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Prace se zabyva moznostmi laboratorniho testovani aktivity odsifovacich katalyzatorii vyuzivanych pri
rafinaci strednich ropnych frakci. Pro ucely testovani se pouzivaji reaktory s pevnym lozem katalyzatoru se
dvéma zpusoby toku suroviny reaktorem. Cilem tohoto clanku je porovnani vvhod a nevyhod reaktoru zkra-
péného a reaktoru se vzestupnym tokem suroviny. Pracovisté VUAnCh a.s. disponuje testovacim zaiizenim,
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1. Uvod

Zkrapéné reaktory s pevnym lozem katalyzatoru
jsou casto vyuzivany pro heterogenné katalyzované
reakce systému plyn-kapalina. Usp&$ny navrh pramys-
lového aparatu je =zavisly na datech ziskanych
v laboratornim méfitku, které vedou k predikci chovani
a vykonu primyslové jednotky [1].

Zda je mozné testovat aktivitu odsifovacich (HDS)
katalyzatort, jak v rezimu zkrapéného tak probublava-
ného reaktoru, je predmétem studie a naslednych labora-
tornich testt. Pfi testech byl pouZzit komeréni katalyza-
tor, ktery je bézné pouzivan jako napln provoznich
zatizeni pfi hydrogena¢nim odstranéni siry ze stiednich
ropnych frakei. Testy hydrodesulfurace (HDS) atmosfé-
rického plynového oleje (AGO) byly provedeny na
pokusné zékladné¢ Vyzkumného ustavu anorganické
chemie. Obecné pii HDS reaguje sloucenina obsahujici
siru s vodikem za vzniku uhlovodiku a H,S, jak je na-
znaceno na obrazku 1.
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Obr. 1 Odstranéni siry hydrogenacni rafinaci (HDS)

Zkrapeény rezim, obvykle pouzivany v pramyslo-
vych odsifovacich jednotkéch, je v laboratornim méfit-
ku obtizné reprodukovatelny [2]. Kapalina proudici
zkrapénym reaktorem obvykle tvoii v lozi praménky,
které nezajiStuji potfebné smoceni katalytickych ¢astic
[3]. I pfi dodrzeni podminek primyslového procesu,
jako je teplota, tlak nebo rychlost nastfiku, proto mize
dochazet ve vysledku k odchylkdm od chovani oproti
pramyslovému aparatu [2]. Jedna se pfedevs§im o nedo-
statecné smoceni katalyzatoru, vyrazné axialni promi-
chavani apod. Tento problém je mozno fesit fedénim

katalytického loze vhodnym inertem a zavedenim rezi-
mu zahlceného loze, ktery zajistuje vyssi zadrz kapaliny
v lozi a lepsi smoceni katalyzatoru [4]. Na druhé stran¢
nevyhodou tohoto uspofadani je vyssi axialni promicha-
vani [5].

Hydrodynamické parametry, jako je zadrz kapali-
ny, tlakova ztrata, doba zdrZeni a axialni promichavani
ve vicefazovém reaktoru, zavisi na geometrii systému,
velikosti a priméru reaktoru a na rozmeérech katalytic-
kych a inertnich ¢astic [6, 7].

2. Teoreticka ¢ast

Reaktory s pevnym loZzem mohou byt provozovany

ve tiech zakladnich usporadanich [8]:

o v souproudém zkrapéném rezimu je plyn i kapalina
privadéna vrchni Casti reaktoru

e v souproudém zahlceném probublavaném rezimu, je
plyn i kapalina pfivadéna spodni ¢asti reaktoru

o protiproudné znamena, Ze plyn je nastfikovan bud’
spodem, nebo horem a soucasné proudi kapalina vzdy
v opa¢ném sméru neZ plyn

ZEkrapény rezim
—ﬂ Kapalina

Reakrtor

&1
Kapalina H.

Probublavany rezim

Obr. 2 Znazornéni mozného piivodu kapaliny a plynu
do reaktoru
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2.1. Rezimy toku zkrapéného reaktoru
Ve zkrapéném usporadani jsou pozorovany Ctyii
zakladni rezimy toku:
¢ kanalkovy - plyn je kontinualni faze, kapalina tvorfi
v lozi praménky, film a kapky,
e pulzni - kapalina i plyn jsou kontinualni, tvoii pulzy,
e sprejovy - plyn je kontinualni, kapalina je jemné
dispergovana,
¢ bublinovy - kapalina je kontinualni faze, plyn tvofi
bubliny.

Tyto mohou byt dale klasifikovany jako rezim
s nizkou interakci (kanalkovy tok) a s vysokou interakci
(pulzni, sprejovy a bublinovy tok) [10]. Rezimy toka
v zavislosti na nastfikovych rychlostech jsou zobrazeny
na obrazku 3.

“ Sprejovy

.E. tok

3

€

=

a1 Pulzni

3 tok

K=

=

[

E‘

S Kanilkovy Bublinovy

._g tok tok

B

i

]

=
0 -~ T T
0,001 0,01 0,1

Nastrikova rychlost kapaliny (m.s?)

Obr. 3 Rezimy toku v souproudém zkrapéném reaktoru
v zéavislosti na rychlostech plynu a kapaliny [8]

K charakterizaci odsifovaciho katalyzatoru jsou
obvykle v laboratornim méfitku pouzivany reaktory,
které pracuji v pfechodné oblasti mezi kanalkovym a
pulznim tokem, nebo pfimo v pulznim rezimu. Parame-
try provoznich a laboratornich reaktori jsou velmi od-
liné, pramér a délka primyslovych aparatd jsou mno-
honasobné vétsi. Proto neni mozné provozovat labora-
torni experimenty za stejnych podminek, jako provozni.
Rezimy toku jsou Casto odlisné, a to i pfi stejnych mi-
movrstvych rychlostech. 1 tak je ale vyuziti malych
laboratornich reaktorti pro testovani novych katalyzato-
ra a optimalizaci stavajicich procesti vyhodné, a to
zejména z hlediska jednodussiho provedeni. Taktéz je
laboratorni reaktor levnéj§Si na provoz vzhledem
k malému pouzitému mnozstvi katalyzatoru a vstupnich
surovin, a v neposledni fadé je predev§im v pripadé
exotermnich reakci bezpecnéjsi vzhledem ke snadnéj-
$imu fizeni teploty a celkové mens$imu mnozstvi uvol-
néného reakcniho tepla [11]. V tabulce 1 jsou shrnuty
bé&zné parametry primyslovych a laboratornich reakto-
ra.
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Tab. 1 Parametry pramyslovych a laboratornich aparatt

Primyslovy Pilotni
reaktor reaktor
Délka (m) 5-25 0,5-2,0
Primér (cm) 100-400 0,5-10,0
Rychlost plynu (cm-s™) 15-200 1,5-22
Rychlost k_alpahny 0.8-2.5 0.08-0.25
(cm.s™)
Smoceni vyplné Kompletni Céstetné
ReZim toku Kanalko- Kanalkovy
vy/pulzni
Nedokonala distribuce Ztidka Casto
Axialni promichavani  Zanedbatelnd  Vyznamné
Smoceni katalyzatoru ~ Velmi dobré Chudé
Transport hmoty Velmi dobry Chudy
Kanalkmgka stenovy Zanedbatelny  Vyznamny
Provozni rezim Neizotermni  Izotermni

Kromé béznych laboratornich reaktord, jejichz
pramérné parametry jsou uvedeny v tabulce 1, mohou
byt experimenty provadény také v mikro-reaktorech,
jejichz primér se obvykle pohybuje okolo 1 cm, délka
loze 10 cm a objem pouzitého katalyzatoru 0,008 litru.
Poloprovozni reaktory maji obvykle primér od 4 cm,
délku loZe 8 m a jsou vyplnény katalyzatorem o objemu
10 litrG a vice [12]. Pouziti mikroreaktorti je vhodné
predevsim z hlediska ekonomického, obzvlast naptiklad
oproti poloprovoznim aparatiim, ale jsou v mnoha smé-
rech limitovany. Pfedev§im pouziti velmi nizkych na-
stiikovych rychlosti kapaliny je, obzvlast’ pfi pouziti
katalyzatoru primyslovych rozmérd, zna¢né problema-
tické [13].

Vzhledem k malym rozmérim testovacich reaktort
a malym nastiikim kapaliny, které vedou
k nedostate¢nému smoceni povrchu katalyzatoru a tim
k jeho nedostate¢nému vyuziti, je vhodné jako alternati-
vu pouzit reaktor se vzestupnym tokem, ktery zajistuje
dostatecnou zadrz kapaliny v lozi.

2.2. Rezimy toku probublivaného reaktoru
V probublavaném uspotadani jsou pozorovany tfi
zékladni rezimy toku:
o pulzni - kapalina i plyn jsou kontinualni, tvoii pulzy,
e sprejovy - plyn je kontinualni, kapalina je jemné
dispergovana,
e bublinovy - kapalina je kontinualni faze, plyn tvoii
bubliny.

Je ovSem nutné brat v uvahu to, ze zkrapény a pro-
bublavany rezim vykazuji kazdy jinou hydrodynamiku a
rozdilny transport hmoty a tepla.
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Obr. 4 Rezimy toku probubldvaného reaktoru s pevnym
lozem [14]

Z hlediska moznosti pfimé interpretace dat je
vhodné pouziti zkrapéného reaktoru i za cenu horsiho
smoceni katalytického loze, nez pouziti zahlceného
rezimu, ktery sice poskytuje dokonale smocené kataly-
tické Castice, ale data nemohou byt piimo pouzita pro
simulaci primyslového aparatu, ktery pracuje ve zkra-
péném rezimu, protoze se lisi doby prodleni.

Idealni laboratorni reaktor by mél spliiovat nasle-
dujici pozadavky:

e moznost charakterizace idedlnim chovanim (pistovy
tok, pouziti jednoduchych matematickych rovnic pro
vyhodnocenti),

o reakéni podminky musi byt zvoleny tak, aby byl za-
nedbatelny vliv transportnich charakteristik ovliviiuji-
cich vykon katalyzatoru,

e musi byt brana v uvahu termodynamicka rovnovaha.

Dale je vhodné brat v uvahu i dalsi aspekty, nety-
kajici se pfimo reakce, a to:
e cenu reaktoru a snadnost jeho sestaveni a provozova-
ni,
¢ snadnost odebirani vzorkt pro analyzu.

Laboratorni méfeni na poloprovozni aparatuie a
aplikace zjisténych dat do pramyslového méfitka je
prvnim krokem k tspé$nému navrhu provozniho zatize-
ni. Nasttikové rychlosti kapaliny a plynu je vhodné volit
tak, aby odpovidaly realnym rychlostem v priimyslovém
aparatu.

2.3. Redéni katalytického loZe inertnim materiilem

Délka a vnitini pramér laboratornich reaktort jsou
fadove odlisné od primyslovych zafizeni. Pii pouziti
originalniho provozniho katalyzatoru je pomér priméru
reaktoru vzhledem k priméru katalyzatoru velmi maly,
coz vede k fad¢é negativnich jevu v distribuci kapaliny
v katalytickém lozi.

Aby mohl byt pro laboratorni testy a ziskani repro-
dukovatelnych vysledkl pouzit bézny primyslovy kata-
lyzator, je vhodné pro zajisténi lepsSiho smoceni Céstic a
dostatecné zadrze kapaliny fedit loZze inertnimi Castice-
mi malého priméru. Redéni katalytického loZe inertem
ma pozitivni vliv nejen na lepsi smoceni katalytického
povrchu, ale také se vyrazné uplatiuje pfi zlepSeni te-
pelnych charakteristik loze a potlaceni vzniku teplotnich
gradientli, které mohou mit nepfiznivy a destruktivni
vliv na castici katalyzatoru. Také se, diky pouziti ma-
lych fedicich inertnich ¢astic, pfiblizuje rezim zadané-
mu idealnimu pistovému toku a snizuje se axialni dis-
perze.

Kulkarni a kol. [1] se mimo jiné ve své praci zaby-
vali vlivem pfitomnosti fediciho materidlu. Jak je vidét
na obrazku 5, pouziti 0,2 mm SiC vede vyznamné
k idealizaci toku lozem, kdy je potla¢ena axialni disper-
ze a charakter toku se pfiblizi pistovému.
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Obr. 5 Vliv pouziti inertniho fediciho materialu na
distribuci kapaliny v neporéznim lozi [1]

Nejen samotné fedéni katalytického loze, ale také
vybér vhodné velikosti inertnich &astic je dulezitym
parametrem ovliviiyjicim chovani reaktoru s pevnym
lozem. Mezerovitost samotného katalytického loze
ovliviiuje schopnost inertnich ¢astic zaplnit mezery
mezi zrny katalyzatoru [15].

2.3.1  Katalyticke castice

De Wind a kol. [2] se ve své praci zabyvali vlivem
tvaru castic na jejich katalytickou aktivitu, konkrétné
porovnavali extrudaty dvou typd: valecky o pruméru
1,5 mm a Ctyflistky o priméru 1,3 mm. Jednoduché
tvary poskytuji ve zkrdpéném rezimu za pouziti nizké
rychlosti nastiiku suroviny stejné dobré vysledky jako
tvarované extrudaty. Ve zkrdpéném rezimu se jiz vliv
tvaru extrudatu projevi, a to ve prospéch katalyzatoru ve
tvaru Ctyflistku, bez ohledu na vstupni rychlost surovi-
ny.

Také orientace katalytické Castice v lozi mize mit
vyrazny vliv na efektivitu procesu. U extrudati tvaru
ctytlistku byla v pfipadé jejich horizontalniho umisténi
v lozi pozorovana snizena aktivita pro zkrapény rezim, a
to az o0 20 % pfi vyssi nastiikové rychlosti a o 35 % pii
nizsi nastfikové rychlosti. Lze predpokladat, ze tento
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pokles aktivity byl zplisoben nedokonalym smocenim.
U zahlceného loze nebyl efekt vlivu orientace castic
pozorovan.

Obecné se tedy da fici, Ze tvar a orientace kataly-
tickych ¢éastic md v ptipad¢ zahlceného rezimu mini-
malni vliv na vykon reaktoru, oproti rezimu zkrapéné-
mu, kde na téchto parametrech zalezi.

2.3.2  Inertni castice

Velikost pouzitych inertnich ¢astic ma vyznamny
vliv na distribuci kapaliny loZzem reaktoru. Mensi inertni
Castice zvysuji zadrz kapaliny a idealizuji tok, coz vede
k poklesu axidlni disperze. Bézné pouzivana velikost
inertnich Castic pro laboratorni experimenty se pohybuje
v rozmezi 0,2 - 0,5 mm. V ptipadé, kdy dojde ke zvét-
Seni priméru c¢astic inertu, je pro zachovani stejného
vykonu a hydrodynamickych vlastnosti nutné zvysit
nastfikovou rychlost kapaliny. Inertni ¢astice se dosta-
vaji do mezer mezi zrny katalyzatoru, které¢ vyplni a
zvysi zadrz kapaliny a zlepsi smoceni povrchu katalyza-
toru. Pokud jsou pouzité inertni Castice pfili§ velké,
nedochazi k dostatecnému vyplnéni téchto volnych
prostor, a tudiz pfitomnost inertu nevede v takové mife
k pozadovanému zefektivnéni vyuziti katalyzatoru.

Bej a kol. [13] zkoumali vliv velikosti inertnich
Castic na vykon odsifovaci (HDS) aktivity mikroreakto-
ru pfi pouzitém objemu katalyzatoru 5 ml, teploté
340 °C, a za nastfikované¢ho mnoZstvi suroviny v m® na
1 m’ katalyzatoru hodinové zkracené LHSV (1a3 h')a
za poméru Hy/surovina: 500 Nm’'m~. Surovinou byl
v tomto pfipade plynovy olej (GO). Bylo zkoumano pét
riznych primért inertnich SiC ¢astic. Pfi pouziti ¢astic
v rozmezi pruméra 0,19 - 0,25 mm dochazi se snizova-
nim velikosti SiC ke zvySovani rychlostni konstanty.
Pro c¢astice 0,16 mm a mensi jiz jejich velikost na hod-
notu rychlostni konstanty nema vliv (viz obrazek 6).

LHSV; 1,0 h-1

6 1 -=LHSV; 3,0 h-1
5 .

Rychl. konst. reakce; [h'}(% hm)-0,65]

0 T T T T T T
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
Velikost inertu; [mm]

Obr. 6 Vliv velikosti ¢astic inertni vyplné a pouzité
LHSYV na rychlostni konstantu reakce [13]

Vzhledem k vét§i mezerovitosti katalytického loze
u stény reaktoru, nez v jeho stfedu, dochazi u stén ke
zvyseni rychlosti proudu kapaliny. Tento jev je nazyvan
sténovy tok a jeho ptitomnost je nezadouci; ma negativ-
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ni vliv na reakéni rychlost, jelikoz diky vétsi mezerovi-
tosti loze u stény je zde mensi podil katalytickych ¢astic
a kapalina tudiz dobfe neproreagovava. Sténovy tok lze
eliminovat fedénim inertnimi Casticemi, avSak pfi ne-
homogenit¢ loze mize dojit naopak k jeho zintenzivné-
ni. Intenzitu sténového toku muze ovlivilovat také tvar
katalytickych ¢astic nebo zména v rychlostech nastiiku
plynu a kapaliny.

Sténovy tok je dostate¢né eliminovan za podminek
praméru reaktoru k ¢astici vyplné > 25. Dalsim dilezi-
tym parametrem, ktery by mél byt splnén, aby byl vliv
toku podél stény minimalizovan, je hodnota poméru
velikosti katalyzatoru a inertni ¢astice. Tato hodnota by
méla byt mensi nebo rovna 10. V piipadech pouziti
prili§ malych inertnich ¢astic by se mohl vyskytnout
obtok kapaliny v lozi [16].

2.4. Teoretické srovnani vyhod a nevyhod zkrapé-
ného a probubliavaného reaktoru

24.1

Vyhody

e Rezim toku blizky pistovému, coz vede k vysokym
konverzim.

o Nizké ztraty katalyzatoru, vyhodné predevsim pfi

pouziti drahého katalyzatoru.

Pomérné jednoducha konstrukcee.

Moznost pracovat za vysokého tlaku a teploty.

Nizké investi¢ni a provozni naklady.

Moznost regulovat rychlost kapaliny v zavislosti na

pozadovaném smoceni katalyzatoru a transportu hmo-

ty a tepla.

e Pfi zvySeni pritoku plynu dochazi k lepsi distribuci
kapaliny a omezeni sténového toku.

e Vhodné pro reakce limitované plynnym reaktantem.

o Snadnéjsi transport plynu pies film kapaliny na po-
vrch katalyzatoru.

Zkrapeny reaktor

Nevyhody

o Malé vyuziti katalyzatoru, vzhledem k pouziti pomér-
n¢ velkych Castic.

e (Castice mensi, nez 1 mm, vykazuji velkou tlakovou
ztratu.

e Nedokonalé smoceni katalyzatoru a kanalkovani
kapaliny v lozi, obzvlasté pii malych nastiikovych
rychlostech.

e Nevhodnost pro velmi viskdzni nebo pénivé kapaliny.

o Citlivost k tepelnym zménam, obtizny odvod reakéni-
ho tepla.

o Nizsi zadrz kapaliny ve srovnani s probublavanym
reaktorem.

e Naroc¢na vymeéna pouzitého katalyzatoru.

24.2

Vyhody
o Vys§i zadrz kapaliny oproti zkrapénému rezimu.
o Lepsi efektivita smoceni katalytickych ¢astic.

Probubldavany reaktor
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e Rovnomeérnéjsi distribuce toku kapaliny.

o Vyssi koeficient pfestupu hmoty kapalina-pevna lat-
ka.

e V ptipadé vzniku Gsad na katalyzatoru mtze dochazet
k jejich vymyvani, coz prodluzuje zivotnost katalyza-
toru.

o Efektivnéjsi transport tepla mezi pevnou a kapalnou
fazi.

Nevyhody

o Konverze sirnych sloucenin klesa s rostoucimi prtto-
ky plynu a kapaliny.

e Vyssi pozadavky na Cerpadla pro prekonani hydrosta-
tického tlaku.

o Nutnost zavedeni opatfeni omezujicich fluidizaci
katalyzatoru.

e Vznik stagnacnich zén v lozi.

o Vyssi axialni disperze.

o Horsi transport plyn — kapalina.

3. Experimentalni ¢ast

Realizace experimentd, jejichz cilem je zjisténi,
ktery z reaktorovych rezimd “zkrapény nebo probubla-
vany“ vede k lepSim vysledkim z pohledu HDS, byla
provedena nasledujicim zplisobem. Byly realizovany
testy, jak v rezimu zkrapéného reaktoru, tak nasledné za
stejnych reakénich podminek v rezimu probubldvaného
reaktoru. Testovaci podminky byly zvoleny nasledovné:

teplota: 355 °C,
tlak: 4,5 MPa,
H,/surovina: 300 Nm* m>,

zatizeni (WHSV):  2,0; 1,4; 1,2 kg-dm™-h"'

3.1. Laboratorni reaktor

Test porovnani zkrapéného a vzestupného toku su-
roviny byl realizovan na pritokovém tlakovém reaktoru
s blizsi specifikaci v tabulce 2. Nasyp katalyzatoru do
reaktoru, pozice katalyzatoru + pozice termoclankti jsou
zobrazeny na obrazku 7.

Tab. 2 Podrobna specifikace laboratorniho reaktoru

Specifikace reaktoru

Délka (m) 0,8
Primér (mm) 30
Termotrubka (mm) 9,0
Rychlost plynu (kg'm™s™) 0,001 — 0,002
Rychlost kapaliny (kg:m™>s™) 0,047 -0,079
Provozni rezim Izotermni

Reaktor je vyhfivany michanou solnou lazni
s automatickou regulaci teploty. Teplota v katalytické
vrstvé se méfi pomoci tfi termoclankd. Surovina se
nastfikuje z vazeného zasobniku a zaznamenava se
okamzita a primérna hmotnost nasttiku.

ZKRAPENY REZIM

Rozmisténi
termoclanku

™ 30-40 cm

— SiC,0,lmm

=

Zrno katalyzatoru

Termotrubka

PROBUBLAVANY REZIM

Obr. 7 Nasyp katalyzatoru do laboratorniho reaktoru

Pred vstupem do reaktoru se surovina misi
s vodikem. Méfeni pratoku plynu na vstupu se provadi
regulatorem pritoku Brooks. Pritok plynu na vystupu je
kontrolovan membranovym plynomérem.

Reakéni smés se za reaktorem ochlazuje a konti-
nualné uvoliuje do jednoho ze dvou beztlakovych odlu-
covact. Odtah, v tomto pifipadé ctythodinovy, se pied
vypousténim z odlu¢ovace propira vodikem po dobu 2
hodin, aby neobsahoval H,S. Testovaci jednotka je
napojena na fidici a kontrolni systém Honneywell.

3.2. Surovina

Pro testovani zkrapéného a probublavaného rezimu
byl jako surovina pouzit atmosféricky plynovy olej.
Tato surovina se standardn€ zpracovava na hydrogenac-
ni rafinaci stfednich ropnych destilatd v rafinérii
v Litvinov€. Podrobna charakteristika suroviny je zob-
razena v tabulce 3.

3.3. Nasyp reaktoru + iedéni

S ohledem na délku reaktoru a zajisténi isotermni-
ho teplotniho profilu bylo pracovano se 100 ml kataly-
zatoru. Katalyzator byl pred nasypem do reaktoru fedén
inertnim materialem (SiC) o velikosti ¢astic 0,1 mm.

Inertni material podle klasifikace FEPA odpovida
oznaceni MESH 60. Na dno reaktoru byla nasypana
vrstva inertniho materialu SiC o velikosti zrna 1 - 2 mm.
Tato vrstva slouzi jako podsyp katalytické vrstvy
v reaktoru se zkrapénym rezimem.
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Tab. 3 Vybrané vlastnosti suroviny AGO

Tab. 4 Vybrané vlastnosti komeréniho katalyzatoru

Vlastnost Jednotky Metoda AGO Vlastnost Jednotky =~ Metoda  Kat.
Hustota, 15°C  kg'm~ ASTM D4052 857,1 Sypna hmotnost kgm’ D4164 792
Index lomu, 20 °C - ASTM D1218 1,4763 Pramér mm 1,26
Barva - ASTM D1500 0,9 Délka mm 3,26
Obsah siry mgkg' ASTM D3120 12900 Tlakova pevnost N D4179 5,2
Obsah dusiku mgkg' ASTM D4629 201,3 Ztrata zihanim 600 °C % hm. UOP 954 1,3
TVP °C CSN-23015 -1
Bod tuhnuti °C ASTM D97 -5
Bod vzplanuti °C 118 4. Vysledky a diskuse
Viskozita, 40 °C mm’s’' ASTM D495 4,66 Na zéklad¢ provedenych testti se dvéma rtiznymi
HPLC provozovanymi rezimy ,,zkrdpény a probublavany reak-
Nasycené % him. 64.3 tor* byly, dosaif:ny V}'Ivsl.edl?y tlvedené v terlbulk.é(?h S5aé6.
. Z vysledkd je zifejmé, ze testovani aktivity HDS
Mono-aromaty % hm. 21,0 katalyzatord pro hydrogenacni rafinaci stiednich rop-
Di-aromaty % hm. 14,2 nych destilatd (plynového oleje) je lepsi realizovat
Tri-aromaty % hm. 0,5 v rezimu zkrapéného reaktoru, nebot’ vysledky ziskané
n-d-M (IC) - - - pii tomto provozovaném rezimu jsou mnohem lepsi
Ca % hm. _ 16,9 v porovnani s rezimem probublavaného reaktoru.
Cp % hm. - 62,5
Cn % hm. - 20,6 Tab. 5 Vlastnosti produktt v zavislosti na zatiZzeni
Destilacni kfivka - ASTM D86 - (WHSV) v rezimu zkrapéného reaktoru
IBP °C B 2156 Hustota ,
5 % hm. °C - 257,0 WHSV prils°c [dex g, Obsahsiry
95 % hm. °C - 372,9 (kgm?) oMU (mgkg™)
FB,P_ c ) 3797 ASTM 11652 DI218  DISO0  D3120
Cetanovy index - 55,0 norma
2,0 845,1 1,4686 0,6 47,3
Umoziuje tak zachyceni jemného inertniho materi- 1,4 8435 1,4673 0,8 20,6
alu (0,1 mm) v katalytické vrstvé a zabraiuje tak pruni- 12 843,1 1.4667 0,9 12,1

ku drobnych zrn SiC az k regula¢nim prvkiim testovaci-
ho zafizeni, coz by mohlo negativné ovlivnit prib&h
testu a zkratit zivotnost testovaciho zafizeni. Zaroven
tato vrstva slouzi k dokonalému promichani suroviny a
plynu v reaktoru s probubldvanym rezimem. Smés kata-
lyzatoru a SiC o velikosti 0,1 mm byla pfipravena v 10
vzorkovnicich. V kazdé ze vzorkovnic bylo 10 ml kata-
lyzatoru v puvodni velikosti a 10 ml SiC o velikosti
0,1 mm. Vzorkovnice s touto smési byly postupné nasy-
pany do laboratorniho reaktoru. Vrchni cast reaktoru
byla dosypéna inertem o velikosti 1 -2 mm. Tato Cast
by méla slouzit k promichani suroviny a plynu, a zaro-
ven k jejich predehfevu pred vstupem na katalytické
loze v ptipad¢ reaktoru se zkrapénym tokem suroviny.

3.4. Katalyzator

U obou testil byl pouzit komeréni HDS katalyzator
s aktivnimi slozkami Co a Mo ve tvaru vytlacka Tri-
lobe. Blizsi specifikace katalyzatoru je v tabulce 4.

Tab. 6 Vlastnosti produktt v zavislosti na zatizeni
v rezimu probublavaného reaktoru

H .
WHSV pﬁuls tsomc Index 5 va  Obsahsiry
(ke'm’) lomu (mg-kg™)
ﬁiﬂf D4052  DI1218 D1500 D3120
2,0 845,2 1,4689 0,7 78,0
1,4 843,8 1,4682 0,9 49,1
1,2 8432 1,4677 0,9 25,7

Na obrazku 8 je zobrazena zavislost hustoty pro-
duktu na WHSV a na zptsobu provozovaného rezimu.
Z obrazku je dale ziejmé, ze pii vSech testovanych hla-
dindich WHSV bylo dosazeno nizs§i hustoty produktu
pravé vrezimu zkrapéného reaktoru. Tato skuteCnost
naznacuje, ze v pfipadé provozu reaktoru zkrapénym
rezimem lze ocekavat vyssi konverzi.
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a Zkrapény rezim ® Probublavany rezim
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0 0,4 0,8 1,2 1,6 2 2,4
Zatizeni katalyzatoru, kg/md./h

Obr. 8 Zavislost hustoty na WHSV a rezimu provozo-
vaného reaktoru (zkrapény & probublavany)

Na obrazku 9 a 10 je zobrazena zavislost indexu
lomu a barvy produktu na WHSV a na zplsobu provo-
zovaného rezimu. Z obrazki je zfejmé, ze pii vSech
testovanych WHSV bylo dosazeno nizsich indexd lomu
a nizsi barvy pravé v rezimu zkrapéného reaktoru. Dale
je z obrazku 10 patrné, Ze rozdily mezi provozovanymi
rezimy se zmensuji se zvySujicim se zatizeni. Tato sku-
teCnost naznacuje, ze v piipadé provozu reaktoru pro-
bublavanym rezimem probihaji rafinacni reakce poma-
leji v porovnani s rezimem zkrapéného reaktoru.

A Zkrapény rezim m Probubldvany rezim

1,470

1,469 -

1,468 -

1,467 -

Index lomu@20°C

1,466 T T T
0 0,4 0,8 1,2 1,6 2 2,4
Zatizeni katalyzatoru, kg/m3,/h

Obr. 9 Zavislost indexu lomu na WHSV a rezimu pro-
vozovaného reaktoru (zkrapény &probublavany)

A Zkrdpény rezim m Probublavany rezim

1,2

1,0 4

0,6 -

Barva

0,2 -

0,0 T T T T
0 0,4 0,8 1,2 1,6 2 2,4
Zatizeni katalyzatoru, kg/m3,/h

Obr. 10 Zavislost barvy na WHSV a rezimu provozo-
vaného reaktoru (zkrapény & probublévany)

Na obrazku 11 je zobrazena zavislost obsahu siry
na WHSV a na zplsobu provozovaného rezimu.
Z obrazku 11 je vidét, ze lepSich vysledki HDS bylo
dosazeno srezimem zkrapéného reaktoru. Pti zatizeni
1,2 kg'm™ byla surovina za rezimu zkrap&ného reaktoru
odsifena na hodnotu 12,1 mg-kg". Surovina byla odsi-
fovana za obdobnych reak¢énich podminek na stejném
katalyzatoru s rezimem probublavaného reaktoru. Bylo
tak dosazeno vyrazn¢ horSich vysledki obsahu siry
rafinovaného produktu, a to 25,7 mgkg™.

a Zkrapény rezim m Probubldvany rezim
100

o]
o
L

o))
o
L

ey
o
L

Obsah siry, mg/kg

N
o
L

0 T T T T
0 0,4 0,8 1,2 1,6 2 2,4
ZatiZeni katalyzitoru, kg/m3/h

Obr. 11 Zavislost obsahu siry na WHSV a rezimu pro-
vozovaného reaktoru (zkrapény & probublavany)

5. Zavér

Byly realizovany laboratorni testy porovnani vlivu
uspotadani testovaciho katalytického reaktoru v rezimu
zkrapéného toku a probublavaného pevného loze kata-
lyzatoru se souproudym vzestupnym tokem vodiku a
suroviny. Reakéni podminky byly zvoleny tak, aby co
nejpresnéji napodobovaly podminky provozniho zatize-
ni (tlak 4,5 MPa, teplota 355 °C, pomér H,/suroviné
300 Nm*m>, vSe pfi hodnotich WHSV 2,0; 1,4
a 1,2 kgm™h™).

V literatufe je jako vhodngjsi uvadéno pouziti
zkrapéného reaktoru i za cenu hor$iho smoceni kataly-
tického loze. Pro zajisténi lepSiho smoceni byla kataly-
tickd vrstva fedéna inertnimi ¢asticemi karbidu kiemiku.
V uvedenych testech byly pouzity inertni ¢astice o veli-
kosti 0,1 mm. Pouzitim mensiho zrna inertniho materia-
lu 1ze zlepsit hydrodynamiku reaktoru.

S reaktorem v rezimu vzestupného toku fazi (pro-
bublavany rezim) bylo dosazeno ve vSech ohledech
horsich vysledktl (nizsi konverze, vyssi index lomu a
horsi barva u kapalného produktu).
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Summary
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Upflow and Downflow Mode in laboratory Fixed Bed
Reactors

Paper deals the possible regimes of testing HDS
catalysts in laboratory reactors. There are used fixed bed
reactors with two feeding methods of raw materials
through reactor. The aim of this paper is to compare the
advantages and disadvantages of reactor setups in Up-
flow & Down-flow mode. Research institute of inorgan-
ic chemistry disposes with testing facility, which allows
both ways of reactor operations.
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