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Opis wynalazku

Przedmiotem wynalazku jest sposéb wytwarzania biokomponentu paliw ptynnych do zastosowa-
nia jako dodatek do paliw lotniczych.

Najbardziej powszechnym, Zrédtem paliw lotniczych jest przerébka ropy naftowej, z wykorzysta-
niem hydrokrakingu, hydrorafinacji, destylacji lub potaczenia wszystkich trzech metod. Sa to procesy
wysokotonazowe, wysokoenergetyczne, wykorzystujace nieodnawialny surowiec, a przez to niekorzyst-
nie wptywajace na srodowisko naturalne. Poszukuje sie wiec rozwiazan alternatywnych, do ktérych na-
leza procesy przerdbki biomasy w dodatki do paliwa lotniczego. W tym zakresie, zazwyczaj jako pierw-
szy etap przetwdrstwa, stosuje sie procesy: Fishera-Tropscha, hydrorafinacji olejow, hydrodeoksydacji
kwaséw ttuszczowych (proces HDO), czy konwersji cukrow (proces SRJ). Sktad frakcyjny produktow
powstatych w tych procesach jest oczywiscie zréznicowany i zalezny zaréwno od stosowanej procedury
jak i od rodzaju zastosowanego surowca. W celach legalizacyjnych otrzymanego paliwa powstata dy-
rektywa europejska RED 11/2009/28/WE, a na jej podstawie opracowano norme ASTM D-7566 okre-
$lajaca warunki zastosowania w bezpieczny sposob biododatkéw paliwowych w stosunku 50:50 wzgle-
dem frakcji pochodzenia petrochemicznego. Norma ta okresla niezbedne parametry fizykochemiczne
finalnej frakcji paliwowej wytworzonej z biomasy. Kluczowym parametrem, zwtaszcza w przypadku paliw
lotniczych, sg wtasciwosci niskotemperaturowe. Wedtug normy ASTM D-7566 temperatura krzepniecia
biododatku powinna wynosi¢ maksymalnie -40°C.

Paliwa ptynne sktadaja sie giéwnie z weglowodoréw nasyconych lub weglowodoréw aromatycz-
nych. Ich podstawowe parametry, czyli temperatura krzepniecia oraz zakres temperatur wrzenia, zalezg
od sktadu. W paliwach ptynnych nie mozna stosowa¢ dodatkéw o duzej zawartosci tlenu, poniewaz
podwyzszaja temperature krzepniecia, rozpuszczalno$é wody oraz pogarszaja wlasciwosci przeciwstu-
kowe. Istotnym czynnikiem struktury frakcji paliwowej jest takze udziat weglowodoréw rozgatezionych.
Wraz z jego wzrostem poprawiaja sie parametry temperaturowe. Weglowodory rozgatezione uzyskuje
sie w wyniku hydroizomeryzacji nasyconych weglowodordw liniowych. Stad izomeryzacja to istotny etap
procesu produkcji paliwa, a jej efektywnos¢ w znaczacym stopniu wptywa na parametry produktu.

Sposbéb przetwodrstwa surowca pochodzenia petrochemicznego opisano w U59879192B2.
Twércy proponuja sposdb otrzymywania paliw lotniczych poprzez kilku etapowy proces, ktéry obejmuje
oligomeryzacje, dehydrogenacje i hydrokraking wydzielonej po syntezie weglowodoréw frakcji parafin
Co-C1s. Procesy te prowadzi sie w temperaturze 300-340°C pod cisnieniem 4 MPa z udziatem kataliza-
tora, w ktérym na nos$niku usytuowano metal z grupy VIIl. Podczas hydroizomeryzacji jest z kolei stoso-
wany katalizator z grup VI oraz VIII uktadu okresowego na nosniku glinokrzemianowym. Proces jest
prowadzony w temperaturze 380-420°C, pod cisnieniem wodoru do 7 MPa. Komponent paliwa lotni-
czego, o gestosci 0,775 g/cm?3, uzyskuje sie z wydajnoscia okoto 60%, jednak dopiero po zmieszaniu
Izejszych frakcji z czescia frakcji zawierajacej struktury aromatyczne.

CN111589469A zawiera opis hydroizomeryzacji weglowodoréw powstatych w wyniku procesu
Fishera-Tropsha, przy czym jego celem jest uzyskanie dobrej jakosci smarujacego oleju bazowego.
Jako faze aktywna katalizatora izomeryzacji stosuje sie platyne wraz z promotorem w postaci metalu
ziem rzadkich (w iloSci 0,01-2%) za$ jako no$nik stosuje sie zeolit syntetyczny typu SAPO i ZSM,
z grupy SAPO-11, ZSM-22 oraz ZSM-48 wraz z nieorganicznym spoiwem. llos¢ platyny w przeliczeniu
na mase katalizatora wynosi od 0,03% do 1%. W pierwszej kolejnosci miesza sie zeolit ze spoiwem
i roztworem kwasu, po czym formuje sie przez ugniatanie (np. wyttaczanie), suszy i wypraza uzyskujac
nosnik, na ktéry wprowadza sie zwiazek platyny oraz zwiazek metalu ziem rzadkich, ponownie suszy
i poddaje kalcynacji. Hydroizomeryzacje syntetycznego wosku z hydrokrakingu oleju resztkowego pro-
wadzi sie w temperaturze 200-400°C, pod ci$nieniem wodoru 2—-10 MPa, WSVH=0,2-2 h-" i stosunku
objetosciowym wodoru do oleju 1002000:1. W wyniku hydroizomeryzacji wosku udziat frakcji wrzacej
w zakresie 180-370°C w produkcie stanowi ok. 33% m/m. Poza stosunkowo niewielka wydajnoscia,
wykorzystanie do otrzymywania paliwa lotniczego procesu Fishera-Tropsha skutkuje znaczacym kra-
kingiem i wytworzeniem znacznej ilosci strumieni ubocznych, juz w pierwszym etapie produkcji. Stru-
mieni tych nie mozna wykorzysta¢ do produkcji paliwa lotniczego typu Bio-Jet, ze wzgledu na zbyt krét-
kie tancuchy weglowodorowe.

Lepszym rozwiazaniem jest wykorzystanie w pierwszym etapie procesu hydrodeoksygenac;i
zwiazkéw zawierajacych reszty kwasowe, ktére wchodza w sktad tluszczow roslinnych, rowniez prze-
pracowanych/posmazalniczych. W jego efekcie mozna uzyskaé¢ weglowodory prostotancuchowe, bez
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znaczacego udziatu nieprzydatnych w dalszym procesie produktéw ubocznych. Te jednak charaktery-
zuja sie niekorzystana temperatura krzepniecia, dlatego tez niezbedne jest przeprowadzenie procesu
hydroizomeryzacji w celu uzyskania zwiazkéw jedno-, dwu- i wielorozgatezionych, ktére cechuje, znacz-
nie nizsza, temperatura krzepniecia, przy temperaturze wrzenia zblizonej do wartosci notowanej dla
izomerdw nierozgatezionych.

W dokumentach EP2228423B1, US8552235B2 opisany jest proces hydroodtieniania surowcow
naturalnych. Gtdwnym zatozeniem jest wybdr katalizatora i warunkéw wiasciwych dla selektywnej hy-
drodeoksydacji. Wskazany katalizator zawiera jako faze aktywna co najmniej jeden pierwiastek z grupy
VIB i co najmniej jeden z grupy VIII ukfadu okresowego, przy czym obydwa pierwiastki wystepuja
w postaci siarczkowej. Przed wtasciwym procesem hydroodtleniania/dekarboksylacji prowadzi sie hy-
droodtlenienie wstepne, po czym wstepnie oczyszczony surowiec jest poddawany odtlenianiu wiasci-
wemu. Zatozono, Ze przynajmniej czesé produktu, po oczyszczeniu z resztkowych zwiazkéw organicz-
nych, zawierajacych azot, jest poddawana hydroizomeryzacji do uzyskania bazy oleju napedowego.
Proces izomeryzacji prowadzi sie w ztozu statym na katalizatorze. Na nosnik krzemowy, glinokrzemia-
nowy lub zeolit (korzystnie ZSM-48, ZMB-30, IZM-1) nanosi sie, metoda mieszania, impregnacji na su-
cho lub impregnacji przez wymiane, faze aktywna. Korzystnie stanowi ja co najmniej jeden metal z grupy
VIl (np. Pt, Pd) i/lub co najmniej jeden metal z grupy VIB (np. molibden, wolfram) w potaczeniu z co
najmniej jednym metalem nieszlachetnym z grupy VIII (np. nikiel, kobalt) korzystnie w formie siarczko-
wej. Zawarto$¢ metalu szlachetnego miesci sie w zakresie 0,01—-5% m/m, a w najbardziej korzystnym
wariancie 0,2—-2% m/m w stosunku do masy gotowego katalizatora. Wtasciwe jest réwniez przeprowa-
dzenie redukcji metalu szlachetnego dowolna metoda redukcji ex situ. Hydroizomeryzacje prowadzi sie
w temperaturze 200-450°C, pod ci$nieniem wodoru 2—10 MPa, przy przeptywie objetosciowym WHSV
0,2 do 7 h'. Metoda stuzy z zatoZzenia wytworzeniu bazy oleju napedowego i paliwo lotnicze typu
JET-A1 uzyskuje sie w ilosci zaledwie okoto 15%. Dodatkowo w procesie stosuje sie katalizatory w po-
staci siarczkowej, co wymaga zastosowania dodatkowych procedur: najpierw siarczkowania a nastep-
nie oczyszczania pétproduktu z siarki. Wskazana jest rowniez koniecznos¢ oczyszczania pétproduktu
z resztkowych zwiazkdéw organicznych, zawierajacych azot.

Opis US9545621B2 przedstawia sposob réwnolegtej, kilkuetapowej przemiany surowcéw natu-
ralnych do mieszaniny dwdch frakcji izoparafin: paliwowej i oleju bazowego, z ktérych kazda obejmuje
szeroki zakres homologdéw. Jako surowce stosuje sie oleje roslinne i ttuszcze. Pierwszym etapem jest
ketonizacja z jednoczesna hydrorafinacja, po ktérej prowadzi sie hydroodtienienie ketonéw do uzyska-
nia n-alkanéw. Etap ten prowadzi sie z udziatem katalizatora dualnego K20O/TiO — NiMo. Katalizator
moze by¢ stosowany w formie siarczkowej. Kolejnym etapem jest hydro izomeryzacja z selektywnym
hydrokrakingiem. Twércy wskazuja, ze proces standardowo prowadzi sie z zastosowaniem dwufunkcyj-
nych katalizatoréw z metalu szlachetnego, korzystnie typu Pt-SAPO lub Pt-ZSM, w temperaturze
300-400°C pod cisnieniem wodoru 2-5 MPa, przy obciazeniu ztoza WHSV 0,5-2 h-". Produktem jest
mieszanina oleju bazowego i frakcji paliwowych, ktére nastepnie rozdziela sie na komponenty C24-Ca3
i Cs-Ca3. Tworcy wskazuja przy tym, ze w efekcie krakingu wyzszych frakcji, przebiegajacego podczas
izomeryzacji, uzyskuje sie wysokiej jakosci komponenty paliwa Diesel i BioJet (o temperaturze krzep-
niecia ponizej -42°C). Opisany proces jest wieloetapowy, a jego zatozeniem jest uzyskanie dwoch gtow-
nych frakcji produktowych, co zmniejsza selektywnos$é procesu dla kazdej z nich.

Patent US 8039682 B2 opisuje technologie otrzymywania paliw ptynnych z olejéw roslinnych oraz
ttuszczow zwierzecych. Wykorzystaé mozna oczyszczone oleje roslinne zaréwno jadalne jak i nieja-
dalne, oleje przepracowane spozywcze oraz ttuszcze zwierzece. Proces obejmuje kolejno reakcje uwo-
dornienia, hydroodtlenienia, izomeryzaciji i selektywnego hydrokrakowania, prowadzonych w obecnosci
wielofunkcyjnego katalizatora lub uktadu katalizatoréw o odpowiedniej funkcjonalnosci w jednej strefie
reakcyjnej. Strumien parafin oddziela sie nastepnie od wody, tlenku wegla i gazowych lekkich weglowo-
doréw. Z kolei ze strumienia parafin wydziela sie frakcje o temperaturze wrzenia wtasciwej dla paliwa
lotniczego, strumien zawierajacy nafte i dolny strumieh zawierajacy sktadniki wrzace powyzej zakresu
temperatur wrzenia paliwa lotniczego. Ten ostatni zawracany jest do strefy reakcji. Produktem procesu
sg korzystnie parafiny zawierajace od 6 do 24 atomdéw wegla w czasteczce. Sugerowany przez tworcéw
katalizator procesu hydroizomeryzacji moze zawiera¢ metal z grupy VIl uktadu okresowego, zwtaszcza
pallad i platyne oraz nosnik skfadajacy sie z tlenku glinu, zeolitéw lub amorficznych glinokrzemianoéw,
wykazujacy wiasciwosci kwasowe. Wzgledny udziat frakcji paliwa lotniczego i typu diesel nie jest jednak
duzy: wykazana wydajno$¢ dla frakcji wrzacej w zakresie temperatur 132—279°C wynosita ok. 55%.
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Podobnie jak w poprzednim przykitadzie takze i tutaj konieczne jest wieloetapowe przetwérstwo su-
rowca, a produkt, poza frakcja lekka i paliwowa zawiera takze frakcje ciezsze, co przektada sie na nizsza
wydajnos¢ procesu w kierunku frakcji paliwa lotniczego.

Problemem wciaz nierozwiazanym w stanie techniki, pozostaje wzglednie niska wydajnos$é pro-
cesu wytwarzania frakcji paliwa lotniczego o odpowiedniej temperaturze krzepniecia, przy jednocze-
snym znaczacym udziale frakcji ubocznych, zwtaszcza nizej wrzacych. Sprawne przeprowadzenie pro-
cesu jest réwniez czesto utrudnione ze wzgledu na brak wyspecjalizowanych katalizatoréw, zaréwno
do procesu hydrodeoksygenaciji, a w szczegdlnosci hydroizomeryzacji dtugotancuchowych weglowodo-
réw nasyconych.

Celem wynalazku byto zatem opracowanie wydajnej i mozliwie uproszczonej metody wytwarzania
frakcji weglowodorowej Co-C22 z surowcodw odnawialnych,, ktéra cechuje sie poprawiong, mozliwie wy-
soka konwersja i selektywnoscia pozwalajac na prace bez koniecznosci rozcieficzania surowca oraz na
wytwarzanie biokomponentu paliwa lotniczego JET A1, ktéry spetnia wymagania normy ASTM D-756.

Sposéb wytwarzania biokomponentu paliw ptynnych w procesie obejmujacym dwa etapy:

e chemiczna konwersje reszt kwasow ttuszczowych zawartych w olejach pochodzenia roslin-
nego do weglowodoréw prostotaricuchowych poprzez hydroodtlenienie z udziatem stacjonar-
nego katalizatora w obecnosci wodoru,

a nastepnie:

e przeksztatcenie weglowodoréow prostotancuchowych do weglowodoréw rozgatezionych
w procesie hydroizomeryzacji z udziatem stacjonarnego katalizatora w obecnosci wodory;

a obydwa etapy prowadzone, sa w uktadzie szeregowym dwdch reaktoréw przeptywowych ze
zraszanym statym ztozem katalitycznym (Trickle Bed Reactor), z ktérych kazdy jest wyposazony w re-
gulator przeptywu gazu, regulator przeptywu cieczy, pomiar temperatury na ztozu katalitycznym oraz
uktad separacji produktéw ciektych od gazowych, z mozliwoscia miedzystopniowego oddzielania wody,
ktéry to sposob polega na tym, ze najpierw przy pomocy pompy wysokocisnieniowej dozuje sie ciekty
strumien oleju pochodzenia roslinnego, ktory to strumien, przed pierwszym reaktorem faczy sie ze stru-
mieniem wodoru tak, ze stosunek woddr:olej pochodzenia roslinnego wynosi od 50:1 do 1000:1 Nm?3/m3,
po czym podaje sie od gory reaktora, przepuszcza przez stacjonarne ztoze niklowego katalizatora pro-
wadzac hydroodtienianie w temperaturze z zakresu 250-350°C, pod ci$nieniem wodoru 5-10 MPa
i WHSV z zakresu 0,25-2h", za$ otrzymane pétprodukty odbiera sie od dotu reaktora i kieruje do uktadu
separatorow, gdzie oddziela sie pétprodukty gazowe od poétproduktdw ciektych, ktére stanowi frakcja
weglowodordéw prostotancuchowych o dtugosci taricucha weglowego Co-Ca22, z ktérej wydziela sie wode.
Podczas hydrodeoksygenacji nastepuje przemiana obecnych w oleju pochodzenia roslinnego zwiaz-
kéw, zawierajacych reszty kwasowe, w n-alkany, a w uktadzie separacji oddziela sie je od powstajace;
réwnolegle wody, tlenku lub dwutlenku wegla oraz propanu. Wskutek hydrodeoksygenacji, po oddzie-
leniu wody oraz produktéw gazowych, otrzymuje sie bezwodna frakcje n-parafin Co-C22 z minimalnie
85% wydajnoscia wagowa. Zastosowany surowiec zawiera produkty o dtugosci tancucha Ce-Ca22, co
stanowi bardzo dobra baze dla ich konwersji w parafiny stanowiace wtasciwa frakcje paliwa lotniczego.
Zastosowanie procesu HDO w przetwdrstwie oleju pochodzenia roslinnego, gwarantuje bardzo dobra
ekonomie atomowa wegla i mata ilos¢ strumieni pobocznych. Kolejnym czynnikiem gwarantujacym wy-
soka wydajno$¢ okazat sie katalizator niklowy, rzadko wykorzystywany w praktyce przemystowej w pro-
cesach hydrodeoksygenacji surowcow naturalnego pochodzenia. Uzyskana frakcja n-parafin stanowi
idealny poétprodukt do przetwdrstwa w kierunku strumienia rozgatezionych parafin stanowiacych frakcje
paliwa lotniczego. Nie ma koniecznosci jej oczyszczania przed kolejnym etapem. Nie powstaja frakcje
ciezsze. W drugim etapie prowadzi sie hydroizomeryzacje prostotaricuchowych weglowodoréw w kie-
runku rozgatezionych weglowodoréw, w ten sposéb, ze do drugiego reaktora dozuje sie ciekty strumien
bezwodnej frakcji n-parafin Ce-C22, ktdry przed drugim reaktorem taczy sie ze strumieniem wodoru tak,
ze stosunek woddr: strumien bezwodnej frakcji n-parafin Ce-C22 wynosi od 50:1 do 1000:1 Nm3/m3, po
czym przepuszcza sie 6w strumienh przez stacjonarne ztoze katalizatora, w ktérym faze aktywna stanowi
platyna umiejscowiona w iloéci 0,1-2% na uformowanym wczeéniej nosniku, sktadajacym sie z tleno-
wodorotlenku glinu i zeolitu o strukturze AEL, przy czym w trakcie wytwarzania noénika, w celu zwiek-
szenia dostepnosci centrow fazy aktywnej, jest stosowany, dodatek adiuwanta, w postaci polioli polie-
terowych. Etap hydroizomeryzacji prowadzi sie w temperaturze z zakresu 240-340°C, pod cisnieniem
wodoru 1-5 MPa, a WH5V wynosi 0,2-2 h-'. Przeprowadzona w ten sposéb hydroizomeryzacja pozwala
uzyskac selektywno$¢ w kierunku izo-alkanéw powyzej 85% z wydajno$cia powyzej 70%. Tak wysoka
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efektywno$¢ gwarantuje zastosowanie katalizatora o wtasciwej strukturze, ,dopasowanej” do sktadu su-
rowcowego, co gwarantuje jego stabilnie wysoka efektywnos$¢ katalityczna w tym, uktadzie reakcyjnym,
przy wzglednie nieduzym udziale sktadnika aktywnego. Produkt, uzyskany w wyniku izomeryzacji pod-
daje sie destylacji, oddzielajac sktadniki o temperaturze wrzenia ponizej 150°C, czyli weglowodory o diu-
gosci tancucha weglowego ponizej Co. Uzyskuje sie frakcje, o wysokiej zawartosci izoalkanéw, wrzaca
w zakresie temperatur 150-300°C. Frakcja ta spetnia wymagania normy ASTM D-7566. Cechuje sie
temperaturg zaptonu > 38°C i bardzo dobrymi wtasciwosciami niskotemperaturowymi (temperatura
krzepniecia ponizej -40°C). Ostatecznie zatem nastepuje przeksztatcenie olejow roslinnych do frakcji
izo-parafinowej, ktéra moze by¢ stosowana jako dodatek do paliw lotniczych JET A-1 spetniajacych
wymagania ASTM D-7566.

Korzystnie, gdy jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie nieprzetworzony olej roslinny. Pod
pojeciem nieprzetworzonego oleju roslinnego nalezy rozumie¢ olej, ktéry nie jest olejem pouzytkowym,
ani tez nie byt poddawany rafinacji, badz innej obrébce, w wyniku ktérej nastepuje zmiana udziatu kwa-
séw tluszczowych czy trojglicerydow.

Roéwnie dobrze, gdy jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie rafinowany olej roslinny. Oleje
roslinne zawieraja naturalne estry kwasow tluszczowych i glicerolu, ktére ulegaja w pierwszym etapie
hydrodeoksygenacji w kierunku weglowodoréw prostotancuchowych. W procesie rafinacji nastepuje
oczyszczenie oleju przez usuniecie czastek statych, oraz soli fosforu, chloru, azotu i siarki.

Korzystnie, gdy jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie posmazalniczy olej roslinny. Suro-
wiec ten zawiera naturalne trojglicerydy i kwasy tluszczowe, a oprécz tego réwniez produkty czesciowej
lub catkowitej hydrolizy, tj. monoglicerydy, diglicerydy lub produkty czesciowej lub catkowite] transestry-
fikacji alkoholami pierwszorzedowymi, tj. estry metylowe kwaséw ttuszczowych, estry etylowe kwasow
ttuszczowych. Obecnos$¢ tych sktadnikow nie stanowi przeszkody do efektywnego wykorzystania su-
rowca w procesie hydrokonwersji wedtug wskazanej procedury. Hydrodeoksygenacji podlegaja w tym
uktadzie zaréwno estry kwaséw ttuszczowych jak i kwasy ttuszczowe.

Lepiej, gdy jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie oczyszczony od czastek statych olej po-
smazalniczy.

Sktad surowcowy, obok zastosowanych warunkéw przetwoérstwa determinuje skiad frakcji pro-
duktu, z dominujaca frakcja paliwa lotniczego. Surowiec jak i stosowana procedura hydroodtleniania
implikuja mozliwos¢ wykorzystania potproduktu w kolejnym etapie hydroizomeryzacji bez koniecznosci
oczyszczania ze zwiazkéw azotu czy siarki. Poza woda i gazowa frakcja weglowodoréw niskowrzacych
w pierwszym etapie nie powstaja inne odpady. W drugim etapie, I12ejsza frakcja weglowodorowa, stoso-
wana jako paliwo do benzyn, powstaje tylko w niewielkiej ilo$ci.

Stosowany surowiec, procedura oraz uzyte katalizatory sprawiaja, ze procesy hydrokonwersiji
moga by¢ prowadzone z wyzsza selektywnoscia oraz wydajnoscia niz znane ze stanu techniki. Sposéb
wedtug wynalazku pozwala realizowa¢ hydrodeoksygenacije z bardzo wysoka, ponad 90% selektywno-
$cia i rownie wysokim poziomem konwersji, natomiast selektywnos¢ hydroizomeryzacji w kierunku izo-
parafin przekracza 85%, a uzyskana z duzg wydajnoscia frakcja paliwa lotniczego moze byé bezpo-
$rednio stosowana jako dodatek do paliw lotniczych klasyfikowanych jako JET A-1.

Sposéb wedtug wynalazku zilustrowano w ponizszych przyktadach.

Przyktad 1

Prowadzi sie proces dwuetapowej hydroprzemiany tréjglicerydéw oleju rzepakowego w uktadzie
szeregowo potaczonych dwdch tréjfazowych reaktoréw przeptywowych. W pierwszym prowadzony jest
proces hydrodeoksygenacji, z kolei w drugim hydroizomeryzacja.

Do tréjfazowego reaktora przeptywowego, o pojemnosci 200 ml i o wymiarach rury 24x450 mm,
wypetnionego statym ztozem katalizatora niklowego o symbolu Nisat 300 RS firmy Clariant, przy pomocy
pompy wysokocisnieniowej, dozuje sie olej rzepakowy. Tuz przed reaktorem olej faczy sie ze strumie-
niem wodoru i mieszanine reagentéw podaje sie w stosunku wodér:olej rownym 1000:1 Nm3/m3 od gory
reaktora. Hydrodeoksygenacje prowadzi sie przez 200 godzin w sposéb ciagty bez widocznego spadku
aktywnosci katalitycznej, w temperaturze 300°C, przy cisnieniu wodoru 10 MPa i przy WHSV = 0,3 h-".
Po przejsciu przez ztoze stacjonarne reaktora od dotu reaktora odbiera sie potprodukty i kieruje je do
uktadu separatoréw, gdzie oddziela sie gazowe potprodukty od pdtproduktéow ciekiych, ktére stanowi
mieszanina weglowodoréw prostotaricuchowych o dtugosci tancucha Co-Ca22. Z potproduktu wydziela sie
wode. Uzyskuje sie selektywno$¢ przemiany sktadnikdw zawierajacych reszty kwasowe w kierunku
n-alkanéw na poziomie 93,5% przy konwersji na poziomie 99,9%.
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W nastepnej, kolejnosci, ciekty potprodukt dozuje sie przy pomocy pompy wysokocisnieniowej do
drugiego przeptywowego reaktora trojfazowowego, o pojemnosci 30 ml i o wymiarach rury 207 x
16,5 mm, wypetnionego statym ztozem katalizatora PtYSAPQO-11-Al203, ktérego nosnik sktada sie z tle-
nowodorotlenku glinu i zeofitu SAPO-11 o strukturze AEL, a zostat wytworzony przy udziale poliolu
polieterowego o srednim ciezarze czasteczkowym 200 Da jako adiuwanta, i jest dotowany Pt w ilo$ci
1%. Tuz przed reaktorem mieszanine prostotaricuchowych weglowodordéw taczy sie ze strumieniem wo-
doru. Substraty te podaje sie od gory reaktora. Izomeryzacje prowadzi sie w sposéb ciagty przez 220 h,
przy temperaturze ztoza 300°C, przy stosunku objetosciowym wodér : n- alkany = 1000:1 Nm?3/m3, przy
ci$nieniu 5 MPa oraz przeptywie WSVH=0,6 h-'. Mieszanine poreakcyjna odbiera sie od dotu reaktora
i kieruje ja do uktadu separatoréw, gdzie oddziela sie resztkowy wodoér od frakcji weglowodorowej bo-
gatej w izo-parafiny. Selektywnos¢ przemiany w kierunku rozgatezionych weglowodoréw Ce-C22 wynosi
92%, przy konwersji 70%. Po prowadzonej destylacji odzyskuje sie 90% mieszaniny w zakresie wrzenia
150-300°C, a uzyskany produkt ma temperature krzepniecia -47°C i temperaturze zaptonu 52°C.

Przyktad 2

Prowadzi sie-proces dwuetapowej hydroprzemiany tréjglicerydéw rafinowanego oleju rzepako-
wego w uktadzie szeregowo potaczonych dwdch tréjfazowych reaktorow przeptywowych. W pierwszym
prowadzony jest proces hydrodeoksygenacji, z kolei w drugim hydroizomeryzacja.

Do tréjfazowego reaktora przeptywowego, o pojemnosci 200 ml i o wymiarach rury 24x450 mm,
wypetnionego statym ztozem katalizatora niklowego o nazwie handlowej NiSAT 310 RS firmy Clariant,
przy pomocy pompy wysokocisnieniowej, dozuje sie od géry rafinowany olej rzepakowy. Tuz przed re-
aktorem olej taczy sie ze strumieniem wodoru i mieszanine reagentéw podaje sie w stosunku wodér:olej
1000:1. Proces hydrodeoksygenacji prowadzi sie w trybie ciagtym przez 250 godzin w temperaturze
350°C, przy cisnieniu wodoru 10 MPa i przy WHSV=0,3 h-'. W trakcie trwania testu nie stwierdza sie
spadku aktywnosci katalitycznej. Po przejsciu przez ztoze stacjonarne reaktora od dotu reaktora odbiera
sie potprodukty i kieruje je do, ukfadu separatoréw, gdzie oddziela sie gazowe pétprodukty od potpro-
duktéw ciektych, ktére stanowi mieszanina weglowodoréw prostotanicuchowych o dtugosci tancucha
Co-C22. Z produktu wydziela sie wode. Uzyskuje sie selektywnos¢ przemiany sktadnikdw zawierajacych
reszty kwasowe w kierunku n-alkanéw 99,5% przy konwersji 99,9%.

W nastepnej kolejnosci, ciekly potprodukt dozuje sie przy pomocy pompy wysokocisnieniowej do
drugiego przeptywowego reaktora trojfazowowego, o pojemnosci 30 ml i o wymiarach rury 207 x
16,5 mm, wypetnionego statym ztozem katalizatora Pt/SAPQO-11-Al20s, ktérego nosnik sktada sie z tle-
nowodorotlenku glinu i zeolitu SAPO-11 o strukturze AEL, a zostat wytworzony przy udziale poliolu po-
lieterowego o $rednim ciezarze czasteczkowym 200 Da jako adiuwanta i jest dotowany Pt w ilosci 0,5%.
Tuz przed reaktorem mieszanine prostotaricuchowych weglowodoréw taczy sie ze strumieniem wodoru.
Uzyskana mieszanine podaje sie od gory reaktora. |lzomeryzacje prowadzi sie w sposéb ciagty przez
220 godzin, w temperaturze 320°C, przy stosunku objetosciowym wodér : n- alkany = 1000:1 Nm3/m3,
przy cisnieniu 5 MPa i WHSV =0,3 h-'. W trakcie trwania testu nie stwierdza sie spadku aktywnosci
katalitycznej. Mieszanine poreakcyjna odbiera sie od dotu reaktora i kieruje ja do uktadu separatoréw,
gdzie oddziela sie resztkowy wodor od frakcji weglowodorowej bogatej w izo-parafiny. Uzyskuje sie
selektywnos¢ przemiany weglowodoréw nierozgatezionych w kierunku rozgatezionych weglowodoréw
88% przy konwersji n-parafin na poziomie 85%, a produkt ma temperature krzepniecia -49°C.

Po destylacji ciektej frakcji odzyskuje sie 88% mieszaniny w zakresie temperatury wrzenia
150-300°C, a uzyskany produkt ma temperature krzepniecia -47°C.

Przyktad 3

Prowadzi sie proces dwuetapowej hydroprzemiany tréjglicerydéw oleju palmowego w uktadzie
szeregowo potaczonych dwdch tréjfazowych reaktoréw przeptywowych. W pierwszym prowadzony jest
proces hydrodeoksygenacji, z kolei w drugim hydroizomeryzacja.

Do tréjfazowego reaktora przeptywowego, o pojemnosci 200 ml i o wymiarach rury 24x450 mm,
wypetnionego statym ztozem katalizatora niklowego o nazwie handlowej NiSAT 300 RS firmy Clariant,
przy pomocy pompy wysokocisnieniowej, dozuje sie od gory olej palmowy. Tuz przed reaktorem olej
taczy sie ze strumieniem wodoru i mieszanine reagentow podaje sie w stosunku wodor : olej 1000:1.
Proces hydrodeoksygenacji prowadzi sie w trybie ciagtym przez 250 godzin, w temperaturze 300°C,
przy cisnieniu wodoru 6 MPa i przy WHSV = 0,3 h-'. W trakcie trwania testu nie stwierdza sie spadku
aktywnosci katalitycznej. Po przejsciu przez zfoze stacjonarne reaktora od dotu reaktora odbiera sie
potprodukty i kieruje je do uktadu separatorow, gdzie oddziela sie gazowe potprodukty od pdtproduktow
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ciektych, ktére stanowi mieszanina weglowodoréw prostotaricuchowych o dtugosci tancucha Ce-Coaz.
Z produktu wydziela sie wode.

Uzyskuje sie selektywno$¢ przemiany skfadnikow oleju palmowego zawierajacych reszty kwa-
sowe w kierunku n-alkanéw 90,5 % przy 91,9% konwersiji.

W nastepnej kolejnosci, ciekly potprodukt dozuje sie przy pomocy pompy wysokocisnieniowej do
drugiego przeptywowego, reaktora tréjfazowowego, o pojemnosci 30 ml i o wymiarach, rury 207 x
16,5 mm, wypetnionego statym ztozem katalizatora Pt/SAPO-11-Al203, ktérego nosnik sktada sie z tle-
nowodorotlenku glinu i zeolitu SAPO-11 o strukturze AEL, a zostat wytworzony przy udziale poliolu po-
lieterowego o $rednim ciezarze czasteczkowym 200 Da jako adiuwanta i jest dotowany Pt w ilosci 0,2%.
Tuz przed reaktorem mieszanine prostotaricuchowych weglowodordw taczy sie ze strumieniem wodoru.
Uzyskana mieszanine podaje sie od gory reaktora. |Izomeryzacje prowadzi sie w sposéb ciagty przez
220 godziny w sposob ciagty, w temperaturze 320°C, przy stosunku objetosciowym wodér : n-alkany =
1000:1 Nm3/m3, ci$nieniu 2 MPa oraz WHSV = 0,6 h-'. W trakcie trwania testu nie stwierdza sie spadku
aktywnosci katalitycznej. Mieszanine poreakcyjna odbiera sie od dotu reaktora i kieruje ja do uktadu
separatoréw, gdzie oddziela sie resztkowy wodér od frakcji weglowodorowej bogatej w izo-parafiny.
Uzyskuje sie selektywnos¢ przemiany weglowodoréw nierozgatezionych w kierunku rozgatezionych we-
glowodoréw 85% przy konwersji 75%. Po kolejno prowadzonej destylacji odzyskuje sie 80% mieszaniny
w zakresie wrzenia 150-300°C, a uzyskany produkt ma temperature krzepniecia -47°C.

Przyktad 4

Prowadzi sie proces dwuetapowej hydroprzemiany oczyszczonego z czastek statych zuzytego
oleju posmazalniczego w ukfadzie szeregowo potaczonych dwéch tréjfazowych reaktoréw przeptywo-
wych. W pierwszym prowadzony jest proces hydrodeoksygenacji, z kolei w drugim hydroizomeryzacja.

Do trojfazowego reaktora przeptywowego, o pojemnosci 200 ml i o wymiarach rury 24 x 450 mm,
wypetnionego statym ztozem katalizatora niklowego o nazwie handlowej NiSAT 300 RS firmy Clariant,
przy pomocy pompy wysokocisnieniowej, dozuje sie od gory oczyszczony, zuzyty olej posmazalniczy.
Tuz przed reaktorem olej faczy sie ze strumieniem wodoru i mieszanine reagentéw podaje sie w sto-
sunku wodoér:olej 1000:1. Proces hydrodeoksygenacji prowadzi sie w trybie ciagtym przez 250 godzin
w temperaturze 350°C, przy cisnieniu wodoru 10 MPa i przy WHSV = 0,7 h'. W trakcie trwania testu
nie stwierdza sie spadku aktywnosci katalitycznej. Po przejsciu przez ztoze stacjonarne reaktora od dotu
reaktora odbiera sie pétprodukty i kieruje je do uktadu separatoréow, gdzie oddziela sie gazowe pétpro-
dukty od pdtproduktow ciektych, ktore stanowi mieszanina weglowodoréw prostotancuchowych o dtu-
gosci fancucha Ce-C22. Z potproduktu wydziela sie wode. Uzyskuje sie selektywno$¢ przemiany sktad-
nikow zawierajacych reszty kwasowe w kierunku n-alkanéw 99,0% przy 93,9% konwersji. W nastepnej
kolejnosci, ciekty pétprodukt dozuje sie przy pomocy pompy wysokocisnieniowej do drugiego przepty-
wowego reaktora trojfazowego, o pojemnosci 30 ml i o wymiarach rury 207 x 16,5 mm, wypetnionego
statym ztozem katalizatora Pt/SA PO-11-Al2Os3, ktérego noénik sktada sie z tlenowodorotlenku glinu i ze-
olitu SAPO-11 o strukturze AEL, a zostat wytworzony przy udziale poliolu polieterowego o $rednim cie-
zarze czasteczkowym 200 Da jako adiuwanta i jest dotowany Pt w ilo$ci 2%. Tuz przed reaktorem mie-
szanine prostotancuchowych weglowodordéw taczy sie ze strumieniem wodoru. Uzyskang mieszanine
podaje sie od gory reaktora. Izomeryzacje prowadzi sie w sposéb ciagty przez 220 godzin, w tempera-
turze 350°C, przy stosunku objetosciowym wodor:n-alkany = 1000:1 Nm3/m?, przy cisnieniu 5 MPa,
WHSV= 0,6 h'. W trakcie trwania testu nie stwierdzono spadku aktywnosci katalitycznej. Mieszanine
poreakcyjna odbiera sie od dotu reaktora i kieruje ja do uktadu separatoréw, gdzie oddziela sie reszt-
kowy wodér od frakcji weglowodorowej bogatej w izo-parafiny. Uzyskuje sie selektywnos$é przemiany
weglowodorow nierozgatezionych w kierunku rozgatezionych weglowodoréw 85% przy konwersji na po-
ziomie 90%. Nastepnie, po destylacji odzyskuje sie 75% mieszaniny w zakresie wrzenia 150-300°C,
a uzyskany produkt ma temperature krzepniecia -47°C.

Przyktad 5

Prowadzi sie proces dwuetapowej hydroprzemiany kwasu oleinowego w uktadzie szeregowo po-
taczonych dwdch tréjfazowych reaktoréw przeptywowych. W pierwszym prowadzony jest proces hydro-
deoksygenacji, z kolei w drugim hydroizomeryzacja.

Do trojfazowego reaktora przeptywowego, o pojemnosci 200 ml i o wymiarach rury 24 x 450 mm,
wypetnionego statym ztozem katalizatora niklowego o nazwie handlowej NiSAT 300 RS firmy Clariant,
przy pomocy pompy wysokoci$nieniowej, dozuje sie od gory wstepnie podgrzany kwas oleinowy. Tuz
przed reaktorem olej taczy sie ze strumieniem wodoru i mieszanine reagentéw podaje sie w stosunku
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woddr:olej 1000:1. Proces hydrodeoksygenacji prowadzi sie w trybie ciagtym przez 250 godzin w tem-
peraturze 350°C, przy ci$nieniu wodoru 10 MPa i przy WHSV = 0,7 h'. W trakcie trwania testu nie
stwierdza sie spadku aktywnosci katalitycznej. Po przejsciu przez ztoze stacjonarne reaktora od dotu
reaktora odbiera sie pétprodukty i kieruje je do uktadu separatoréow, gdzie oddziela sie gazowe poipro-
dukty od pdtproduktow ciektych, ktore stanowi mieszanina weglowodoréw prostotancuchowych o dtu-
gosci tancucha Ce-C22. Z potproduktu wydzielana jest woda. Uzyskuje sie selektywno$é przemiany
sktadnikdw zawierajacych reszty kwasowe w kierunku n-alkanéw 94,0% przy 91,5% konwersji. W na-
stepnej kolejnosci, ciekty potprodukt dozuje sie przy pomocy pompy wysokocisnieniowej do drugiego
przeptywowego reaktora tréjfazowego, o pojemnosci 30 ml i o wymiarach rury 207 x 16,5 mm, wypet-
nionego statym ztozem katalizatora Pt/SAPO-11-Al203, ktérego nosnik sktada sie z tlenowodorotlenku
glinui zeolitu SAPO-11 o strukturze AEL, a zostat wytworzony przy udziale poliolu polieterowego o $red-
nim ciezarze czasteczkowym 4500 Da jako adiuwanta i jest dotowany Pt w ilosci 0,5%. Tuz przed reak-
torem mieszanine prostotarcuchowych weglowodordéw taczy sie ze strumieniem wodoru. Uzyskana mie-
szanine podaje sie od goéry reaktora. Izomeryzacje prowadzi sie w sposdb ciagty przez 220 godzin,
w temperaturze 350°C, przy stosunku objetosciowym wodoér:n-alkany =1000:1 Nm3/m3; przy ci$nieniu
5 MPa, WHSV= 0,6 h-'. W trakcie trwania testu nie stwierdza sie spadku aktywnosci katalitycznej. Mie-
szanine poreakcyjna odbiera sie od dotu reaktora i kieruje ja do uktadu separatoréw, gdzie oddziela sie
resztkowy wodor od frakcji weglowodorowej bogatej w izo-parafiny. Uzyskuje sie selektywnosé prze-
miany weglowodoréw nierozgatezionych w kierunku rozgatezionych weglowodoréw 89% przy konwersiji
na poziomie 88%. Nastepnie, po destylacji odzyskuje sie 75% mieszaniny w zakresie temperatury wrze-
nia 150-300°C, a uzyskany produkt ma temperature krzepniecia -48°C.

Zastrzezenia patentowe

1. Sposdb wytwarzania biokomponentu paliw ptynnych w procesie obejmujacym dwa etapy:

e chemiczna konwersje reszt kwasow ttuszczowych zawartych w olejach pochodzenia ro-
slinnego do weglowodoréw prostotancuchowych poprzez hydroodtlenienie z udziatem sta-
cjonarnego katalizatora w obecnosci wodoru,

a nastepnie:

e przeksztatcenie weglowodoréw prostotancuchowych do weglowodoréw rozgatezionych
w procesie hydroizomeryzacji z udziatem stacjonarnego katalizatora oraz wodoru;

a obydwa etapy sa prowadzone w uktadzie szeregowym dwdch reaktoréw przeptywowych ze

zraszanym statym ztoZzem katalitycznym, z ktérych kazdy jest wyposazony w regulator prze-

ptywu gazu, regulator przeptywu cieczy, pomiar temperatury na ztozu katalitycznym oraz ukitad
separacji produktéw ciektych od gazowych, ktéry posiada mozliwosé miedzystopniowego od-
dzielenia wody, znamienny tym, Zze najpierw przy pomocy pompy wysokocisnieniowej dozuje
sie ciekty strumienh oleju pochodzenia roslinnego, ktéry to strumien, przed pierwszym reakto-
rem taczy sie ze strumieniem wodoru tak, Ze stosunek wodér:olej pochodzenia roslinnego
wynosi od 50:1 do 1000:1 Nm3m3, po czym podaje sie od goéry reaktora, przepuszcza przez
stacjonarne ztoze niklowego katalizatora prowadzac hydroodtlenianie w temperaturze z za-
kresu 250-350°C, pod ci$nieniem wodoru 5-10 MPa i WHSV z zakresu 0,25-2 h-', za$ otrzy-
mane poétprodukty odbiera sie od dotu reaktora i kieruje do uktadu separatoréw, gdzie oddziela
sie potprodukty gazowe od potproduktow ciektych, ktore stanowi frakcja weglowodoréw pro-
stotaricuchowych o dtugosci taricucha weglowego Cse-Co22, z ktérej wydziela sie wode po czym,

w drugim etapie prowadzi sie hydroizomeryzacje prostotancuchowych weglowodoréw w kie-

runku rozgatezionych weglowodoréw, w ten sposdéb, Ze do drugiego reaktora dozuje sie ciekty

strumien bezwodne;j frakcji n-parafin Ce-C22, ktéry przed drugim reaktorem taczy sie ze stru-
mieniem wodoru tak, ze stosunek wodoér:strumien bezwodnej frakcji n-parafin Ce-C22 wynosi
od 50:1 do 1000:1 Nm3/m3, po czym przepuszcza sie przez stacjonarne ztoze katalizatora,

w ktorym faze aktywna stanowi platyna umiejscowiona w ilosci 0,1-2% na uformowanym

wczesniej nosniku, sktadajacym sie z tlenowodorotlenku glinu i zeolitu o strukturze AEL, przy

czym w trakcie wytwarzania noénika jest stosowany dodatek adiuwanta, w postaci polioli po-
lieterowych, a hydroizomeryzacje prowadzi sie w temperaturze z zakresu 240-340°C, pod
ci$nieniem wodoru 1-5 MPa, a WHSV wynosi 0,2-2 h-', po czym uzyskany produkt poddaje
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sie destylacji, oddziela sktadniki o temperaturze wrzenia ponizej 150°C i uzyskuje sie frakcje
o wysokiej zawartosci izoalkandw, wrzaca w zakresie temperatur 150-300°C.

. Sposéb wedtug zastrz. 1 znamienny tym, ze jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie
nieprzetworzony olej roslinny.

. Sposéb wedtug zastrz. 1 znamienny tym, ze jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie
rafinowany olej roslinny.

. Sposéb wedtug zastrz. 1 znamienny tym, ze jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie
posmazalniczy olej roslinny.

. Sposéb wedtug zastrz. 4 znamienny tym, ze jako olej pochodzenia roslinnego stosuje sie
posmazalniczy olej roslinny oczyszczony z czastek statych.
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