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MOGUCNOSTI RAFINERIJSKE PROIZVODNJE
EKOLOSKI PRIHVATLJIVIH UGLJIKOVODICNIH
GORIVA - HIDROKREKIRANJE, ALKILACIJA I
IZOMERIZACIJA

SaZetak

Naftna industrija se suoCava sa sve vecim pritiskom i zakonodavne vilasti i javnosti,
da unaprijedi i poboljsa rafinerijske procese prerade i obrade naftnih frakcija.
Temeljni cilj razvoja je smanjenje negativnih ucCinaka na okoli§ uz ekonomsku
odrZivost cijelog procesa. Ekoloski aspekt se moZe podijeliti u dva glavna dijela:
primarni  koji ukljuc¢uje smanjenje Stetnih emisija s rafinerijskih postrojenja i
sekundarni koji ukljucuje proizvodnju ekolo$ki prihvatlijivih ugljikovodiénih goriva Cija
se poboljSana svojstva ocituju u smanjenim Stetnim emisijama iz motora s
unutarnjim izgaranjem. Ekolo$ki prihvatijiva ugljikovodiéna goriva, tzv. Cista goriva
mogu se dobiti procesima prerade od kojih su osnovni hidrokrekiranje, izomerizacija
i alkilacija. Napretkom u istraZivanjima i razvoju novih tehnologija i katalizatora,
vaznost i vrijednost procesa hidrokrekiranja, izomerizacije i alkilacije znatno je
porasla jer nove tehnologije predstavijaju manji ekolo$ki rizik te imaju sposobnost
proizvodnje goriva s visokim cetanskim/oktanskim brojem, a s vrlo niskim sadrZzajem
ili bez aromatskih i sumporovih spojeva, ovisno o sastavu sirovine. Proces alkilacije
se istrazuje i kao mogudi alternativni proces obrade za smanjenje sadrZaja sumpora
u benzinima pri ¢emu ne dolazi do pada oktanskog broja produkta.

1. Uvod

Ukupna potrosnja kapljevitih ugljikovodi¢nih goriva na svjetskj razini je u razdoblju
od 2003. do 2010. godine rasla, iako je zbog globalne gospodarske krize u 2007. i
2008. godini doSlo do pada potroSnje, te se procjenjuje da ¢ée nastaviti rasti Sto ¢e
uzrokovati i kontinuirani rast obujma proizvodnje naftne industrije.“2 Medunarodna
agencija za energiju (The International Energy Agency, IEA) u svojem godiSnjem
izvjeS¢u iz 2008. navodi da ¢e ukupna godiSnja potroSnja naftnih proizvoda rasti
1,3% do 2020. godine te 1,0% od 2020. do 2030. godine, §to je u skladu s
procjenama koje Uprava za informacije o energiji SAD-a (U.S. Energy Information
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Administration, EIA) navodi u svojem medunarodnom izvjeSéu za 2010. godinu za
razdoblje od 2015. do 2035. godine.>*

Kako se za pogon rafinerijskih postrojenja trosi izmedu 4 i 9% od nafte koja se
preraduje, a kapljevita ugljikovodi¢na goriva za motore s unutarnjim izgaranjem i
mlazne motore Cine 80 do 85% proizvoda naftne industrije, tako ¢ée porastom
potrosnje goriva i njihove proizvodnje rasti i Stetne emisije u okoli$ iz oba ova izvora.
*® Utvrdeno je da promet, odnosno prijevoz ljudi i tereta na svim razinama, uzrokuje
nastajanje preko 20% od ukupne globalne koli¢ine stakleni¢kih plinova.’ Zbog toga
su ve¢ godinama na snazi zakonski propisi koji ograni¢avaju ispustanje Stetnih tvari i
spojeva u okoli$ iz rafinerija kao i sadrzaj tvari i spojeva u gorivima koji, kada dospiju
u okoli§, takoder imaju Stetno djelovanje.”®

Usporedno s povecanjem potroSnje kapljevitih ugljikovodiénih goriva i obujma
rafinerijske proizvodnje, zakonski propisi nadleZni za njihovo reguliranje postajali su
sve stroZi te treba oCekivati da ¢ée se to nastaviti i u buduénosti.

Naftna industrija je zbog toga primorana kontinuirano unapredivati i poboljSavati
rafinerijske procese prerade i obrade naftnih frakcija kako bi smanjila emisije s
postrojenja i proizvela ekoloSki prihvatljiva ugljikovodi¢na goriva.

Ovim radom dan je pregled novijih rezultata istrazivanja i razvoja procesa
hidrokrekiranja, alkilacije i izomerizacije, kao procesa prerade kojima se mogu dobiti
ekoloski prihvatljiva ugljikovodi€na goriva, tzv. Cista goriva.

Procesi hidrokrekiranja, alkilacije i izomerizacije opéenito pripadaju u klasi¢ne
rafinerijske procese ali napretkom u istraZivanjima i razvoju novih katalizatora,
vaznost i vrijednost ovih procesa je znatno porasla jer nove tehnologije predstavljaju
manji ekoloski rizik te imaju sposobnost proizvodnje goriva s visokim oktanskim
brojem, a s vrlo niskim sadrZzajem aromatskih i sumporovih spojeva, ovisno o
sastavu sirovine.>" Proces alkilacije se istrazuje i kao mogudi alternativni proces
obrade za smanjenje sadriaeja sumpora u benzinima pri ¢emu ne dolazi do pada
oktanskog broja produkta.'"

2. Pregledni dio

2.1 Hidrokrekiranje

Sve vecéa potraznja za srednje teskim naftnim frakcijama i povecano pridobivanje
teSkih nafti uzrokovalo je iznimni porast vaznosti procesa hidrokrekiranja te se zbog
toga svrstava medu najvriednije sekundarne rafinerijske procese. Proces
hidrokrekiranja se uobi€ajeno primjenjivao za obradu teSkih ostataka tijekom kojeg
su veci organski spojevi prevodeni u spojeve manje molekulske mase. Reakcije
hidrokrekiranja se odvijaju uz visok parcijalni tlak vodika i kod visoke temperature te

se usporedno odvijaju i reakcije hidrodesulfurizacije, hidrodemetalizacije
hidrodenitrogenacije i druge.17 Kako bi se omogucila provedba procesa
hidrokrekiranja, koji povezuje procese katalitickog krekiranja i katalitiCke

hidrogenacije, potrebno je koristiti slozeni katalizatorski sustav te su razvijeni
difunkcionalni katalizatori kojima se istodobno kataliziraju reakcije razgradnje,
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odnosno krekiranja, te izomerizacije i hidrogenacije ugljikovodika. Najpoznatiji
katalitiCki sustavi su sintetiCki zeoliti uz metalne okside ili sulfide, od kojih su vrlo
djelotvorni oksidi Co-Mo i Ni-Mo te sulfidi Ni-W."®

IstraZivanja koja su u posljednje vrijeme provodena s procesom hidrokrekiranja se
mogu podijeliti u dvije vece grupe ovisno o ispitivanoj sirovini, odnosno jedan dio
istrazivanja je provoden s uobiajenim tedkim naftnim frakcijama pri ¢emu su
ispitivane nove formulacije katalizatora i/ili reaktorski sustavi, a drugi dio istraZivanja
je provoden s tezim ugljikovodi¢nim sirovinama bioloSkog porijekla.

Istrazivanja novih katalizatora za procese hidrokrekiranja teskih naftnih frakcija
usmjerena su prvenstveno na mogucénosti primjene potpuno novih ili modificiranja
konvencionalnih katalitickih nosaca, koji kontroliraju reakcije krekiranja i moraju
posjedovati svojstva kiselina, jer su hidrogenacijske kataliticke komponente metali
Co, Mo, Ni i W dobro poznate i mogucnosti modifikacija su ogranicene.

KritiCan parametar kod izbora i pripreme katalitickog nosaca je razina kiselosti jer u
sluaju previsokih vrijednosti moZe tijekom procesa hidrokrekiranja doéi do
prevelikog stvaranja koksa na povrsini katalizatora i do njegove vrlo brze
deaktivacije te je potrebna dobra uravnoteZenost izmedu dvije funkcije katalizatora
kako bi se dobio produkt Zeljenih zna€ajki. Materijali koji se istrazuju kao katalitiCki
nosaci uklju€uju razli€ite modifikacije Al,O3 i zeolite s mikroporoznom strukturom kao
Sto su Y, ZSM-5 i beta zeoliti, u koje se ubrajaju i konvencionalni kataliticki nosaci,
jer ih odlikuje ravnhomjerna i pravilna raspodjela strukturnih jedinica i intrinzi¢na
kiselost. Sve veca pozornost se pridaje razvoju mezoporoznih molekulskih sita kao
katalitiCkih nosaCa koji imaju vece pore (>2 nm) koje omogucuju konverziju veéih
molekula i time prevladavaju ograni¢enja mikroporoznih zeolita. Intenzivno se
istrazuju i mogucnosti primjene kompozitnih katalitickih nosaa koji sadrze
kombinaciju mikroporozne zeolithe matrice i mezoporoznih aluminij-silikatnih
strukturnih jedinica. Mezoporozna molekulska sita koja se istrazuju su tzv. MCM-41 i
nesto manje MCM-48 koji pripada M41S grupi molekulskih sita.'

Rana et al.?® su istrazivali difunkcionalni katalizator s kompozitnim katalitickim
nosaCem sastavljenim od US-Y zeolita i aluminijevog oksida (y-Al,O3) te aktivne
metalne CoMo komponente. Slikom 1 su prikazane dobivene aktivhosti CoMo/y-
Al;O3-US-Y katalizatora u ovisnosti o radnom vremenu kod razlicitih temperatura pri
obradi teSkog ulja u uvjetima mikro protoka gdje je vidljivo da se veéa aktivhost
postize za reakcije hidrogenolize u koje pripadaju reakcije hidrodemetalizacije
(HDM), hidrodeuslfurizacije (HDS) i hidrodenitrifikacije (HDN) u odnosu na reakcije
hidrogenacije (HDA) te da ukupna aktivnost katalizatora raste s povecanjem
temeprature. Medutim, pri temperaturi od 420 °C doSlo je do znatnog pada tlaka u
reaktoru zbog znatnog intenziviranja reakcija krekiranja i nastajanja lakih parafina i
stvaranja sedimenta na Cesticama katalizatora.

Takoder, utvrdeno je da bimodalna raspodjela pora u kompozithom CoMo/y-Al,O3-
US-Y katalizatoru pridonosi kombinaciji HDM i HDS reakcija i selektivhom
hidrokrekiranju asflatena na kiselim centrima te da su kod povecane temperature
brzine HDM i HDA reakcija vece od brzina HDS i HDN reakcija.20
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Slika 1: Kataliticka aktivnost CoMo/y-Al,O3-US-Y u ovisnosti o radnom vremenu kod
razligitih temperatura®

Shimada et al.' su proveli istraZivanja uinkovitosti hidrokrekiranja teske naftne
frakcije s NiMo sulfidnim katalizatorom s MTZ Y zeolithim nosadem kao kiselom
komponentom koji je pripremlien s Al,O; kao punilom te modificiran s Ti(SO,)..
Slikom 2 je prikazana promjena aktivnhosti NiMo/MTZ-Ti katalizatora s radnim
vremenom kod temperatura 400-410 °C uz LHSV 03-05 h' gdje je vidljivo da se
prinos srednje teskih naftnih frakcija te plinovitih produkta i lakog benzina poveéava
s vremenom. Katalizator je postigao stabilnu aktivhost nakon 400 h rada nakon Cega
su prinosi svih produkata ostali priblizno konstantni tijekom cijelog vremena
provodenja procesa.”’

Simadek i Kubi¢ka® su istrazivali mogucénosti hirokrekiranja vakuum destilata uz
dodatak 5 mas.% repic€inog ulja na komercijalnom NiMo/Al,O; katalizatoru, a s ciljem
dobivanja sto vecCeg prinosa srednje teskih naftnih frakcija za namjeSavanje
dizelskog goriva. Produkt hidrokrekiranja je destilacijom razdvojen na tri frakcije, dva
destilata u obliku kerozina i plinskog ulja i ostatka, a dobiveni prinosi za Cisti vakuum
destilat i smjesu s repi€inim uljem kod radnih temepratura od 400 i 420 °C prikazani
su tablicom 1.
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Slika 2: Promjene u aktivnosti NiMo/MTZ-Ti katalizatora s radnim vremenom i
temperaturom?>©"

Vidljivo je da je dodatkom repi€inog ulja doSlo do manjeg povecanja prinosa na
kerozinu i plinskom ulju, a da je poveéanjem temperature doslo do znatno veéeg
povecanja, te do smanjenja koli€ine ostatka uz blagi porast gubitaka. Utvrdeno je da
dobivena plinska ulja sadrze vise od 5 mas. % ugljikovodicne komponente
biodizelskog goriva, te da produkti nisu sadrZzavali slobodne masne kiseline ni
trigliceride koji inate nastaju kao posljedica nepotpune razgradnje repic¢inog ulja u
procesu proizvodnje biodizelskog goriva.

Tablica 1: Prinosi destiliranih produkata hidrokrekiranja (kod 400 i 420 °C) Cistog
vakuum destilata (VD) i vakuum destilata s 5 mas.% repi€inog ulja (RO)

Parametar Prinos, %

VD (400 °C) | VD+RO (400 °C) | VD (420 °C) | VD+RO (420 °C)
Kerozin 5,3 6,4 18,1 19,8
Plinsko ulje 41,9 45,6 53,9 55,4
Ostatak 52,4 47,2 26,6 23,2
Gubitak 0,4 0,9 1,4 1,6
302 goriva i maziva, 49, 4 : 298-333, 2010.
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Takoder, utvrdeno je da provodenjem procesa pri visoj temperaturi od 420 °C
uzrokuje nastajanje vise i-alkana, pri ¢emu dolazi do smanjenja sadrZaja n-
heptadekana i n-oktadekana u produktu te se na taj nacin poboljSavaju njegova
niskotemperaturna svojstava. Moze se zakljuCiti da je provodenje hidrokrekiranja
smjese naftnog proizvoda i bilinog ulja vrio perspektiva alternativna metoda za
proizvodnju ekoloski prihvatljivog tzv. ,zelenog dizelskog goriva“ koristeéi postojece
rafinerijske tehnologije.22

Guzman et al.?® su proveli hidrokrekiranje sirovog palminog ulja (CPO) koristeci
komercijalni NiMo/y-Al,O; katalizator na pilot postrojenju te su utvrdili da se u
podrudju parcijalnih tlakova vodika 40-90 bar dobivaju parafinski spojevi koje se
mogu primijeniti za namjeSavanje dizelskog goriva. Tablicom 2 prikazana su
fizikalna i kemijska svojstva sirovog palminog ulja i produkta hidrokrekiranja
dobivenih za radna vremena od 1 do 14 h gdje je vidljivo da su svojstava dobivenih
produkta u potpunosti odgovarajuéa za uobiajena dizelska goriva te da se s
vremenom u odredenoj mjeri smanjuju. Ispitivanjem sastava dobivenih produkata
utvrdeno je da s vremenom dolazi do povecéanja sadrzaja teskih kisikovih organskih
spojeva kao Sto su oktadekanol, n-heksadekanska kiselina, oktadekanal, te esteri
heksadecil-heksadekanoat i oktadeci-heksadekanoat $to ukazuje da dolazi do
postupnog smanjivanja aktivnosti katalizatora i smanjenja selektivhosti s obzirom na
glavne produkte C15-C18 ugljikovodike koji &ine obnovljivo dizelsko gorivo.
Medutim, u slu€aju industrijske primjene to se moze izbjeéi provodeéi proces
hidrokrekiranja pri povisenim tlakovima i/ili istodobnom obradom u smjesi s naftnom
sirovinom za dobivanje dizelskih goriva. U oba ova sluaja moci ¢e se u postoje¢im
rafinerijskim postrojenjima za hidrokrekiranje primjenjivati konvencionalni NiMo/y-
Al,05 katalizator.®

Tablica 2: Fizikalna i kemijska svojstva sirovog palminog ulja i hidrokeriranih
produkata za razli¢ita radna vremena®

, Radno vrijeme, h
Svojstvo CPO 1 1 9 1 16
Cetanski indeks, - - 96,1 95,1 944 93,4 92,5
Ainematicka viskoznost (407C). | 39,8423 | 33031 | 3523 | 35464 | 3627 | 36918
Gustoca (15 °C), g cm?3 0,9152 | 0,7839 | 0,7855 | 0,7856 | 0,7872 | 0,7882
API gustoca, °API 23,0 48,9 48,6 48,6 48,2 48,0
Boja, - 55 06 06 0,7 0,8 0,7
Toplinska stabilnost, % refleksije 98 99 99 98 99 99
Bromni broj, g Br/100 g - 3,85 4,28 5,05 6,26 5,75
Kiselinski broj, mgkOH/g 7,40 0,21 0,77 1,01 1,51 1,50
Simulirana IBP-221,0 °C - 0,9 0,1 0,9 0,9 0,9
destilacija, | 221,0-344,0 °C - 93,3 95,3 92,6 90,6 89,9
vol.% 344,0 °C-FBP - 48 3,6 56 7,6 8,2
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2.2 Alkilacija

Proces alkilacije je dobro poznati rafinerijski postupak kojim se smjesa C3-C5
olefina i izobutana prevodi u C5-C12 visoko razgranate izoparafine koji se nazivaju
alkilati i zajedno €ine alkilni benzin kojem je u posljednje vrijeme iznimno porasla
vrijednost kao komponente za namjeSavanje komercijalnog benzina. Tijekom
procesa alkilacije odvijaju se reakcije adicije niskomolekularnih alkena i alkana
kojom nastaju visSi, razgranati alkani vrlo visokih vrijednosti oktanskog broja. Kako
alkilni benzin ne sadrzi olefine kao ni aromatske, sumporove i dusikove spojeve, to
ga Cini ekolodki prihvatliivom komponentom za namjeSavanje komercijalnog
benzina. Medutim, konvencionalni procesi alkilacije koji se primjenjuju u rafinerijama
nisu u potpunosti ekoloski prihvatljivi jer kao katalizatore koriste velike koli¢ine
sulfatne ili fluorovodi¢ne kiseline te time predstavljaju izvore opasnog otpada i
potencijalne neposredne opasnosti od zagadenja okoliSa. Razvijaju se novi procesi i
provode istraZivanja kako bi se alkilacija mogla provoditi na ekoloSki prihvatljiv nacin
i znatno sigurnge te se to prvenstveno odnosi na mogucnosti primjene &vrstih
katalizatora.'"'®*
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Slika 3: Usporedba kvalitete alkilata dobivenih procesom uz &vrsti katalizator™

Razvijen je proces alkilacije koji koristi Cvrsti kiseli katalizator slican katalizatorima
za hidroboradu te je i komercijalno primijenjen. Tijekom ovog procesa olefini i
izobutan reagiraju na povrsini katalizatora pri ¢emu nastaje sloZena smjesa
razgranatih izoalkana, a klju¢ni reakcijski korak je protoniranje lakog olefina te
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njegova alkilacija s C4 karbokationom pri ¢emu nastaje C8 karbokation. Tijekom
procesa ne dolazi do pojave polimerizacije i nastajanja ulja topljivog u kiselinama sto
se moze dogoditi kod procesa s kapljevitim kiselim katalizatorima zbog ¢ega dolazi
do povecéanog troSenja katalizatora i smanjenja prinosa alkilata te se ovim procesom
dobivaju alkilati nizeg destilacijskog podru¢ja. Svojstva dobivenog alkilata su vrlo
slina svojstvima produkata alkilacije s kapljevitim kiselim katalizatorima, a u
pojedinim slu€ajevima pokazala su se i boljima (slika 3). Provodenjem procesa u
uvjetima relativno niske temperature od oko 25 °C, visokih lokalnih omjera
izobutan/olefin i kratkog vremena kontakta reaktanata i katalizatora mogu se ostvariti
povecani prinosi Zeljenog izooktana odnosno 2,2,3-trimetil-pentana pri ¢emu dolazi
do smanjenja nastajanja 2,2-dimetil-heksana koji je manje poZeljan zbog manjeg
oktanskog broja. Blagi procesni uvjeti omogucéuju primjenu jeftinijih i manje sloZzenih
konstrukcijskih materijala. %

Slikom 4 prikazana je procesna shema procesa uz &vrsti katalizator gdje je vidljivo
da sirovine prije ulaska u reaktor prolaze predobradu koja ukljuCuje susenje i
uklanjanje necistoc¢a kao Sto su diolefini, oksigenati, dusik i sumpor. Ove necistoce u
procesima s kapljevitim kiselim katalizatorima uzrokuju veée troSenje kiselina, vece
nastajanje ulja topljivih u kiselinama i smanjenje kiselosti katalizatora. Smjesa
olefina i izobutana injektira se pod odredenim tlakom na dnu reaktora u kojem se
nalaze Cestice &vrstog katalizatora pri ¢emu dolazi do ucinka tzv. pokretnog sloja
katalizatora kada se ¢vrste Cestice intenzivno mijeSaju s kapljevitim reaktantima ali
ne dolazi do fluidizacije ve¢ Cvrste Cestice putuju prema vrhu reaktora zajedno s
kapljevitom fazom. Kapljeviti produkti i ostatak izobutana se izdvajaju s vrha
reaktora i odvode na frakcionaciju a vecina katalizatora se spusta prema dnu
reaktora te se kontinuirano regenerira kako bi se odrzala konstantna kataliticka
aktivnost i minimizirala koli€ina potrebnog katalizatora ¢ime se odrzava
ujednaCenost kvalitete i visoki prinos produkta kao i ucinkovitost procesa.
Regeneracija katalizatora kojem je aktivhost smanjena zbog talozenja tezih alkilata
na povrsini provodi se njihovom hidrogenacijom pri ¢emu je potrodnja vodika
relativno mala jer su i koli¢ine nastalih teSkih alkliata male.

Maniji dio katalizatora se izdvaja u dodatni reaktor za regeneraciju tzv. regenrator
kako bi se uklonile i najmanje koliine prisutnih teskih alkilata te vratio katalizator u
pocetno stanje aktivnosti. Reakcijsko vrijeme je reda veli¢ine nekoliko minuta koliko
je potrebno za provedbu primarnih reakcija, kako bi se smanijile sekundarne
reakcije.?

Proces uz Cvrsti kiseli katalizator ostvaruje vece prinose alkilata od procesa s
kapljevitim kiselim katalizatorima i znatno je smanjeno nastajanje nusprodukata kao
Sto su ulja topljiva u kiselinama. Kapitalni troSkovi procesa su konkurentni u
usporedbi s konvencionalnim procesima alkilacije, a i trodkovi odrzavanja su maniji.
HF proces zahtijeva kapitalne i operativhe troskove rukovanja fluorovodiénom
kiselinom, a H,SO,4 proces zahtijeva regeneraciju ili transport velikih koliina sulfatne
kiseline, te je opéenito ovaj proces sigurnija i konkurentnija opcija za dana$nje
rafinerije.25
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Slika 4: Procesna shema alkilacije uz ¢vrstofazni kiseli katalizator®®

Razvijen je i drugi, takoder komercijalno dostupan proces alkilacije s ¢vrstim kiselim
katalizatorom, ali koji nije jo§ primijenjen u rafinerijskim postrojenjima veceg
kapaciteta. Ovaj proces se provodi uz Cvrsti kiseli zeolitni katalizator kod nesto
poviSenih temperatura u podrucju 50-90 °C pri ¢emu se dobiva visoko kvalitetni
alkilat (oktanskog broja 96) bez sumpora i ulja topljivih u kiselinama. Katalizator je
nekorozivan i ne zahtijeva posebne uvjete tijekom transporta i skladistenja. Proces
se odvija u nepokretnom sloju katalizatora te tijekom provedbe dolazi do spore ali
primjetne deaktivacije katalizatora jer nastali teski alkilatni nusprodukti blokiraju pore
katalizatora. Zbog toga je proces potrebno provodi naizmjeni¢no u najmanje dva
reaktora u kojima se u jednom provodi alkilacija a u drugom istodobno provodi
regeneracija u struji vodika u podruc¢ju radnih temperatura.26 Medutim, tijekom
ovakvog rada ne postize se potpuni povrat aktivnosti katalizatora pa je u odredenom
vremenskom roku potrebno provesti regeneraciju katalizatora u uvjetima visoke
temperature od 250 °C i uz prisutnost vodika kada su reakcije adicije olefina
zaustavljene, a teski alkilati se uklanjaju s povrsine katalizatora. Slikom 5 prikazana
je shema ovog procesa gdje je vidliivo da se koriste tri reaktora u kojima se
istodobno provode sva tri procesna stupnja kako bi se osigurao neprekinuti rad
postrojenja.”’
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Slika 5: Procesna shema alkilacije uz ¢vrstofazni kiseli katalizator

Kontinuiranost provodenja procesa omogucena je i Cinjenicom da tijekom
provodenja alkilacije kao i dva stupnja regeneracije katalizator cijelo vrijeme ostaje u
reaktorima. Zeolitni katalizator ne sadrzi halogene ili vrlo isparive spojeve i ima
smanjenu osjetljivost na sadrZaj uobiCajenih necistofa u sirovini kao 8to su voda,
oksigenati, sumporovi spojevi ili butadien te one u slu¢aju kontakta s katalizatorom
ne uzrokuju trajnu deaktivaciju, ali ukljuCivanjem predobrade ostvaruje se duzi
Zivotni vijek i veéa aktivhost katalizatora te bolja kvaliteta produkata. Ekonomske
analize i procjene pokazale su konkurentnost ovog procesa u odnosu na procese s
kapljevitim kiselim katalizatorima uz znafajno smanjene sigurnosne i ekoloske
rizike. Tablicom 3 prikazana je usporedba troSkova ovog procesa i konvencionalnog
procesa koji kao katalizator koristi H,SO, gdje je vidljivo da se za priblizno iste
troskove moze proizvesti jednako kvalitetni alkilat benzin ali uz znatno smanjeni
neposredni rizik i posredni utjecaj na okolis.”’

Dalla Costa i Querini®® istrazivali su alkilaciju izobutana (iC4) s butenima (C4=) uz
beta zeolite kao Cvrste kisele katalizatore. Beta zeolit sadrzi relativno veliku gustoéu
aktivnih Bronstedovih kiselih mjesta i povoljnu strukturu pora. Alkilacija je provodena
u reaktoru s nepokretnim slojem katalizatora pri tlaku od 30 bar i kod temperature od
80 °C te uz omijer iC4/C4= od 15. Eksperimenti su provodeni s beta zeolitima u
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protonskom obliku (B-H), u obliku djelomiéno (B-LCH) i potpuno (B-LCL)
izmijenjenom s lantanom i u oblicima uz dodatak platine (Pt-B-H, Pt-B-LCH), te s Y
zeolitima takoder u protonskim oblikom (Y-H), u obliku djelomi&no izmijenjenom s
lantanom (Y-LCH) i u obliku uz dodatak platine (Pt-Y-LCH). Slikom 6 prikazane su
utvrdene aktivnosti katalizatora s obzirom na raspodjelu sadrzaja trimetil-pentana
(TMP) u produktu u ovisnosti o vremenu gdje je vidljivo da je najveci prinos TMP-a
ostvaren za Y-LCH katalizator.?®

Tablica 3: Usporedba troskova procesa alkilacije uz ¢vrsti zeolitni katalizator (ZKAT)
prikazanog slikom 5 i konvencionalnog procesa koji kao katalizator koristi H,S0..%

Proces ZKAT H2S04
Kapacitet, BPSD 10.000 10.000
IOB alkilata, - 95,0-96,0 | 95,0-96,0
Procijenjeni ukupni troskovi izgradnje postrojenja, US $ * 108 31,0 36,5

Varijabilni tro8kovi (sirovine, nusproizvodi, katalizator,

21,74-22,24 20,82
komunalne usluge)

Proizvodni
tf%%gl\/i, Fiksni trodkovi (rad, odrzavanje, remont, osiguranje, i dr.) 1,90 2,05
Kapitalni troSkovi (pad vrijednosti, i dr.) 4,85 571
Ukupno 28,49-28,99 28,58

Rezultati beta zeolita nesto su I0Siji te priblizno jednaki za B-H i B-LCH unutar 20
min od pocletka reakcije nakon €ega aktivhost B-H katalizatora znatno opada u
odnosu na B-LCH katalizator iako ovaj katalizator sadrzi vrlo male koli¢ine lantana i
ne razlikuje se zna€ajno od B-H dok su najloSiji rezultati dobiveni za B-LCL
katalizator koji je potpuno izmijenjen s lantanom. Uvodenjem platine u strukturu beta
i Y zeolita nisu ostvarena poboljSanja u aktivnosti i stabilnosti katalizatora ali je
omoguégno provodenje regeneracije katalizatora s vodikom kod radne temperature
(80 °C).

Dalla Costa i Querini® su proveli istrazivanje moguénosti provedbe alkilacije
izobutana i u plinovitoj fazi uz Y zeolite i mordenite kao Cvrste katalizatore. Reakcije
alkilacije izobutana i butena provodene su u reaktoru s nepokretnim slojem
katalizatora pri atmosferskom tlaku i kod temperatura u rasponu od 80 do 150 °C.
Eksperimenti su provodeni s Na-Y zeolitom i mordenitom (MOR) te s njihovim
oblicima izmijenjenim samo s lantanom (LCL-Y, LCL-MOR) i oblicima izmjenjim s
lantanom i amonijevim kationom (LCH-Y, LCH-MOR). Utvrdeno je da pri viSim
temperaturama i kraéim reakcijskim vremenima dolazi do smanjenog nastajanja
Zeljenih C8 razgranatih parafina ali da s povec¢anjem vremena i pove¢anjem nastale
koli¢éine koksa na povrsini katalizatora raste i prinos TMP-a te je poboljSana i
stabilnost katalizatora. Medutim, pove¢anjem nastale koli€ine koksa na povrsSini
katalizatora opada katalitiCka aktivnost i moguénost primanja i otpustanja vodika.
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Provodenjem alkilacije u plinovitoj fazi za dulja vremenska razdoblja uz postupno
povecanje temperature tijekom procesa postignuti su bolji prinosi kapljevitog TMP te
je usporeno smanjenje aktivnosti katalizatora, odnosno usporeno je zacepljivanje
pora katalizatora zbog vecée brzine reakcija nastajanja koksa pri povisenoj
temperaturi.”®

08 -
= Y-LCH
= 06| it
T ; BH ™
% 0.4 "S,.:;. e “E-LCH
:" ¢ I"1“'".

02} Bl S

‘\:1 T
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Slika 6: Sadrzaj trimetil-pentana (TMP) u produktu za primijenjene katalizatore®

Mogucnosti primjene alkilacije za desulfurizaciju benzinskih goriva znanstveno su
istrazivane koriste¢i Gvrste katalizatore. Guo et al.*® su proveli ispitivanja
u€inkovitosti viSe vrsta katalizatora uklju€ujuc¢i materijale dobivene impregnacijom
fosforne kiseline na alumo-silikate MCM-41 i silikalit-1 te makroporozne ion
izmjenjivacke smole glede alkilne desulfurizacije modalnog i FCC benzina. Utvrdena
je bolja ucinkovitost ion izmjenjivackih smola za obje primijenjene sirovine te je bolja
konverzija tiofenskih spojeva ostvarena pri blazim radnim uvjetima, a kiseli fosforni
katalizatori su imali razliCite aktivnosti ovisno o sirovini. Kod visokih radnih
temperatura doslo je do pada prinosa produkata i smanjenja kataliticke aktivnosti.*

Arias et al.”® su proveli ispitivanja moguénosti alkilacije 3-metiltiofena (3MT) s 2-
metil-2-butenom (2M2B) i sumporovih spojeva u realnom FCC benzinu koristedi vide
vrsta Cvrstih katalizatora ukljudujuéi kiseli fosforni alumo-silikat, MCM-22, USY i
Hbeta zeolite te silicij-volfram (H;SiW1,040) i volfram-fosforne (H3sPW,040)
heteropolikiseline. Slikom 7 prikazane su utvrdene aktivnosti ispitivanih katalizatora
gdje je vidljivo da su najbolji rezultati ostvareni za heteropolikiseline, nesto |oSiji za
zeolite te da su najmanje aktivhosti dobivene za alumosilikatne materijale. Za
heteropolikiseline utvrdeno je da se s vremenom znatno manje deaktiviraju u
odnosu na druge ispitivane katalizatore te da mogu selektivno i u€inkovito katalizirati
alkilaciju sumporovih spojeva iz FCC benzina pri blagim radnim uvjetima. Utvrdeno
je da dibenzotiofenski spojevi imaju prednost tijekom alkilacije u donosu na tiofenske
spojeve. Pojava reakcija krekiranja primije¢ena je na pocetku katalitiCkih ispitivanja
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Sto je dovelo do nastajanja elementarnog sumpora. Deaktivacija katalizatora do koje
dolazi najviSe zbog trovanja duSikovim spojevima i nastajanja koksa na povrsini
katallzatora na pocetku reakcije moze se znacajno smanijiti poveéanjem temperature
reakcue

q -

Aktivnost, 10 mol min' g”
I

m_ NN

SY MCM=22 H-Beta 4UHP'N 4[}H$|W SPA-11
Slika 7: Aktivnosti katalizatora alkilacije 3TMP-a s 2M2B"°

-1

2.3 lzomerizacija

Izomerizacija je proces prerade koji se ve¢ vise od 40 godina primjenjuje za
prevodenje n-alkana u izoalkane pri ¢emu se dobiva tzv. izomerizat benzin koji sluZi
kao sastavnica motornog benzina za poveéanje oktanskog broja. Naj¢eS¢e koristena
sirovina za ovaj proces je laki benzin koji se pretezno sastoji od smjese n-pentana
(C5) i n-heksana (C6).

Potrebe za izomerizat benzinom su sve vecée te se olekuje da ¢e se nastaviti rast
potraZznje zbog ekoloske prihvatljivosti izoalkana kao sredstava za nadomjestanje
olovnih spojeva koji su se prije koristili za povecanje oktanskog broja te mogucnosti
primjene procesa izomerizacije za ekonomski isplativo kontroliranje sadrZaja
benzena u motornim benzinima.'®*'

Trenutatno je komercijalno dostupno viSe vrsta difunkcionalnih katalizatora i
tehnoloSkih rjeSenja procesa izomerizacije lakog benzina. Prema suvremenim
zahtjevima trziSne ekonomije traZze se rjeSenja koja se mogu ostvariti uz najmanje
financijsko opterecenje te je slikom 8 dana usporedba dostupnih katalizaora na
temelju proizvodnih rezultata kao odnosa ucinkovitosti procesa izomerizacije (omjer
oktanski broj/bareli proizvedenog benzina) i procesnih trodkova.*'
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Pt/Al,Q, - CCl, katalizator
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nove generacije
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(bez recikliranja ugljikovodika)

Pt/Zeolitni katalizator
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Slika 8: Odnos procesnih tro8kova i u€inkovitosti danih procesa izomerizacije lakih
parafina®

NajviSe komercijalno upotrebljavani katalizatori su tzv. klorirani aluminjski, Pt/Al,O3-
CCl,, katalizatori koji su na tom polozaju zbog njihove velike aktivnosti u procesu
izomerizacije i dokazane sposobnosti ostvarivanja velikih prinosa izomerizat
benzina. Medutim, ovi katalizatori su vrlo osjetljivi na prisutnost sumpora, dusika i
vode u sirovini, koji djeluju kao katalitiCki otrovi, a zbog velikih potreba za tetra-klor-
metanom (CCl,), koji je opasna tvar za ljude i okoli§, procesi izomerizacije koji
koriste Pt/Al,O3-CCl, katalizatore ne svrstavaju se u potpuno ekoloski prihvatljive
tehnologije. Zbog toga su istraZivani i razvijani novi procesi izomerizacije koji bi
mogli biti prihvaceni kao potpuno ekoloski prihvatljivi i s aspekta proizvoda,
izomerizat benzina bez sadrzaja sumpora i benzena s visokim oktanskim brojem, a i
s aspekta tehnologije, bez ili sa znatno smanjenom uporabom ekoloski
neprihvatljivih tvari. Komercgalno su dostupne dvije grupe alternativnih katalizatora,
tzv. cirkonij-sulfatni, Pt/SO,“-ZrO,, i zeolitni, Pt/Zeolit, katalizatori. Procesi koji se
temelje na primjeni cirkonij-sulfatnih katalizatora imaju najniZze trodkove i ostvaruju
bolju ucinkovitost od procesa temeljnih na zeolithim katalizatorima, a nove
generacije cirkonij-sulfatnih katalizatora po u€inkovitosti se priblizavaju procesima s
kloriranim aluminijskim katalizatorima (slika 8).*'

Zeolitni katalizatori zahvaljujuc¢i svojoj strukturi posjeduju kiselu funkciju te nije
potrebno uvodenje dodatne tvari kao promotora kisele funkcije kao $to je klorovodik
C¢ime se olakSava rukovanje i uklanjaju moguci problemi s korozijom. Njihov
nedostatak je visoka temperatura u reaktoru, te time i posljedi¢no niza koli¢ina
izomera u izomerizat benzinu, a najvece prednosti su im to sto prisutnost vode ne
uzrokuje trajnu deaktivaciju i lako se regeneriraju.11

goriva i maziva, 49, 4 : 298-333, 2010. 311



Mogucnosti rafinerijske proizvodnje... M. Muzic, K. Serti¢ Bionda, T. AdZzamic

Cirkonij-sulfatni katalizatori takoder ne zahtijevaju dodatne promotore kiselosti, a
razvojem nove generacije P/SO,*-ZrO, ostvaren je napredak u odnosu na podetne
katalizatore ove vrste s moguéno3¢u regeneracije i znatno manje osjetljivosti na
vodu, aromate i sumporove spojeve.

Nove generacije cironij-sulfatnih katalizatora omoguéuju provodenje ekonomski
isplativog procesa izomerizacije u slu¢ajevima kada se gradi novo postrojenje i kada
se prilagodava ve¢ postojeCe postrojenje. Tablicom 4 prikazana je usporedba
ucinkovitosti procesa izomerizacije koji koriste cirkonij-sulfatni i klorirani aluminijski
katalizator i troskova prilagodavanja postrojenja gdje je vidljivo da se koristenjem
kloriranih aluminjskih katalizatora proizvodi izomerizat benzin s neSto veéim
oktanskim brojem (IOB) i ostvaruju veci prinosi ali da su troSkovi prilagodavanja
postrojenja koja koriste cirkonij-sulfatni katalizator nove generacije maniji

Tablica 4: Usporedba uc€inkovitosti procesa |zomer|zacue i troSkova prilagodavanja
postrojenja s Pt/Al,O;-CCl,4 katalizatorm i P/SO,*-ZrO, katalizatorom nove
generacije 31

. IOB, - Prinos, TroSkovi, 106 $
Katalizator IOB * bbls
Proces bez recikliranja ugljikovodika
Pt/Al203-CCls 83,7 821.000 10,8
Pt/SO4%-ZrO, katalizator nove generacije 81,4 796.000 7,8
Recikliranje ugljikovodika
Pt/Al203-CCls 87,4 853.000 18,3
Pt/SO42-ZrO; katalizator nove generacije 87,0 805.000 14,0

Znanstveno se intenzivho istrazuju mogucnosti primjene novih, odnosno
alternativnih materijala kao katalizatora procesa izomerizacije. Materijali Koji
pokazuju potencijal za moguéu komercijalnu primjenu ukljuuju volfram i molibden
karblde te njihove kombinacije s oksidima kao $to je molibden karbid-volfram
oksid.** Provode se ispitivanja s novim formulacijama katallzatora na osnovii platine
uz dodatak molibden oksida®, HZSM-12** i beta® zeolita, a istrazuju se i
mogucnostl primjene katallzatora na osnovi mkla koji uklju€uju nikal-HZSM-5
zeolitne®® i nikal-platina-HUSY zeolitne katalizatore®. Istrazuju se i razliéiti Ob|ICI
katalizatora koji sadrZe cirkonij kao $to je paladij- zwkonu natrijmontmolrilonit- sulfat
te platina-Zeljezo-volfram-cirkonij-nitrat i platina-zeljezo-volfram-cirkonij- -sulfat.*

3. Zakljuéak

Pregledom najnovijih dostignuéa u istraZivanju i razvoju procesa hidrokrekiranja,
aIkiIacije izomerizacije dan je uvid u razlic";ite mogucnosti prerade naftnih frakcija s
Proces hidrokrekiranja se intenzivno |strazu1e i razvija kao jedan od najvrjednijih
sekundarnih rafinerijskih procesa prerade teskih sirovina i ostataka posebice glede
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moguénosti primjene sirovina bioloskog porijekla u kombinaciji s mineralnim
sirovinama ili samostalno. Istrazuju se razli¢ite moguénosti unapredenja i izvedbe
katalizatora procesa hidrokrekiranja s ciliem povecanja ucinkovitosti dobivanja
srednje teSkih destilata i benzina sa zadovoljavaju¢éim primjenskim svojstvima,
cetanskim i oktanskim brojem, te niskim sadrZzajem sumpora i aromata.

Razvoj i istrazivanja procesa alkilacije kao izvora visoko oktanskih i ekoloSki
prihvatljivih komponenti za namjeSavanje benzinskih goriva prvenstveno su
usmjerena prema ¢vrstom katalitiCkom sustavu koji bi mogao ucinkovito, i s obzirom
na prinose i kvalitetu produkta te sigurnosne i ekoloske aspekte, zamijeniti kapljevite
kataliticke sustave. Razvijena su dva komercijalno dostupna sustava s ¢vrstim
kiselim katalizatorima, od kojih je jedan primijenjen u praksi za velike kapacitete, a
drugi kao pokazno postrojenje, koji su se pokazali kao vrio konkurentne nove
tehnologije s rezultatima u prinosima i kvaliteti produkta te ekonomskim ucincima
ravnopravnima do boljim od konvencionalnih tehnologija uz znatno bolje sigurnosne
i ekoloSke aspekte. Proces alkilacije se pokazao i kao mogudéi alternativni proces
desulfurizacije ali su potrebna daljnja istrazivanja.

Izomerizacija je proces kojim se proizvode ekoloSki prihvatljive komponente za
namjeSavanje benzinskih goriva, a istrazivanja i razvoj najvise se koncentriraju na
rjeSavanje nedostataka konvencionalnih katalizatora s obzirom na visoku osjetljivost
na necisto¢e u sustavu te ekolodke i sigurnosne probleme. Razvijena je nova
generacija cirkonij-sulfat katalizatora procesa izomerizacije koji se odlikuju visokom
ucinkovitoS¢u koja nije u potpunosti na razini konvencionalnih kloriranih katalizatora
ali je vrlo blizu, zatim poboljSanom tolerancijom na vodu, visokom otpornoSéu na
sumporove spojeve, sposobnoSéu obrade sirovina s visokim udjelom benzena,
lakom regeneracijom, te niskom toksicnosti i lakim rukovanjem.
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