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Pfi zplsobu piipravy benzinu s nizkym obsahem siry se
olefinicka krakovana ropa, obsahujici siru, zpracovava na
kyselém katalysatoru, s vyhodou zeolity, jako je ZSM-5, se
stiedni velikosti porfl, ¢imz se krakuji nizkooktanové parafiny
a olefiny za mirmych podminek s omezenou aromatizaci
olefinti a naftenti. Spolu s ropou se nasazuje nasada bohati na
benzen, ¢imz se alkylaci sniZi hladiny benzenu

v spoludodévané nésad€. Tento pocatedni zplisob zpracovani
je nasledovan hydrogena¢nim odsifovanim na
hydrorafinanénim katalysétoru, jako je CoMo na oxidu
hlinitém. Krom¢ sniZeni hladin benzenu ve spojenych
néasadéach se po¢ate¢nim zpracovanim na kyselém katalysétoru
odstrani olefiny, které by se jinak nasytily hydrogena¢nim
odsifenim spotfebovanim vodiku a sniZenim oktanu

v produktu, a ptevedou se na slouceniny, které positivné
prispivaji k obsahu oktanu. Veskery kapalny vytéZek je
vysoky, typicky alespoii 90 %a, nebo vyssi. Obsah aromati

v produktu se typicky nezvysi o vice nez 25 % hmotn.,
vztazeno ke spojenym nasaddm a miize byt niZ$i neZ v nasade.
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Oblast techniky

Vynadlez se tyka zplsobu zuglechtovani proudd uhlovodiku.
Zejména se tyka zplsobu zudlechtovani ropnych frakci vroucich
v rozmezi varu benzinu obsahujicich podstatné podily benzenu a
sirngch ne&istot, p¥iemZ se minimalisuji ztraty oktanu, ke

kterym dochdzi p¥i hydrogenalnim odstraifovadni siry.

savadni v hni

Katalyticky krakovany benzin tvo¥i hlavni <&ast zasob
benzinovych produktd ve Spojenych Stdtech. Obsahuje-1li nasada
pro krakovani siru, produkty krakovaciho postupu obvykle
obsahuji sirné nedistoty, které normdlné vyzZaduji odstranéni,
obvykle hydrogena&ni rafinaci, aby se vyhovélo technickym
podminkdm na relevantni produkty. D& se ocekavat, Ze v
budoucnosti budou tyto technické podminky prisnéjsi,
pravdépodobn& nebude povolen obsah siry v motorovych benzinech
a ostatnich palivech vy3%i neZ 300 ppm hmotnostné& (nebo 1
mén&) . I kdy? sira v produktu miZe byt sniZena hydrogenalnim
odsi¥enim krakované nésady, je tento postup nakladny jak z
hlediska investidni vystavby tak z hlediska provoznich
ndkladl, protoZe se spot¥ebuji velkd mnoZstvi vodiku.

Alternativn& k odsi¥eni krakované nasady se mohou
produkty, které maji mit nizky obsah siry, hydrogenaéné
rafinovat, obvykle za pouZiti katalysatoru obsahujiciho prvek
VIII. skupiny nebo prvek VI. skupiny, jako je kobalt nebo
molybden, bud jednotliv& nebo v jejich kombinaci, na vhodném
substratu, jako je oxid hlinity. P¥i hydrogenacni rafinaci se

molekuly obsahujici siru mirn& hydrokrakuji, ¢imZ se p¥evede
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sira na anorganickou formu, sirovodik, ktery lze 2z kapalného
uhlovodikového produktu odstranit v odlulovadi. I kdyZ je toto
G¢inny postup, ktery se provadi s benziny a téZ3imi ropnymi
frakcemi jiZ mnoho let a ziskavaji se vyhovujici produkty, ma
tento postup nevyhody.

Krakovand ropa, pochdzejici z katalytického krakovani a
bez jakéhokoliv dalsiho =zpracovani, jako je <&igténi, ma
relativné vysoké& oktanové <islo jakoZto vysledek p¥itomnosti
olefinickych slozek, a jako takovy krakovany benzin ma
vynikajici podil na z&sob& oktanu v benzinu. Ziskd se velké
mnoZstvi produktu s vysokym smésnym oktanovym dislem. V
nékterych pripadech tato frakce miZe tvo¥it aZ polovinu
benzinu rafina¢ni jimky.

Dal8imi vysoce nenasycenymi frakcemi vroucimi v rozmezi
varu benzinu, které se p¥ipravuji v nékterych rafineriich nebo
v petrochemickych z&vodech, je pyrolysni benzin vznikajici
jako vedlejsi produkt p¥i krakovani ropnych frakci za vzniku
lehkych olefind, 2zejména ethylenu a propylenu. Pyrolysni
benzin m& velmi vysoké oktanové <¢&islo, ale je pomérné
nestabilni bez hydrogenac¢ni rafinace, protoZe kromé& Zadoucich
olefint vroucich v rozmezi varu benzinu také obsahuje zna&ny
podil diolefint, které maji tendenci tvorit p¥i skladovani
nebo stani gumovité produkty.

Hydrogenadni rafinace krakovanych ropnych frakci
obsahujicich siru obvykle pusobi sniZeni obsahu olefinu a
nasledné snizZeni  oktanového ¢&isla, jak vzristd stupen
odsi¥eni, oktanové <&islo produktu vrouciho v rozmezi varu
benzinu se sniZuje. Cast vodiku miZe také pusobit urdité
hydrokrakovéani, jakoZ i nasyceni olefinu v zdvislosti na
podminkdch hydrogenalni rafinace.

Pro odstrariovani siry za zachovdni olefinQ, coZ plsobi
positivné na oktan, byly navrZeny rGzné zplsoby. Sirné
nedistoty maji tendenci se koncentrovat v té&%ké benzinové

frakci, jak je popsé&no v US patentu &. 3 957 625 (Orkin), kde
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je navrZen zplUsob odstrafiovani siry hydrogenalnim odsif¥enim
téZké frakce katalyticky krakovaného benzinu tak, Ze je
zachovdn podil oktanu z olefind, které se nachidzeji hlavn& v
leh¢i frakci. P¥i jedné 2z béZnych komer&nich operacich se
t&Zké benzinové frakce takto zpracovdvaji. Alternativng 1lze
selektivitu hydrogena¢niho odsi¥eni vzhledem k nasyceni
olefind posunout vhodnym vyb&rem katalysatoru, naptriklad
pouZitim oxidu ho¥ednatého jako nosie misto b&%Zn& pouZivaného
oxidu hlinitého. US patent ¢&. 4 049 542 (Gibson) popisuje
zpusob, p¥i kterém se k odsifeni olefinické uhlovodikové
nasady, Jjako je katalyticky krakovand 1lehk& ropa, pouZije
médény katalysdtor.

V kaZdém pY¥ipadé€, bez ohledu na mechanismus, kterym se to
déje, sniZeni oktanu, ke kterému dochdzi ndsledkem odstran&ni
siry hydrogena¢ni rafinaci, pusobi nap&ti mezi vzrlistajici
pot¥ebou p¥ipravy benzinovych paliv s vysokym oktanovym &islem
a pot¥ebou p¥ipravy c&istSich, méné& znelidtujicich spalovacich
paliv s nizkym obsahem siry. Toto napéti je stédle vice patrné
v soucasné dodavce odsiYenych paliv s nizkym obsahem siry.

V. minulosti byly téZ navrZeny 1rlzné zplsoby pro
zpracovani katalyticky krakovanych benzind. Nap¥iklad US
patent &. 3 759 821 (Brennan) popisuje zplsob zuSlechtovani
katalyticky krakovaného benzinu jeho frakcionaci na t&Z8i a
leh¢i frakci a zpracovanim té&ZSi frakce na ZSM-5 katalysdtoru,
nadeZ se potom zpracovand frakce p¥imisi zp&t do lehdi frakce.
Dalsi zpusob, p¥i kterém se krakovany benzin frakcionuje pt¥ed
zpracovanim, je popsdn v US patentu &. 4 062 762 (Howard), kde
se popisuje zplUsob odsi¥eni ropy frakcionaci ropy na t¥i
frakce, pricemZ se kaZdd z nich odsi¥i jinym zplsobem, nale?
se frakce znovu spoji.

US patent &. 5 143 596 (Maxwell) a EP 420 326 Bl popisuji
zpusoby zuSlechtovadni benzinovych surovin vroucich v rozmezi
varu benzinu a obsahujicich siru reformovanim s katalysdtorem

odolnym vG&i si¥e, ktery je selektivni na aromatisaci. Jako
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katalysatory tohoto typu lée uvést krystlické silikéaty
obsahujici kov, v&etné& zeolitl, Jjako je 2ZSM-5 obsahujici
gallium. US patent &. 5 143 596 popisuje zplsob hydrogenalni
rafinace aromatického odtoku z reforma&niho stupn&. Konverse
nafteni a olefinl na aromdty je alespoii 50 % za pouZitych
kritickych podminek, nap¥iklad teplot alespofi 400 °C a obvykle
vy88ich, napt¥iklad 500 °C. Za podobnych podminek je b&%né
reformovani typicky provdzeno =zna&nymi a nefadoucimi ztritami
vytézku, nap¥iklad aZ 25 % a totéZ plati pro postupy popsané v
téchto publikacich. V EP 420 326 jsou uvedeny vyt&iky Ce+ v
rozmezi 50 aZ 85 %. Tento zplsob proto p¥edstavuje tradidéni
nevyhodu reformovéni, takZe problém vynalezeni zplisobu, ktery
je schopen sniZit obsah siry krakovanych rop za minimalisace
ztrat vytéZkd, jakoZ i sniZeni spot¥eby vodiku, zlstava.

US patent &. 5 346 609 popisuje zpusob sni¥eni siry
krakovanych rop nejd¥ive hydrogenani rafinaci ropy, &imZ se
pfevede sira na anorganickou formu, a potom zpracovanim na
katalysatoru, jako je 2ZSM-5, ¢&imZ se obnovi oktan ztraceny
béhem hydrorafinadniho stupné&, zejména selektivn& usmériiovanym
krakovanim nizkooktanovych parafind. Timto zplsobem, ktery byl
UspésSn€ provozovadn komer&n&, se ptipravi ropny produkt s
nizkym obsahem siry v dobrém vyt&Zku a tento produkt se p¥imo
zaCleni do benzinovych z&sob.

DalSim aspektem soufasné dpravy je pot¥eba sni%it hladiny
benzenu, jakoZto moZného karcinogenu, v motorovych benzinech.
Benzen se nachdzi v mnoha lehkych rafina&nich pardch, které se
misi do rafina¢nich benzinovych =z&sob, zejména reformitu,
ktery je Z&douci sloZkou benzinovych zasob kvili svému
vysokému oktanovému <&islu a nizkému obsahu siry. Relativné
vysoky obsah benzenu v8ak vyZaduje provedeni dal&iho
zpracovani, aby se vyhovélo stédvajicim na¥izenim. Byly
navrZzeny ruzné zplUsoby sni%ovani obsahu benzenu v rafina&nich
proudech, nap¥iklad zpuisoby s fluidnim loZem podle US patentd

€. 4 827 069, 4 950 387 a 4 992 607, kdy se p¥evadi benzen na
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alkylaromdty alkylaci lehkymi diefiny. Benzen se muZe ziskat z
krakovanych rop nebo z proudd bohatych na benzen, jako jsou
reformdty. Podobné zplUsoby, p¥i nichz je odstrarnovani benzenu
doprovazeno sniZenim siry, jsou popsany v US p¥ihlaskach ¢&.
08/286 894 (Mobil Case 6994FC) a 08/322 466 (Mobil Case ¢C.
6951FC) a v US patentu &. 5 391 288. Zpusob sniZovani obsahu
benzenu lehkych rafina&nich proudd, jako jsou reformat a lehky

FCC benzin, alkylaci a transalkylaci téZkymi alkylaromaty je

popsdn v US patentu &. 5 347 061.

Podstata vynélezu

Nyni byl nalezen zplsob katalytického odsitovéani
krakovanych frakci vroucich v rozmezi varu benzinu, ktery
umo¥fiuje sni%eni obsahu siry na p¥ijatelné hladiny, aniz by
do%lo k podstatnému sni%eni oktanového &isla. Soucasné
dovoluje tento zplsob sniZeni obsahu benzenu v lehkych
rafinacnich proudech, jako jsou reformaty. Vyhodou
ptedlo%eného zplsobu je sniZeni spot¥eby vodiku a sniZeni
tvorby merkaptanu ve srovndni se zpusobem popsanym v US
patentu &. 5 346 609, jakoZ 1 privodni schopnost sniZovat
hladiny benzenu v ostatnich proudech.

Podstatou vynadlezu je zpusob zu&lechtovéni krakovanych
rop, ktery spolivd v tom, Ze se nejprve provede katalyticky
stupefi postupu, ve kterém se nédsada krakované ropy zpracovava
spolu s lehkym, benzen obsahujicim proudem uhlovodikid, <imZ se
pfem&ni benzen, olefiny a né&které parafiny v kombinované
nidsad® na =zeolitu nebo jiném kyselém katalysdtoru. Reakcemi,
které takto probihaji, Jjsou hlavn& selektivné& usmé&rtiované
krakovani nizkooktanovych parafini a olefind a alkyladni
reakce, které prevad&ji benzen na alkylaromdty. Mnohé z nich
zvySuji obsah oktanu krakované ropy a siln€& sniZuji obsah
olefind, ktery naopak sniZuje spot¥ebu vodiku a ztratu oktanu

v nasledujicim hydrogenaénim odsifovdni. Objem aromatisace
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olefint a naftend Jje omezen ndsledkem mirnych podminek
pouZitych béhem zpracovadvadni na kyselém katalysdtoru. Obsah
aromitd v konedném hydrorafina&nim produktu mizZe byt v

-

urditych p¥ipadech niZ8i neZ v kombinovanych néasadach.

P¥i b&¥ném praktickém provedeni se zpusob provadi tak, Ze
se v prvnim stupni uvede ve styk nidsada (frakce krakované
ropy obsahujici siru a soulasné reformat bohaty na benzen) s
pevnym kyselym zeolitovym katalysdtorem se st¥edni velikosti
pbérd p¥i teploté& 177 az 427 °C, tlaku 2172 aZ 6998 kPa,
prostorové rychlosti 1 aZ 6 LHSV (prostorova rychlost
vyjad¥end v objemech nést¥iku za hodinu na objem reaktoru) a
pom&ru vodiku k uhlovodiku 180 az 445 n.1.1"%, &imz se alkyluje
benzen v kombinované nasadé olefiny, takze vzniknou
alkylaromdty a krakuji se olefiny a nizkooktanové parafiny v
nasad&, pridem? konverse olefini a naftend na aromaty se
udrfuje na hladindch men3ich nez 25 % hmotnostnich a konverse
benzenu (na alkylaromaty) od 10 do 60 %. Meziprodukt se potom
hydrogenacné odsiruje v  pritomnosti hydrodesulfuradniho
katalysdtoru p¥i teplot& 260 aZ 427 °C, tlaku 2172 aZz 6998
kPa, prostorové rychlosti 1 az 6 LHSV (prostorova rychlost
vyjéd¥end v objemech nadst¥iku za hodinu na objem reaktoru) a
pom&ru vodiku k uhlovodiku 180 a% 445 n.l.1", &imZ se pfevedou
slougeniny obsahujici siru v meziproduktu na anorganickou siru
a pripravi se odsi¥eny produkt v celkovém kapalném vyté&Zku
alespoil 90 % objemovych.

Ve srovnani s poradim rafinace popsanym v US patentu ¢.
5 346 069, kde se krakovand ropa nejd¥ive podrobi
hydrogenaénimu odsi¥eni a pak naslednému zpracovani na kyselém
katalysdtoru, jako je ZSM-5, zpusob podle vynalezu pracuje se
sni¥enou spot¥ebou vodiku, protoZe byly drfive odstranény
olefiny. Rovné&% tak tim, Ze se hydrogenalni odsifeni provadi
po poldtednim zpracovani, je eliminovana tvorba merkaptanu na
zeolitovém katalysdtoru kombinaci H,S-olefin, coZ potencialné

vede k vyS%imu odsi¥eni nebo ke sniZeni nutnosti dalSiho
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zpracovavani produktu, nap¥iklad jak je popséno v US p¥ihléasce
¢. 08/001 681.

Tento zplusob 1lze pouZivat k odsi¥ovadni lehkych nebo
Uplnych ropnych frakeci, zatimco se udrZuje oktan, p¥icemZ se
pfedejde nutnosti reformovani t&chto frakci nebo alespon
nutnosti reformovat tyto frakce na d¥ive uvazovany nutny
stupeti.

V  praxi miZe byt Zddouci  hydrogenad&né rafinovat
krakovanou ropu p¥ed uvedenim ve styk s katalysdtorem v prvnim
aromatisacnim/krakovacim stupni, &imZ se sni%i obsah dienu v
ropé a tak se prodlouZi délka cyklu katalysidtoru. Probiha tak
pouze omezeny stupefl saturace olefinu v p¥edb&¥n& zpracované
suroviné a soulasné probihd mensi rozsah odsi¥Yeni.

Jedna 2z ndsad tohoto zpUsobu obsahuje ropnou frakci
obsahujici siru, vrouci v rozmezi varu benzinu. Nasadami
tohoto typu jsou typicky lehké ropné latky vrouci v rozmezi Cs
az 166 °C, Uplné ropné frakce typicky vrouci v rozmezi C. aZ
216 °C, téZsi ropné frakce vrouci v rozmezi 127 a¥ 211 °C nebo
tézké benzinové frakce vrouci v rozmezi 166 a¥ 260 °C, s
vyhodou 166 aZ 211 °C. V mnoha p¥ipadech nasada ma 95
procentnich bodd (stanoveno podle ASTM D 86) alespoil 163 °C a
s vyhodou alespori 177 °C, nap¥iklad 95 procentnich bodd
alesponi 193 °C nebo alespoii 220 °C.

Katalytické krakovadni je vhodnym zdrojem krakovanych rop,
obvykle se miZe pouZit fluidni katalytické krakovani (FCC),
ale také tepelné krakovaci postupy, jako je koksovadni, pro
pfipravu pouzZitelnych nédsad, jako je koksarensky té&Zky benzin,
pyrolysni benzin a dalZi tepeln& krakované ropné produkty.

Zpisob lze provadét s celkovou benzinovou frakci ziskanou
z katalytického nebo tepelného krakovaciho stupné nebo
alternativné s jeho &&sti. Vzhledem k tomu, %e sira ma
tendenci se koncentrovat ve vySevroucich frakcich, je vyhodné,
zejména je-1li omezena kapacita jednotky, odd&lit vySevrouci

frakce a zpracovat Jje ve stupnich podle vynédlezu Dbez
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zpracovavani niZevroucich frakei. Teplota Yezu mezi
zpracovanymi a nezpracovanymi frakcemi se miZe ménit podle
p¥itomnych sirnych sloulenin, ale obvykle je vhodnad teplota
Yezu v rozmezi od 38 °C do 150 °C, jedté& obvykleji v rozmezi
93 °C a 150 ©°C. DPtesnd vybrand teplota ¥Yezu =zavisi na
specifikaci siry v benzinovém produktu, jakoz 1 na typu
pritomnych sloucenin siry: nizgi teploty ¥ezu jsou typicky
nutné pro produkty s niZ8i specifikaci siry. Sira, kterd je
p¥itomna ve sloZkach vroucich pod 65 °C je pYrevaizné ve formé
merkaptanti, které lze odstranit extrak&nimi postupy, jako Jje
Merox, ale pro odstranéni thiofenu a dal&ich cyklickych
sloudenin siry p¥itomnych ve vySevroucich sloZkach, napriklad
ve frakcich vroucich nad 82 ©°C, je vhodnd hydrogenacni
rafinace. Zpracovani ni%evroucich frakeci extrakénim zpusobem
spojenym s hydrogenadni rafinacil vySevroucich sloZek miZe
proto ptedstavovat vyhodny ekonomicky postup. Vy88i teploty
Yezu jsou vyhodné pro minimalisaci mnoZstvi nédsady, ktera
prochdzi do hydrorafindtoru a konecny vyb&r teploty Yezu spolu
s ostatnimi moZnostmi zplsobu, jako je extraklni odsirtovani,
se proto provadi v souhlasu se specifikacemi produktu,
omezenimi privodu a ostatnimi faktory.

Obsah siry krakované frakce =z&visi na obsahu siry v
nasadé dodavané do krakovaci jednotky, jakoZ i na rozmezi varu
vybrané frakce pouZité jako néasada p¥i tomto zpusobu. Leh&i
frakce maji napt¥iklad tendenci mit niZsi obsah siry nez
vySevrouci frakce. Z praktického hlediska obsah siry
prekraduje 50 ppm hmotnostn& a obvykle je v nadbytku 100 ppm
hmotnostn& a ve vétdin& p¥ipadld v nadbytku 500 ppm hmotnostné.
Pro frakce, které maji 95 procentnich bodd nad 193 °C, miZe
obsah siry p¥ekro&it 1000 ppm hmotnostné a miZe byt vysoky
4000 nebo 5000 ppm hmotnostn& nebo i vy883i, jak je uvedeno
nie. Obsah dusiku neni tak charakteristicky pro nédsadu jako
obsah siry a s vyhodou neni v&t3i neZ 20 ppm hmotnostné, i

kdyz vy&$i hladiny dusiku, nap¥iklad aZz do 50 ppm hmotnostné,
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lze najit v urdcitych V?éevrouéich nasadach s 95 procentnimi
body 193 °C v nadbytku. Obsah dusiku vs$ak obvykle neni vét&i
neZ 250 nebo 300 ppm hmotnostné. Vysledkem krakovéani, které
pY¥edchédzi stupné podle p¥edloZeného vynalezu, nasada ke stupni
hydrogenaéniho odsifeni je olefinickd, s obsahem olefinu
alesponl 5 a je&té castéji v rozmezi 10 aZ 20, napriklad 15 az
20 % hmotnostnich, s vyhodou mé& nasada obsah olefinu 10 aZz 20
% hmotnostnich, obsah siry od 100 do 5000 ppm hmotnostné,
obsah dusiku 5 aZ 250 ppm hmotnostné a obsah benzenu alesponi 5
% objemovych. V tepelné& krakovanych ropéch jsou Casto p¥itomny
dieny, ale, jak Jje popsédno niZe, s vyhodou se odstraiuji
hydrogenacné ve stupni p¥edbé&Zného zpracovani.

Nésada, které& se nast¥ikuje do zpusobu soucasné, obsahuje
lehkou frakci vrouci v rozmezi varu benzinu, kterd je
relativné bohatd na aromaty, zejména benzen. Tato benzenem

)

bohat& nasada typicky obsahuje alesponl 5 % objemovych benzenu,
p¥esnéji 20 % objemovych aZz 60 % objemovych benzenu.
Specifickym rafinaénim zdrojem pro tuto frakci je reformiatova
frakce. Tato frakce obsahuje mensSi mnozstvi lehkych
uhlovodikt, typicky méné neZ 10 % C; a niZ8ich uhlovodikld a
mald mnozstvi téZsich uhlovodiki, typicky méné& nez 15 % C,+
uhlovodikl. Tyto soulasné nast¥ikované reformdtové nésady
obvykle obsahuji velmi nizkd mnozstvi siry, protoZe byly
obvykle p¥ed reformovanim podrobeny odsi¥eni.

Jako p¥iklady 1lze uvést reformdty =z reformovacich
jednotek s pevnym loZem, kyvajicim loZem nebo pohyblivym
loZzem. NejpouZivanéjsi reformadtovou frakci je destiladni
frakce s 1Uzkym rozmezim teploty varu, to je reformit, ‘kde
nejleh¢i a nejtéZsi podily jsou odstranény destilaci. Jednd se
s vyhodou o reformdt majici Gzké rozmezi teploty varu,
nap¥iklad C; nebo C,/C, frakce. Tuto frakci 1lze ziskat jako
komplexni smés uhlovodikt ziskanych jako p¥edni frakce
dehexanisad&ni kolony stékajici =z depentanisadni kolony. Smés

se miZe liSit v Sirokém rozmezi v zavislosti na podtu faktoru
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zahrnujicich hloubku operacé Y reformatoru a nasadu
reformdtoru. Tyto proudy obvykle maji Cs, C, a niZ8i uhlovodiky
odstran&né v depentanisdtoru a debutanisatoru. Proto obvykle
reformatova destiladni frakce s Uzkym rozmezim teploty varu
obsahuje alespoifi 70 % hmotnostnich Cs uhlovodiki a s vyhodou
alespoit 90 % hmotnostnich Cq uhlovodikt. Ostatnimi zdroji
nidsady bohaté na benzen jsou lehky benzin, koksérensky benzin
nebo pyrolysni benzin.

Tyto frakce bohaté na benzen se podle rozmezi teploty
varu mohou definovat koncovou teplotou varu 121 °C a s vyhodou
ne vy$8i teplotou varu nez 110 °C. S vyhodou teplota wvaru
spadd mezi 38 °C a 180 °C, a je8té& vyhodnéji mezi 66 °C a 93
°C a nejvyhodn&ji v rozmezi 71 °C a 93 °C.

Nisledujici tabulka 1 uvadi vlastnosti pouZitelného 121

°C C,-C, reformdtu s Uzkym rozmezim teploty varu.
Tabulka 1
C.-C, reformat s dzkym rozmezim teploty varu

RON - oktanové &islo stanovené vyzkumné 82,6
MON - oktanové &islo stanovené motorovou metodou 77,3

sloZeni, % hmotnostni

1-Cs 0,9
n-Cs 1,3
C, naft 1,5
i-C, 22,6
n-Cg 11,2
C¢ naf 1,1
benzen 32
1i-C, 8,4
n-C, 2,1
C, naf 0,4
toluen 17,7

i"Ce 0,4
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n-Cs ) 0

Cgs arom 0,4

Tabulka 2 uvadi vlastnosti vyhodn&j&i benzenem bohaté
frakce s UGzkym rozmezim teploty varu, kterd obsahuje vice

parafinickych podild.
Tabulka 2

Benzenem bohatd reformatovd frakce s Udzkym rozmezim

teploty varu

RON -oktanové &islo stanovené vyzkumné 78,5
MON- oktanové &islo stanovené motorovou metodou 74

)

sloZeni, % hmotnostni

1-Cq 1
n-Cs 1,6
C. naf 1,8
1-Cq 28,6
n-Cq 14,4
C¢ naf 1,4
benzen 39,3
i-C, 8,5
n-C, 0,9
C, naf 0,3
toluen 2,3

Pracovni postup

Vybrand nasada vrouci v rozmezi varu benzinu, obsahujici
siru, spolu se soulasné se nastfikujici nasadou bohatou na
benzen se zpracuje ve dvou stupnich, nejprve jejich zavadeénim
pres tvarové selektivni kysely katalysator. V tomto stupni
olefiny v krakované rop& alkyluji benzen a ostatni aromdty na

alkylaromaty, pricemZ? se soulasn& zvySuje obsah olefind
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vznikajicich selektivné usmérﬁén?m krakovanim nizkooktanovych
parafind a olefind z jedné nebo z obou sloZek nédsady. Olefiny
a nafteny se mohou podrobit konversi na arométy, ale stupeti
aromatisace Jje omezen tim, Ze se Vv tomto stupni 2zpisobu
pouzivajil relativné mirné podminky, =zejména teplota. Odtok =z
tohoto stupné se potom vede do hydrorafina¢niho stupné&, kde se
slou¢eniny siry pt¥itomné v ropné néisadé&, které se v prvnim
stupni pfevazZné nezménily, p¥evedou na anorganickou formu
(H,S), ktera umoZrnuje odstranéni v odlucovaCi a néasledujici
hydrogenaéni odsi¥eni. Vzhledem k tomu, Ze v prvnim stupni na
kyselém katalysdtoru nevznikaji 2Z&dné produkty, které by
rusily operace v druhém stupni, miZe odtok z prvniho stupné&
prepadat pr¥imo do druhého stupné, aniZ by byl nutny separadni
mezistupern.

Velikost ¢&&astic a druh katalysdtorua pouZitych v obou
stupnich se obvykle ur¢i typem pouZitého postupu, jako je
zpétny tok, kapalnd faze, postup na pevném loZi; tok vzhiru,
pevné loZe, postup stékdni tenkym praminkem; ebulace (var),
postup na fluidnim loZi; nebo transport, postup na fluidnim
loZi. VesSkerd tato rdGznd zndmd schemata postupu jsou moZna, i
kdyZz zpétny tok a uspo¥adadani na pevném loZi je vzhledem k
jednoduchosti operace vyhodné.

Prvni stupenl postupu

Spojené nasady se nejprve zpracuji uvedenim ve styk s
kyselym katalysadtorem za podminek, které vedou k alkylaci
benzenu olefiny za vzniku alkylaromdtu. PrevdZnd &&st benzenu
pochézi ze soubé&Zné zavddéné nésady, to je reformdtu, i kdy%
probihd urlitd aromatisace olefind, které jsou p¥itomny v
ropné nésadé a vznikd tak dal$i benzen. Mirné podminky,
zejména  teplota, pouzivané  p¥i tomto  stupni, obvykle
predchdzeji velkému stupni aromatisace olefind a naftent.
Norm&ln& neni konverse olefinl a naftend na nové aromaty veétSi

Q

nez 25 % hmotnostnich a je obvykle niZ&i, nap¥iklad ne vice

o

neZz 20 % hmotnostnich. Za nejmirné&jSich podminek v prvnim
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stupni mazZe byt celkovy " obsah aromatu v konecném
hydrorafina&nim produktu skutedn& niZ8i nez jaky Je ve
spojenych nésadach, coZ Jje vysledkem wurcité hydrogenace
aromdtd probihajici ve druhém stupni reakce.

Selektivné usmériiované krakovani nizkooktanovych
parafin, hlavn& n-parafind, a olefind probiha tak, z2Ze se
zvy8uje oktan produktu za zvySené produkce olefinu, které miZe
také vést k alkylaci aromdtd, zejména benzenu. Tyto reakce
probihaji za mirnych podminek a ztraty vyt&€Zku se udrZuji na
nizké hladin&. B&hem obou stupil postupu jsou celkové kapalné
vyté&Zky typicky alespoil 90 % objemovych a mohou byt i vysSsi,
naptiklad 95 % objemovych. V nékterych p¥ipadech mohou byt
kapalné vyt&Zky vy33i neZ 100 % objemovych, jakoZto dusledek
objemové expanse probihajicich reakci.

Souhrnné je  prvni stuperli  postupu oznafovan jako
selektivng usmé&riiované krakovadni nizkooktanovych sloZek v
nasadé =za souasné alkylace aromdtu. Olefiny pochazeji =z
ndsady jakoZz i z pfirdstku vznikajiciho krakovanim spojené
nidsady parafini a olefind. RovnéZ miZe dochdzet k urcité
isomerisaci n-parafind na rozvétvené parafiny s vysSSim
oktanem, coZ prispivd k dal&imu p¥irdstku oktanu v kone&ném
produktu. Hladiny benzenu se sniZuji tak, 3jak se zvySuje
alkylace p¥i vy88ich teplotdch prvniho stupné, pricemz
konverse benzenu je b&Zn& v rozmezi 10 aZ 60 %, Casté&ji 20 az
50 %.

Podminky pouZivané v tomto stupni postupu jsou pro tyto
reakce vyhodné. Typicky jsou teploty pro prvni stupeni od 150
do 455 °C, s vyhodou od 177 do 425 °C. Tlak v této reakéni
z6n& neni kriticky, protoZe neprobihd hydrogenace, i kdyZ
ni?di tlak v tomto stadiu m& tendenci podporovat tvorbu
olefini krakové&nim nizkooktanovych sloZek proudu nasady. Tlak
je proto zavisly ptrevadZn& na moZnostech provedeni a b&€Zné je
445 a? 10445 kPa, s vyhodou 2170 aZz 7000 kPa, s prostorovou
rychlosti od 0,5 do 10 LHSV (hod?), normdlné& 1 aZ 6 LHSV
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(hod™). Pom&ry vodiku k uhloQodiku jsou b&Zn& od 0 do 890
n.1.1%', s vyhodou 18 aZ 445 n.1.1"' a jsou voleny tak, aby se
minimalisovalo stdrnuti katalysatoru.

Zm&na objemu materidlu vrouciho v rozmezi varu benzinu
p&¥n& probihd v prvnim stupni. K uréitému poklesu v kapalném
objemu produktu dochdzi nasledkem konverse niZevroucich
produkt® (Cs-), ale konverse na Ci;- produkty neni bé&Zné vétsi
ne¥ 10 % objemovych a obvykle je pod 5 % objemovych. K dal8imu
poklesu objemu normdlné& dochazi nasledkem konverse olefind na
aromatické sloufeniny nebo jejich inkorporace do aromatu, ale
s omezenou aromatisaci, coZ neni normédlné signifikantni.
Jestli¥e nasada obsahuje signifikantni mnoZstvi vySevroucich
komponent, mnoZstvi Cs- produktid miZe byt relativné nizZ8i a z
tohoto divodu je pouZiti vySevroucich rop  vyhodné, zejména
pou?iti frakci s 95 procentnimi body nad 177 °C a jesté
vyhodn&ji nad 193 °C nebo i vySe, napriklad nad 205 °C. AvSak
normalné& 95 procentnich bodd nepf¥esahne 270 °C a obvykle
nepresahuje 260 °C.

Katalysator pouZivany v prvnim stupni postupu ma
dostatedn& kyselé funk&ni skupiny, aby probé&hlo poZadované
krakovani, aromatisace a alkyla¢ni reakce. Pro tento 0&el ma
katalysdtor signifikantni stupefi kyselé aktivity a pro tento
G&el nejvyhodn&jgimi katalytickymi materialy jsou pevna,
krystalickd molekuldrni sita majici stfedni velikost poérd a
topologii latek chovajicich se jako zeolity, které v
aluminosilikatové form& maji index nap&ti 2 aZ 12. Vyhodnymi
katalysdtory pro tento G&el jJsou zeolitické katalytické
materialy se st¥edni velikosti pérd, napf¥iklad kysele pusobici
materidly s topologii aluminosilikatovych zeolitd o st¥edni
velikosti pdért. Témito =zeolitickymi katalytickymi materidly
jsou nap¥iklad takové materialy, které maji ve své
aluminosilikatové form& index nap&ti mezi 2 a 12. Jako odkaz
pro definici indexu nap&ti je moZno uvést US patent ¢. 4 784

745, kde je uveden popis méY¥eni této hodnoty, jakoZ i detaily
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o tad& katalytickych materiéiﬁ s p¥isludnou topologii a
poresni strukturou pouZitelnou pro tyto ucely.

Vyhodnymi aluminosilikatovymi zeolity se st¥edni
velikosti pérd jsou ty, které maji topologii ZSM-5, 2ZSM-11,
78M-12, ZSM-21, 2ZSM-22, ZSM-23, 2ZSM-35, ZSM-48, ZSM-50 nebo
MCM-22, MCM-36, MCM-49 a MCM-56, s vyhodou v aluminosilikatové
form&. (Nov&jsi katalytické materiadly identifikované jako MCM
a &isla jsou popsény v ndsledujicich patentech: zeolit MCM-22
je popsdn v US patentu &. 4 954 325, MCM-36 v US patentech c.
5 250 277 a 5 292 698, MCM-49 v US patentu &. 5 236 575 a
MCM-56 v US patentu &. 5 362 697). Lze také pouzit dalsi
katalytické materidly s p¥isluSnou kyselou funkcionalitou.
Zvliastni skupinou pouZitelnych katalytickych materidld jsou
nap¥iklad zeolitové materidly s velkymi péry, které maji index
nap&ti a¥ do 2 (v aluminosilikdtové form&). Zeolity tohoto
typu jsou mordenit, zeolit beta, faujasity, jako je zeolit Y a
ZSM-4. Rovn&% tak lze pouZit Z&aruvzdorné pevné materialy,
které maji poZadovanou kyselou aktivitu, strukturu pdri a
topologii.

Katalysdtor ma mit dostatelnou kyselou aktivitu pro
prevedeni p¥isludnych sloZek ndsady ropy, Jjak bylo popsano
vySe. Jednim m&Fitkem této kyselé aktivity katalysatoru je
gislo alfa. Alfa test je popsédn v US patentu C. 3 354 078 a v
4, 527 (1965), 6, 278 (1966) a 61, 395 (1980) .

J. Catalysis,
Experiment&lni podminky testu pouZitého pro stanoveni hodnot
alfa vztahujici se na tento popis zahrnuji konstantni teplotu
538 °C a variabilni pritokovou rychlost, jak Jje detailné
popsano v J. Catalysis, 61, 395 (1980). Katalysator pouzivany
v tomto stupni postupu ma& vhodnou alfa aktivitu alespori 20,
obvykle v rozmezi 20 a% 800 a s vyhodou alespor 50 aZ 200. Je
nevhodné, aby tento katalysator mél p¥ili§ vysokou kyselou

aktivitu, protoZe je Zadouci, aby prob&hlo pouze krakovani a

takovy presmyk v nésad® ropy, protoze je nutné udrZet oktan
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bez vaZné redukce objemu proauktu vrouciho v rozmezi varu
benzinu.

(G&inna sloZka katalysatoru, nap¥iklad zeolitu se obvykle
pouzivd v kombinaci s pojivem nebo substratem, protoze
velikost &astic &istych zeolitovych materidld je p¥ili¥ mald a
vedla by k znalnému poklesu tlaku v katalysadtorovém loZi.
Timto pojivem nebo substriatem, které se s vyhodou p¥i tomto
zplsobu pouZivaji, je vhodné& jakykoliv Z&ruvzdorny wmaterial.
Jako priklady t&chto dob¥e znamych materidld lze naptiklad
uvést oxid k¥emidity, oxid kremidity-oxid hlinity, oxid
k¥emidity-oxid zirkoni&ity, oxid k¥emiéity-oxid titanicity,
oxid hlinity.

Katalysator pouZivany v tomto stupni postupu mize byt
prosty jakékoliv kovové sloZky vhodné pro hydrogenaci nebo
mi¥e obsahovat kovovou hydrogenadni funkéni skupinu. JestlizZe
bylo zjist&no, Ze je #adouci pouZit za té&chto aktuadlnich
podminek s ur&itou nédsadou kovy, jako jsou basické kovy VIII.
skupiny, zejména molybden, nebo jejich kombinace, je jejich
pouZ?iti obvykle vhodné. Vzacné kovy, jako jsou platina nebo
palladium, b&%n& neposkytuji Z&dnou vyhodu oproti pouziti
niklu nebo jinych basickych kovil.

Druhy stupeifi hydrogena&ni rafinace

Hydrogena&ni rafinace vytoku z prvniho stupné se mazZe
provadét uvedenim nasady ve styk S hydrorafinaénim
katalysdtorem. Za hydrorafina&nich podminek se alespori Cast
siry p¥ritomné v rop&, ktera proS$la nezmén&na krakova-
cim/aromatisadnim stupné&m, prevede na sirovodik, ktery se
odstrani pruchodem hydrogena&n& odsi¥eného odtoku odlucovacem
umist&nym za hydrorafindtor. Hydrogenalné& odsifeny produkt vie
v podstaté& ve stejném rozmezi varu jako nasada (rozmezi varu
benzinu), ale m& ni%8i obsah siry neZ ndsada. Hladiny siry v
produktu jsou b&%n& pod 300 ppm hmotnostné& a v prevainé casti
pripadl pod 50 ppm hmotnostn&. Obsah dusiku je také sniZen na

hladiny bé&%n& pod 50 ppm hmotnostn&, obvykle pod 10 ppm
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hmotnostné&, tim, Ze se dusik pfevede na amoniak, ktery se také
odstrani v separadnim stupni.

Provadi-li se p¥ed prvnim stupné&m katalytického postupu
predb&Znéd dUprava, miZe se pouZit stejny typ hydrorafina&niho
katalysatoru, jako se pouZivd ve druhém stupni postupu, ale
podminky mohou byt mirn&j8i, aby se minimalisovalo nasyceni
olefind a spot¥eba vodiku. ProtoZe nasyceni prvni dvojné vazby
dient je kineticky/termodynamicky up¥ednostiiovano pred
nasycenim druhé dvojné vazby, je toho moZno dos&hnout vyb&rem
vhodnych podminek. Vhodné kombinace parametrd postupu, jako
jsou teplota, tlak vodiku a zejména prostorovad rychlost, lze
stanovit empiricky. Odtok =z predb&Zné dpravy miZe p¥imo
pfepadat do prvniho stupn& postupu s Jjakoukoliv mirnéd
exotermni reakci vznikajici =z hydrogena&nich reakci, ktera

Zné

Qn

poskytuje zvySeni teploty uZite&né pro iniciovani prev
endotermnich reakci prvniho stupné& postupu.

V souhlasu s cilem udrZeni oktanu v produktu a objemu se
konverse na produkty vrouci pod teplotnim rozmezim varu
benzinu (C;-) b&hem druhého hydrodesulfuradniho stupné& udrzuje
na minimu. Teploty tohoto stupn& se vhodn& pohybuji od 220 do
454 °C, s vyhodou od 260 do 400 °C, pYri&emZ presny vyb&r
zavisi na poZadovaném odsi¥eni pro danou n&sadu s vybranym
katalysatorem. Teplota vzristd za exotermnich reak&nich
podminek, p¥ifemZ pro vétSinu podminek je vzrist b&¥n& o 11 a¥
55 °C a teploty vstupu do reaktoru jsou s vyhodou v rozmezi
260 az 400 °C.

ProtoZe odsifeni krakovanych rop b&%n& probihd snadno,
mohou se pouZit nizké aZ mirné tlaky, nap¥iklad od 445 do
10443 kPa, s vyhodou od 2170 do 7000 kPa. Tlaky jsou celkové

tlaky systému na vstupu do reaktoru. Tlak se b&¥n& voli

takovy, aby se udrzela pozZadovana rychlost stérnuti
pouzivaného katalyséatoru. Prostorova rychlost (stupné
hydrogena&niho odsi¥eni) je b&%n& 0,5 a% 10 LHSV (hodd), s

vyhodou 1 aZ 6 LHSV (hod?). Pom&r vodiku k uhlovodiku v nasadé
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je typicky 90 a%Z 900 n.1l.17%, obvykle 180 aZ 445 n.l1.1"'. Rozsah
odsiteni =z&avisi na obsahu siry v ndsadé a samoz¥ejm& na
specifikaci pro siru v produktu s odpovidajicim vybérem
reakénich parametrd. Normdln& pracuje postup za kombinace
podminek takovych, aby odsifeni bylo alespoti 50 %, s vyhodou
alespoti 75 %, ve srovnadni s obsahem siry v nasadé. Obsah
dusiku neni nutné p¥ilid sniZovat, ale nizky obsah dusiku miZe
zlepdovat G&innost katalysdtoru ve druhém stupni postupu.
B&¥n& odstrandni dusiku, které doprovdzi odsi¥ovéani, poskytuje
ptijatelny obsah organického dusiku v ndsadé pro druhy stupenl
postupu.

- Jako katalysadtor pouZivany ve stupni hydrogenac¢niho
odsi*ovani je vhodny b&%ny desulfuradni katalysédtor p¥ipraveny
z kovu VI. skupiny a/nebo VIII. skupiny na vhodném substratu.
Jako kovy VI. skupiny se obvykle pouZzivaji molybden nebo
wolfram a jako kovy VIII. skupiny obvykle nikl nebo kobalt.
Typické jsou kombinace 3jako Ni-Mo nebo Co-Mo. PEi tomto
postupu jsou také pouZitelné ostatni kovy majici hydrogenalni
funkcionalitu. Nosi&em pro katalysadtor je bé&Zn& porésni pevna
latka, obvykle oxid hlinity, nebo oxid k¥emidity-oxid hlinity,
ale lze té% b&Zn& pouZit daldi porésni pevné latky, jako jsou
oxid hoYe&naty, oxid titanidity nebo oxid k¥emicity, bud’
samotné nebo smiSené s oxidem hlinitym nebo se sm&si oxidu
k¥emic¢itého a oxidu hlinitého.

Velikost &&stic a typ katalysdtoru se obvykle stanovi
podle typu konversniho postupu, ktery se m& provést, jako jsou
zpdtny tok, kapalnd féaze, postup na pevném loZi; tok vzhiru,
pevné loZ%e, postup s kapalnou féazi; ebulace (var), postup na
fixovaném fluidnim kapalném loZi nebo postup v plynné féazi;
nebo postup v kapalné nebo plynné fazi, transport, postup ve
fluidnim lo%i, jak bylo uvedeno vySe, pficemZ vyhodny Je

postup se zp&tnym tokem fixovanym loZem.
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P¥iklady provedeni vynédlezu

T¥i objemové dily frakce vrouci pri 99 °C+ FCC ropy se

misi s jednim dilem reformdtu s Gzkym rozmezim teploty varu,

n

im¥ vznikne kombinovanad nésada, jejiZ sloZeni a vlastnosti

(@14

jsou uvedeny v tabulce 3. Spojend nasada se zavadi spolu s
vodikem do reaktoru s pevnym loZem obsahujicim katalysator
ZSM-5, ktery md vlastnosti shrnuté v tabulce 4.

Tabulka 3

vlastnosti FCC ropa/reformat

sloZzeni, % hmotnostni

n-pentan 0,4
isopentan 0,3
cyklopentan 0,5
Cs-C,p n-parafiny 5,0
Cs-Cy, isoparafiny 16,3
Ce-C,, olefiny a cykloolefiny 11,4
Ce-C,, nafteny 5,8
benzen 9,2
C,-C,, arométy 34,2
Cp+ 17,0
celkova sira, % hmotnostni 0,14
dusik, ppm hmotnostné 71
vlastnosti

&isty oktan vyzkumné 90,9
oktan motorovou metodou 80,6
bromové &islo 36,3

hustota, 60 °C, g/cm’ 0,7977
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Tabulka 4

vlastnosti ZSM-5 katalysatoru

zeolit ZSM-5
pojivo oxid hlinity
zeolit, ndpli, % hmotnostni 65
pojivo, % hmotnostni 35
katalysator alfa 110
velikost povrchu, m’g™ 315
objem péra, cm’/g 0,65
hustota, skute&na, g/cm’ 2,51
hustota, &&stice, g/cm’ 0,954

Celkovy odtok =z prvniho reaktoru pf¥epaddvd do druhého
reaktoru s pevnym loZem obsahujicim komer&ni katalysator
CoMo/Al,0, (Akzo K742-3Q). Rychlost zavadéni nésady Je
konstantni, tak¥e prostorovd hodinovd rychlost kapaliny na
katalysdtoru ZSM-5 je 1,0 hod™ a 2,0 hod? na hydrorafina&nim
katalysdtoru. Celkovy tlak v reaktoru se udrzuje na 4171 kPa a
soudasnd s ropou zavadé&ny vodik je konstantni 356 n.l.17.
Teplota v reaktoru se ZSM-5 se méni od 205 do 427 °C, zatimco
teplota hydrorafina&niho reaktoru je 260 aZ 370 °C. Vysledky

jsou shrnuty v tabulce 5.

Tabulka 5

vysledky zudlechtovédni kombinace ropa/reformat

ZSM-5 teplota °C 204 388 427 727
hydrorafinaéni reaktor °C 371 371 371 260
konverse benzenu, procenta 13 39 41 38
spot¥eba H,, n.1.17! 65 45 47 5,4
vytéZek C.+, objemova % nasady 101,7 95,6 92,1 90,8

aromatisace C,-C,, olefinti/naftend (22) (2) 5 20
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vyt&Zek, hmotnostni % HC nasady

c,-C, 0,1 0,3 0,6 0,5
propan 0 1,3 2,7 2,5
n-butan 0 1,5 2,3 2,3
isobutan 0 1,6 2,2 2,1
n-pentan 0,5 1,2 1,4 14
isopentan 0,2 2,5 2,3 2,1
penteny 0 0 0 0,2
celkové Cq+ 99,7 91,8 88,7 88,8

C¢-C,, n-parafiny 8 4,7 3,8 3,8

Cs-C,, isoparafiny 23,2 17 15,6 15,3

Cs-Cyp Olefiny 0 0 0 0,6
benzen 7,9 5,6 5,4 5,6

C¢~-C,o nafteny 13,6 12,3 11,1 7,8

C,-C,, aromaty 31,7 37,5 38,9 41,2

Cpy+ 15,2 15,4 14,2 14
celkovad sira, ppm hmotnostné 75 32 20 31
dusik, ppm hmotnostné 2 3 3 56
C.+ oktan vyzkumné 77,4 88,2 89,5 91, 8
C;+ oktan motorovou metodou 72,9 81,2 81,9 83,3
Poznémka: hodnoty uvedené v () representuji negativni hodnoty

(pokles) a znamenaji, Ze produkt obsahuje méné aromatd nez
bylo v nasadé.

Jak je patrné z tabulky 5, zvysenil teploty na ZSM-5 pri
konstantnich hydrorafina&nich podminkdch vede ke =zvySeni
oktanu a snizeni vytéziku Ce+. Byla také pozorovana
signifikantni konverse benzenu kolem 40 % p¥i teplotdch 399 az
427 °C na ZSM-5 ve srovnani s 13 %, které zplsobuje nasyceni
na hydrorafina&nim katalysdtoru. Rovn&Z tak 1lze dosadhnout
hladiny odsi¥eni nad 94 %. Spot¥eba vodiku klesd se zvySenou
teplotou ZSM-5 a Jje =zpusobena zvySenou konversi olefinu =z

krakované ropy na kyselém katalysdtoru spiSe neZ reakcemi

spot¥ebovajicimi vodik na  hydrorafina¢nim katalysatoru.
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Spot¥eba vodiku se miZe dile sniZit sni¥enim teplot
hydrorafinace na 260 °C, priCemZ dochazi k malému acinku na
hydrogenaéni odsi¥eni. NiZ8i teplota hydrorafinace také vede
ke zvySeni oktanu v produktu, protoZe se snizi nasyceni
aromatl. Aromatisace olefint a naftenl v nasadé se udrZuje na
nizké hladinéd a b&hem obou stuprnid postupu, hladina aromatil
miZe byt dokonce ni¥3i, neZ byla v nasad&. VytéZky kapaliny
jsou vysoké ve v8ech p¥ipadech, pricemZ nejvysSsi vytézky se
ziskaji p¥i nizkych teplotach prvniho stupné, kdy miZe dojit

ke zvySeni objemu produktu.
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PATENTOVE NAROKY

1. Zplsob hydrogenadniho odsi¥eni spojené uhlovodikové
nésady, ktera sestdvd z frakci obsahujicich siru, olefiny a
benzen a sniZeni obsahu benzenu v nésadg,
vyznadcuijicdi s e t im, Ze se
(a) v prvnim stupni uvede ve styk kombinovand nésada
sestavajici

1) z frakce krakované ropy obsahujici siru, pt¥icemZ tato
frakce v¥e v rozmezi varu benzinu, a obsahuje parafiny, v&etné&
nizkooktanovych n-parafinid, olefiny a aromaty, a

2) z frakce vrouci v rozmezi varu benzinu, kterd obsahuje
benzen,
za mirnych krakovacich podminek tvo¥enych teplotou mezi 204 a%
427 °C s pevnym kyselym katalysdtorem, tvo¥enym v podstaté
zeolitem ZSM-5 o stf¥edni velikosti pdrd majicim kyselou
G¢innost a majicim hodnotu alfa mezi 20 a 200, &imZ se
alkyluje benzen olefiny za vzniku alkylaromdtd a krakuji se
parafiny a olefiny v n&sadé a vznika meziprodukt se sniZenym
obsahem benzenu vzhledem ke kombinované nasadé&, a
(b) ve druhém stupni se tento meziprodukt uvede ve styk s
hydrodesulfuraénim katalysédtorem za podminek zvySené teploty,
zvySeného tlaku a atmosféry obsahujici vodik, &imZ se p¥evedou
slouCeniny obsahujici siru v meziproduktu na anorganickou siru
a vznikne odsiY¥eny produkt obsahujici normdlné& kapalnou frakci

vrouci v rozmezi varu benzinu.

2. ZpUsob podle naroku 1, vyznacuijici s e
t i m, Ze frakce krakované ropy obsahuje lehké ropné frakce

majici teplotu varu v rozmezi C, aZ 166 °C.

3. Zpusob podle ndroku 1, vyznacuijici s e
t I m , Zze frakce krakované ropy obsahuje dplnou ropnou

frakci majici teplotu varu v rozmezi C; aZz 216 °C.
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4. Zpusob podle naroku 1, vyznadcuijicdi s e

t i m , Ze frakce krakované ropy obsahuje té&Zkou ropnou

frakci majici teplotu varu v rozmezi 166 aZ 260 °C.

5. Zpusob podle naroku 1, vyznadcuijicdi s e
t im, Ze nésadou krakované ropy je katalyticky krakovana

frakce olefinické ropy.

6. Zplisob podle néroku 1, vyznadcuijici s e
t I m, Ze frakci obsahujici benzen je reformdtova frakce.
- 7. ZplUsob podle néroku 1, vyznacuijicdi s e
t I m, Ze hydrodesulfuraéni katalysdtor obsahuje kov VIII.

skupiny a kov VI. skupiny.

8. Zpusob podle naroku 1, vyznaduijici s e
t im, Ze prvni stupenl se provadi p¥i tlaku 379 a¥ 10446
kPa, prostorové rychlosti 0,5 aZ 10 LHSV a pom&r vodiku k
uhlovodiku je 0 aZ 890 n.1.17" .

9. Zpusob podle naroku 1, vyznaduijici S e
t 1 m , Ze hydrogenadni odsifovani se provadi p¥i teplot& 204
az 427 °C, tlaku 379 aZ 10446 kPa, prostorové rychlosti 0,5 aZ
10 LHSV a pom&r vodiku k uhlovodiku je 89 a% 890 n.l.1°%.

10. Zpusob  zu8lechtovdni frakci, obsahujicih siru,
vroucich v rozmezi varu benzinu a obsahujicich mononukledrni
aromdty, vc&etné benzenu, olefiny a parafiny a sniZeni obsahu
benzenu v téchto frakcich, vyznacuijici s e
t 1 m , Ze se frakce vrouci v rozmezi varu benzinu obsahujici
mononukledrni aromdty, v&etn& benzenu, olefiny a nizkooktanové
parafiny, a obsahujici krakované ropné frakce s obsahem siry a

souCasné reformdt bohaty na benzen, v prvnim stupni za mirngch

krakovacich podminek, zahrnujicich teplotu mezi 204 a 427 °C,
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uvede ve styk s pevnym kyéel?m katalysadtorem o st¥edni
velikosti ¢&&stic, tvorenym v podstaté zeolitem ZSM-5 majicim
kyselou G&innost a majicim hodnoty alfa mezi 20 a 200, pfi
tlaku 2172 aZ 6998 kPa, prostorové rychlosti 1 aZz 6 LHSV a
pom&ru vodiku k uhlovodiku od 17,8 do 445 n.1l.17', ¢&imZ se
benzen alkyluje olefiny =za vzniku alkylaromatd a krakuji se
olefiny a nizkooktanové parafiny v nasadé, pricemZ konverse
olefini a naftenl na aromdty je men$i neZ 25 % hmotnostnich,
konverse benzenu je od 10 do 60 %, za vzniku meziproduktu se
sniZenym obsahem benzenu vzhledem k ndsadé€, tento meziprodukt
se hydrogenadné& odsituje v pritomnosti hydrodesulfuraéniho
katalysdtoru p¥i teploté& 260 az 427 °C, tlaku 2172 aZ 6998
kPa, prostorové rychlosti 1 aZ 6 LHSV a poméru vodiku k
uhlovodiku 178 aZ 445 n.l1.1%, &imZ se p¥revedou slouleniny
obsahujici siru v meziproduktu na anorganickou siru a vznikne
odsiteny produkt s celkovym kapalnym vytéZkem alesponl 90 %
objemovych, a nafteny se pY¥evedou na arométy z méné nez 25 %
hmotnostnich, s konversi benzenu z 10 az 60 %, pricemZ vznikne
meziprodukt se sniZenym obsahem benzenu vzhledem k néasadé,
tento meziprodukt se hydrogenalné odsi¥uje v pritomnosti
hydrodesulfuradniho katalysdtoru p¥i teploté& 260 az 427 °C,
tlaku 2172 aZ 6998 kPa, prostorové rychlosti 1 aZ 6 LHSV a
pom&ru vodiku k uhlovodiku 178 aZ 445 n.1.1", &imZ se p¥evedou
sloueniny obsahujici siru v meziproduktu na anorganické
slouceniny siry a vznikne odsiteny produkt s celkovym kapalnym

o

vyt&Zkem alespoil 90 % objemovych.
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