6.

CRACARE CATALITICA

C. lonescu, P. Rosca

6.1. ASPECTE GENERALE

Destinal fabricérii de benzine ca produs principal, procesul de cracare
calaliticd a fost vealizat pentru prima dati in instalatii cu reactoare in strat
fix, urmate, la scurt timp, de instalatii cu catalizator in strat mobil in reactor
si regenerator de tip Termofor. Inci din anii 1941 au aparut instalatii de cra-
care catalitica cu strat fluidizat atit in reactor cit si in regenerator.

Dupa util'zarea catalizatorilor sintetici amorfi cu 10 —259, Al,O,, prin
J960 apar catalizatorii zeolitici, care contin 10 —25 9 site moleculare incorpo-
rale inlr-o matrice de alumo-silicat. Ei se caracterizeazi printr-o activitate
mult mai mare decit cei amorfi (de 10 —1 000 de ori mai mare, aceasta depin-
zind de masa moleculard a hidrocarburilor cracate), selectivitate superioara
si o rezistenld hidrotermicd ridicati. -

Acesle caractleristici au determinat schimbarea tehnologiei procesului,
aparindinslalatii in care reactia se realizeaz# in fazi diluaté chiar in conducta
de transporl a materiei prime, numita ,riser” intr-un timp de reactie de 4 —6 s
sau chiar mai seurt o datd cu cresterea activitatii catalizatorilor. Astfel s-au
obtinut conversii ridicate de 70 —80°/ volum, ce au permis diminuarea recir-
culirii, randamente mai mari de benzina de 50 °, volum, depuneri mai mici de
cocs pe catalizator, temperaturi mai ridicate in reactor (,riser”) de cca. 520
540°C 5i temperaturi mai mari in regenerator (700 --730°C), toate cu efecte
Lehnice si economice favorabile. De asemenea s-a realizatl o extindere a bazei
de materii prime trecindu-se de la prelucrarea motorinelor grele la prelucra-
rea distilatelor de vid cu finaluri pind la 550°C, iar in ultimul timp exista
tendinta de a se utiliza chiar reziduuri de dislilatie atinosferici, integral sau
in amestec, in diverse proportii cu distilatul in vid.

6.2, MATERII PRIME -

Materia prima de bazi utilizata in prezent pentru cracarea catalitici este
distilatul de vid cu limile de dislilare de 350 —540°C. Dec asemenea sc folosesc
motorine grele de DA, distilate grele de la cocsare, de la reducerea de visco-
zitate si chiar reziduul de DA [1, 2, 3]. Distilatul de vid 350 —540°C contine

hidrecarburi cu un numiér de atomi de carbon intre 12--35 (predominant
intre 16 —30). Hidrocarburile eu temperaturd de fierkere mai mare de 540°C
au mai mult de 35 atomi de carbon si sint clasificate ca hidrocarburi reziduale.
Dimensiunile hidrocarburilor cu 35 atomi de C sint intre 10 —25 A. Moto-

237

;
§
H
i
!
i
;
é
§
;



rinele ce fierb intre 250 —400°C au un numir de atomi de carbon intre 10 —20
st pot patrunde in porii de 8 —9 A ai catalizatorului zeolotic.

Reziduurile de vid cu masa moleculari 103—10% — au dimensiunile mo-
leculelor intre 25—150 A cu o medie in jurul a:50 A. Cresterea procentului -
de reziduu si a distilatelor grele termice in amestec cu distilatul de vid supus
prelucrarii conduceé la cresterea depunerilor de cocs §i de metale pe catalizator,
impunind masuri spec1ale [4, 5]. Efecte similare prezmta si cresterea finalulii
distilatului de vid peste 540 °C.

. Iafluenta caracterului chimic al materiilor prime este prezentata orientativ
in tabelul 6.1 [6,7], iar caracteristicile fizico-chimice in tabelul 6.2 [8.9].

Tabelul 6.1. Iniluenta naturii ‘materiei prime supuse eracéirii camlitlce asupra randamentelor
in produse [ 6]

Natura chimici a materiei prime
parafinici | naftenici l aromatic
Caracteristicile materiei prime ) )
“densitate 0,855 0,893 . 0,934
punct de anilini, °C 110 87 ' 63
continut de sulf, % mas# ) 0,13 0,40 0,90
continut de azot, % masi - 0,04 0,10 ‘| 035
curba STAS, °C: 10% vol. © 340 295 335
. 509, vol. . . | 430 ’ 420, 430
. 909, vol. : 530 530 500
Conversia, %, vol. 93 85 70
Randamentuele si calitatea produselor
H,S, 9% masi ’ 01 0,2 0,4
fractie C; — 9% masi ‘ l 2,5 2,8 3,0
fractie C; — 9% vol. 12 ! 8,56 7,5
~- propan . : 3.3 2,4 2,0
— propend . 8,7 6,1 5,5
fractie Cpy % vol. . . - 22,5 19,0 16,8
— n-butan . 2,5 1.9 1,4
— i-butan 8,0 - 7,3 5,9
— butaene 12,0 9,8 9,5
benzind (Cz — 200°C), % vol. 73 . 70 54,2
— densitate - 0,739 | 0,747 0,755
. continut de sulf, 9, mas& 0,01 . 0,04 © 0,10
— COR neetilati ' 94 e 95 - .97
— compozitia chimici : _
— parafin 4 naftone . 45 45 - 38
— olefine . 20 15 16
— aromatice - ~ 35 g a0 . 48
. . ———
motorind usoard, 9 vol. 5 L 10 o200
. = densitate - : - 0,934 0,953 0,966
-— continut de sulf 0,15 0,50 1,0
. , ‘ - -
motorind grea, 9%, Vol. . 2 5 / \10
— densitate 1,000 © 1,078 1,101
— continut de sulf .~ T 0,3 2,0 2,5
cocs, % masdl ‘ : 4,8 5,4 6,3

*
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F1g 6.1. Influenta temperaturii medii

de fierbere a materiei prime asupra

randamentului in benzina, la conver-
sie 500/ [62].

Hidrotratarea dlstllatulm de vid utilizat ca materie prlma pentru
carea cataliticd reprezintd, in unele cazuri, o cale recomandati si ]ustlflv
datorita imbunétatirii randamentelor si a calititii produselor obtmute
hidrotratare are loc imbunatatirea cahtatn materiei prime, oghndlta i
schimbarea compozitiei chimice respectiv a factorulni de caracterlzare‘
Ca; Cns Cp, a densitatii, cifrei de cocs Conradson, a continutului de §u

- metale etc., asa cum se vede in tabelul 6.3 [12]

Tabelul 6.3. inﬂuenja hidrotratlirii asupra ealititfii unui distilat de vid [12]

N

Compozifia chimici ©a .ms
prime influenteazd stabilit
micd, respectiv viteza reactiild
cracare. cataliticd, in sensul : arom
nesubstituite <¢ n-parafine < izgp$
fine < alch11c1clopentan1 si alchily
matice cu mai mult de 3 atemd
carbon in cateni sau cu structur'
a catenei.

Corelarea randamentulul d .
zind cu temperatura medie de fierk
a materiei prime tgy, este dati}y
figura 6.1 [7, 8] Se observi ci, pe: Eq»
o materie prima parafinoasi, ran
mentul de benzini creste cu tempd
tura t50q, in timp ce pentru o
terie prim# aromaticd, aceasta sca
Pentru o crestere a densitatii, Ad,f
0,01 g/cm3 corespunde o crestere aci
octanice, ACO, de 1,4 unititi |

De asemenea, la o crestere a
torului de caracterizare, AK, de
cifra octanicé scade cu 037——d :
octani [11]. ’ i

Caracteristica Distilat de vid Dl}itlil?;triiazik
1, 2 3
Densitate la 15°C 0,934 0,905
Sulf, 9% masi 3,02 0,17
Azot bazic, ppm 220 150
Cocs Conradson, 9%, masi 0,87 0,17
Punct de anilini, °C . 77,4 ' 89,8
Cifri de brom, g/100 g 4 . . 2
Carbon /hidrogen 7,02 6,67
Viscozitate, ¢St, la 50°C 57,6 35,3
la 100°C 10,2 -
Vanadiu, ppm 1,2 0,17
Nichel, ppm 0,2 0,03
Fier, ppm —_ 0,3
Cupru, ppm - — 0,03
Factor de caracterizare 11,60 11,95 -
Distilare STAS, °C 5 " 351 368
- 10 385 383
95 ° 551 550
99 580 583
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Cromatografie prin elutie, Y% masi

— Nearomate ) 44,4 55,9

— Aromate ' 52,8 43,6

— Risini 2,8 . 0,5
Analizd n—d—M, % masi

4 18,8 ’ 12,3

Cy 52,6 59,8

Cp 28,6 28,1

Pentru estimarea randamentelor §i a calitatii prodiselor de reactie, la
cracarea fractiunilor distilate, in reactoare tip riser, s-au elaborat [13] o serie
-de corelatii grafice (fig. 6.2 —6.14) bazate pe nivelul de conversie dorit si pe

calitatea materiei prime exprlmata prmtr-un factor de torelare «. calculat-cu
relatia’: '

=75 — 0,065 TMVF —0,9:S + 0,6 PA — 0,26 EBA— 6.1)
i
" in care : TMVF — temperatura medie volumetrici de fierbere, °F; S — con-
finutul de sulf, 9 masi; D — densitatea, g/em3; PA — punctul de ani-
lina, °F. : .
Alaturi de hldrocarburl, materiile prime pentru cracarea catalitica contm
in proportii diferite, Tisini si asfaltene, compusi cu sulf, azot, oxigen si diverse
metale at1t sub forma unor combinatii complexe cit si a- unor compusl anor-.
- ganici: ’
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Continutul de rasini si asfaltene, exprimat orientativ prin valoaréa‘:
de cocs Conradson, creste in fractiile reziduale cu adincimea de distilares
teiului (tab 6.4 [14]). Cu cresterea cifrei de cocs Conradson a materiei pl’l

Tabelul 6.4. Caracteristic]l ale distilatului de vid si ale reziduului de vid provenite

din tifel Arablan usor [14]

Caracteristici
)

Distilat de vid

Lmute de distilare, °C
Densitate, la 15°C ’
Sulf, 9 masi
Azot, % masi
Cocs Conradson, 9%, masi
Metale, ppm

Ni

\'

340 —565 565+
0,915 1,025
2,27 4,29
0,08 : 0,34
0,82 19,2
0,3 .21
0,2 89

pentru temperatura constanti la iesirea din riser, creste temperatura de reg
nerare (fig. 6.15), creste randamentul de cocs (fig. 6.16) si scade atit ran
mentul cit si cifra octanica a benzinei (fig. 6.17 [14]). ‘

Cele mai obisnuite elemente contammate care se gasesc in materia pn ii
sint sulful, azotul, oxigenul i metalele Cu, V Ni, Fe, Na ete.

Azotul din materia prima supusé cracarii catalitice este considerat a Zfl,
" otrava reversibili a catalizatorului de echilibru. Un nivel ridicat de azot,
materia primi miareste emisia de NOx in gazele de ardere de la regeneratory
Compusii cu azot sint convertiti in riser in cianide sau amoniac, nivelul cr:e'

815
Temperatura.

v mt iegire riser
‘: i
o
E
@ 7601
&
e
o 732t
2
]
]
£ 705}
g -

676 L . " . .

0 1 3 5 79

Cocs Conradsen % masd

Fig. 6.15. Influenta cifrei de cocs Con-

radson a materiei prime asupra tem-

peraturii din regenerator (ardere com-

pletd a carbonului, férd preluare de
caldura) [14].
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cind cu cresterea cantititii de azot din materia primi. Contaminarea cu cia-
nide a produselor de reactie, contribuie, in sistemul de fractionare si recuperare
a gazelor, la cresterea efectului de coroziune al hidrogenului prin ,,blistering.
Prezenta compusilor cu azot in fluxul de produse afecteazi stabilitatea aces-
tora, in special culoarea motorinei usoare. - S
, - Compusii cu sulf din materia prim# se distribuie in produsele de reaéie
in mod diferit, asa cum se vede in tabelul 6.5 15, 16].

Tabelul .6.5. Distributia sulfului in produsele obfinute .la cracarea catalitied {15]

Sulf in Distributia sulfului in produsele de cracare !
materia (% iata de sulful din materia prim)
Materia primi primi - : -
% masj H,S Benzini N{lost;):li.;li Mogt::;né v(vloc§
Distilat de vid (W. Texas) 0,7 40,7 7,5 28,8 19,5 ) 3,5
Distilat de vid 4 10 % reziduu o .
~(W.. Texas) 1,0 380 | 58 21,6 20,8 | 13,8
Distilat de vid -+ 209 rezidun ’ : :
de vid Ce 1,32 39,1 5,5 18,6 18,2 18,6
Reziduu de vid (Arabian usor) '
“hidrodesulfurat 0,21 8,3 5,1 18,4 40,1 28,1
Reziduu de vid (Arabian greu)| . _ !
.‘hidrodesulfurat 0,37 - 6,9 2,1 11,3 T 31,5 48,2
Reziduu de vid (Maya) hi- |
.+ drodesulfurat | 0,71 15,0 2,4 10,3 28,6 - 43,7

~ ~Se remarci faptul ci.existd o distributie diferitd in cazul materiilor prime
desulfurate si nedesulfurate la acelasi continut initial de sulf. De exemplu,
la:contnutul de 0,7 %, masi sulf al distilatului de vid nedesulfurat ciréa 409

din sulf trece in H,S si numai 3,5, in cocs, pe cind la materia primi desulfu-
ratd eu un continut de 0,71 9%, masa sulf, numai 159, trece in H,S si 43,7
in cocs. De asemenea scadé procentul de sulf in benzini si motorini usoara,

s¢ind in motorina grea de la 19,59 la 38,8 o,. Explicatia constd in faptul
& tn urma desulfurdrii au rimas in materia prima combinatii complexe grele
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Fig. 6.18. In.fluenta sulfului din materia primd asupra randamentului
de benzind [17]

ale sulfului care se hidrogeneazi. in mica misurd in timpul cracérii cataliticyg
Compusii cu sulf din materia prima creaza citeva probleme pentru o rafinarieg

’ —- 0O parte din cmpusii cu sulf trec in cocsul depus pe catalizator, ce
ce afecteaza activitatea de echilibru a acestuia.

— In regenerator, sulful este ars odati cu cocsul producind SO,
SQ, care sint poluanti. !

0) parte din sulf trece in H,S care este corosiv. Pentru un contmut
1-— % masi sulf in materia primi, H,S poate reprezenta 10 —15%, din gaz
sarac obtinut. In general, sulful determini cresterea procentului de gaze usoa
C,—C,.

Cresterea continutului de sulf din materia prima duce la o scidere a se
tivitatii procesului [17]. Astfel, o crestere cu 19, masd a sulfului din mat
primi determini [17]: cregterea randamentului de gaze C;,—C, cu 79%,; s¢
derea randamentului de benzinid cu aproximativ 3%, la conversia constan
(fig. 6.18); scdderea COR la etilare.

Compu§u cu oxigen prezent1 in materiile prime supuse prelucrarii sint
de tip acizi carboxilici, cel mai frecvent acizi monocarboxilici, care la tempe?

raturi mai mari de 290°C reactioneazi cu suprafata metalului (producind s«
ruri), devenind contaminanti in materiile grele supuse cracirii catalitice
Computii organo-metalici contaminati cei mai agresivi sint cei cu niche}
si vanadiu prezenti in materia prima sub foma de porfirine, care nu sint ‘eli-g
minate din titei prin operatia de spélare cu api. Alte metale contaminate (Cy,
Co, Cr, Fe, Sh, As, Pb) se gasesc in titei sub forma unor combinafii metg,h
complexe, care de asemenea, nu pot fi usor extrase prin spilare ¢u apd. Se:f
mentioneazi ci prin spilare cu api se indepirteazi din_ fitei aproximativ;
929, Na, 37,59%, As, 22,59, Sb si unii compusi cu plumb [16]. '
Distributia contaminantilor in distilatul de vid si in reziduul de DA este 1

2

‘datd in tabelul 6.6 [16].
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- Tabelul 6.6. Distributia contaminantiior in distilatul.de vid gi reziduu DA [ 16]

. i o, i
Contaminant Distilat de vid Reziduu 3f {90’5_/1"]‘3?:&35‘,;;
Ni; ppm 0,17 35 10
vV, ppm 0,56 105 30
Na, ppm » — 30 8,5
Sulf, 9% masi 0,9 2,5 ) 1,35
Azot, ppm,- 770 ] *2 500 1260
Cocs Conradson, 9, masi 0,6 . 10,0 ‘ 3,26
9% dist. la 342°C 40 — 20

b~ Sarurile de calciu si sodiu prezente in materia primi de la cracarea catali-
4 ticd, au un efect de scéidere a activitdtii de echilibru a catalizatorilor.

Din punct de vedere .al contmutulul de metale s-au stabilit diverse relatii
prin care se indicé calitatea materiei prime. De exemplu, factorul de metale
Fm este dat de relatia:

Fm =Fe + V + 10 (Ni + Cu)

unde Fm este factorul de metale Fe, V, Ni, Cu — metale in materia primi,
ppm.

La Fm = 1 se asigura e:xploatarea normali a catallzatorulul, in tlmp ce
un Fm = 3 indicd pericol de otrivire a catalizatorului.

La o materie prlma puternlc contaminatli rezulti o crestere a fractiei
C,—C, din gaze de circa 2. ori, raportul H,/C, de la valori normale de 0,3 0,5
poate ajunge la valori 1,0 si mai mari, creste continutul de olefine in fracfia
Cydelacca70 —75% la 85 %/ 'si chiar mai mult.

Una dintre cele mai utilizate cii de lirgire a bazei de materii prime pen-
tru cracarea cataliticd este de a introduce reziduu de DA in proportie cres-

¢indi in distilatul de vid (obtinut din aceeasi sursa) pind la utilizarea integrala
a reziduuliii.

Cresterea proportiei de reziduu determini cresterea c1fre1 de cocs Conrad-
son, cresterea continutului de metale pe catalizator, cresterea ratiei de adaos
de catalizator proaspat cresterea depunerilor de cocs asociati cu cresterea
sarcinii termice a regeneratorului, sciderea randamentului de benzini, cres-
terea cifrei octanice a benzinei si aindicelui Diesel al motorinei ca urmare a
intensificarii reactiilor de dehldrogenare favorizate de crestelea temperadturii
pe reactor [18].

I

. '

6.3. PRODUSELE DE REACTIE DIN PROCESUL DE CRACARE
_CATALITICA. RANDAMENTE, CALITATI

Principalul produs al procesulul de cracare cataliticid este benzina care
reprezintid 50 —60 %, volum si care se caracterizeaza prin COR 86 —93, unifor-
mitatea COR pe intreaga curba de distilare fiind rezultatul prezentei hidro-
carburilor lzopar afinice si olefinice in fractia usoard si a hidrocarburilor
aromatice in -fractiunile grele. Benzina are o c1fra de brom de 91 —110.

Gazele de cracare cataliticd contin 70 —80 %, mas& hidrocarburi C3—C,.
Continutul mare de olefine, in spec1al C, le recomanda pentru utilizari petro-
chimice cit si pentru dlmerlzall si alchilari (aVlnd si un continut ridicat de
iCy) la fabricarea de componenti octanici pentru benzine. O compozifie tipica
a gazelor de la cracarea catalitici este dati in tabelul 6.7.
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Tabelul 6.7. Compozifia gazelor ob!

75:__; _______________ e 375 la cracarea eatalitied
1 Benzind - : - distilatnlul de vid (350°
: Z-F:"EI. N S —550°C) din tifel Iranh
By | . 2 (Agha, Jari) [19]....
4.Cocs . <
A ' 71/‘\ o Component . %
—50]— 4 : 25 2
2 g H,S
N & Hidrogen
o o Metan
= , & Etilens
< Y4 . Etan
“: ¢ Propileni
< 0 Y Propan
z 2 7 1255  1zobutens
€ s 4 © n-Butene
b : ’/ € Izobutan
S S -Butan
&£ / 4 4 2 n a
///f zc
o o Randamentul de benzin
20 40 60 80 0 . gaze si cocs, in functie de conver-
Conversie % vol, sie este prezentat in figura 6,1
Fig. 6.19. Influenta conversiei asupra randa- [20]. o
mentelor de' benzind, gaze §i cocs. : Distilatul ugor este bogat in

: hidrocarburi aromatice avind
cifrd octanicd respectlv un ID (indice Diesel) sub 40, de aceea pentru a f
utilizat drept combustibil Diesel se amestecd cu alte fractiuni sau este supus
precesului de hldrotratare

Distilatele grele care rezult din proces sint partial recirculate in reacto
dupi o prealabild pregitire. Si ele auun con’;mut ridicat de hidrocarburi ar
matice ceea ce le recomand3 ca materii prime pentru fabricarea negrulul de
fum, sau a cocsului de electrozi prin procesul de cocsare.

ot

6.4. CATALIZATORI PENTRU CRACAREA CATALITICA

6.4.1. Strueturd

Incepind cu 1962 s-a impus utilizarea industriald a 'catalizatorilor
de tip alumosilicati cristalini (zeoliti) care, in prezent, inlocuiesc practic *
complet catalizatorii alumosilicati amorfi sintetici, cu 10 — 159, sau,
20 —259%, ‘masa Al,O,, utilizati inifial. :

Alumosilicatii se caracterizeazi prin structuri tetraedrice in care v1rfur11e :
sint ocupate de atomi de oxigen iar centrul de un atom tetravalent de siliciu -
sau de un atom trivalent de aluminiu care nesatisfacind valentele, apare cu
sarcini negativi (fig. 6.20). Acesti tetraedri sint asociati in structuri tridi-
mensionale complexe, care au un atom de oxigen comun. Neutralitatea -
electrica a structurii se realizeaza prin prezenta unui numar de cationi (ioni de "
sodiu sau. amoniu) egal cu numirul de sarcini negative -ale anionilor de
alumlmu (fig. 6.21) [19]. ‘ B
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k- Fig. 620. Structura chimici ~ Fig.’ 6.21. Structura chimicd extinsd a alumosi-
A ide bazid a alumosilicatilor. : licatului.

- Catalizatorii de cracare catalitici cristalini sau zeolitici sint de asemenea
alumosilicati. Blocul fundamental de constructie al zeolitilor. este format
dintr-un tetraedru de 4 anioni de oxigen care inconjoara un ion mai mic de ‘si-
liciu sau aluminiu. S : ' ' '

- . . , -1
S
02 —0 —/-02' B
Si*™S 027 BTN
Tetraedry de - L7 Tetraedru de
siliciu : . aluminiu

Tetraedrele sint aranjate astfel incit fiecare din cei 4 anioni de oxigen este
fmpértit la rindul lui-cu un alt tetraedru de siliciu sau aluminiu. Reteaua cris-
talind se extinde in spatiul tridimensional. Fiecare tetraedru de aluminiu ne-
“cesitd o sarcini de +1, de la un cation din structurs, pentru a fi neutru. Ca-
- tionul este de obicei sodiul din prepararea initiala, dar, pentru a obtine activi-
“tatea cataliticd, acesti cationi sint inlocuiti partial, prin schimb de ioni, cu
ationi ai metalelor alcalino-padmintoase, cu cationul NHy sau cu cationi din
grupa ,,paminturilor rare®. ‘ : '
Tetraedrele sint combinate geometric (cu excluderea legaturii A1—O ——Al)
1in unitdfi secundare care formeazi elementul de constructie al siructuril
- eristaline a zeolitului. Se obtine astfel o structuri ce delimiteaza cavitati geo-
. metrice de forme gi mirimi precis definite, legate intre ele prin canale (pori)
" uniforme, cu-diametre variind intre 5—12 A, care genereazi efectul de sit,
- respectiv permite difuzia selectivd a moleculelor de ractanti spre eentrii activi
. ai’ catalizatoruhui. : .
Catalizatorii de cracare catalitica de tip zeolitic sint constituiti dintr-o
matrice de alumosilice amorfa, in care se inglobeazi 15—25 9, zeolit de tip X
au-Y cu structura de faujasit (fig. 6.22), in care, partial, cationii de Na au
ost schimbafi cu-cationi ai ,pdminturilor rare: Re, Ce, La sau cu NHf

21,22, 23, 24]. ' T o
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Cavitatea mare »
interioard . Celute sodalitice

Prisme hexagonal

Fig, 6.22. Structura geometricd a zeolitului de tip faujasit..

6.4.2. Relatia suprafa;i-activitate

Este unanim acceptat faptulea reactiile de cracare catalitici au loc pri’ntf- :

un mecanism carboionic (7C+) »catalitizatorul comportindu-se in ansamblu:

ca un acid.

Aciditatea este atribuita centrilor de tip Bronsted, Lewis sau ,,defectel
asociate intrinsec cureteaua cristalini si cimpulelectrostatic al cationilor cata
 lizatorului. Centrii acizi provin din hidroliza cationilor multivalenti, deshi
dratarea severd a cristalelor, descompunerea termici a cationului de alchi
lamoniu NH{, dehidroxilarea retelei cristaline ete. {25, 26, 27].

Structura suprafetei zeolitului obtinut in faza de preparare poafc f
reprezentatd schematic astfel :

"0 0 Na*, 0 0 O Nd',0 -0
\Si‘/ \Aﬂl/ \S‘/ \S'/ \A.l/ \S'/
i i i
I N\ SN\ SN/ /7 N\
0 00 00 00 00 \0 0
Formarea zeolitului de tip Y cu hidrogen se realizeaz prin schimb
ioni, a Na+cu NH{, urmati de descompunerea prin incilzire a acestuia in N;
si H*, asa cum se vede schematic mai jos :
o OWNH ,0 0 O\NH] , 0 0
N_ 7 NN N /NN s
si, t:M\; /9:5 NN 30°C
4 00 00 00 00O 00 .0

0

0 H* 0 0 O H O 0
O /OO 0N NI 0
, Si Al Si Si Al Si + 2NH3
7 SN N /N /N / N\
0O 00 00 00 00 006 o0 o
Protonul de H+ se leaga, probabil, imediat cu un oxigen din retfeaua cristalini i
. pentru a forma gruparea OH ca in schema:

+

o T
o, o 0 0 0
-// - .
j}a\ \>g:j \>s“/ \\AV/ \:;r/
06 %o Sod N o o




formind un centru acid 'Brénsted de tip protouic, respectiv donor de
electroni.

Prin incilzirea la temperaturi de 450 —500°C are loc dehldromlarea strue-
turii $] se obtine o0 noud structuri, prin formarea unui centru acid de tip

.0
\/\/\/\/\ +Si/
/
/\ /\00\/\ /\0 0/\0
Centru bazic Centru acid Lewis

Lewis. Deci prin pierderea a doi centri-acizi Bronsted rezultd un centru acid
Lewis, generlnd astfel o pereche de centri poutn negativ. Prin adiugare de
apa si racire are loc reactia inversa.

Privind mecanismul de formare si natura centrilor acizi (centri activi),
multe 1poteze considerd cd apa adsorbitd pe suprafata cataluatomlul gene-
reazi grupe hidroxilice care se comport# ca donori de protoni. Sub actiunea
cimpului electric al cationului, legaturd coordlndtlva din molecula de apa se
; dlsoc1aza [28, 29]

H H
Me?+ 4+ H,0 = Me’“‘...0<H .,ﬁ[Me—O/ ]* + H+.

/H +‘ 2+ir>50()°c . ' 4 .
[Me — O " + Me?*————-Me* — O — Met + H

Protonul H' se asociaza rapid cu oxigenul din reteaua cristalini formind
grupe hidroxilice responsabile de aciditatea de tip Bronsted — asa cum s-a
aritat maij sus.

S-a demonstrat. ¢ apa care conferd activitate catalizatorului este apa
sorblta pe suprafata catalizatorului si nu cea de constitutie. Daci centrii
cizi de tip Bronsted sint responsabili de formarea majoritatii carbocationilor
avind o aciditate mai mare), centrii acizj de tlp Lewis constituiti din aluminiu
ricoordinat, acceptor de electroni, extrag mai usor ionul de hidrura din mole-
ulele de parafine formind ioni carbonil. Acest aspect evidentiazi necesitatea
zenfei in structura catalizatorului a ambelor tipuri de aciditate (Bronsted
‘91 Lewis). =~ |

.6.4.3. Proprietitile fizice i catalitice ale catalizatorilor de eracare
" catalitied

~

" Caracteristicile fizice ale catalizatorilor, care alcituiesc asa-zisa textura
# acestuia sint exemplificate prin valorile cuprinse in tabelul 6.8. [30] in care
‘ .compard mai multi catalizatori fabricati de acelasi producator (Katalistiks).

6.v8. Ca;acteristlcl~ ale unor catalizatori proaspet]l de cracare catalitie [30]

EKZ-2 EKZ-3 EKZ-4 | Super-D |CBZ-3 | MZ-7 [MZ3-S

tate, gjem® 0,66~ | 0,65— | 0,60~ | 0,64~ | 0,50 | 0,81 | 0,50

- 0,69 0,67 0,63 | 0,74
iol parilor, cms [g 0,23 | 0,28 0,4 0,32 | 0,43 | 0,18 | 0,51
latd, m?/g ~110 [ ~120 |-%150 | ~150 |310 | 210 | 460
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~al, cimpului electrostatic fafd de hidrocarburi, capabil sé produci carb

Pmprletatlle catalizatorilor determma performantele reahzate in ex.p
tare si sint strins legate de proprietitile fizice mentlonate de compozxti
structura chimici, de tehnologia de fabricare etc.

in cele ce urmeazi se vor examina proprietati ca a(‘t1v1tatea selectlwta,
stabilitatea hidrotermica, regenerdblhtatea renstenta la otravire cu meta}
si rezistenta mecanicd la ,atritie”.

Aclivitatea catalizatorului este o mirime conventionald care reprezi
mirimea conversiei realizati experimental, conform diverselor metode:
determinare, exprimatd prin procente de benzini sau benzini si gaze (sau al
mérimi misurabile), obtinute dintr-o anumiti materie primi, intr-o instalatie:s
de cracare catalitica de laborator, in conditii de lucru standardizate.

Activitatea ridicati a catallzatorllor de tip zeolitic pusi in ev1den};§f
mai multe lucrari de cercetare [31, 31, 33] se explica in principal prin:

a) densitatea mai mare a centrllor activi pe unitatea de suprafat{
catalizatorului (de 10 —100 ori mai mare ca la cei amorfi);

b) concentrapa mai mare a moleculelor reactante in vecinitatea cent
lui acid ca rezultat al condensirii capilare a moleculelor adsorbite in' pot
uniformi- de dimensiuni mici ai zeolitilor (concentratii de 50 de ori mai m#
decit fn porii mari ai catalizatorilor amorfi);

¢) distributia uniform# a tiriei aciditatii centrilor activi;

d) existenta in porii catalizatorului zeolitic a unui potential mai ma

ioni prin polarizarea legiturilor C—H.

Aceastd activitate mare a catalizatorilor zeolitici a condus la cresterea co
versiilor pe o trecere sila reducerea timpului de reactie la valori de 2—6
fatd de 10 —15 s in cazul catalizatorilor amorfi. :

Selectivitatea catalizatorului de cracare catalilica se exprimi prin rapo
dintre randamentul unui produs dat fatd de conversie. De exemplu :
vitatea in benzinid = 9, masi benzma/ 9, Mmasd conversie.

Zeolitii au o buni selectivitate pentru formarea lichidelor cu’ Imask g,
leculari medie (benzind), respectiv hidrocarburi.C;—Cy; $i mai proasta pen
formarea gazelor C;, —C,. Randamentele mari de benzma se explica prin scgs
derea vitezei de rupere a legiturii C —C in raport cu cresterea vitezei de tra
fer a hidrogenului la carboionii intermediari, care se stablllzeaza opund scin
rea, inainte de atingerea nivelului final C; —C,.

De asemenea, s-a observat ci raportul reactiilor de transfer de hldrogen
cu formarea de hidrocarburi aromatice volatile, fata de reactiile care genereaza
cocs, este mare pentru zeoliti, ducind la depuneri mai mici de cocs pe catah-
zator [35]. :

-Explicarea selectivitatii ridicate a zeolitilor este, urmitoarea :

a) Capacitatea microporilor uniformi ai zeolitilor de a adsorbi hidrocat-
buri si de a miri concentratia reactantilor (condensare capilari) favorlzeaz?é
reactiile bimoleculare de transfer de hidrogen (recatii probabile de ordmuLII«) 3
in raport cu reactiile de rupere de ordinul I.

b) Selectivitatea zeolitilor poate si depindi de distributia tariei centrilor
acizi. Astfelse'afirma-ca prezenta unei aciditati mai slabe in zeoliti ar explicd
selectivitatea lor in benzini, in sensul unei activitéti mai mici de cracare fn- g

raport cu transferul de hidrogen* [35]
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Centrii acizi puternici pot sa favorizeze adsorbtia puternici a carboca-
tionului pe suprafata catalizatorului (in pori) impiedicind transferul de hi-
drogen, care ar implica adsorbtia moleculei formate. In felul acesta are loc con-
tinuarea cracérii pe centrul acid cu formarea de cocs din speciile adserbite
[35].

* Centrele cu aciditate mare au o selectivitate ridicatd in formarea coc-
" sului si a gazelor usoare Cj—C,. Gradul de nesaturare mai mic al produselfor
obtinute pe zeoliti fatd de catalizatorii amorfi (Ia aceeasi conversie) indici o
hidrogenare a olefinelor inainte de a se desorbi de pe centrul acid. Sursa de
hidrogen o constituie reactiile de dehidrogenare a naftenelor, reactiile de con-
densare cu formarea de cocs si, posibil, unele grupe hidroxil din structura
catalizatorului. ) v

Mentiondm randamentul mai mare de benzini obtinut pe catalizatori
zeolitici, prin realizarea reactiei in réactoare tubulare tip riser, benzina fiind
produs intermediar intr-un proces succesiv [36].

Stabilitatea hidrolermicd a catalizatorilor se referd la regenerare in pre-
zenta vaporilor de apa la temperaturi ridicate (mai. mari de 700°C).

Scéderea activitatii catalizatorului expus vaporilor de api la tempera-
turi mai mari de 700°C se datoreste reducerii suprafetei active ca urmare a

-schimbérilor ce au loc : un fenomen de colaps al porilor zeolitului (a structurii
cristaline) cu o scidere a suprafetei ; o contractie a asa numitei »unitati
celulare a zeolitului®, interpretats ca o migrare a aluminiului din retea (dealu-
minizare) asociatd cu cresterea raportului Si0,/ALO, [37]. S

Activitatea cataliticid este o functie a ambelor marimi — suprafata si
mérimea unitafii celulare, a,. Valoarea a,este o indicatie a numairului de atomi

* de aluminiu retinuti in structurs, in timp ce mirimea suprafetei indici masura
- pastridrii fazei cristaline.

Exista corelatii intre mérimea unitatii celulare a, si activitatea cataliza-
torului, c¢it si intre acestea si selectivitate. Cu sciderea mirimii unititii celu-
lare scade activitatea catalizatorului creste selectivitatea.

In figura 6.23 se prezinta corelaia intre activitatea specifici (conversie
pe unitate de suprafatd) si marimea unitatii celulare a zeolitului; iar in figu-
ra 6.24 se arata corelatia acéstei mirimi cu selectivitatea exprimati prin miri-
‘mea COR [37]. Sint publicate corelatii ale variatiei marimii unitdt’i celulare
cu alte marimi, cum ar fi : depunerea de cocs pe catalizator, continutul de ole-

\ fine din benzini, confinutul de aromatice C;—Cg in benzini ete. [37].

Catalizatorii zeolitici de tip faujasit sint rezistenti la incilzire si actiunea

. valofilor de apa [22]. Cu un raport Si0,/AL,0, mai mare, zeolitii de tip Y sint
S i .

i
o

0,03~
o
€

Fig. 6.23. Influenta diame- < 0021

Aruluj Unitatii celulare asu- "

pra activitétii catalizatoru- 1z
: © lui [371. i

N - § 0.0+~

L [ ! 4 L |
24,30 WL 24,50

Diametrul celulex‘,l'\
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Digmetrul celulei, A

mai stabili decit cei de tip X [38]. fnlocuirea cationului de Na+ in striel
faujasitului de tip Y cu cationi polivalenti ai piminturilor rare (carea
efect de inhibare a procesului de dealuminizare), a condus la obtinerea u

familii de catalizatori ,,ultrastabili®, (USY), cu suprafete de 80 —100
si stabilitate termicd la temperaturi mai mari de 1 000°C [3].

Regenerabilitatea catalizatorilor de cracare cataliticd

Depunerile de cocs pe suprafata catalizatorului (in poriicatalizato
in timpulreactiilor de cracare se indepirteazi, prin ardere in curent -det
inregenerator. Cocsuldin pori avind vitezi mici de ardere (controlat3 de
mene de difuzie) nu poate fi o
indepartatid complet, rami-

nind pe catalizator o can- ' ] '
titate de ,,coes remanent*. c°,/""”[5'e' 8o ,
~ Regenerabilitatea se ex- °e 751

prima prin procentul de cocs % . . .

ars (din cel depus) in con-

ditii stabilite (temperatura,

“duratd, debit constant de 80 . : :
aer) [39]. Benzing, - P

" Sub aspeclul regenera- Cs -205°C 55+ ’
_bilitatii, catalizatorii zeoli- sevel 50 . . . 2

tici necesitd un timp scurt de 00 :
regenerare, tolereazi tempe- ' ' o ' :

raturi mai ridicate (viteze ,/cc';\‘;éﬁ 75} _,__-——/:

de ardere mai mari) obti-

i i I Fl
nindu-se o indepirtare a ?’0 S
cocsului pind la valori ale 10 T — T -
cocsului remanent de 0,19 (5 %mast  qg0L //
masd sau maiscézute [34, 38, i ’ . B
40]. Cocsul remanent afec- %0 : : =
teazad activitatea si selecti- 25 : : : —

vitatea catalizatorului, care : . e
. (4, Yo vol 20k :

scad cu cresterea acestuia. ‘ : .
Efectul cocsului rema- 15 . 1 . 1

. ss s 0,1 0.2 03 0.4

nent asupra conversiei si . A A SN
. . . Coes pe catglizatorul regenerat, % '
distributiei produselor de pe catqlizatorul regenerat, Yamasg

reactie sint prezéntate in Fig. 6.25. Influenta cocsului remanent asupra cgi
figura 6.25 [41]. versiei si randamentelor in produse de reactié [
B N A
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Rezistenia catalizalorului la {BoZa

olrdvirea cu metale 80 o\"'\—‘— ]
[ 3
Metalele depuse pe suprafata Conversie.%vol , . ¢
~catalizatorului modificd substan- 15 . . . )

tial activitatea si selectivitatea

acestuia. Catalizatorii zeolitici

prezintd o rezistentd deosebitd:

la otravirea cu vanadiu, nichel, esf T

- cupru, fier, sodiu si alte metale . '

. - grele [22, 38, 42]. Dintre metalele Benzina.%vel - o
I

mentionate cele mai agresive sint ! oof ‘ . . ]
. vanadiul si nichelul care au ac- — B i
p - tiuni diferite. 0} 1

‘lui migreaza in timpul regenerarii-
prin matricea de alumosilicat)y - 1
- amorf si formeazi cu sita mole- ]

E- culari un amestec eutectic care  H2.%masd -

“se topeste si distruge ireversibil o ‘ . , 4
sita moleculara (activitatea cata- 0 500 1000 1500 2000

lizatorului) [43, 44]. Ni echivalent, ppm

: _ Fig. 6.26. Influenta continutului de metale
3 Nichelul .se depUI}g pe Sl% depuse pe catalizator asupra conversiei si
I©- prafafa catalizatorului (nu mi- randamentului in produse de reactie [9]. -

greazd), dar catalizeazd reactii

de hidrogenare-dehidrogenare) care reduc selectivitatea catalizatorului,
méresc depunerile de cocs, randamentul de gaze usoare si de hidrogen, .
diminuind conversia hidrocarburilor naftenice prin transformarea lor fin
hidrocarburi aromatice, inainte de a avea loc cracarea [45].

Sodiul prezent in materia primi (slaba desalinare sau introdus pentru
diminuarea coroziunii) determini sinterizarea catalizatorului ducind la dete-
- Tiorarea ireversibild a acestuia, care se accentueaza in cazul regeneririi la tem-
! peraturi ridicate. . )

"+ Cresterea continutului de metale pe catalizator (Ni 4 V) are ca efect sci-
. derea conversiei, a randamentului in benzin#, cresterea randamgntului de gaze
§i coes (fig, 6.26 ) {9].

' Catalizatorul utilizat curent in exploatarea instalatiilor de cracare, nu-
‘mit catalizator de echilibru, isi mentine o valoare relativ constanti a activi-

*tatii prin extragerea din sistem a unei parti din catalizatorul uzat si introdu-
cere de catalizator proaspit.

< Ratia de inlocuire cu catalizator proaspit este dependents de continutul
de metale al materiei prime si de nivelul de metale impus catalizatorului de
chilibru [fig. 6.27) [46].
[+ Pentru reducerea actiunii metalelor s-a realizat asa-zisa pasivare, care in-
eazul Ni se face cu compusi de antimoniu (Sb) ce formeazi cu Ni un complex
Pehimic, care blocheazi suprafata nichelului si il face inactiv [47]. Raportul
eptim Ni/Sb variazi intre 1,5 —5, depinzind de materia prim3, catalizator si

nditiile de operare. Un exces de Sb duce la depunerea acestuia in echipamen-
ul instalatiei.
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Pentru pasivarea vanadiului, prin schimbarea stirii acestuia intr-o forma:
care nu mai interactioneaza cu zeolitul, se injecteazi unii compusi ai stanio+
lui, care reduc efectul negativ al vanadiului cu 309, asupra conversiei si (:u
“-eca 509 asupra formirii de H, si cocs [47]

65 MECANISMUL REACTIILOR: DE CRACARE CATALITICA

- Reactiile de cracare cataliticd se desfisoard printr-un mecanic carbo-
ionic similar cu reactiile catalizate de acizi puternici, in medii omogene. \
Tonul de carboniu se formeaz& prin ruperea heteroliticd a legaturii C—H

sau C—C, in prezenta centrului activ de pe suprafata catalizatorului. -
C—-H—-» C++H- - E~ ; A (6.2)

Energia necesara formarii ionului de carboniu creste cu cresterea numg
rului de atomi de-hidrogen legati de carbgonul de la care se extrage ionulhi
drura asa cum se vede in tabelul 6.9 [35]. Stabilitatea ionilor de carboni

Tabelul 6.9. Stabilitatea relativi a ionilor de carhoniu

—
. . ' Valori relative ale energiei de formare
‘Tlpul de ion -'E,, keal/mol
) N
! - G
N
—C—C+ 0
7 ’
C . .
/N ' o .
>C+H ’ 14 '
v : . : - B
—C—C+ . 21
o A
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g care reflectd reactivitatea legdturii C—H in formarea carboionilor scade
¢ in sensul cresteru energiei de disociere, dupd cum urmeazd [48]:

£
- L

2 ] ' terfiar > recundar > primar > etil > metil

E Din aceasta cauzd, posibilitatea de formare a carboionilor primari C,HF si
CH{ este foarte m1ca in raport cu formarea celor secundari (CH; —CH --CHy)

[ si tertiari (CH —C——(CH,)Z) fapt care expllca ponderea mai mare a produ-
. selor cu 3 5i 4 atomi de carbon in moleculd, in gazele obtinute la cracarea
. catalitica.

-~ Reaefia de cracare catalitici asemin&toare celei de cfacare termlca (meca—‘
i nism radicalic) se desfisoarid dupid un mecanism in lant cuprinzind etape de
ipitiere (in care se formeazi carboioni), de propagare si de mtrerupere a lan-
tulul

’

675.1-. Formarea carhocationilor

. Carbocationul poate si se formeze pe cii: difer\ite;,cuim ar fi:
— interacfiunea unui centru acid de tip Bronsted cu o hidrocarburd
nesaturata, prin aditia protonului la dubla legitura.
7 + \ o
R——CH‘—CH2+HB—>R-—-CH——CH + B- (6.3)

] — parafinele si naftenele formeazi carboioni prin extragerea ionului
e hidrura pe centrii acizi de tip Lewis [35, 49].

RH +L- R+ 4 LH- (6.4)

#. - atacul dlrect al protonului de pe centrul acid Brénsted asupra lega-'
turu CG—H sau C—C din molecula parafinica formind ca mtermedlar o specie
u un atom de carbon pentavalent [35, 49)].

v

’ oM |
R=CHy oH® === |R—Cornd | smR—lHyoty 63
H H

@u ruperea legiturii C—C. " v ; C -

. /CHy — CHy — CH
 R—0Hy ~ CHp — CHp — CH3 + H* === R—-CHZ-—- e 3

-
Pe——
-_—

> ‘H .
== RCH; +CHy — CHy — CH o
2T (6.6)
— hidrocarburile aromatice pot de asemenea si ac’;loneze ca acceptor1
protom .
H H * )

OO =[O = @

-Aceste reactii care duc la formarea carbocationului reprezmta etapa de ,
gere.
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6.5.2. Reactiile earboecationilor |

— Iiomerizareé de pozitie sau structurd prin migrarea ionului hidrurg
- sau a gruparilor alchil in directia formirii carbocationilor cu stahllltatea cea
mai mare.
+ k, + i
R—-CH,—CH,-CH,-~CH, € R-CH,—-CH,—-CH-CH, . 6
K ; 4. K, +

R—CH,—CH,—~CH-CH; €= R—CH,—C—CHj,

. : [

, CH,

Aceste reactii au viteze mai mari decit cele.ale radicalilor, fapt ce facig
ca ponderea structurilor ramificate in produsele de reactie sa fie mai mare
decit cele obtinute prin cracare termicé (atit in gaze cit si in benzind).

— Ruperea sau scindarea heteroliticd a legiturii C—C din pozitia &
a‘ionului de carboniu cu masi moleculard mare si formarea de olefine cu m
moleculard mai micd si a unui ion de carboniu cu nuinir mic de atomi d
carbon reprezinta. o reactie de bazi a mecanismului in lant.

k ' ‘
CHy-+CH —CH, — CH, —CH, — R—>CH, —CH =CH, + R —CH,—CH, (6.10

Daci se formeazi un carbocation primar, acesta se izomerizeaza inainte
de a suferi o noud scindare 8. Ruperea noului carbocation va duce la formarea;
de propeni sau izobuteni, prezenta etilenei in produsele de cracare catahtlc
fiind rezultatul unor reactii secundare de cracare termica.

— Interactiunea unui carbocation cu o moleculd de hldrocalbura
masa de reactie va duce la extragerea unui ion hidrura de la aceasta, generi
un carbocatlon cu masi moleculard mare care se va rupe apoi dupa regula

K, : ] ) o
CH; —CH—CH, + RH.—%> CH,—CH,—CH, 4 R+ (6.1

Aceastd reactie de transfer de .hidrogen (6.11) asiguri propagaréa lantul
de reactu de cracare simultan cu stabilizarea carbocationilor cu masé mole
lard mai mica.

Cresterea raportului dlntre viteza de transfer a hidrogenului si cea d
scindare are ca efect cresterea randamentului de benzini, ruperea carbocat"

nului oprindu-se la lanfuri de 6 — 14 atomi de carbon inainte ca toate ru
perile dupi regula B si fi avut loc.
‘ Reactiile de'scindare (cu izomerizarea aferenti) si reactiile de interactiun
ale carbocationilor reprezinta asa-numita etapa de propagare. '

~6.5.3. Reaetii de intrerupere

Reactule de mtrerupere, cu eliminare de hidrogen si formarea unei ole-
fine :

R —CH,—CH—CH;— R—CH = CH—CH, + H* (6.1

duc la disparitia carbocationului si intreruperea lantului de reactie.
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Olefinele formate prin reactiile de scindare sint partial saturate prin
reactii de transfer de hidrogen din diferite surse, marcind o caracteristica
lmportanta a cracaru catalitice.

Reactiile tipice 'de transfer la hidrogen (TH) la care ‘particfpé olefinele
sint de tipul donor-acceptor [35] sau de disproportionare.

olefine + naftene — parafine + aromatice

3 CaHyn + CaHym— 3 CaHpnrp + CaHgmeg (6.13)

olefine — parafine + aromatice _

4 CoHyo = 3 Calypnry + CoHpnog ' (6.14)
cicloolefine — naflene + aromatice ‘ |

3 Callymy— 2 C,,,Hz,,. + CnHym-g (6.15)

Hidrogenul transferat provine de la naftene sau din reactiile de formare
a cocsului. Transferul de hidrogen explici marea cantitate de izobutan si
izoparafine, prin hidrogenarea olefinelor tertiare cave se formeazi mai rapid
decit olefinele normale. _

Carbocationii sint implicati de asemenea in reactiile secundare de ampli-
ficare a numa1ulu1 de atomi de carbon (polimerizare, alchilare, condensare §1
ciclizare) care pot si conducii la formarea cocsului pe catalizator. Cea mai
mare parte din cocsul depus, rezultd din condensarea aromatelor prezente
initial in materia primi sau-formate prin dehidrogenarea si ciclizarea ole-
finelor [35].

Reactiile de transfer de hidrogen (TH) sint pregnante la catalizatorii
zeolitici fatd de cei amorli, (krg > kg, kg — constanta vitezei de rupere).
Viteza reactiilor de (TH) pare a creste cu cresterea mirimii unititii celulare
(a,) deci cu cresterea numéirului de atomi de aluminiu din structurd. Cata-
lizatorii cu (ay) mic, cei de tip ultrastabil (USY) prezinta o valoare mai mare

lui (ay), adici a dealuminizirii [50]. Aceasta conduce la o activitate prepon-
lerentd de cracare. Reactia de TH este proporfionald cu numirul centrilor
" activi sugerind ideea c& toti centri participi la transferul de hidrogen.

. Efectele cresterii activitatii prin reactia de TH sint urmitoarele [50] :
— cifra octanica a benzinei scade datoritd hidrogenarii olefinelor ;

— randamentul de benzind creste datoritd diminudrii reactiilor de scin-
dare, deci datoritd reducerii supracracirii ;

— depunerlle de cocs cresc, deoarece. naftenele se transforma in aro-
matice, care, in mare misurd, trec in distilatul usor, iar o parte se adsorb
pe catalizator generind cocs ; -

~ — se obfin mai putine gaze;
— continutul de olefine din benzini si LPG scade;

- — procentul de hidrocarburi aromatice creste da1 in special in moto-
rind ;’ »

- continutul de 1zoparaf1ne in produse creste, deoarece olefmele terpare
att'o mare reactivitate pentru TH.
Aceste rezultate sint evidente cind comparim catahzatoru zeolitici cu

cel amorfi, dar si cind compardm catalizatorii USY ¢are au un raport mare
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a kg, ca urmare a cresterii aciditatii datoritd reducerii numirului de centri
acizi prin dealuminizare. Taria aciditdtii centrilor acizi creste cu descresterea




Si/Al cu catalizatorii cu paminturi rare REY care au un centinut mai . -mar
de aluminiu. (‘omparmd catalwatom USY si' REY se pot mentiona in-pla
[50] :

Catallzatoul USY au o mai buni stabilitate hidrotermica si o energx
de actlvare mai mare decit REY ;

Catalizatorii USY prezmta calduri de reactie mai mari de 20 50>
kcal/kg de materie primi transformatd datorita reactulor predommant
endoterme de scindare 8; .

— Catalizatorii USY au o rezistentd mai scizuti la vanadiu decit cata-
lizatorii REY cu toate ci pastreaza o mai buni cristalinitate, ceea ce inseamnd;’
ci metalele nu distrag zeolitul, c¢i numai il neutralizeazi.

Avind o energle ‘de activare, E, mai mare, activitatea catallzatoru,
USY va creste mai puternic cu temperatura decit in cazul catalizatoru
REY. Deci prin cresterea temperaturu pe reactor diferenta de conversie (4
tivitate) intre catalizatorii USY si REY se va micgora, fard o crestere a can-
tititii de cocs depuse, deoarece pe cehtrii actl\l ai (‘atalxzatorulm USY se
produce mai putin cocs. ,

Datorita caldurii mari de reac’;le in cazul catalizatorului USY, apare "
necesari cresterea aportului de cildurd in riser echivalent cu arderea unei
cantitdfi suplimentare de 0,3—0,69, masi cocs fata de materia prima. Cererea
pentru un supliment de coes oferd posﬂnlitatea utilizarii materiilor prime mai
grele. : .

Utilizarea catalizatorilor cu un conymut scazut de aluminiu are drept
efect o productie mai mare de gaze si H, necesitind pasivarea Ni cind se folo-
sesc materii prime grele. Se mentioneazd cd prin combinarea catalizatorului
USY cu o matrice poroasi se realizeazd un catalizator cu o buni activitate
si selectw1tate pentru conversia reziduurilor.

in general activitatea si select1v1tatea catalizatorilor zeolitici depmd in
mod' esential de componentii zeolitiului si in particular de constanta (ao)
cit si de textura lor, respectiv raza porllor

S-a stabilit cid diametrul optim al porilor, D,, este aproximativ dublul

dimensiunii moleculei pentru cazul cind aceasta nu are dificultéti de patrun--
dere in pori, iar, in caz contrar, diametrul Dy va fi de 6 ori diametrul meolecu-.
lei [50]. Pentru moleculele mari sint optimi porii cu dimensiuni de 40

(2—6 ori diametrul moleculel) fn cazul cracarii moleculelor mari, daci poru
matricei sint prea mici pentru difuzia moleculelor, sau prea mari ca si asigure
o suprafata suficientd, vor predomina- reactiile de cracare termicd avind ca
efect sciiderea selectivititii, randament mare de cocs si o conversie mica.

6.5.3. Cracarea ecatalitied a diferitelor clase de hidroearburi .

in general, pentru acelasi numir de atomi de carbon in moleculs, reac-
~ ‘tivitatea claselor de hidrocarburi in procesul de cracare cataliticd scade in
" ordinea : olefine > alc‘hilaromatq > naftene > polimetilaromate > parafine >
aromate nesubstituite [25].

Principalele reactii prin care are loc cracarea hidrocarburilor sint urma-
toarele [35].

1. Cracarea hldrocarburllor parafmlce cu formare de hldrocarbun ole-
finice si paraflmce cu masd moleculard mai mica : :

) CnH2n+é - CmHzm "'|— C‘pH2p+2 n=m + p . (6.16) \
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9. Cracarea hidrocarburilor olefinice cu formarea de hldrocarburl ole-
{mlce cu masa moleculari mai mlcé C

CaHgy — c,.Hzm +CoHyy n=m+4p ' (6.17)

3. Dezalchllarea hldrocarburllor alchllaromatlce I
ArCoHgas,— ArH + CHp, (6.18)

N

‘4. Cracarea catenelor hidrocarburilor alchilaromate cu formarea unei
hidrocarburi alchilaromate cu catend mai mic# §i a unei olefine .

ArCnHzn.pl—’ AI‘C,.HZ"H,I + Cszp n=m + p (6.19)

5. Cracarea hldrocarbunlor naftenice cu formarea hidrocarburilor ole-
finice :

CaHyn = CuHym + CoHyp n=m +p - (6.20)

Alchilciclohexanii se transformi in clclohexan si h1drocarbur1 oleflmce
6. Reactii de transfer de hidrogen de tip donor -acceptor :

Naflena + olefind — hidrocarburd aromaticd + hidrocarburd parafinicd .
7. Izomerizare : o ' '

Olefind — izoolefind
‘8. Transfer de grupe alchilice (transalchllare)
CgH,(CHj,), +C H6—> C H CH3 + CeH CH - (6._21)

9.“Reactii de tondensate :

@"CH—CHZ Ro— CH= CH—RZ“—— “__ 2(622)

1. I o
- 10. Reactii de disproportionare a olefinelor cu mas& moleculars mici :
. 2H,C=CHCH,CH; > H,C=CH-CH; + H,C=CHCH,CH,CH, (6.23)

, 11. Reactiile naften-aromatelor care suferd ruperea ciclului naftenic si
ruperea catenei de la cicul aromatic ¢u formarea de parafine,-olefine gi aro-
matice. )
©."7.:12. Hidrocarburile aromatice fara catene laterale sufera reactii de conden-
*sare cu formare de cocs.

© Ca urmare a reactulor de mai sus, produsele specifice ale cracérii cata-
itice sint : gaze, in care predomini G,, C,; cu an continut ridicat de olefine
(50 =70 %) ; benzina cu cifrd octanicd mare (COR intre 88— 93) datorita
continutului mare de hidrocarburi aromatice, izoparafinice si olefinice ;

p ¢ifrd cetanicd micd (sub 40) : cocs depus pe catahzator avind un continut
¢ 0 -129%, hidrogen si 88 —90 9,.carbon. -
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6.6. ASPECTE TERMODINAMICE / o
TN PROCESUL DE CRACARE CATALITICA

Unele mirimi termodinamice (constante de echilibru si calduri de reactie)
sint date in tabelul 6.10 [35, 46}, din care rezultd ci, la cracarea parafinelor
i olefinelor cu masd moleculard mare, se obtin conversii de peste 909, la
temperaturi mai mari de 400°C cind se pot produce si unele reactii de transfer
de hidrogen prin care :

Cicloalcani +- oleflne — aromatice 4~ parafine

Tabelul 6.10. Date termodlnamlce pentru reactiile caracterlstlce care au loc fin proeesul‘
de cracare cataliticll [9]

Lg K (ci)r‘lstante de echi- | Cildura
Tipul reactiei Exemple de reactii £ libru) de reactie,
- kcal/mol,
450°C 510°C 527°C la 510°C
Cracare nCyoHyy — nCH;, + CHg 2,04 2,46 — 17,78
i-CgH,g — 2 C,H, 1,68 2,10 2,23 | 18,68
Transfer de . | 4 GjHy, — 3 CuHy, + CoH, 12,44 | 11,09 ~ |—60,87
* hidrogen ciclo-CgHyy + 3 1-C;H,y —
— 3n—GC;H,, + CgH, 11,22 10,35 —  |—40,65
k]
Tzomerizare 1—~C,Hy; — frans-2—C,Hy 0,32 0,256 0,09 |— 2,70
n-CgH, o —» iz0-CyHj, ~020 | 023 | —0,36 |— 1,80
0-CqHy(CH,); — m-CoH,(CH,), 0,33 0,30 - |- 072
ctelo-CgH, 5 — CH,-ciclo-CsH, 1,00 1,09 1,10 3,46
Transalchilare . | C,H, + m-C,;Hg (CH,), — : L
. 2C,H,CH, 0,65 0,65 0,65 |—0,12
Ciclizare 1-C,H,, — CHy —ciclo-C4Hy, 2,11 1,54 — —21,08
Dezalchilare i20-CH, — CgHy — CgH, -+ CoH, | 0,41 0,88 1,05 .| 22,53
‘ Dehidrogenare n-CoHyy — 1—C,H,, + H, —2,21 | —1,52 — 31,08
Polimerizare 3C.‘,H4 — 1--CgH,, - — —-1,2 —
Alchilare —Cq,H8 + izo— C4H,° —
— iz0-CH — — i —3,3 -

. Izomerizarea. alchilaromstelor, transalchilarea, dehidrogénarea parafi-
nelor sint reactil intermediare iar atmgerea echilibrului depmde de cinetica
procesului. )

Din examinarea tabelului 6.10 rezulta c, global, reac;ule de cracare cata-
litici sint endoterme.

La conversii ridicate insa, reactule exoterme, ca transferul de hidrogen,
cichzarea $i condensarea au o pondere mare ceea ce duce la o scidere a endo-
termicitétii procesului si a cdldurii de reactie.

Dependenta cialdurii-de reactie de catalizator si de conversie poate fi
exprimatd prin relatia empirica [51]:

4r — 71,5[ — 16 _ E p( M 186) ] (13 o 0,18“;,/” _ 0,68“3’”) .
‘ a — M

(0,018 + 2,55v9/vy — 1,08(vg/vp)?] (6.24)
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in care : g, este cildura de reactie a procesului, kJ/kg; M — masa molecularad
a materiei prime ; M; — masa moleculara medie a produselor ci temperatura
finald de distilare < initialul materiei prlme y:«— fractiile masi ale produselor
de reactie; 1 — y: =y; © = conversia — totalitatea produselor (gaze si
fractiuni lichide) cu temperatura finald de distilare < 1n1tlalul materiei prime
(fr. masi); «/* si oY* — raportul intre structura izo si normald a hidrocar-
¢ burilor paraflmce $i oleflmce (kg/kg); vo 51 vp — coef1c1ent1 stochiometrici ai
- ecuatiei generale de cracare catalitica : . :

CnHer.z_) Van1H2n1+2 + VOC”1H2”1 + Cn —_— (Vp + Vo)n HZ(P + 1 — Vp—
— (v, — vo)ui] ‘ (6.25)

,Util'izind aceastd reactie pentru 3 materii prime cu masid moleculara
diferit4 si aceeasi conversie s-au obtinut valori ¢, diferite (M = 210—g¢, = 279;

M =198 — g, — 115; M — 372 — ¢, = 342 kJ/kg),

Alti autori propun relatii empirice mai simple pentru calculul calduru de
reactle pe catalizatori zeolitici [52]:

gr = 229,27 + 176,2y , (6.26)

"in care: y — fractia masi totald a produselor de reactie.

Valorile g- obfinute cu aceastd relatie, pentru aceeasi conversie a diver-
selor-motorine a variat intre 240 — ‘300 kJ/kg. Relatia este limitatd la materiile
prime cercetafe (caracteristici nespecificate ale materiilor prime si ale catali-
zatorilor ‘respectivi). -

- 6.7. CINETICA REACTIILOR
DE CRACARE CATALITICA

Datorits complexitatii procesului de cracare cataliticd, in care o multi-
tudine de componentl chimici din diferite clase de hidrocarburi prezenti in
_materla primé se transforma pI‘lIl ‘numeroase reactii, primare si secundare,
‘in prezen’;a unui catalizator a chrui_activitate si selectivitate se modifici
tapid si continuu, tratarea cineticad a plocesulul pe baza unui mecanism com-
plet este extrem de dificila si nu s-a realizat pina in prezent.

¢ Ca in oricare proces de cataliza -eterogeni, transformarea reactantilor
~implicd etape succesive de -difuzie, adsorbtie, rcactle chimica, desorbtle si
- difuzie a produselor de reactie formate.
fn general, etapa de reactie este cea mai lenta si controleaza viteza glo-
bald a procesului. De asemenca, cinetica este mfluen‘;ata de competltlwtatea
in adsorbtia pe suprafa{a = diversilor constituienti ai materiei prime si ai pro-
duselor de reactie, de blocarea temporara sau ireversibila a unei parti a supra-
fetei sau a porilor de difuzie si de reactii chimice (secundare).

Datele experimentale obfinute la cracarea cataliticad a hldrocarburllor

Qgre_, pledeazd pentru o relatie cineticd globald de ordinul I:
: L3

— ‘:“ — kynu (ireversibila) [46] (6.27)
T . ¥
dre : ny — numairul de moli de reactant A k, — constante de vitezd';

“timpul de reactie.
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Motoring : ) . , R

Benzin&:'
-C5- Oy

Fig. 6.28. Schema cinetic: care - ia '}
in consideratie reacfia de transfer

. de hidrogen [46] (O+N—P+-A). .
Gaze
T [C4-Cy

Cu toate ci reactia de bazi este de ordinul I, din cauza dilutiei cu prod
sele de reactie (deci la conversii mari), dupd unii autori [53, 54], reacti
apropie de ordinul II, in raport cu materia primi netransformati.

’

dnA

— 24 _ k,PW, (."_4)2
dr . n‘n !

unde : P — presiunea totali ; W. — masa catalizatorului ; nalns, — frac

de reactanti netransformati (n,, — moli initiali, ngs — moli netransformati}g

Din cauza dificultitilor mentionate,se impune tratarea cineticij proces
lui de cracare catalitici pe baza unor modele dezvoltate pe.scheme cin =
matice simple, in care participantii la reactii sint constituiti din grupuri de
componenti. '

Astfel, pentru motorine‘au fost elaborate modele care a1i la bazi scheme
cinetice cu 3 grupuri [46] : :

k,
a—* _p  AT"B
ky
N e B=> ¢
. A= C

incare: A — motorind; B — benzini (C+ — 205°C); C — gaze C,—C,; + A
-+ cocs.’ ‘ . ’

Existenta reactiilor de transfer de hidrogen pe catalizatorii zeolitici cit
si influenta lor asupra compozitiei benzinei este exprimati printr-un model
cinetic succesiv-paralel, care tine seama atit de mecanismul carbocationic
cit si de raportul constantelor de vitezd ky (transfer de hidrogen) si kp “(scizi-
une 8) (fig. 6.22) [46]. ‘ .

" Jacob si colaboratorii‘[55, 56] au elaborat un model evoluat de tip suc-
cesiv-paralel in care cracarea catalitici a distilatelor de vid, motorinelor si
fractiunilor recirculate este reprezentatd, printr-o schemi cinetici cu 10 gru-
puri (fig. 6.29). , i
Pgin gruparea componentilor pe clase de hidroearburi §i pe intervale de
'distilare, constantele vitezelor de transformare corespunzitoare celor 10 grupuri
ramin relativ invariabile in raport cu limitele de distilare si compozitia chimicy
a alimentarii. Modelul nu prevede interactiunea dintre parafine si naftene.
Nucleele aromatice din fractiunile distilate medii si grele nu se transformi in-
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- C

Fig. 6.29, Schema cineticd cu 10 grupuri ale cdror simbo-
. . luri exprimate in % masd fati de materia prima sint.
L P,, N, = molecule parafinice, respectiv naftenice 220—
Co 345°C) (analizi spectrograficd de masd); Ca;. = atomi de
; carbon in cicluri aromatice 220—345°C (metoda n-d-M) ;
A,= grupe substituite la aromate 220—345°C; P, N, =
‘molecule de parafine respectiv naftene 345°C + (analiza -
spectrografici de masd); Ca = atomi de carbon din ci-
cluri aromatice 345°C + (metoda n-d-N); A, = grupe sub-
stituite la aromate 345°C+ ; G=% masa benzind (C;-220°C) ;

C = % masd gaze C;—Cy + cocs ; Pi+ Ni + Ay + Ca =LFO, .
9/, masd (motorind usoard 220—345°C); P, + Np + Ay +
- + Cap = NFO, % masa (distilat greu 345°C+).

benzini, dar sint responsabile de cocsul inglobat in grupul C. in model sint
- fncorporati o serie de termeni ,,de atenuare® care iau in considerare dezacti-
varea catalizatorului datoritd :
— depunerilor de cocs

\

.

O(t;) = ———— 6.29
O =157 - 629
— adsorbtiei nucleelor aromatice grele ' ' )
' 1
—_— : 6.30
ftea, RN (6.30)
— neutralizirii centrilor acizi cu azot bazic:
/
five = — 1b —— ~ (6.31)
14 o4, masd N bazic in alimentare 9
- 100 a .

e: a, B, v sint constante de dezactivare a catalizatorului; { — timpul de
tionare al catalizatérului. in zona de reactie, h; kn — coeficientul de ad-
wbiie al nucleelor aromatice grele (% masd Cap)~'; kn — coeficientul de
dsorbtie al azotului bazic (gN,/g -catalizator)-1; 6 — timpul de stationare
malizat intre limitele f._q.$i /.5 ¢« — raportul de contactare (g catalizator/g
rie. prima). ‘ ' ~ : :
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Influenta temperaturii asupra vitezelor de reactie este concretizati prin
ecuatii de tip Arrhenius, ce introduc in model energiile de activare, E, cores--
punzitoare. ‘ 4

Din ecuatia de bilan{ material, care combind ecuatia de continuitate
pentru un reactor cu curgere de tip piston, in regim stafionar izoterm, cu
ecuatia vitezelor de reactie (in care se iau in consideratie functiile de atenuaré

prezentate mai sus) rezultd urméitoarea expresie matricialdi a modelului:
/ da v pM

— =f(C N,)D(te
& =[CmINIO(e) 20

Ka  (6.32)

in care: d — vectorul compozifiei pentru cele 10 grupuri; K — matricea con-

stantelor de vitezi ‘de reactie; z — z/L — distanta axiald adimensionald;
P — presiunea in reactor, bari; T = temperatura in reactor, °K ; a; = con-
centratia componentului j, mol/g vapori; M = 1/Z;, — masa moleculard

medie a reactantilor ; S, = viteza de masé, exprimata prin g alimentare /g ca-
talizator-h; R = 82,05 constanta unjversald a gazelor.

Modelul permite calculul conversiei, al randamentului de benzini,de
gaze -+ cocs si de distilate, in functie de timpul de stationare al catalizatorului,
de viteza de masa si de alte variabile ale procesului, pentru orice tip de ma-

" terie primi. El poate fi aplicat atit in proiectare cit si in operarea instalatiilor.

In utilizarea acestui model este necesari determinarea experimentalé a
compozitiei chimice a materiei’ prime pe ¢lase de hidrocarburi. Dificultatile
ce decurg din determinarea procentului de naftene au condus la elaborarea
‘unui model cinetic cu 8 grupuri (fig. 6.30) [57].

An

.

Chn:

® S

Fig. 6.30. Schema cinetici cu opt grupuri exprimate in ¥,
masé fatd de materia prima :
(P + N), = molecule de parafine si naftene 345°C+ ; Can =
— atomi de carbon in cicluri aromatice 345°C+ ; A, = grupe
substituite la aromatice 345°C+ ; (P + N); = molecule de o
parafine si naftene 220—345°C; C.; = atomi de carbon in
cicluri aromatice 220—345°C ; A; = grupe substituite la aro-
matice 220—345°C ; G = % masi benzind (C3-220°C); C =
= % 'masé gaze C;—C4 + cocs).
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Folosind constantele de vitezi ale modelului cu 10 grupuri $i un factor

de corelare, modelul cu 8 grupuri a condus la rezultate similare cu cele obtinute
s cu modelul cu 10 grupuri prezentind avantajul unei simplificari a analizelor
si a utilizarii. :

6.8. EFECTUL VARIABILELOR DE OPERARE
ASUPRA PERFORMANTELOR PROCESULUI
DE CRACARE CATALITICA .

6.8.1. Temperatura'de reactie

Reactoarele de tip riser sint operate la temperaturi medii de’ 510 —540°C,
cu variatii de 20 —40°C intre nodul de amestec al materiei prime cu cataliza-
torul (inceperea reactiei) si iesirea din riser.. Sciderea temperaturii in lungul
riserului este determinati de exploatarea adiabatici a reactorului si caldura
consumatd in reactiile endoterme ce au loc. :

Temperatura medie de reactie, exprimati uneori ca lemperaturi echi-
valentd a vitezei medii adiabatice ({¢, me) depinde de temperatura de incepere
areactiei ({ir) si de temperatura de iesire din riser (f,;). Temperatura de fucepere
areacfiei este determinatd de temperatura de intrare in riser a materiei prime,
~de gradul de vaporizare al acesteia, de lemperatura catalizatorului regenerat,
:de raportul masic catalizator/materie prima (a), de aburul introdus in nodul
de amestec si, eventual, de ratia de reciclu.

T se calculeaza din bilantul termic pe nodul de amestec, iar Lo este data
de relatia :

ter == tir - Atrieer

Alriser —. este functie de méirimea conversiei,- a cdldurii de reactie, de
ipul de catalizator si de pierderile de cilduri. ' .

: Recent a fost elaboratd o nou procedura prin care se realizeazi controlul

emperaturii de jesire, intr-o anumiti misurd, independent de {;,, printr-o

njectie controlatd de material de reciclu inriser, asa cum se vede dinfigura 6.31.

‘Avantajele sint evidente, avind in vedere ci temperatura finald de reactie

eterminé conditiile termodinamice.

Cresterea temperaturii de reactie determini cresterea conversiei materiei
et -
rime.

% Conversie = 100 — 9, (distilal ugor -+ distilat greu -+ slury)

Cracara cataliticd la temperaturi ridicate, timpi scurti de reactie (2 -6
f-In riser) st tonversie constanti are ca efect : cresterea randamentului si a cifrei
foctanice a benzinei ; cresterea ponderii olefinelor C,, Cy, C, in gaze ; sciderea
andamentului de cocs [9, 12]. :

Cresterea temperaturii de reactie la acelasi vimp de contactare are ca
fecte : cresterea conversiei, sciderea randamentului si cresterea cifrei octa-
e a benzinei (datoritd cresterii caracterului aromatic si olefinic), sciderea
rei cetanice sia I.D. al motorinei (prin cresterea confinutului de aromatice
toritd intensificirii reactiilor secundare de dehidrogenare), cresterea ran-
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Riséf
~H _Riser(m}

Reciclu

Materie primd
oo = —_

: Temperatura,°C
Abur

F1g 6.31. Sistemul de control al temperaturii de iesire din
NPIEN riser prin injectie de reciclu (MTC)

damentului si a gradului de nesaturare al gazelor (datoritd diminuarii reactu
de transfer de hidrogen si a cresterii gradului de descompunere). ,

Efectul cresterii temperaturii asupra randamentelor de benzma si ga:
la conversie cvas1constanta este dat in tabelul 6.11 si figura 6.32.

Tabelul 6.11. Influenta temperaturll din reactor asupra perlor-
mangelor unel unitiiti de cracnre [19]

. o . ' Temperatur ’ 482°C 538°C

o ! . Conversie : 77,15 78,35
' . Randamente o %, masi 9% masi

! Gaze C; - \ 1,00 1,91

Propend A ' ’ 2,72 4,81

Propan . 1,28 . 1,14

Butene ‘ 3,52 6,78

i-Butan . : 5,17 - 3,86

; n-Butan . ' 1,24 1,11

, Pentene - N 1,47 ) 3,57
i-Pentan . ‘ 6,11 3,45

n-Pentan . . T 1,32 . 0,83

Benzini ]

Cs — 180°C la 909 STAS 48,92 48,31

’ Motorind usoar3 ' ' 15,20 15,80

i Motprinﬁ grea . 7,15 5,85
Cocs ) e . 4,81 2,85

S Total . - .| 100,00 100,00




6.8.2. Raportul de contactare
eatalizator/materie
primi

. Raportul de contactare cata-
lizator /materie prim& variazi la
instalatiile industriale de tip riser
intre 510 kg/kg,

Cresterea raportului de. con-
“tactare determind cresterea apor-
~tului de cdldurd in nodul de
amestec, deci cresterea tempera-
turii, l;r; la temperaturi con-
_stantd (realizatd prin micsora-
rea temperaturii materiei prime),
cresterea raportului catalizatori-
lor/materie primi are ca efect

Benzind

v
S
l

w
=]
1

Randament ,%masd
=
[~
T

-cresterea conversiei, a randamen- S “s‘.\‘
‘tului in gaze, a raportului ben- S , . B RERRINSY

zind/gaze, a randamentului- de
cocs, a' continutului de aromate Temperatura,°C ,

in benzinad si- in distilatul U$OT  pig. 6.32. Influenta temperaturii asupra con-
:[12, 56}, si reducerea confinutului  versiej si randamentelor produselor de reac-
de olefine in benzine, a timpului . i tie
mediu de stajionare a catali-
atorului in reactor si a gradului de dezactivare a acestuia datoriti depunerilor
de cocs. Marirea excesivd a raportului de contactare duce la cresterea continutu-
lui de cocs remanent pe catalizatorul regenerat (ca urmare a scurtarii timpului
-de regenerare), la uzura mecanici a catalizatorului (datoriti vitezelor mari
“de recirculatie), la cresterea cantitiitii de gaze de ardere antrenate de cata-
lizator din regenerator in sistemtl de reactie (care au un efect diluant si
fecteaza viteza reactiei de cracare), la cresterea cantitdtii de abur de stripare
‘adsorbit pe'catalizator si transportat in regenerator), la crejterea cantitatii
e hidrocarburi grele adsorbite pe catalizator si transportate in regenerator
aga-zisul cocs de circulatie). .
Amestecarea cit mai eficientd a fluxului de catalizator regenerat cu flu-
ul de materie primi este deosebit de importanti in asigurarea desfasuririi
niforme a reactiilor de cracare pe toata sectiunea de curgere a riserului. O
& amestecare slabd genereazi zone de concertratie ridicati a catalizatorului,
nde temperatura creste excesiv, ceea ce determini formarea masiva a cocsu-
,'ce conduce la dezactivarea catalizatorului chiar la intrarea in riser [58].
Pentru o cit mai buna amestecare se folosesc distribuitoare speciale prin care
injecteazd materia prima in fluxul de catalizator fluidizat cu un fluid
bur) introdus sub nodul de amestec (sistemul gaz-lift).

.

- 6.8.3. Timpul de reactie
- Cresterea timpului de reactie, in anumite limite, are drept efect cresterea
nversiei, dupd care, la valori mai mari ale timpului de reactie, conversia

mentine aproximativ constanti sau creste foarte putin (fig. 6.33), dar este
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Fig. 6.33. Influenta timpului.de reactie asupra conversiei [59].

“asociatd cu aparitia Tenomenulni de supracracare, care conduce la scide
randamentnlui de benzina (fig. 6.34) [6O0].
Pentru timpi de reactie uzunali de 2 —06 s corespunde o 1nalt,lme a rleru

de 30 —40 m. Reducerea timpului de reactie se face prin mirirea v1tez¢1.i
porilor in riser, care variaza intre 6—8 m/s {35] sau prin scurtarea inidliim
‘ riserului. :
: - La timpi scurti de reactie, selectwllatea in benziné este maxima, deoal‘é
| reactiile secundare de supracracare a benzinei sint minime [61]. De asemen¢
se formeazi mai putin ‘cocs [62] si are loc o conservare a olefinelor Cs Cye
nu suferad veactiile de transfer de hidrogen.
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Fig. 6.34. Influenta timpuluyi de reactie asupra randamen-
tului in benzina [60].
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6.8.4. Presinnea de lueru -

3

in reactoarele de cracare catalitici, presiunea dep#seste ¢u putin pre-
siunea -atmosferica.

Cresterea presiunii determina cresterea conversiei, asociati cu o usoara
scidere a randamentului in benzini si in fractie C, (tabelul 6.12, [63]), ca
urmare a cresterii fimpului de reactie :

= P (6.33)
: ZRTwps )
7 in care : t este timpul de reactie, s; v., — fractia de volum liber total;
k.. P — presiunea medie in sistemul de reactie, bar; M — masa moleculara
& medie a reactantilor; Z — factor de compresibilitate; «» — viteza volu-
© - metrica, h-1; p; — densitatea materiei pri'me in conditii de alimentare,

kg /m3. ‘

Tabelul 6.12. Influenta presiunil parfiale asupra performantelor
instainfiei de ecracare cataliticli [ 63]

Presiunea, bari ’ 0,69 1,72 2,76
Conversia, 9% vol. . | 69,3 70,4 ' 75,7
Randamente : ;
: — benzini, 9% vol. 53,1 52,6 51,2
- — cocs, 9% mas# : 7.4 9,6 12,4

.~ Cu cresterea presiunii, continutul de olefine din benzind scade usor,
ea rezultat al intensificarii reactiilor de transfer de hidrogen [46]), fiind favo-
rizate, atit termodinamic cit si cinetic, reactiile de condensare ce conduc
la cresterea depunerilor de cocs pe catalizator. .

Operarea instalatiei la presiuni mai ridicate ar reduce consumul de ener-
ie la compresorului de gaze, dar ar creste consumul de energie al turbo-
‘suflantei de aer. In plus, presiunile mari de lucru ar miri pericolul de
exploatare al instalatiei. Rezultd cd nu este avantajos si se lucreze la presiuni
e reactor mai mari decit impun c#dderile de presiune din sistemul de frac-
ionare a produselor. Presiunea din reactor determini si presiunea din sis-
mul de regenerare. SN

6.8.5. Variabilele procesului de regenerare a catalizatorilor de eracare

‘ catalitied

" ‘Coesul depus pe catalizator in reactor este indepartat prin ardere in

mul de regenerare. Deoarece arderea hidrogenului continut in cocs are

eu vitezd mare, arderea carbonului controleazi viteza globala conform
i [63]: :

L. . dle}

F

= K[C]P,, (634

“{c] este.continutul de carbon pe cétalizator, % masd; ! — timpul, s
“presiunea parfiali a oxigenului, bar; k — constanta vitezei de

dul de indepartare a cocsului, respectiv cantitatea .de cocs remanept
lizator dupi regenerare, influenteazi activitatea si selectivitatea cata-
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‘a unei temperaturi mari de contactare a asfaltenelor si rasinilor cu granul

lizatorului in sistemul de reactie, asa cum s-a discutat in eapitolul referitos
catalizator. , , . S
Principalele ~variabile care sint asociate procesului de regenerare isint
a) continutul de cocs pe catalizator la intrare in regenerator (0,6 —1,2,
pe catalizator), avind urmatoarele proveniente : B
_ Cocsul catalitic rezultat atit din cracarea hidrocarburilor pe centre)
acide ale catalizatorului cit si din reactii de.polimerizare $i condensare.
_ Cocsul de contaminare ca rezultat al depunerii de metale pe sup
fata catalizatorului care promoteaza reactii de dehidrogenare si formare
cocs si o crestere a reactiilor de cracare termici datoritd blocarii sau neuts
lizarii centrelor active. : BRRE
_ Coesul de recirculare si stripare, ca rezultat al antrenarii unor I dr
carburi adsorbite si neeliminate prin stripare, care depinde de raportul de
culatie (a), de volumul porilor catalizatorului, de distributia porilor, de tgi
peratura, de presiune, de timpul de stripare (circa un minut), de cantit
de abur (circa 19, [ata de catalizator) si de eficacitatea striparii (dependenthg
si de construetia striperului). o
_ Cocsul din materia prima, care se coreleaza cu cocsul Conradson, ¢
continutul de aromatice policiclice cu cardcter bazic, care se adsorb ireversibi
pe centrii acizi. Este influentat-de modul de contactare al materiei prime ¢
catalizatorul regenerat. :
Realizarea unei bune atomizari a materiei prime in nodul de amestec §i

fierbinti de catalizator duce la scindarea acestora in fragmente mai mici de<
terminind o scidere a cocsului depus. In acest sens se cere catalizatorului o
buna stabilitate termica, aciditate controlatd si unele proprietéti de supras
fata. Distributia cantitativa a acestor depuneri este data in tabelul 6:13.

Tabelul 6.13. Distribugia cantitativd (% masd) a depunerilor de cocs pe catalizator
in raport cu sursele din care se formeazit ( date obtinute intr-o Instalagle -
micropllot ARCO) [ 46Y .

Catalizator _— Zeolit , Zealit
Tip de reactor Riser - Strat dens

Sursi de formare a cocsului ' - :
— cocs catalitic 65 - - 50"
— cocs de contaminare 15 25
— cocs de recirculare . . 15 20
— cocs din materia primi 5 5 -

Viteza reactici de ardere scade cu scaderea continutului de cocs pe cata
lizator. Timpul necesar arderii aceleeasi cantititi de cocs creste dacd congi
nutul de cocs pe catalizator la intrare in regenerator scade [46]. Desi activi
tatea catalizatorului scade cu cresterea continutului de cocs remanent, redu-.
cerea acestuia prin regenerare este limitata la catalizatorii zeolitici la 0,05-
0,19, masd din motive tehnologice (timp de regenerare si temperaturd).

b) Temperatura de regenerare. ' ' n

fn ultimii ani a existat tendinta cresterii temperaturii de regenerare de.
la 630 —650°C pina la valori de 700 —750°C, asociatd cu combustia cit mai 3
completd la CO,, astfel ci raportul C0,/CO a crescut de la valori de 0,7 =
1,5 pini la valori 9—10, cu o reducere a CO (prin folosirea de aditivi) pind.las
50 ppm. Simultan, cresterea temperaturii a condus la reducerea cocsului”
remanent de la 0,2—0,4 la 0,1 —0,05 %, mas3). Aceasta a fost asociata cu creg
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erea continutului de oxigen in gazele de ardere pind la valori de 1—49,
volum pentru arderea completd a CO [64].

La regeneratoarele operate conventional atit excesul de oxigen. cit si
yrocentul mare de CO poate conduce la o ardere in fazi gaz (deasupra stra-
ului de catahzator) a CO (,,afterburnmg ) determinind o crestere excesivd

temperaturii in zona cicloanelor [64] si riscul distrugerii acestora, ceea ce
ace necesara o rdcire fortatd prin injectia de apa in stratul fluidizat de ca-
alizator, avind consecmtelc negative discutate in capitolul referitor la ca-
talizatori.
Cansumul specific de aer variaza intre 1114 kg aerfkg cocs ars, aceasta
flepinzind de raportul CO/CO, (care este functie de temperatura de regene-
rarg) la care este operat regenmeratorul. -

~ Distributia aerului si eficienta amestecarii- acestuia cu catalizatorul
ste o altd variabila importantd. O insuficientd amestecare poate sd conduca
ie la zone de concentratii foarte mari de oxigen, responsabile de dezacti-
varea catalizatorului, datorita cresterii excesive a temperaturii, fie la creste-
ea cocsului remanent in cazul unor zone cu concentratie mici de oxigen.
In literatura [64] sint descrise moduri de realizare a dlstrlbmtoarelor de aer
pentru mirirea eficientei de amestecare.
. Cresterea temperaturu in regenerator conduce la reducerea continutului
de cocs remanent si la cresterea temperaturii in reactor in conditiile men-
erii raportului de contractare sia temperaturii de preincilzire a materiei
tme la nivel constant. Valoarea maxima a temperaturii in regenerator
limitatd atit de rezistenfa termici si hidrotermici a catalizatorului cit
e rezistenta metalului din care sint construite cicloanele si regeneratorul.
“Temperatura din regenerator se coreleazi si cu presiunea, care influen<
eazd viteza reactiei de ardere prin marirea presiunii partiale a oxigenului.
esiunea din regenerator se coreleazi la rindul ei cu presiunea din reactor,
cu consumul de energie al turbosuflantei de aer si cu investitiile suplxmentare
mplicate de cresterea presmnu
Alegerea presiunii de operare este o problema de opt‘m economic si de
-mltatn tehnologice, care trebuie si ia in considerare consumul de energle
‘turbosuflantei de aer, energia recuperati dar si investitia suplimentara in
ul folosirii sistemului de recuperare cu turboexpander gl efectele legate de
erea presiunii in reactor si in sistemul de fractionare.

/69. REALIZAREA INDUSTRIALA .
A PROCESULUI DE CRACARE CATALITICA

691.\Tlpur1 de mstala;u de cracare cataliticd in strat fluidizat
- cu catalizator in fazi densd

N .

rimele mstalatn de cracare cataliticd in strat fluidizat au fost realizate

7% diluati, asa- -numitul Model I. Toate celelalte modele pind la aparitia

n'lm au fost realizate in fazi densd. La acest tip de instalatii, starea de

are realizatd cu ajutorul vaporilor de materie prima a permis obtinerea

mestec omogen gaz-lichid, care confera reactorului caracteristici apro-

4le reactoarele cu amestecare perfecta.

nstalaju cu reactor si regeneratfor aldturate

talatia Model II (fig. 6.35) se caracterizeazi prin montarea regene-
mai sus decit reactorul. Transportul catalizatorului intre cele

pineiria prelucrdrii hidrocarburilor — cd. 176 ’ 273
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Fig. 6.35. Schema bloc a unei instalatii de cracare cataliticd in strat dens, cu reac-
torul si regeneratorul aldturate :

@ — model II; b — model IIT; I — reactoare; 2 — regener‘atoére; 3 — striper.

doud vase se face in fazi diluata cu aer la regenerator si cu vaporii de materie
primé la reactor. inainte de iesirea din reactor, catalizatorul este stripat
cu abur. Pentru retinerea particulelor antrenate atit in reactor cit si in re-
generator se monteazé mai multe cicloane etajate de obicei in doua trepte.

Prin montarea regeneratorului mai sus se reduce presiunea pe regene-
rator care conduce la sciiderea cheltuielilor de comprimare a aerului, dar
cresc investitiile. ' N

La Modelul III, cele dousi vase sint montate la acelasi nivel efectul fiind
cresterea presiunii in regenerator, ducind la o intensificare a regenerarii ca-
talizatorului [62]. In aceste sisteme, transportul catalizatorului se face in.
fazi diluatid cu viteze mari care duc la uzarea mecanica a catalizatorului gi
la- eroziunea conductelor de transport -[39].

in instalatiile Model IV se realizeaza, in mare masurd, transportul in -
fazd densa al catalizatorului prin folosirea unor conducte circulare in formé
de U (fig. 6.36). - '

Introducerea vaporilor de materie prim# si a unei parti din aer in con-
ductele de transport in apropierea reactorului, respectiv a regeneratorului,
limiteaza transportul in fazi diluata.

Partea din conducta de transport cuprinsd intre punctul de injectie a -
materiei prime si reactor, numita ,tiser* asigurd, dupa unii, realizarea a
60 —70 %, dupa altii, a 85—90 o4, din conversia t_otalin, determinind o crestere
a conversiei finale in raport cu celelalte tipuri de ins alatii datoritd deplasarii
reactiei din reactorul in faza densid in conducta de transport aflatd in faza
diluata.

b) Instalafii cu amplasare coarxiald a reactorului si regeneratorului

_ Caracterizate prin montarea reactorujui si Tegeneratorului intr-o manta
comuni, instalatiile de acest tip prezintd avantajul reducerii consumului de -
metal, scurtérii liniilor de transport si al reducerii pierderilor de cildura.

 Din aceasta categorie de instalatii fac parte instalatiile de tip ORTOFLOW
A si B [67] prezentate in figura. 6.37, sau alte tipuri similare. D
i -
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Fig. 6.36. Instalatie de cracare catalitica in strat fluidizat model TV :
I — reactor ; 2 — regenerator ;.3 — coloani de fractionare.
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Fig. 6.37. Instalatii de cracare cataliticd in strat fluidizat :
DRTOFLOW A ; b — tip ORTOFLOW B; 1 — reactoare ; 2 — regenera-
e ; 3 — coloand de »fractionareg 4 — striper ; 5 — vas separator.
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. 6.9.2. Instalatii de eracare ecatalitici de tip , Riser”

Aparitia catalizatorilor zeolitici, cu activitate si stabilitate hidroterm
mare, a condus la realizarea industriald a reactiei de cracare direct in co
ducta de transport ascendentd (,riser®) la temperaturi ridicate de reactie
regenerare -cu timpi de reactie foarte scurti. S

Deplasarea totald a catalizatorului si vaporilor de materie prima
conditii de curgere apropiate de curgerea ideald de tip ,piston®, conferd rige
rului caracteristicile specifice reactorului tubular. Acest tip de reactor permi
obtinerea unor randamente mai mari de benzina, comparativ cu reactorul
amestecare perfectd, corespunzator reactoarelor cu fluidizare in fazi densd
deoarece benzina este un produs intermediar al unui mecanism de.reacf
succesiv (succesiv-paralel), lucru aratat pe larg in literaturd [36].

fn ultimii ani s-a generalizat realizarea industriala a instalatiilor cu riser
si in mai multe cazuri s-au modifjcat cele cu reactor in fazd densa. '

Una din cele mai raspindite instalatii de cracare catalitica cn riser. est¢

cea de tip U.0.P. ‘(fig. 6.38) [46,“62] cu regeneratorul si blocul de reactie (riser~

separator) aldturate. ) L )
in figura 6.39 este prezentatd o instalatie de cracare catalitica care esté

caracterizati prin cracarea separatd a materiei prime in riser si a distilatulu

greu recirculat in fazi densa.

Consumurile de energie si utilitdti din instalatiile de cracare catalitic

sint prezentate in tabelul 6.14 [69].

Proguse de
rear He

Produse de reactie
—_— !

Oaze de ardere

-~ Abur t = Abur
Gaze de

ardere

Riser . k
et ! 2 —

. fMuferle prima " : Recirculat
Fig. 6.38. Instalatie de cracare ca- Fig. 6.39. Instalatie de cra-
taliticd cu riser tip UOP: ©  care cataliticA cu riser
‘41 — reactor; 2 — cicloane; 3 — ' ORTOFLOW C:
striper ; 4 — regenerator.” 1 — reactor; 2 — rege-
o ! : nerator.
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.Tabelul 6.14. Consumul de energie 3i de utilitifi in instalatiile de cracare catalitlch [69]

Instalatie de cracare
cataliticd cu riser.

Instalatie de cracare

Instalatie de cracare
catalitici tip

Energie si utilitati s catalitici tip " ULTRAORTO-
tp DOP c(lf“;fr‘;' FLEXICRAKING . FLOW
(pentru reziduu)
“Asombustibil, kecal/m? mp 88 000 — 82 100
Energie electricd, kWh/m3 mp 6,5 37,7 50,3
- Abur produs, kg/m3 mp 140 230,0 350
Abur consumat, kg/m® mp — 170,0 —
pé ricire, m®/m® mp 14,7 2,42 14,9
Catalizator, kg/m3 mp — 0,35 3,5

6.9.3. Perfectioniiri tehnologice -

- 6.9.3.1. Perfectiondri ale sislemului
de reacfie. La instalatiile de tip riser
discutate anterior, au apirut imbuni-

— Sistemul de injectie gaz-lift,
re asigurd o mai bund dispersare a
ateriei prime, prin utilizarea mai

%) prin care se pulverizeazi mate-
pig prima in fluxul de catalizator aflat

nui efluent (abur sau alt gaz sau va-
ri) [38] Se asigura astfel o omogeni-

cerea timpului de statlonale a cata-
torului in zona deln]ectle, avind ca
yultat cresterea randamentului de
zind, reducerea depunerilor de cocs
randamentului de gaze [58].
= Controlul temperaturii de iesire
/riser, independent de temperatura
necepere a reactiei (temperatura
odul de amestec) problemi dis-
_ta la subcapitolul 6.8.1.
— Separarea catalizatorului de
usele de reactie prmtr—un sistem
picloane montate la iesirea din ri-
evitindu-se continuarea reactiei
atul dens de catalizator din vasul
parare.
rfect;lonarlle

mentionate smt

Materie
primd

1 — reactor ;

ral

o,

; Prelucrarea materiilor prime remduale separat sau in amestec cu dis-
latul de vid, asociatd cu imbunititirea performantelor catalizatorilor, au
mpus perfectionarea tehnologici a sistemului de reactie si a celui de regenerare.

Produse de
reactie

Vas
separator

F——— Ciclon riser

—1

Gaze de

_ardere )

Abur pentry
stripare

Aer
Abur

’

Fig. 6.40. Instalatie de cracare catali-
ticd cu riser tip ULTRAORTOFLOW :

2 — striper ; 3 — riser ;

4 — regenerator.
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6.9.3.2. Perfecfiondrile sistemului de regenerare. Metodele de. regehéy
sint diferentiate in raport cu modul de operare si tehnologia de realizare
‘regeneratorului [64]. o
Regenerarea conventionals, caracterizatd prin arderea partiald a.carbe
nului in monoxid de carbon se realizeazi la temperaturi de 650 —670°C;
.un eontinut de cocs remanent de 0,3 —0,4 9%, masa si un raport CO,/CO cuprin
“intre 0,7 —1,5. in aceste conditii este posibila aparitia fenomenului de ardey,
a CO deasupra stratului de catalizator, in zona cicloanelor (afterburnin,
- fiind necesar# o injectie de apa ce prezinti efectele negative discutate anté
rior. Pentru limitarea acestui fenomen se menfine un exces de oxigen
gazele de ardere de 0,1 —0,5% vol. [64]. .

Regenerarea cu arderea completi a carbonului la CO, prodiice un exce-:
dent de célduré care este preluat de catalizator (prin eildura sensibild) si are’
drept efect o crestere a temperaturii pini la 700 —740°C. Se folosesc dou
tehnologii distincte sau combinate prin care se realizeazii regenerarea la tem
peraturi inalté, si anume : regenerarea cu exces de aer, cu 1 —49, vol. oxig
in gazele de ardere si oxidarea CO la CO, prin utilizarea promotorilor (care sin
metale nobile depuse pe catalizator in faza de preparare [71]).

Alegerea modului de operare conventionali sau la temperaturi inalt
este determinati de eficienfa regeneririi cu implicatii asupra conversiei, dis
tribufiei produselor de reactie, asupra gradului de recuperare a energiei, inves- §
titiilor etc. ' A ' L

_Ca perfectioniri ale aparaturii de regenerare sint de mentionat : -

— Cuplarea regenerarii in fazi densi (conventionali) cu regenerarea
succesiva iniser si recircularea unei parti din catalizatorul fierbinte in zona
de incepere a reacfiei (fig. 6.41 [72]). Regenerarea in reactorul tubular conduce
la scurtarea timpului de regenerare, pentru acelasi continut de cocs remanent,
la reducerea zestrei de catalizator si la diminuarea pierderilor de catalizator
prin abraziune. . ’

— Regenerarea in doui trepte, in serie (fig. 6.42 [72]) caracterizati prin _"
Contactarea succesivd a catalizatorului cu doui curente. de aer proaspat, in ‘
dou# compartimente distincte ale regeneratorului. fn prima treapti se rea- §
lizeazi o regenerare de tip. conventional, cu mentinerea cantitatii de oxigen §
sub valoarea stoechiometrici. Se opereazd la temperaturd de 610 --630°C, 1"
cu un raport CO,/CO mai mare de 2,5. In aceasts treapti are loc arderea i
completd a hidrogenului si a unei pirfi (60 —709) din carbonul continut in o
cocsul depus pe catalizator. In treapta a doua se continuj arderea carbonului i.
_din cocs pind la un continut de cocs remanent sub 0,1 % masi. Temperatura
ajunge la 720 —740°C, fira pericolul hidrodezactivarii catalizatorului, deoarece
vaporii de ap#, proveniti atit de la striparea catalizatorului cit si din arderea ¥

r:

H, au fost eliminati in prima treapti de regenerare. Se lucreazi cu exces de.
aer, astfel ci se realizeazi si arderea CO la CO,, in functie de posibilititile de
preluare a cildurii. In figura 6.43 este prezentat un regenerator in dous trepte
cu eliminarea gazelor de ardere in fiecare treapti [73].

0 ihstalajc_ie industriald de cracare cataliticd cu regenerare in doui trepte
ca_re_pfgluci‘eazé integral rezidii de distilare atmosferici a fost pusi in func-

tiune (Japonia) in 1987 [74].

]
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6.10. CONDUCEREA §I EXPLOATAREA INSTALATIILOR R
DE CRACARE CATALITICA |

" Elementele prmcipa—le care stau la baza procesului de conducere al uﬁi-
tatilor de cracare catalitici sint bilanturile de energie si de materlale in
care se reflectd influenta majoritatii varlabllelor de operare.

- 6.10.1. Bilangul termie

Instalatiile de cracare catalitica sint operate astfel incit grupul reactor '
regenerator.si se-mentina continuu in echilibru termic, cdldura necesara vapo-
Tizarii si transformirii materiei prime in reactor fiind asigurati prin arderea
i ) in regenerator a cocsului.depus pe catalizator. Transferul de cédldurd intre
regenerator si reactor este realizat prin intermediul catalizatorului care cir-
culd continuu intre cele dou# aparate. ;
S Fluxurile termice principale implicate: in bilantul termic sint aratate
' in figura 6.44 iar expresiile 6.35—6.37 reprezintd ecuatiile simplificate ale -

. bilantului termic pe reactor si regenerator [9, 43, 75, 76]:

. G.CoAl = GrAHp + GroAHge + GasAHss + GeAHpy +

+ GxAHx + Qnx - . (6.35)
GuCAl = GrCrle — tax) — GaCralle — 1) — GgAHg ~— Qo+

| + GeAH | (6.36)

Catalizator cocsat
————

Pierderi ’

cdidurd 680-760°C Gaze de
Strlper Abur Mardere 3
Produse de reac fie . 2 :
-y : B ;
. & 4'
ey . Pierderi_de caldurd T [ i
%0 S e Caldurd de reactie Aer 5 ;
——e=(&ldurd de voporizare —— - Expander ;

Aunef\ !

Apt - .
rE c“"’°’. Materie J

. 1oort.oo°cT 1T primd
\ : fcomn. .

Riser

Cetalizetor regenerat

; Fig. 6.44. Schem# simplificatd a bilanfului termic pe blocul
‘ reactor-regenerator.
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- Din ecuatiile 6.35 si 6.36 rezulti ecuatia de bilan{ termic global:
— 6xAHy = GeAHy + GreAHpe + GasAHas + GeAHpy +
4 GaCpalle — l4) + GxCrle — lyx) + Qrx + Qro (7.37)

nde: G. — debitul de circulatie al catalizatorului, kg/h; Gx — debitul de
laterie prim# proaspiti, kg/h; Gre — debitul de reciclu, kg/h; G4 — de-
ul aerului de combustie, kg/h; 6, — debitul de cocs format in reactie,
g/h; Gas — debitul de abur de stripare, kg/h; C. — cildura specifici a
atalizatorului (cca 0,27 keal/kg °C [67]); Cp.a — cildura specifici a aerului,
cal/kg °C; Cx — cildura specifici a cocsului (eca-0,4 kecal/kg °C); AHy —
iferenta dintre entalpia materiei prime in faz& vapori la temperatura de
sire din riser si entalpia materiei prime in fazi lichida la temperatura de

incilzire, keal/kg; AHpe — diferenta dintre entalpia reciclului in fazi
apori la tempefatura de iesire din riser si entalpia reciclului in faza lichida
temperatura cu care acesta inlrad in riser, keal/kg; AH,s" — diferenta

riper ; AHpy — cildura de reactie, keal/kg materie prima ; AHg — caldura
e-ardere a cocsului la temperatura gazelor arse, keal/kg cocs ; AH,, — cal-
ira de adsorbtie a cocsului la temperatura de iesire din riser (700 keal/kg) ;
y — pierderi de caldura in reactor, kcal/h (2,59, din caldura adusi de
dtalizator, Gc-Co-lre) [77); Qre — pierderi de caldura in regenerator,
I/h- (69, din cdldura dézvoltatii la arderea cocsului [85]; {¢ —tempera-
“de’iesire a gazelor arse, °C'; {4 — temperatura de intrave a aerului in
enerator, °C'; {py — temperatura de iesire din redctor, °C: tre — tem-
atura in fazd densd din regenerator, °C.

Al = lpg — lgp, °C

'Din: ecuatia de bilan{ termic -pe regenerator se poate calcula debitul
circulatie al catalizatorului, iar din ecuafia de bilant termic global se
ié_ob’;ine temperatura de preincilzire a materiei prime. Debitul de cir-
, e‘Aal catalizatorului se poate verifica pe baza aualizei continutului de
catalizator fnainte si dupia regenerare.

G = G[: Em

Ci — Cr

tare ¢ ¢n — randamentul in coes fatd de materia prim#, 9, masi; ¢,
continutul de cocs pe catalizator inainte si dupi regenerare, % masi.
:Deoaregp cocsul este format in majoritate din carbon si hidrbgen', cildura
mbustie se determini in functie de compozitia acestuia si de raportul
, cunoscind efectul termic al reactiilor care au loc la regenerare.

Cildura de reactie, AH

208

keal kg
H, +% 0, —» H,0 (g) 28900
C 40, <CO, (g) 8 140
C+50, «CO0(g) - © 2450

\
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intre entalpia aburului la iesire din riser si entalpia aburului la intrare in -




Cildura de ardere a cocsului la temperatura standard se poate calcuk

cu relatia : ’ ' : :
1—h

1+r

% GO
o 3 % 2- .

Compozitia cocsului se determind prin analizd elementara sau, orien-

tativ, se poate calcula prin analiza Orsat, considerind cocsul constituit numai

din carbon (¢) si-hidrogen (h) [79]:

¢ = Yo+ Ycos ' (6.40)
8,87 + 0,578 Yo, + 0,745 Yo — 0,422Y o, :

AH, — 28 900h + (1 — h) 1—’- 2450 + 8 140, kcal/kg cocs
. — T

unde : h = fractie masd H, in coes; r = (din analiza Orsat).

unde : Yo, Yo, Yo, = % vol. gaze din analiza Orsat ;

h=1—-c¢

6.10.2; Recuperarea energiei din gazele de ardere

Recuperarea cildurii din gazele de regenerare se face prin producerea "
aburului in schimbitoare de caldura sau in'cazne de abur prin arderea CO la
CO, (CO — boiler), iar energia lor mecanicd, in multe cazuri, se recupereazi »
prin expansie in turbine de gaze. Pentru protejarea turbinei de expansie si "
micsorarea .pierderilor de catalizator s-a prevazut regeneratorul cu o a treia .|
treapta de separare a particulelor de catalizator pind la dimensiuni de 10 1 [80]. 4
Prin aceasta se reduce concomitent si poluarea mediului.

Turbinele de expansie sint montate pe acelasi ax cu motorul generator
de curent, «cu suflanta de aer si o turbina cu abur folositd numai la pornire’
(fig. 6.45) [81, 82]. - :

' Energia recuperati cu turbina de expansie depinde de temperatura,
presiunea si cantitatea de gaze de ardere ,avantajele maxime fiind obfinute -
pentru presiuni pe regenerator de 1,7—2,0 bar [71]. La presiuni mai mari,
energia consumati de suflanta de aer depaseste energia recuperatd de turbina }
de expansie. - '

Abur
__________ - ——
Gaze de ! i . Cazan Precipitator
ardere | (CO) lectrostatic
L- 1 A ‘
.04; ’ ) P Catalizotor |
1 : , 1
M~ K
T~
Aer Abur
3 4
6
5

Fig. 6.45. Schemi de recuperare a energiei din gazele de ardere cu tur-

bind de expansie: I — regenerator; 2 — separator IIT; 3 — turbind

de expansie; 4 — motor/generator ; 5 — suffantd ; 6 — turbind cu
. - : abur.
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