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1. Uvod

Spotifeba motorové nafty v celosvétovém méfitku
vyznamné roste. Motorova nafta se pouZiva jednak jako
palivo pro osobni automobily, nakladni automobily a auto-
busy, uplatiiuje se ale i pfi pohonu lokomotiv, lodi a zemé-
délskych strojii. V zemich EU bylo v roce 2010 spotiebo-
vano 368 miliénti m’ pohonnych hmot, pii¢emz vice nez
67 % z této spotieby zaujimala motorova nafta, naproti
tomu, v roce 2002 byl pomér spotieby motorové nafty
a automobilového benzinu' jen 55 : 45. Hlavnim divodem
pro jeji rozsSifovani je niz8i spotfeba paliva o 2040 %
u vznétovych motori v porovnani se srovnatelnymi zaze-
hovymi motory, kde je palivem automobilovy benzin.
V roce 2011 bylo vyrobeno vice nez 5,5 milionti automo-
bilt, pficemz vice nez 60 % téchto vozidel je koncipovano
na motorovou naftu®. Viechny tyto aspekty naznaduji, e
spotfeba motorové nafty se bude zvySovat i v letech nad-
chazejicich.
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Nevyhodou motorové nafty je, ze pfi jejim spalovani
ve vznétovych motorech dochdzi k vytvéareni vétsich emisi
oxidu dusiku a pevnych castic, které jsou skodlivé lidské-
mu zdravi. Castice a oxidy dusiku lze zachytévat na kon-
vertorech vyfukovych plynt, kde jsou pevné Castice spale-
ny, a oxidy dusiku pfeménény na dusik a vodu. U&innost
zachyceni se odviji zejména od kvality motorové nafty,
dilezity je hlavné obsah polyaromati, které se na produkci
emisi Eastic ve znaéné mike podileji**. Oxidy siry a dusiku
mohou katalyzatory vyfukovych plynd nevratng otravit’.
SniZenim obsahu aromatickych latek dochazi ke zvySeni
cetanového cisla a k obecnému zlepseni spalovacich vlast-
nosti motorové nafty. Maximaln€ povoleny obsah siry
v motorové nafté byl v Evropské unii postupné snizovan
z 3000 mg kg ' (limit platny od roku 1987) aZ na sou¢asné
(od roku 2009) povolenou hodnotu 10 mg kg™

V souvislosti se zvySujici se cenou ropy a rostouci
spotiebou motorové nafty jsou rafinérie nuceny prohlubo-
vat zpracovani ropy pomoci sekundarnich procest zpraco-
vani tézkych frakci a zbytki. Do frakci, ze kterych se vy-
rabi motorova nafta, se tak dostdvaji i méné vhodné sekun-
darni frakce s horSimi vlastnostmi. Jako ptiklad je mozné
uvést lehky cyklovy olej z fluidniho katalytického krako-
vani, ktery obvykle obsahuje 60-85 % aromatickych uhlo-
vodikd, z toho piiblizné 70 % tvoii diaromaty a zbytek je
rozdélen zhruba 1 : 1 mezi monoaromaty a triaromaty.
Vsechny vyse uvedené skuteCnosti vytvareji enormni tlak
na procesy, prostiednictvim nichz je kvalita jednotlivych
komponent motorové nafty zvySovana.

2. Procesy ke zvyseni kvality motorové nafty

K odstranéni siry, dusiku a aromatd z frakci pouZziva-
nych pfi vyrobé motorové nafty se obvykle pouziva kata-
lytickd hydrogenacni rafinace. Hydrogenacni rafinace se
realizuje za pritomnosti bifunk¢niho katalyzatoru v rozme-
zi teplot 315-380 °C a tlakti 3—20 MPa. Typickymi kataly-
zatory pro hydrogenacni rafinaci jsou sulfidy kovt skupiny
VI. B (Mo, W) v kombinaci s promotory z VIII. B (Ni,
Co) skupiny periodické tabulky prvki, které jsou naneseny
obvykle na aluminé (y-AL,O3). Procesy hydrogenacni rafi-
nace se déli podle hlavniho Géelu pouziti. Terminy hydro-
desulfurace (HDS), hydrodenitrogenace (HDN), hydrodeo-
xygenace (HDO) a hydrodearomatizace (HDA) deklaruji
hlavni ucel procesu. Obsah siry ve vychozich surovinach
pouzivanych pfi vyrob& motorové nafty se podle jejich
puvodu pohybuje obvykle o dva az Ctyfi fady vyse, nez je
povoleny obsah siry v motorové nafté, uc¢innost jejiho od-
stranéni tak musi byt vétsinou vyssi nez 99,9 %.
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3. Suroviny pro vyrobu motorové nafty

Surovinami pro vyrobu motorové nafty jsou pievazné
stiedni destilaty s body varu v rozmezi 170-360 °C.
V zavislosti na slozitosti rafinérie a hloubce zpracovani
ropy muze rafinérie zpracovavat na jednotce hydrogenacni
rafinace stfedni destilaty z n€kolika riznych zdroju, jako je
atmosféricky plynovy olej z destilace ropy (APO), plynovy
olej z visbreakingu (PO-VBU), lehky cyklovy olej
z fluidniho katalytického krakovani (LCO), a stfedni desti-
laty z hydrokrakovani vakuovych destilati popf. jejich
ruzné smési. Pfi vyrobé motorové nafty se uplatiiuje také
petrolej z destilace ropy, ktery se ale obvykle rafinuje
zvlast. Vlastnosti a reaktivita surovin pii hydrogenacni
rafinaci jsou siln¢ zdvislé na zdroji, ze kterého surovina
pochazi®. Frakce z termického a katalytického krakovéni
nejsou piili§ kvalitni surovinou pro vyrobu motorové naf-
ty’. Typické sloZeni proudd zpracovavanych hydrogenaéni
rafinaci plynovych olejti je uvedeno v tab. I.

Vysledky uvedené v tab. I poukazuji na rozdily
v klicovych vlastnostech zminovanych proudt. Plynovy
olej z destilace ropy ma mnohem nizsi hustotu, obsah siry,
dusiku a arométlh v porovnani s plynovym olejem
z visbreakingu. Nejvétsi obsah aromati a tudiz i hustotu
mé lehky cyklovy olej. Obsah dusiku je u lehkého cyklo-
vého oleje, v souladu s literarnimi Gdaji®®, také vy3si nez
u atmosférického plynového oleje. Mensi obsah siry
v lehkém cyklovém oleji je zptisoben tim, Ze tento proud je
vedlejsim produktem jednotky fluidniho katalytického
krakovani, ktera zpracovava méné¢ sirné ropy.

U frakci ze sekundarnich procesii je vyznamna Cast
siry vazana ve formé obtizné odbouratelnych alkyldiben-
zothiofen'’. Dilezitou roli v tomto piipadé hraje i teplota
konce destilace. V nékolika studiich bylo prokazano, ze
benzothiofen a jeho alkylderivaty jsou pfitomny pfedevsim
ve frakci s bodem varu pod 330 °C, naopak dibenzothiofe-
ny jsou piitomny zejména ve frakci vrouci nad 330 °C.
Konec destilace lehkého cyklového oleje se proto v rafiné-
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riich obvykle udrzuje do 340 °C. Kromé vétsiho obsahu
dibenzothiofenti jsou ve frakci vrouci nad 340 °C ptitomny
ve vétSim mnozstvi 1 dusikaté a polyaromatické slouceni-
ny, které ztézuji odsifovani, a brani tak vétSimu uplatnéni
t&chto podilil jako komponenty motorové nafty'"'2.

Sira mtze byt z dibenzothiofenickych sloucenin od-
stranéna prostiednictvim dvou reakcénich mechanismu,
podrobnéji na obr. 1. V jednom ptipad¢ se vazba C-S §tépi
pfimo, tento mechanismus se oznacuje zkratkou DDS
(direct desulfurization). V druhém piipad¢ nejprve probéh-
ne hydrogenace alesponn jednoho aromatického kruhu
a nasledn€ v druhém kroku je odstran¢na sira. Tento hyd-
rogenacné-desulfuraéni mechanismus se oznacuje zkratkou
HYD (hydrogenation-desulfurization)'’. Obvykle se oba
mechanismy objevuji paralelné. Ktery z nich ptevazuje, je
ovlivnéno povahou sirné slouc¢eniny, podminkami reakce,
resp. pouzitym katalyzatorem'.

Z pohledu hydrodesulfurace stiedné-vroucich frakci
jsou problematické predevsim dibenzothiofeny, které maji
riznou reaktivitu podle toho, kolik alkylsubstituenti
a v jaké pozici obsahuji. Dibenzothiofen ma primérnou
reaktivitu, ale v pfipad¢ methyl- nebo ethyl-
dibenzothiofenu dochazi u skupin v p-poloze k atomu siry
k jeho stinéni, a tim ke zhorSeni hydrodesulfurace.
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Obr. 1. Reakéni mechanismy desulfurace 4,6-dimethyl-

dibenzothiofenu; HYD — hydrogena¢né-desulfura¢ni mechanis-
mus, DDS — pfima desulfurace

Tabulka I

Typické vlastnosti n¢kterych proudt zpracovavanych na jednotce hydrogenacni rafinace plynovych oleji
Vlastnosti proudt APO* PO-VBU® LCO°
Hustota pii 15 °C, g cm”> 0,826 0,854 0,959
Sira, hm.% 0,9-1,3 1,7-2,0 0,5-0,7
Dusik, mg kg™ 150-250 900-1300 650-900
Monoaromaty, hm.% 13,6 22,9 15,1
Polyaromaty ¢, hm.% 2,3 10,3 68,4
Cetanovy index, — 51,5 43,8 20,8
Destila¢ni rozmezi ¢, °C 174-368 177-345 -349

*APO - atmosféricky plynovy olej, *PO-VBU — plynovy olej z visbreakingu (proces mirné¢ho termického krakovani),
°LCO — lehky cyklovy olej z fluidniho katalytického krakovani, ¢ aromatické uhlovodiky se dvéma a vice benzenovymi

jadry, © destilaéni rozmezi dle ASTM D-86
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V ptipadé, Ze jsou v obou B-polohach methyl- (nebo delsi)
substituenty, tak se reaktivita pfi hydrodesulfuraci dale
snizuje.

Dal$im problémem vyroby motorové nafty vysoké
kvality jsou inhibi¢ni U€inky sloucenin, jako je sulfan,
slouceniny obsahujici dusik a polyaromaty (aromatické
uhlovodiky se dvéma a vice benzenovymi jadry), které
reakce hluboké rafinace zpomaluji. Obecné plati, Ze poradi
inhibi¢nich uc¢inkl je nasledujici: dusikaté slouceniny >
sirné slouceniny > polyaromaty ~ kyslikaté slouceniny =
sirovodik > monoaromaty.

V pribéhu hydrodesulfurace je sira ze suroviny preva-
déna na H,S, ktery se adsorbuje na aktivnich mistech kata-
lyzatoru'é,a tim inhibuje dali pribéh reakce. Inhibiéni
ucinek sulfanu neni stejny pro oba mechanismy (HYD,
DDS) desulfurace benzothiofenii a dibenzothiofenti. Jeho
ucinek je velmi silny pro pfimou desulfuraci, ale pro hyd-
rogenacné-desulfuraéni mechanismus ma pouze zanedba-
telny vliv'’. Inhibiéni uginek sulfanu je mensi pii desul-
furaci dibenzothiofenti s alkylovymi substituenty mimo
B-polohy k atomu siry, nezli pfi desulfuraci alkylovanych
dibenzothiofentl, kde alkyly v B-poloze stericky brani od-
stranéni siry.

Citlivost na inhibi¢ni G¢inek sulfanu je rGznd pro jed-
notlivé typy katalyzatorti. Ni-Mo katalyzator je z tohoto
pohledu mnohem citlivéj§i nez Co-Mo (cit."). Vysoky
parcialni tlak sulfanu zptsobuje otravu aktivnich mist (Ni-
Mo, Co-Mo) katalyzatoru. Naopak nizky parcialni tlak
sulfanu desulfuraéni reakci podporuje (promo efekt)'”.

Slouceniny dusiku jsou vyznamnymi inhibitory rafi-
na¢nich reakci’™®'. Latka obsahujici dusik je na aktivnim
misté¢ katalyzatoru vazéna velmi silnou adsorpcni silou,
coz zpusobuje blokaci aktivnich center pro dalsi rafinacni
reakce. Rozsah inhibice do znané miry zavisi na typu
a koncentraci dusikatych latek. V atmosférickém plyno-
vém oleji je obsah dusiku b&Zné v rozmezi 100-300 mg kg .
U stfednich destilat z procest katalytického krakovani
(lehky cyklovy olej) a termického krakovani (koksovani,
visbreaking) je obsah dusiku obvykle vy3si, nad 500 mg kg™
Bylo zjisténo, Ze snizeni obsahu dusiku v proudech moto-
rové nafty vede k vyznamnému zvyseni rychlosti hydrode-
sulfurace™>.

Ve stiednich destilatech se vyskytuji tii zakladni typy
dusikatych sloucenin. Jsou to jednak slouceniny obsahujici
aminoskupinu, které nejsou z pohledu inhibice pfili§ dule-
zité, protoze hydrodenitrogenace téchto sloucenin probiha
velmi rychle. Dal§imi typy dusikatych sloucenin jsou hete-
rocykly s Sesticlennym a s péticlennym kruhem. Tyto slou-

vvvvvv

kladni druhy heterocykll s Sesti¢lennym kruhem jsou deri-
vaty chinolinu a akridinu. Zakladni druhy heterocykld
s péticlennym kruhem jsou zejména derivaty karbazolu
a indolu. Inhibi¢ni G¢inek na rafinaéni reakce je vySsi
v pripadé pritomnosti akridinu v porovnani s karbazolem.
To je zptisobeno jeho vétsi adsorpci na katalyzatoru™.
Aromatické uhlovodiky ve stfednich destilatech tvori
zejména mono-, di-, a triaromatické slouceniny. Celkovy
obsah aromati v rafinovaném proudu suroviny se velmi
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li$i v zavislosti na druhu zpracovavané ropy a typu proce-
su, z kterého pochézeji. Plynovy olej z destilace ropy ob-
sahuje obvykle 20-30 % aromattl, naopak stfedni destilaty
z katalytického krakovani a termického krakovani obsahu-
ji obvykle vyznamné vice aromatli (50-75 %). Vliv aro-
matickych sloucenin na rafinace stfednich destilatt byl
zkouman na fad& pracovist. Naptiklad van Looij* studo-
val G¢inky naftalenu, tetralinu, crysenu a pyrenu na hlubo-
kou rafinaci motorové nafty a zjistil, ze maly ptidavek
téchto polyaromatickych uhlovodiki ma zanedbatelny
inhibiéni Gi¢inek na rafinaéni reakce. Naopak Koltai** zjis-
til silny inhibi¢ni u¢inek polyaromatickych uhlovodikd na
hlubokou desulfuraci 4,6-dimethyldibenzothiofenu. Pfi
hydrodesulfuraci lehkého cyklového oleje bylo zjisténo, ze
aromaty jsou mnohem siln¢j$imi inhibitory rafina¢nich
reakci nez sulfan®®. Inhibiéni G¢inek aromatickych uhlovo-
dikd byl rizny pfi posuzovani riznych mechanismt. Bylo
zjiSténo, Ze naftalen inhibuje hydrogenacné-desulfuraéni
mechanismus odstranéni siry, ale mé pouze zanedbatelny
vliv na ptimou desulfuraci. Dalsi studie prokazaly, ze vliv
aromatll na rafinacni reakce je slabsi v porovnani se za-
kladnimi dusikatymi slouc¢eninami, protoze aromaty maji
obvykle o n&kolik fada niz§i adsorpéni koeficient?’.

Pro lepsi porozumeéni vlivu sloZeni vstupnich surovin
na rafinaci stiednich destilati byly vytvofeny korelace,
které tento vztah popisuji. Jeden z publikovanych vztahi
byl ovéfen na 13 riznych stfednich destilatech s vysokym
obsahem siry (0,9-3,2 hm.%) a z rliznych procesti. Bylo
Zjisténo'®, Ze rychlostni konstanta hydrodesulfuragni reak-
ce (Ruyps) je ovliviiovana tfemi riznymi parametry
s klesajicim vyznamem (rovnice (/)). Prvnim a nejdalezi-
t&j$im parametrem je hustota suroviny, zde vyjadfena ve
stupnich API (°API). Velkou hustotu ve °API maji nasyce-
né uhlovodiky, mens$i monoaromaty a nejmensi polyaro-
maty, reaktivita proto klesa s rostoucim obsahem aromatti
v suroviné. Druhym parametrem je obsah dibenzothiofend
(DBTy), tietim parametrem je mnozstvi ptitomného dusiku
v suroviné (N), jejich vliv byl vysvétlen vyse. a je koefi-
cient umeérnosti.

Rups = o (*APD*"* (DBTy) "> (V) ** (1)

4. SlozZeni rafinacnich katalyzatoru

Obecné se jako rafinacni katalyzatory pouzivaji bi-
funkéni katalyzatory, které obvykle obsahuji nosice
s nizkou krakovaci aktivitou, na kterych jsou naneseny
aktivni kovy ve formé sulfidi s hydrogenacni aktivitou.
Tento katalyticky systém se v technologické praxi pouziva
jiz vice nez 70 let a dosud nebyl z technického hlediska
pekonan®. Firmy vyrabé&jici hydrodesulfuraéni katalyza-
tory investovaly velké financni prostfedky na vyvoj kata-
lyzatorti s vyssi aktivitou®°. B&hem vyvoje byly pocho-
peny déje, které probihaji pfi rafinacnich reakcich, vcéetné
objasnéni vlivu katalyzatoru, a zejména pak jeho struktury.
V poslednich letech navic doslo k technologickému zdo-
konaleni postupt ptipravy, a také k optimalizovani distri-
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buce aktivnich center na nosi¢i. To umoZnilo vytvafet
strukturu s vy$3i aktivitou a del3i Zivotnosti®'.

Zivotnost katalyzitoru je velmi sledovanym parame-
trem. Pozadavkem rafinérii je, aby pracovni perioda kata-
lyzatoru byla co nejdelSi. V soucasné dobé je Zivotnost
hydrorafinacniho katalyzatort 1-3 roky v zavislosti na
reakcénich podminkéach a na slozeni suroviny. V pribéhu
provozniho zatizeni dochazi k postupné deaktivaci kataly-
zatoru, ktera mize nastat z nékolika pficin. Miize se jednat
o tepelnou degradaci (spékani, sintrace, oddéleni promoto-
ru od aktivni vazby MoS,), kterd mize mit mnoho pficin
(provozni problémy, sucha mista s pfehfivanim, atd.), dale
o mechanické poskozeni (rozpad), korozi, pfipadné otra-
vu*2. Hlavni pfiginou deaktivace je narist obsahu uhlika-
tych tsad, které¢ se ukladaji v pdrech katalyzatoru, ¢imz
blokuji piistup k aktivnim mistim®. Pokles aktivity kata-
lyzatoru se v praxi kompenzuje postupnym navySovanim
reakéni teploty®.

HDS katalyzatory jsou obvykle vyrabény ve formé
oxidu, a pred jejich pouzitim se musi aktivovat. Aktivni
slozky (Mo, W) jsou jemn¢ dispergovany na nosici, ktery
se velmi silné vaZe, a tim katalyzator stabilizuje®. Tato
skutecnost se vysvétluje tvorbou kyslikovych (Mo-O-Al)
resp. sulfidickych mustka™. Do katalyticky aktivni formy
se katalyzator prevadi castecnou redukci a sifenim smési
vodiku a sulfanu, které je obvykle realizovano
v provoznim reaktoru pfi teploté az 340 °C. Pfi tomto kro-
ku jsou plivodni oxidické vrstvy rozruSovany a dochazi
k substituci atomu kysliku atomy siry a zméné oxidické
formy aktivnich kovii na formu sulfidickou za produkce
vody. Cast atomul siry je z povrchové vrstvy katalyzatoru
eliminovana pusobenim vodiku. Timto zplisobem vznikaji
vakance, resp. koordina¢né nenasycené atomy kovu (Mo,
W) a ty jsou zakladem katalyticky aktivnich center’’.

Sifeni je proces, ktery mize byt realizovan nékolika
zpusoby. Vzdy se v podstaté jednd o sifeni smési vodiku
a sulfanu, ale 1isi se zpusob jejiho ziskani. Nejrozsifené;si
je sifeni bézné pouzivanou surovinou s ptidavkem vhodné
sirné slouéeniny, kterou je obvykle dimethyldisulfid. Dale
se pouziva pfimo smés vodiku a sulfanu, ktera je v rafinérii
k dispozici z provoznich jednotek, anebo pouze samotna
surovina, kdy se potiebny sulfan pro sifeni uvoliiuje roz-
kladem sirnych latek obsazenych v suroving. Kazdy vyrob-
ce katalyzatoru ma vlastni specificky zpasob sifeni, prede-
v§im rychlost naristu teploty, rizné ¢asové prodlevy, atd.
Na jedné strané je tlak rafinérii, aby byl katalyzator aktivo-
van v co nejkratsi dobé, a pokud mozno s co nejniz§imi
naklady, a na stran¢ druhé je to kvalita pfevedeni oxidické
formy aktivni slozky na formu sulfidickou a nasledna sta-
bilizace katalyzatoru, které vyzaduji potiebny ¢as®®.

4.1. Aktivni slozky

V praxi nejpouzivanéjsi aktivni slozkou katalyzatori
uzivanych v procesech hydrorafinace pfipadné¢ i hydrokra-
kovani jsou sulfidy Mo, W, které jsou dopovany promoto-
ry Co a Ni. U komerénich typt hydrorafinacnich katalyza-
tori se obsah téchto kovli pohybuje v rozmezi 12 az
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15 hm.% (Mo, W), resp. 3—5 hm.% (Ni, Co). Nositeli kata-
lytické aktivity jsou koordina¢n€ nenasycené atomy kovi
(Mo, W). Tyto kovy, jejichz povrch je zbaven adsorbova-
nych molekul, jsou koordinacné nenasycené, protoze jsou
obklopeny jinymi atomy kovu pouze Castecné. Mira koor-
dina¢ni nenasycenosti se odviji od toho, kde v krystalitech
jsou kovy umistény. Atomy kovu lezici v roviné krystalo-
vé miizky maji malou adsorpcni a katalytickou aktivitu.
Z pohledu aktivity jsou dilezité vazby MoS,, které jsou
koordina¢né vice nenasycené, tzn. jsou umistény na hra-
nach a vrcholech krystalitu™*°. Typy vazeb MoS, vysky-
tujici se v monovrstvé krystalitu jsou naznaceny na obr. 2.

Pfitomnost promotort (Ni, Co) ve struktufe krystalitu
vede k vyraznému zvyseni aktivity katalyzatoru. Promoto-
ry zvySuji disperzi aktivniho kovu (Mo, W), coz podporuje
tvorbu malych krystalitd s velkym poctem aktivnich mist
na hranach a vrcholech krystalitu, dale tyto promotory
disperzi stabilizuji a zabranuji rekrystalizaci aktivnich
kovi. Soucasné promotory napomahaji redukci kovu VI. B
skupiny (Mo, W) do katalyticky aktivniho stavu, a rovnéz
zabranuji vzniku katalyticky neaktivnich utvart typu Al,
(MoOQ,);, které lIze jen velmi obtizné prevést redukci
a sifenim do aktivni formy. Pfitomnost promotort
v krystalitech katalyzatoru dale ziejmé& zpomaluje tvorbu
koksu a jeho ukladani v porech katalyzatoru. Aktivita riz-
nych kombinaci téchto sulfidi klesa v fad&*: Ni-w >
Ni-Mo > Co-Mo > Co-W.

Studie katalytického systému Co-Mo/Al,O; sulfidic-
kych katalyzatort vedla k identifikaci dvou struktur vazeb,
které vykazuji podstatné odliSnou aktivitu. U struktury
s nizkou aktivitou oznacované jako typ I neni vazba mezi
nosi¢em a aktivni slozkou pln€ nasifena (sulfidovana), a
ve struktufe jsou pritomny zbytky vazeb Mo-O-Al. Struk-
tura Co-Mo-S s vysokou aktivitou je oznacovana jako typ
IT a vazby Co-Mo-S (nebo Ni-Mo-S) s nosi¢em jsou plné
sulfidovany a maji tak vétsi koordinaci vazby sira-kov.
Studie z poslednich let naznadily, ze strukturu vazeb MoS,
(Co-Mo-S) je mozné pomérné Uspesné fidit, zejména pec-
livou kontrolou vlastnosti nosi¢e a parametrti piipravy.
Cilem je vznik malych stabilnich desek MoS, s vysokou

Obr. 2. Typy vazeb MoS,; vyskytujici se ve struktuie hydrora-
finaéniho katalyzatoru®'; O vazby na vrcholech krystalitu,

vazby na hranach krystalitu (M-edge), vazby na hranach
krystalitu (S-edge), @ vazby uvnitt krystalitu
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disperzi na okraji krystalitu, kterd se vyznacuje vysokou
aktivitou™.

4.2. Nosice aktivnich slozek

Nosi¢ hydrorafinacniho katalyzatoru by mél mit velky
mérny povrch, porozitu a pevnost, které umoziuji maxi-
malizaci disperze aktivni slozky. Dale by nemé¢l vykazovat
velkou kyselost, protoze kyselost katalyzatoru podporuje
pribéh stépnych reakei, a to ma za nasledek snizeni vytéz-
ku rafinovaného produktu, zvyseni spotieby vodiku a tvor-
bu koksovych usad, které¢ vyrazné zkracuji zivotnost kata-
lyzatoru. V ptipadé hydrorafina¢nich katalyzatort je nej-
Castéji pouzivanym nosi¢em fy-alumina, protoZe je velmi
stabilni, ma pomémé velky mémy povrch (200-400 mm’g ')
a porovitost, mize byt snadno formovana do pozadovaného
tvaru a je relativné€ levna.

Vyzkum v oblasti nosi¢l je velmi rozsahly a zahrnuje
materidly, jako jsou TiO,, ZrO,, MgO, C, SiO,, zeolity
a mnoho dal3ich®®™. Tyto materialy se Casto vyznaduji
lep$im mérnym povrchem nebo i dal$imi charakteristikami
v porovnani s y-Al,Os;. V poslednich letech je vyzkum
sméfovan zejména k vytvafeni smési y-AlL,O; s nékterym
z dalsich materiala (TiO,, ZrO,, Si0O,) tak, aby se vyhody,
resp. pfiznivé vlastnosti obou systémi propojily. Tyto
smési maji pomérné vysoky mérny povrch a vykazuji vy-
borné acido-bazické vlastnosti, které jsou pfiznivé pro
podporu odsifeni zejména obtizné odbouratelnych alkyldi-
benzothiofenti*’.

Ptidavkem dal$ich materialt ke y-Al,O; 1ze generovat
strukturu s vys$i aktivitou, coz je obvykle vysvétlovano
tim, Ze dochazi ke zméné interakci ve struktuie nosice,
a to ma do jisté miry vliv i na rozptyleni a morfologii ak-
tivni slozky. Nahrada hliniku titanem v nosi¢i vede
k zeslabeni interakce mezi nosi¢em katalyzatoru a aktivni
slozkou. Silna interakce mezi nosi¢em katalyzatoru a ak-
tivni slozkou (Co, Mo, Ni) totiz mlize vést ke zpomaleni
sulfidace, coz zaroven vede k vytvofeni katalyzatoru
s niz§i aktivitou a vedle vazby Co-Mo-S ve struktufe ztsta-
vé& rovnéz vazba Mo-0-Al (cit.*").

Slibné se jako nosice jevi také kiemicitanové materia-
ly na bazi MCM-41, HMS nebo SBA-15. Vyhodou uvede-
nych materialll je jednotnd mesoporézni struktura, ktera
usnadniuje difuzi velkych molekul zapojenych do hydrora-
finagnich reakci*®*’. Material SBA-16 se sklada ze dvou
nepropustnych trojrozmérnych kanalkovych systémi se
sférickymi dutinami. Se strukturou SBA-16, ktera je nosi-
¢em aktivnich kovii Co-Mo, lze vytvafet katalyzatory
s vysS8i aktivitou v porovnani se stavajicimi komer¢nimi
katalyzatory™. V dalsi praci byla porovnana aktivita kata-
lytickych systémi Al-SBA-15 a AI-MCM-41. Dosazené
vysledky uvedenych praci naznacuji, Ze AI-SBA-15 vyka-
zuje vy$si aktivitu’'. To je ziejmé zptisobeno lepsi disperzi
aktivnich kovii v pfipadé Al-SBA-15.

Zeolity jsou obecné velmi kyselé a tato kyselost mtize
zlepsit ¢innost katalyzatoru zejména v ptipad€ odstranéni
obtizné odbouratelnych sloucenin siry jako je 4,6-dimethyl-
dibenzothiofen. Hlavnim problémem pro pouziti zeolitl
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jako nosi¢e u hydrorafina¢nich katalyzitorti je obtiZna
impregnace a rozptyleni aktivnich kovi. Velikost pori je
obvykle v zeolitech piili§ mal4 (< 1 nm), aby bylo mozné
pojmout vétsi mnozstvi aktivnich kovi a zaroven byl za-
jistén pfistup objemnéjSich sloucenin, jako je 4,6-di-
methyldibenzothiofen, do téchto pora.

5. Reakéni podminky dearomatizace
a desulfurace

V provoznich reaktorech hydrorafinace probihaji
vSechny rafinacni reakce paralelné. Rychlost jednotlivych
typl reakci se zvétSuje v poradi: hydrodearomatizace <
hydrodenitrogenace < hydrodeoxygenace < hydrodesul-
furace. Obecné jsou hydrorafinace provozovéany za kon-
stantniho tlaku a ucinnosti rafinace. Béhem provozu reak-
toru dochazi k postupnému poklesu aktivity katalyzatoru.
Pro zachovani konstantni ucinnosti rafinace je pokles akti-
vity katalyzatoru kompenzovan postupnym zvySovanim
reak¢éni teploty. Reakéni teplota na konci pracovniho cyklu
obvykle neptekracuje 410 °C. Pokud je tato hodnota pte-
kroCena, zaCinaji se ve vé€tSi mife uplatiiovat reakce ter-
mického Stépeni a soucasné je pii této teploté limitovana
hydrogenace aromatickych uhlovodika™.

Obsah aromatli ve stfednich destilatech je snizovan
pomoci hydrogenace, béhem niz se triaromaty preménuji
na diaromaty, ty se hydrogenuji na monoaromaty a ty na
cykloalkany. Hydrogenace prvniho aromatického kruhu di
- a triaromat probiha relativné snadno, hydrogenace po-
sledniho jadra a hydrogenace monoaromati je pomérné
obtiznd. Hydrogenace aromatickych sloucenin je rovno-
vaznou exotermni reakci’’, byva provozovana za stfedniho
az vysokého tlaku 3—-20 MPa. Hluboka hydrogenace aro-
matl vyzaduje vysoky parcidlni tlak vodiku, ktery ji po-
souva ve sméru tvorby produktl a zaroven minimalizuje
usazovani koksu na povrchu katalyzatoru. Tim dochézi
k prodlouzeni zivotnosti katalyzatoru, resp. doby, po kte-
rou nedochézi k vyraznému poklesu aktivity katalyzatoru.
Cim je rafinovana surovina t&z§i, tim vy3$i je i potiebny
parcidlni tlak vodiku. Hydrogenacni reakce jsou obvykle
provadény v nékolikanasobném piebytku vodiku, tj.
v mnozstvi vodiku pfevySujicim jeho chemickou spotfebu.
Vodik je na vystupu z reaktoru separovan, zbaven sulfanu
a amoniaku a recyklovan. V zavislosti na jeho spotfebé je
k nému ptidavan dalsi Cisty vodik.

Hydrogenace aromatd jakozto exotermni rovnovazna
reakce vyZzaduje nizkou reakéni teplotu. Bohuzel pii nizké
teploté probihda velmi pomalu, proto je i hydrogenace
stiednich destilatli provozovana za pomérné vysoké teplo-
ty v rozmezi 280-380 °C. Teplotni zavislost hydrogenace
aromatt je dana kinetikou a termodynamikou celého pro-
cesu. Pokud je pfi urcité teploté dosazeno termodynamické
rovnovahy hydrogenace, dalsi zvySeni reakéni teploty ma
za nasledek zvySeni obsahu aromatli v produktu rafinace.
Dearomatizace je nejpomalejsi z rafinacnich reakci, proto
se provadi pfi nizké prostorové rychlosti** v rozmezi 0,5
az08m°m>h'.
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6. Technologie mirného a hlubokého
odstranéni aromati

Mirné sniZeni obsahu aromatl ve stfednich ropnych
frakcich mtize byt realizovano na standardnich hydrorafi-
nacnich jednotkach. Jednotlivé komponenty nastiiku jsou
adsorbovany na povrchu katalyzatoru vice nebo méné¢ silné
a soutézi mezi sebou o pristup k jeho katalyticky aktivnim
centrim. Tyto inhibi¢ni vlivy do zna¢né miry ovliviuji
jednostupniovy proces dearomatizace stiednich ropnych
frakci. Proces hydrodearomatizace negativné ovliviiuje
pfitomnost jiz velmi nizkych koncentraci sirnych a dusika-
tych sloucenin. Jednostupiiovy proces je provozovan ob-
vykle za vysokého parcidlniho tlaku vodiku a za nizké
prostorové rychlosti, coz umoziuje snizit reakéni teplotu
a posunout tak rovnovahu ve prospéch hydrogenace aro-
matickych uhlovodikd. Udrzet nizky obsah téchto uhlovo-
dikt u jednostupiiové hydrogenace je problematické, pro-
toze pokles aktivity katalyzatoru je souc¢asné kompenzovan
zvySovanim reak¢ni teploty.

Pti hluboké hydrodearomatizaci stiednich frakci, kdy
je snizovan obsah aromatt i o desitky procent, se vyuzivaji
dvoustupiiové rafinacni procesy. V prvnim reaktoru dojde
k hluboké desulfuraci a denitrogenaci, vznikly sulfan
a amoniak se z reakéni smési odvedou spolu s piebytkem
vodiku. Ve druhém reaktoru je realizovana hluboka dearo-
matizace za pritomnosti prebytku Cerstvého vodiku, velmi
nizky obsah siry a dusiku v rafinované suroviné umoziuje
pouziti katalyzatoru na bazi uslechtilych kovi (Pt, Pd),
které jsou pro hydrogenaci mnohem ucinngjsi nez Co-Mo
a Ni-Mo katalyzatory™’.

7. Zavér

Pti vyrobé motorové nafty se ve stale vétsi mite uplat-
fyji sekundarni frakce, které se oproti primarnim frakcim
z ropy vyznacuji hors§imi vlastnostmi. Zaroven byly néko-
likrat zptisnény pozadavky na kvalitu motorové nafty a na
emise vznikajici pfi jejim spalovani v motorech automobi-
It a jinych stroji. VySe uvedené skuteCnosti vytvareji
enormni tlak na hydrorafinacni procesy, prostfednictvim
kterych je kvalita jednotlivych komponent motorové nafty
zvySovana. Vyrazny pokrok ve vyzkumu, a poté i ve vyro-
bé hydrorafina¢nich katalyzatorti, spolu s velkymi investi-
cemi do vystavby novych a ptestavby stavajicich procesti
hydrorafinace stfednich destilati, umoznuji vyrobu vysoce
kvalitni motorové nafty i z méné kvalitnich frakci
z procesu termického a katalytického krakovani.

Publikace je vysledkem projektu reseného v ramci
centra UniCRE na infrastruktuie podporené z prostiedkii
Evropského fondu pro regionalni rozvoj a ze statniho roz-
poctu CR. Vznik publikace byl podporen z instituciondl-
nich prostiedkii (Ministerstvo priimysiu a obchodu CR).
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