Tabelul 4
Alimentat, conditii si produse pentru exemplul 3
Presiune 1 bar (A) 440
Debit alimentat Operare produs Decocsare tip 1 Decocsare tip 2
(g/min) petrolier
Motorind de vid 5,50 0,00 0,00
Oxigen 3,83 3.17 1.29
Metan 1,83 3,84 1,83 445
Hidrogen 0,11 0,25 0,11
Azot 1,28 7,94 1,28
Debit de produs
(g/min)
H, 0,15 0,00 0,00 450
0, 0,06 1.18 0,14
N, 1,28 7,94 1,28
CH, 1,69 3,98 1,81
CO 2,30 0,25 0,31
CO, 1,13 0.36 0,29 455
C.H, 0,86 0,01 0,01
C.Hg 0,08 0,00 0,00
C.H, 0,22 0,00 0,00
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Tabelul 4 {continuare]

Debit alimentat Operare produs Decocsare tip 1 | Decocsare tip 2
(g/min) petrolier
CyHg 0,33 0,00 0,00
C3Hq 0,01 0,00 0,00
C, 0,26 0,00 0,00
Cs/Ce 0,14 0.00 0,00
Benzen 0,08 0,00 0,00
Toluen 0,02 0,00 0,00
Alte lichide
Hidrocarburi 1.81 0,00 0,00
Apa 1,84 1,78 0,85
Cocs® +0,18 0,31 0,18

+ pe baza bilantului masic; + cocs format; - cocs consumat
Revendicari

1. Procedeu pentru conversia amestecurilor de hidrocarburi lichide continand
parafind in olefine, gaz de sintezd sau amestecuri ale acestora, caracterizat prin
aceea ca el decurge in urmatoarele etape:

a) combustia partiala a amestecurilor de hidrocarburi cu un gaz continand
oxigen molecular, in camera de reactie, pe un catalizator avdnd o combustie supe-
rioara limitei de inflamabilitate a combustibilului bogat, la un raport stoechiometric
amestec de hidrocarburi/oxigen, mai mare decat raportul stoechiometric necesar
pentru combustia completd, la bioxid de carbon st apd, cu obtinerea unui flux din pro-
dusul dorit si a unui depozit de carbon in camera de reactie; :

b) inlocuirea periodicd a amestecului de hidrocarburi lichide si gaz continand
oxigen din etapa (a) cu un curent gazos contindnd un combustibil bogat in carbon, pe
o perioada de timp suficientd pentru a indeparta depozitul de carbon din camera de
reactie.

2. Procedeu, conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ca amestecul
de hidracarburi lichide, contindnd parafing, este un produs petrolier selectat dintre:
nafta, motorind, maotorind de vid, reziduuri de rafinare, reziduuri atmasferice, reziduuri
de vid, amestecuri de hidrocarburi lichide asa cum se gasesc ele n titei sau, in pa-
cura, sau amestecuri ale acestora.

3. Procedeu, conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ca, curentul
gazos contindnd combustibilul bogat in carbon, utilizat in faza (b) cuprinde un com-
bustibil gazos contindnd carbon si un gaz contindnd oxigen, in raport stoechiometric,
de 2,5 péana la 13,5 ori, mai mare decéat, raportul stoechiometric necesar arderii
complete.

4. Procedeu, conform revendicarilor 1 si 3, caracterizat prin aceea ca, com-
bustibilul gazos contindnd carbon este selectat dintre: metan, etan, propan, butan,
monoxid de carbon si amestecuri ale acestora.
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5. Procedeu, conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ca, curentul
gazos contindnd combustibilul bogat in carbon este introdus in camera de reactie cu
0 viteza volumara orard, mai mare, de 10000 h™.

6. Procedeu, conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ca fluxul de pro-
dus rezultat contine hidrocarburi olefinice.

7. Procedeu, conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ca, catalizatorul
utilizat este un metal din grupa a Villl, depus pe un suport.

8. Procedeu, conform revendicarilor 1 si 7, caracterizat prin aceea ca, cata-
lizatorul cuprinde, de la 0,1 la 1%, in greutate metal din grupa a VIl

9. Procedeu, conform revendicarilor 1 si 7, caracterizat prin aceea ca, cata-
lizatorul este platingd sau paladiu depus pe gama alumina acoperita cu spuma de silicat
de litiu aluminiu.

10. Procedeu, conform revendicdrii 1, caracterizat prin aceea ca raportul
stoechiometric al amestecului de hidrocarburi fata de oxigen este, de 5 pana la 13,5
ori, mai mare, decat raportul stoechiometric necesar combustiei complete la bioxid
de carbon si apa.

11. Procedeu, conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ca amestecul
se introduce in camera de reactie, la o viteza volumara orara a gazului, de peste
10000 h™.

12. Procedeu, conform revendicarilor 1 la 5, caracterizat prin aceea ca
fluxul de produs rezultat contine gaz de sinteza.

13. Procedeu, conform revendicarii 12, caracterizat prin aceea ca, catali-
zatorul utilizat este un metal din grupa platinei depus pe un suport din material
refractar.

14. Procedeu, conform revendicarii 12, caracterizat prin aceea ca raportul
stoechiometric al amestecului de hidrocarburi, fata de oxigen este, de 1,1 la 5 ori,
mai mare, decat raportul stoechiometric necesar arderii complete la bioxid de carbon
sl apa.

15. Procedeu, conform revendicarii 12, caracterizat prin aceea ca ames-

tecul de hidrocarburi este introdus in camera de reactie cu o viteza volumara orara
cuprinsé, intre 10000 si 100000 h™.

Presedintele comisiei de inventie: ing. Marin Elena
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