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(57) Rezumat:

Inventia se refera la un procedeu pentru fractionarea si
hidrotratarea simultand a unui flux de petrol integral.
Procedeul conform inventiei cuprinde: alimentarea
hidrogenului si a petrolului intr-un reactor cu pat fix, cu
o singura trecere, care contine un catalizator de hidro-
desulfurare, in care o parte dintre compusii cu sulf din
petrol sunt transformati in H,S; alimentarea efluentului
din respectivul reactor intr-un reactor tip coloana de
distilare, in care au loc, simultan, reactia de hidrodesul-
furare si separarea petrolului intr-un petrol cu interval
de fierbere coborét si un petrol cu interval de fierbere
ridicat; evacuarea petrolului cu interval de fierbere
coborét, a H,S si a hidrogenului nereactionat din res-
pectivul reactor tip coloana de distilare, sub forma de

Examinator. ing. BERDE SOFIA

cap de distilare; evacuarea petrolului cu interval de
fierbere ridicat, sub forma de produs de blaz; racirea
capului de distilare pentru condensarea petrolului cu
interval de fierbere coborat si separarea acestuia de
hidrogen si de H,S; returnarea unei portiuni din res-
pectivul petrol condensat, ca reflux la coloana de dis-
tilare; recircularea unei portiuni din petrolul cu interval
de fierbere ridicat, prin reactorul cu pat fix, cu o singura
trecere, si reciclarea hidrogenului nereactionat de la
capul de distilare la alimentarea reactorului cu pat fix.

Revendicari: 1
Figuri: 11

Orice persoand are dreptul sd formuleze in scris si motivat,
la OSIM, o cerere de revocare a brevetului de inventie, in
termen de 6 luni de la publicarea mentiunii hotararii de
acordare a acesteia
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Prezenta inventie se refera la un procedeu pentru hidrodesulfurarea petrolului. Mai
particular, un flux de petrol cu interval de fierbere integral este supus la o hidrodesulfurare
si fractionare simultana, rezultand o fractie de petrol cu un interval de fierbere coborat si o
fractie de petrol cu un interval de fierbere ridicat. Fractiile petroliere cu cele doua intervale
de fierbere sunt tratate separat in functie de cantitatea de sulf din fiecare fractie si de
utilizarea finala a fiecarei fractii.

Fluxurile de distilat petrolier contin o multime de componente chimice organice. in
general, fluxurile sunt definite prin intervalele lor de fierbere care determina compozitiile.
Procesarea fluxurilor afecteaza si compozitia. De exemplu, produsii de la procesele de
cracare catalitica sau de la cracarea termica contin concentratii ridicate de produse olefinice,
precum si produse saturate (alcani) si produse polinesaturate (diolefine). in plus, aceste
componente pot fi reprezentate si de oricare dintre posibilii izomeri ai acestor compusi.

Compozitia petrolului netratat, aga cum vine de la distilarea primara, sau fluxul de
petrol primar, este influentatd de sursa primara. Fractiile petroliere din surse primare
parafinice contin preponderent catene liniare saturate sau compusi ciclici. Ca regula
generala, cea mai mare parte dintre asa numitele produse si fractii petroliere "dulci" (cu putin
sulf) sunt parafinice. Produsele brute naftenice contin mai mult compusi nesaturati, ciclici si
policilici. Produsele brute cu continuturi mai mari de sulf au tendinta de a fi naftenice.
Tratamentul diferitelor fractii petroliere liniare poate diferi putin in functie de compozitia
acestora, datorita sursei primare.

Petrolul reformat sau reformatele in general nu necesita tratament ulterior, exceptand

poate o distilare sau o extractie cu solvent pentru separarea produselor aromatice valoroase.
Fractiile petroliere reformate nu au practic impuritati cu sulf, datoritéd conditiilor severe din
procesul de pretratare a acestora si a procesului insusi.
Petrolul cracat, asa cum vine de la instalatia de cracare catalitica, are o cifra octanica relativ
ridicatd, ca rezultat al continutului de compusi olefinici si aromatici din acesta. in unele
cazuri, aceasta fractie poate contribui pana la jumatate din benzina din rezervorul de
rafinare, impreuna cu o fractie semnificativa de octan.

Petrolul cracat catalitic (material cu interval de fierbere al benzinei) reprezinta in mod
curent o parte semnificativa (~ 1/3) din benzina totala din Statele Unite ale Americii si
furnizeaza cea mai mare parte a sulfului. Impuritatile de sulf pot necesita indepartarea, de
regula prin hidrotratare, in scopul de a respecta specificatiile de produs sau pentru a asigura
indeplinirea reglementarilor privind mediul inconjurator.

Metoda cea mai uzuald pentru indepartarea compusilor cu sulf este cea prin
hidrodesulfurare (HDS) in care distilatul petrolier este trecut peste un catalizator solid aflat
sub forma de particule, continand un metal de hidrogenare depus pe un suport de alumina.
Suplimentar, se alimenteaza cantitati mari de hidrogen. Urmatoarele ecuatii ilustreaza
reactiile dintr-o instalatie HDS tipica:

(1) RSH + H, -RH + H,S

(2) RCI + H, - RH + HCI

(3) 2RN + 4H, - RH + NH,

(4) ROOH + 2H, - RH + H,O

Conditiile tipice de operare pentru reactiile HDS sunt:

Temperatura, °C (°F) 600-780

Presiune, *10° N/m? (psig)  4,137-4,916 (600-3000)

Debit de reciclu H,, m*L (mSCF/bbl) 0,267-0,534 (1500-3000)
Completare cu H, proaspat, SCF/bbl 0,1246-0,178 (700-1000)

Dupa ce hidrotratarea este completa, produsul poate fi fractionat sau pur si simplu
supus detentiei pentru evacuarea hidrogenului sulfurat si colectarea petrolului desulfurat
astfel obtinut.
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in afara de furnizarea componentelor de amestec cu continut ridicat de octan, fractiile
petroliere cracate sunt deseori utilizate drept surse de olefine in alte procedee, cum ar fi in
eterificari. Conditiile de hidrotratare a fractiei de petrol pentru aindepéarta sulful au carezultat
si o saturare o unor compusi olefinici din fractie, cu reducerea octanului si producéand o
pierdere a surselor de olefine.

S-au facut diferite propuneri pentru indepartarea sulfului cu pastrarea olefinelor
dorite. Desi olefinele din petrolul cracat sunt in principal in fractia cu punct de fierbere scazut
din aceste fractii petroliere, iar impuritatile continand sulf tind sa se concentreze in fractia cu
punct de fierbere ridicat, solutia cea mai uzuala este prefractionarea inainte de hidrotratare.
Prefractionarea produce un petrol cu un interval de fierbere coborat, care fierbe in intervalul
fractiei C; la aproximativ 121,1°C (250°F) si un petrol cu un interval de fierbere ridicat care
fierbe in intervalul de aproximativ 121,1°C (250°F)...246,1°C (475°F).

Compusii cu sulf, usori sau cu punct de fierbere coborat, predominanti, sunt
mercaptanii, in timp ce compusii cu sulf grei sau cu punct de fierbere ridicat sunt tiofeni si
alti compusi heterociclici. Separarea prin fractionare nu asigura indepartarea mercaptanilor.
Totusi, in trecut mercaptanii se indepartau prin procedee oxidative care presupun spalarea
cu produse caustice.

in brevetul US 5320742 este descrisa o combinatie de indepartare oxidativa a
mercaptanilor, urmatéa de fractionarea si hidrotratarea fractiei grele. in indepartarea oxidativa
a mercaptanilor, mercaptanii sunt transformati in disulfurile corespunzatoare.

Pe langa tratarea fractiei de petrol usor pentru indepartarea mercaptanilor, in mod
obisnuit, aceasta este utilizata ca flux de alimentare intr-o instalatie de reformare catalitica
pentru cresterea cifrei octanice, daca acestlucru este necesar. De asemenea, fractia ugoara
poate fi supusa la o noua separare pentru a indeparta olefinele C; valoroase (amilene), care
sunt folosite in prepararea eterilor.

Din brevetul US 5779883, este cunoscut un procedeu pentru hidrodesulfurarea
fluxurilor de petrol, constand in contactarea unui flux de petrol, cu hidrogen, la o presiune
partiald mai mica de 0,482*10° N/m? (70 psig), intr-un reactor tip coloana de distilare
contindnd un catalizator de hidrodesulfurare, aflat sub forma unei structuri catalitice de
distilare.

Procedeul pentru hidrodesulfurarea petrolului, conform inventiei, cuprinde:

(a) alimentarea hidrogenului si petrolului intr-un reactor cu pat fix cu o singura
trecere, contindnd un catalizator de hidrodesulfurare;

(b) alimentarea efluentului din respectivul reactor cu pat fix cu o singura trecere, intr-un
reactor tip coloana de distilare;

(c) efectuarea simultana in respectivul reactor tip coloana de distilare a:

(i) contactarii petrolului cu intervalul de fierbere integral si a hidrogenului, cu un
catalizator de hidrodesulfurare; si a

(ii) separarii respectivului petrol, intr-un petrol cu un interval de fierbere coborat si un
petrol cu interval de fierbere ridicat;

(d) evacuarea respectivului petrol cu un interval de fierbere coborat, H,S si
hidrogenului nereactionat din respectivul reactor tip coloana de distilare, sub forma de cap
de distilare;

(e) evacuarea respectivului petrol cu interval de fierbere ridicat din reactorul tip
coloana de distilare sub forma de produs de blaz;

(f) racirea respectivului cap de distilare pentru condensarea respectivului petrol cu
un interval de fierbere coboréat si separarea lui de hidrogen si H,S;
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(g) returnarea unei portiuni a respectivului petrol cu un interval de fierbere coborat
condensat la coloana de distilare, ca reflux;

(h) recircularea unei portiuni a respectivului petrol cu interval de fierbere ridicat prin
reactorul cu pat fix cu 0 singura trecere;

(i) reciclarea hidrogenului nereactionat de la respectivul cap de distilare, |a reactorul
cu pat fix cu o singura trecere, cu respectiva alimentare de petrol.

Un avantaj al prezentei inventii consté in aceea ca sulful poate fi indepartat din fractia
de olefine ugoare a fluxului, la o fractie mai grea a fluxului, fara niciun fel de pierderi
substantiale de olefine. Substantial, tot sulful din fractia grea este transformat in H,S prin
hidrodesulfurare si imediat indepartat prin distilare de hidrocarburi.

Intr-o expunere concisa, prezenta inventie utilizeazd un utilaj de fractionare a
petrolului sub forma de coloana de distilare reactor, pentru a trata o portiune sau tot petrolul
pentru aindeparta compusii cu sulf organici, care sunt continuti in acestea. Catalizatorul este
plasat in coloana de distilare reactor, astfel ca portiunea de petrol aleasa este contactata cu
catalizatorul si supusa tratarii. Catalizatorul poate fi plasat in sectiunea de rectificare pentru
a trata numai componentele cu interval de fierbere coborat, in sectiunea de stripare pentru
a trata numai componentele cu interval de fierbere ridicat, sau pe intreaga lungime a
coloanei, pentru a trata petrolul extensiv. in plus, coloana de distilare reactor poate fi
combinatd cu reactoare cu pat fix cu o singura trecere standard sau o altd coloana de
distilare reactor pentru un tratament fin.

Asa cum este utilizat in prezenta inventie, termenul "coloana de distilare reactor"
reprezinta un reactor tip coloana de distilare, care contine si catalizator, astfel ca reactia si
distilarea se desfagsoara concomitent in coloana.

Intr-o forma de realizare preferaté, catalizatorul este preparat sub forma de umplutura
de distilare si serveste atat drept catalizator, cat si ca umplutura de distilare.

Fig. 1 reprezintd o schema de flux simplificatd a unei forme de realizare a inventiei,
avand un pat de catalizator intr-un reactor tip coloana de distilare/utilaj de fractionare a
petrolului care este utilizat pentru tratarea numai a componentelor grele.

Fig. 2 reprezintd o schema de flux simplificata intr-o varianta de realizare a fig. 1,
avand doua paturi de catalizator intr-un reactor tip coloana de distilare/utilaj de fractionare
a petrolului, care este utilizat pentru tratarea petrolului cu interval de fierbere integral.

Fig. 3 reprezinta o schema de flux simplificata intr-o varianta a fig. 2, avand doua
paturi de catalizator intr-un reactor tip coloana de distilare/utilaj de fractionare a petrolului,
care este utilizat pentru tratarea petrolului cu interval de fierbere integral si petrolul greu este
indepartat direct de sub patul de catalizator inferior.

Fig. 4 reprezintd o schema de flux simplificata intr-o varianta de realizare a fig. 3,
avand un pat de catalizator continuu intr-un reactor tip coloana de distilare/utilaj de
fractionare a petrolului, care este utilizat pentru tratarea petrolului cu interval de fierbere
integral si petrolul greu este indepartat intr-un punct aflat mai sus in coloana decét in fig. 3.

Fig. 5 reprezinta o schema de flux simplificatd a unei realizari conform inventiei, in
care este un singur pat de catalizator in sectiunea de rectificare intr-un reactor tip coloana
de distilare/utilaj de fractionare a petrolului, care este utilizat pentru tratarea numai a
petrolului usor si petrolul greu este tratat intr-un reactor de tip conventional.

Fig. 6 reprezinta o schema de flux simplificata a altei realizari conform inventiei, in
care un reactor frontal conventional este utilizat ca un pat de siguranta pentru reactorul tip
coloana de distilare/utilaj de fractionare care este utilizat pentru tratarea petrolului integral.
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Fig. 7 reprezinta o schema de flux simplificata a unei realizari similare celei din fig. 5,
in care reactorul tip coloana de distilare/utilajul de fractionare a petrolului este utilizat pentru
tratarea numai a petrolului usgor, iar petrolul greu este tratat intr-o coloana de distilare reactor
separata.

Fig. 8 reprezinta o schema de flux simplificatd a unei realizari similare celei din fig. 5,
in care reactorul tip coloana de distilare/utilajul de fractionare a petrolului este utilizat pentru
tratarea numai a petrolului usor, iar petrolul greu este tratat intr-un reactor conventional.

Fig. 9 reprezintd o schema de flux simplificatd a unei variante a realizarii din fig. 8,
in care reactorul tip coloana de distilare/utilajul de fractionare a petrolului este utilizat pentru
tratarea numai a petrolului usor, iar petrolul greu este tratat intr-un reactor tip coloana de
distilare separata, avand un pat de siguranté conventional, cu reciclarea produsului de blaz
de la coloana de distilare reactor separata prin patul de siguranta.

Fig. 10 reprezintd o schema de flux simplificatd a unei realizari alternative conform
inventiei, similara celei din fig. 9, in care intr-un reactor tip coloana de distilare/utilajul de
fractionare a petrolului este utilizat numai pentru tratarea a petrolului usor, iar petrolul greu
este tratat initial intr-un reactor cu pat de siguranta si apoi in final intr-un reactor tip coloana
de distilare, separat.

Fig. 11 reprezinta o schema de flux simplificata a altei realizari conform inventiei, in
care reactorul tip coloana de distilare/utilajul de fractionare a petrolului este utilizat pentru
tratarea numai a petrolului usor, iar petrolul greu este tratat intr-un reactor tip coloana de
distilare separat, cu finisarea fractiilor de varf de la coloana de distilare separata intr-un
reactor standard cu o singura trecere.

Fluxul de alimentare in proces cuprinde o fractie de petrol care contine sulf care
fierbe in intervalul de fierbere al benzinei. Fluxurile de alimentare de acest tip includ fractiile
petroliere usoare avand un interval de fierbere a C; de 165,6° C (330°F) si fractii petroliere
cu interval integral avand un interval de fierbere a C, la 215,6°C (420°F). in general,
procedeul este util pentru un material cu interval de fierbere al petrolului din produsii de
cracare catalitica, deoarece acestia contin olefinele dorite si compusii cu sulf nedoriti.
Fractiile petroliere primare au foarte putine produse olefinice, siin afara cazuluiin care sursa
bruta este "sulfuroasa", foarte putin sulf.

Continutul de sulf al fractiilor cracate catalitic depinde de continutul de sulf al fluxului
de alimentare in utilajul de cracare, precum si de intervalul de fierbere al fractiei selectate
utilizata ca flux de alimentare in proces. Fractiile ugoare au un continut mai mic de sulf decét
fractiile cu puncte de fierbere mai mari. Partea frontala a petrolului contine in cea mai mare
parte olefine cu cifra octanica ridicata, dar relativ putin sulf. Componentele cu sulf in partea
frontald sunt in principal mercaptani si exemplele tipice de astfel de compusi sunt: metil
mercaptan (p.f. 6,11C sau 43°F), etil mercaptan (p.f. 37,22 sau 99°F), n-propil mercaptan
(p.f. 67,78°C sau 154°F), izo-propil mercaptan (p.f. 57,22...60°C sau 135-140°F), izo-butil
mercaptan (p.f. 87,78°C sau 190°F), tert-butil mercaptan (p.f. 63,89°C sau 147°F), n-butil
mercaptan (p.f. 97,78°C sau 208°F), sec-butil mercaptan (p.f. 95°C sau 203°F), izo-amil
mercaptan (p.f. 121,1°C sau 250°F), n-amil mercaptan (p.f. 126,1°C sau 259°F), a-metilbutil
mercaptan (p.f. 117,2°C sau 234°F), a-etilpropil mercaptan (p.f. 145°C sau 293°F), n-hexil
mercaptan (p.f. 151,1°C sau 304°F), 2-mercapto hexan (p.f. 140°C sau 284°F) si 3-mercapto
hexan (p.f. 57,22°C sau 135°F). Compusii cu sulf tipici determinati in fractia cu punct de
fierbere ridicat includ mercaptani mai grei, tiofen sulfuri si disulfuri.

11

13

15

17

19

21

23

25

27

29

31

33

35

37

39

41

43

45



11

13

15

17

19

21

23

25

27

29

31

33

35

37

39

41

43

RO 123255 B1

Reactia compusilor organici cu sulf dintr-un flux de rafinare cu hidrogenul, in prezenta
unui catalizator, pentru a forma H,S, este de reguld numita - hidrodesulfurare. Hidrotratarea
este untermen mailarg, care include saturarea olefinelor i substantelor aromatice sireactia
compusilor organici cu azot cu formare de amoniac. Totusi, hidrodesulfurarea este inclusa,
si este uneori denumita simplu, hidrotratare.

Catalizatorii care sunt folositi pentru reactia de hidrodesulfurare includ metalele din
Grupa a Vlll-a, cum ar fi cobalt, nichel, paladiu, singure sau in combinatie cu alte metale,
cum ar fi molibden sau wolfram, pe un suport adecvat, care poate fi aluming, silica-alumina,
titania-zirconia sau altele asemenea. in mod normal, metalele sunt prezente sub forma de
oxizi metalici depusi pe extrudate sau sfere si sub aceasta forma nu sunt, in general, folositi
ca umpluturi de distilare.

Catalizatorii contin componente ale metalelor din Grupele V, VIB, VIII din Tabelul
Periodic sau amestecuri ale acestora. Utilizarea sistemului de distilare reduce dezactivarea
si asigura functionari mai lungi fata de unitatile de hidrogenare in pat fix din stadiul tehnicii.
Metalele din grupa VIII confera o activitate medie globala crescuta. Se prefera catalizatorii
care contin un metal din grupa VIB, cum ar fi molibden si din grupa a Vlll-a, cum ar fi cobalt
sau nichel. Catalizatorii adecvati pentru reactia de hidrodesulfurare includ cobalt-molibden,
nichel-molibden si nichel-wolfram. Metalele sunt in general prezente sub forma de oxizi
depusi pe un suport neutru, cum ar fi aluming, silica-alumina s.a. Metalele sunt reduse la
sulfura, fie in timpul utilizarii, fie inainte de utilizare, prin expunere la fluxuri continand
compusi cu sulf. Catalizatorul poate, de asemenea, cataliza hidrogenarea olefinelor si
poliolefinelor continute in petrolul ugor cracat si conduce la un grad mai mic de izomerizare
aunoradintre monoolefine. Hidrogenarea, in special cea a monoolefinelor din fractia usoara
poate sa nu fie dorita.

Proprietatile unui catalizator de hidrodesulfurare tipic sunt prezentate in continuare
in tabelul care urmeaza.

Tabel
Producéator Criterion Catalyst Co.
Denumire C-448
Forma Extrudat cu trei-fete
Dimensiunea nominala 1,2 mm diametru

Metal, % in greutate

Cobalt 2-5%
Molibden 5-20%
Suport Alumina

Catalizatorul este, de reguld, sub forma de extrudat, cu un diametru de 3,175, 1,575
sau 0,787 mm (1/8, 1/16, sau 1/32 inch) si un raport L/D de 1,5 la 10. Catalizatorul poate fi,
de asemenea, sub forma de sfere avand aceleasi diametre. Acestea pot incarcate fi direct
inreactoarele cu pat fix cu o singura trecere standard, care includ suporturi si structuri pentru
distributia reactantilor. Totusi, datorita formei regulate a acestora, ele formeaza o masa prea
compacta si trebuie preparate sub forma de umplutura de distilare catalitica. Umplutura de
distilare catalitica trebuie sa fie capabila sa functioneze ca un catalizator si ca mediu de
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transfer de masa. Catalizatorul trebuie sa fie depus in mod corespunzator si dispus in
coloana ca s& actioneze ca o umpluturad de distilare cataliticd. intr-o forma de realizare
preferatd, catalizatorul este dispus intr-o structura de sita tesuta din sarma, dupa cum se
descrie in brevetul US 5266546, care este inclus in prezenta descriere prin referinta. Mai
preferat, catalizatorul este continut intr-o multitudine de tuburi de sitd de sarma inchise la
capat si dispuse pe o foaie de tesatura de sarma. Foaia si tuburile sunt apoi rulate intr-un
pachet pentru incarcare in coloana de distilare reactor. Aceasta forma de realizare este
descrisa in brevetul US 5431890, care este inclus in prezenta descriere prin referinta. Alte
umpluturi de distilare catalitice folosite pentru scopul dat au fost descrise in brevetele
US 4731229, 5073236, 5431890 si 5730843, care sunt de asemenea incluse in prezenta
descriere prin referinta.

Conditiile de reactie numai pentru indepartarea sulfului intr-un reactor cu pat fix cu
o singura trecere standard sunt in intervalul 260...371,1°C (500-700°F), la presiuni intre
(2,455-6,895)*10° N/m? (400-1000 psig). Timpii de stationare exprimati ca viteza spatiala
orara de lichid sunt in general intre 1,0 si 10. Petrolul intr-o reactie in pat fix cu o singura
trecere poate fi in faza lichida sau in faza gazoasa, in functie de temperatura si presiune,
astfel incat presiunea totala si debitul de hidrogen gazos sa fie ajustate pentru a atinge
presiuni partiale de hidrogen in intervalul (0,6895-4,82)*10° N/m? (100-700 psig). Modul de
operare in hidrodesulfurarea in pat fix cu o singura trecere este de altfel binecunoscut in
stadiul tehnicii.

Conditiile adecvate pentru desulfurarea petrolului intr-o coloana de distilare reactor
sunt foarte diferite fata de cele dintr-un reactor cu pat percolant standard, in special in ceea
ce priveste presiune totala si presiunea partiald de hidrogen. Conditiile tipice in zona de
distilare cu reactie dintr-o coloana de distilare reactor pentru hidrodesulfurarea petrolului
sunt:

Temperaturd 232,2...371,1°C (450-700°F)

Presiune totala (0,517-2,068)*10° N/m? (75-300 psig)

Presiune partiald H, (0,0414-2,068)*10° N/m? (6-75 psig)

LHSV a petrolului aproximativ 1-5

Debit H, 1,78* 10°-0,178 m*/L (10-1000 SCFB)

Operarea reactorului tip coloana de distilare are loc atat in faza lichida, cat siin cea
de vapori din zona de reactie cu distilare. O parte considerabila din vapori este hidrogen, in
timp ce o parte este reprezentatad de hidrocarburi in stare de vapori din fractia de petrol.
Separarea poate constitui 0 a doua etapa.

Fara a limita sfera de protectie a inventiei, se presupune ca mecanismul care
determina eficienta procedeului prezent consta in condensarea unei parti a vaporilor in
sistemul de reactie, ceea ce duce la includerea unei cantitati suficiente de hidrogen in
condensatul lichid, cu obtinerea unui contact intim necesar intre hidrogen si compusii cu sulf
in prezenta catalizatorului, pentru a conduce la hidrogenarea acestora. in particular, speciile
cu sulf se concentreaza in lichid, in timp ce olefinele si H,S se concentreaza in vapori,
favorizand conversii ridicate a compusilor cu sulf, in conditiile unor conversii mici ale speciilor
olefinice.

Rezultatul operarii procesului in reactorul tip coloana de distilare consta in aceea ca
se pot folosi presiuni partiale de hidrogen mai joase (si prin urmare si presiuni totale mai
joase). Cain orice distilare, exista un gradient de temperatura in coloana de distilare reactor.
Temperatura la capatul inferior al reactorului contine produse cu temperaturi de fierbere mai
mari $i prin urmare aici este o temperatura mai mare decéat la capatul superior al coloanei.
Fractia cu punct de fierbere coborat, care contine compusi cu sulf ce se pot indeparta mult
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mai repede, este supusa actiunii unor temperaturi inferioare la varful coloanei, ceea ce
confera selectivitate mai mare, adica, mai putine reactii de hidrocracare sau de saturare a
compugilor olefinici doriti. Fractia cu temperatura de fierbere ridicata este supusa actiunii
unor temperaturi mai mari in capatul inferior al reactorului tip coloana distilare, conducand
la cracarea compusilor ciclici continand sulf si la hidrogenarea sulfului.

Se considera ca in coloana de distilare de fata, desfagurarea reactiei prezinta un
avantaj in primul rand deoarece reactia are loc simultan cu distilarea, produsii de reactie
initiali si fluxurile de alte componente fiind indepartate din zona de reactie cat mai repede
posibil, reducand probabilitatea reactiilor secundare. Pe de altd parte, deoarece toate
componentele suntla fierbere, temperatura de reactie este controlata prin punctul de fierbere
al amestecului la presiunea sistemului. Céldura de reactie provoaca o fierbere mai intensa,
dar nu conduce la cresterea temperaturii la o presiune data. Ca rezultat, un control mai mare
al vitezei de reactie si al distributiei produsilor poate fi atins prin reglarea presiunii sistemului.
Un alt avantaj al aceastei reactii din coloana de distilare este efectul de spalare pe care
refluxul interior il are asupra catalizatorului, prin aceasta reducand formarea de polimer si
cocsarea.

in sfarsit, hidrogenul care se deplaseaza in sus actioneaza ca agent de stripare
ajutand la indepartarea H,S care este produs in zona de reactie a distilarii.

Figurile atagate prezinta diferite scheme de procesare pentru obtinerea unor rezultate
particulare. In figuri, aceleasi elemente au fost denumite la fel. Trebuie remarcat ca
rearanjarea elementelor in diferite forme de realizare este totdeauna directionatd spre
separarea fractiilor petroliere si reducerea compusilor organici cu sulf.

infig. 1 catalizatorul 12a este incércat numaiin sectiunea de stripare 12 din aparatul
10 de fractionare al petrolului configurat sub forma reactor tip coloand de distilare.
Alimentarea petrolului in reactorul 10 tip coloana de distilare se realizeaza mai sus de
sectiunea de stripare printr-o conducta 1 si este amestecat cu hidrogenul din conducta 2.
Sectiunea de rectificare 14 este fara catalizator, pentru a preveni componentele ugsoare de
a fi supuse catalizatorului de hidrodesulfurare si a preveni saturarea nedorita a olefinelor.
Petrolul usor este adus la fierbere in sectiunea de rectificare 14 si indepartat impreuna cu
hidrogenul nereactionat si H,S sub forma de cap de distilare, prin conducta 3. Petrolul ugor
este condensat in condensatorul 20 si separat de hidrogen si H,S si alte produse usoare, in
vasul de stocare/separare 30. Produsele usoare necondensate sunt indepartate din
separatorul 30 prin conducta 19 si trecute printr-o coloana cu talere 50, unde orice lichid
(antrenat sau ulterior condensat) este indepartat prin conducta 8 si amestecat cu petrolul
usor din conducta 7. Lichidul din separator este evacuat prin conducta 5, o fractie fiind
returnata la coloana de distilare reactor sub forma de reflux prin conducta 6. Produsul
petrolier este evacuat prin conducta 7. Fractia de petrol greu este supusa la hidrodesulfurare
pe catalizatorul 12a din sectiunea de stripare si este evacuata sub forma de produs de blaz
prin conducta 13. O portiune din produsul de blaz este recirculata prin refierbatorul 40 prin
conductele 21 si 17. Produsul de petrol greu este evacuat prin conducta 156. Cea mai mare
parte din gazul din coloana cu talere 50 este recomprimat si reciclat la refierbatorul 40 prin
conducta 11. Poate fi prevazuta o purja pentru a preveni formarea de hidrocarburi inerte
prezente in mod normal in fluxurile de hidrogen de rafinarie si pentru a indeparta o parte din
H,S.

Conditiile de operare preferate si rezultatele obtinute din coloana de distilare reactor
din fig. 1 sunt dupa cum urmeaza:

Presiune (0,689-2,068)*10° N/m? (100-300 psig)

Debit H, 0,849- 2,836 m*/h (30-1000 scfb

Presiune partiald H, (0,0069-0,413) *10° N/m? (1-60 psi)
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LHSV 0,2-5,0

% HDS 98

O alta realizare este prezentata in fig. 2. Aceasta realizare difera de cea din fig. 1
numai prin includerea unui pat de catalizator 14a in sectiunea de rectificare 14. Restul
descrierii este identic cu cel din fig. 1. Catalizatorul in patul superior poate fi ales astfel incat
sa fie mai putin activ pentru ca monoolefinele sa nu fie hidrogenate sau poate fi acelasi ca
cel din partea inferioara si sa fie utilizat pentru hidrogenarea olefinelor, daca sunt prezente.
Conditiile de operare preferate si rezultatele obtinute in coloana de distilare reactor din fig. 2
sunt dupa cum urmeaza:

Presiune (0,689-2,068)*10° N/m? (100-300) psig
Debit H, 0,849- 2,836 m*h 30-1000 scfb
Presiune partialda H, (0,0069-0,413) *10° N/m? (1-60) psi

% HDS 50-97

WHSV 0,2-5,0

A treia realizare este prezentata in fig. 3, care difera foarte putin de cea prezentata
in fig. 2. O mare parte din sectiunea inferioara 16 a sectiunii de stripare nu are catalizator si
produsul de petrol greu este evacuat intr-un flux lateral, prin conducta 19. Cea mai mare
parte din produsul de blaz este recirculata prin refierbatorul 40 prin conducta 21. Un produs
de coad3, care are temperatura de fierbere mai mare decéat fractia grea dorita, este evacuat
ca produs de blaz prin conducta 13, pentru a preveni formarea de produse grele in sistem.
Avantajul acestui procedeu consta in aceea ca produsele cu temperatura de fierbere cea mai
inalta care contin compusii cu sulf refractari sunt evacuate in produsul de coada.

Referitor la fig. 4, se prezinta un procedeu similar cu cel din fig. 3. Patul de catalizator
12a este dispus continuu intre sectiunea de stripare 12 si sectiunea de rectificare 14. Petrolul
greu este evacuat ca flux lateral prin conducta 23, imediat de sub sectiunea de rectificare.
La fel ca in fig. 3, este evacuat un produs de coada sub forma de produs de blaz prin
conducta 13, pentru a preveni formarea de produsi grei si indepartarea compusilor de sulf
refractari.

Fig. 5 prezinta o forma de realizare folosita atunci cand continutul de sulf din fractia
grea este astfel incat aceasta necesita tratarea in conditii semnificativ diferite decét cele din
aparatul de fractionare. Patul de catalizator 14a este plasat in sectiunea de rectificare 14,
sectiunea de stripare 12 fiind libera. Alimentarea se face sub sectiunea de rectificare 14.
Produsul de blaz de la incalzitorul 40, nerecirculat in coloana, este alimentat intr-un reactor
60 cu pat fix, cu o singura trecere, continand un pat de catalizator de hidrodesulfurare 62.
Efluentul este trecut printr-un separator 70 de presiune ridicatad, de unde petrolul greu este
evacuat prin conducta 23. Vaporii din separatorul de presiune ridicata sunt reciclati la
sectiunea de stripare 12 prin conducta 25.

in fig. 6, reactorul 60 cu pat fix, cu o singura trecere, continand patul de catalizator
62, este plasat in amonte fatd de coloana de distilare reactor 10. in acest caz, reactorul 10
tip coloana de distilare actioneaza ca un reactor de finisare si reactorul 60 cu pat fix poate
actiona ca un pat de sigurantad. Reactorul cu pat de sigurantd poate fi mult mai repede
reincarcat cu catalizator de hidrodesulfurare sau regenerat decéat reactorul 10 tip coloana de
distilare.

Fig. 7 descrie un procedeu similar cu cel prezentat in fig. 5, exceptand faptul ca
reactorul final 60, pentru fluxul de petrol greu de blaz, reprezintd o a doua coloana de
distilare reactor 60 cu doua paturi de catalizator 62 si 64. Produsul de petrol greu de blaz de
la primul reactor 10 tip coloana de distilare este alimentat in a doua coloana de distilare
reactor 60, sub patul din sectiunea de rectificare 62 si deasupra patului din sectiune de
stripare 64, prin conducta 15. Hidrogenul pentru a doua coloana de distilare reactor 60 este
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adaugat la fluxul de gaz de reciclu 29 prin conducta 41 pentru producerea unui flux combinat
in conducta 43. Al doilea reactor 60, tip coloana de distilare, include toate echipamentele
auxiliare, ca si primul reactor 10, tip coloana de distilare, incluzand un condensator 50, un
vas de stocare/separare 70, o coloana cu talere 90 si un refierbator 80. Produsul de petrol
greu este evacuat sub forma de cap de distilare prin conducta 17 la condensator, trece in
vasul de stocare/separare 70 prin conducta 47 si este evacuat din vasul de stocare/separare
prin conducta 23 si amestecat cu lichidul din coloana cu talere din conducta 31 in conducta
de produs 33. Gazul din vasul de stocare/separare 70 este trimis prin conducta 49 la coloana
cu talere 90, unde lichidul este evacuat prin conducta 31, inainte de recomprimare si reciclu
prin conductele 25 si 29. Se face o mica purja 27, pentru a preveni formarea de produse
inerte in sistem. Cea mai mare parte din produsul de blaz este amestecata cu hidrogen de
reciclu in conducta 37 si recirculata prin refierbatorul 80. Un produs de coada este evacuat
prin conductele 35 si 39, pentru a preveni formarea de produse grele in sistem. Conditiile de
operare preferate pentru cele doua coloane de distilare reactoare din fig. 7 sunt urmatoarele:

coloana 1 (10) coloana 2 (60)
Presiune *10° N/m? 0,172-0,862; (25-125 psig) 0,689-2,068; (100-3000 psig)
Debit H, (5,34-53,4)*10* m*/L 0,849- 2,836 m’h
30-300 scfb (30-1000 scfb)
Presiune partiala H, (0,0034-0,0689)*10° N/m? (0,0069-0,413) *10° N/m? 1-60
0,5-10 psi psi
% HDS 85-95 (OH's) 50-98
WHSV 0,2-5,0 0,2-5,0

Procedeul prezentat in fig. 8 este similar cu cel din fig. 5, cu exceptia faptului ca fluxul
de alimentare in reactorul cu pat fix cu o singura trecere este incalzit in propriul fierbator 80.
Efluentul din reactorul 60 este trimis prin conducta 33 la condensatorul 50 si de acolo la
vasul de stocare/separare 70 si lichidul este evacuat prin conducta 23. Gazul din vasul de
stocare/separare este trimis prin conducta 35 si este racit in racitorul 100, inainte de a fi
trimis la o coloana cu talere 90. Vaporii din coloana cu talere sunt trimisi prin conducta 25
si majoritatea se recircula prin conducta 29. Hidrogenul este adaugat la reciclu in cantitatea
necesara prin conducta 41 si fluxul combinat este alimentat in fierbator prin conducta 43.
Lichidul de la coloana cu talere este trimis prin conducta 31 si amestecat cu produsul de
petrol greu in conducta 23 si evacuat prin conducta 33.

Fig. 9 prezinta a varianta a procedeului din fig. 8, care include un reactor cu pat fix
100, ce actioneaza ca un pat de siguranta in fata celei de-a doua coloane de distilare reactor
60, avand tot echipamentul auxiliar necesar, incluzand condensatorul de cap 50, vasul de
stocare/separare 70 si coloana cu talere 90. Fierbatorul 80 pentru reactorul cu pat fix cu o
singura trecere 100 actioneaza ca refierbator pentru reactorul de tip coloana de distilare,
preluand o parte din produsul de blaz din conducta 35 si recirculand-o prin conducta 37. Prin
conducta 39 este trimis un produs de coada, pentru a preveni formarea de produse grele in
sistem. Produsul de petrol greu este preluat sub forma de cap de distilare din al doilea
reactor 60 de tip coloana de distilare, prin conducta 17 si condensat in condensatorul 50 si
colectatin vasul de stocare/separare 70. Gazul din vasul de stocare/separare este trimis prin
conducta 49 la o coloana cu talere 90, pentru a indeparta toate produsele lichide continute

10
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in acesta. Cea mai mare parte din gazul de la coloana cu talere din conducta 25 este
reciclata prin conducta 29. O portiune mai mica este purjata prin conducta 27, pentru a
preveni formarea de produse inerte. O parte din produsul de petrol greu este returnata sub
forma de reflux prin conducta 45. Lichidul este preluat din coloana cu talere 90 prin conducta
31 si amestecat cu produsul de petrol greu din conducta 23 si evacuat prin conducta 33. Prin
conducta 41 se completeaza cu hidrogen atat cat este necesar si amestecat cu reciclul in
conducta 43 si alimentat la incalzitorul 80.

In fig. 10 este prezentat un procedeu similar cu cel prezentat in fig. 9. in acest caz,
totusi nu exista niciun reciclu de vapori de varf. Al doilea reactor 60 de tip coloana de distilare
are patul ei de catalizator 62, dispus numai in zona de stripare, pentru a trata numai fractia
cea mai grea din petrolul greu.

O ultima forma de realizare este prezentata in fig. 11 care, de asemenea, este
similara cu cea prezentata in fig. 7, cu exceptia faptului ca capul de distilare de la a doua
coloana de distilare reactor este tratat intr-un reactor cu pat fix cu o singura trecere standard
100, contindnd un pat de catalizator 112 care are rol de reactor final.

in multe forme de realizare, hidrogenul este reciclat in reactoare. Purjele pot fi
suficiente pentru a mentine nivelurile de H,S suficient de scazute pentru reactie.

Totusi, daca se doreste, gazul reciclat poate fi purificat folosind metode conventionale
pentru a indeparta H,S.

Inventia prezinta un montaj flexibil pentru tratarea diferitelor fractii petroliere, utilizand
o coloana de distilare reactor/aparat de fractionare al petrolului $i reactoare auxiliare.
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Revendicare

Procedeu pentru hidrodesulfurarea petrolului, caracterizat prin aceea ca acesta
cuprinde:

(a) alimentarea hidrogenului si petrolului intr-un reactor cu pat fix cu o singura
trecere, continand un catalizator de hidrodesulfurare;

(b) alimentarea efluentului din respectivul reactor cu pat fix cu o singura trecere, intr-
un reactor tip coloana de distilare;

(c) efectuarea simultana in respectivul reactor tip coloana de distilare a:

(i) contactarii petrolului cu intervalul de fierbere integral si a hidrogenului, cu un
catalizator de hidrodesulfurare; si a

(ii) separarii respectivului petrol, intr-un petrol cu un interval de fierbere coborat si un
petrol cu interval de fierbere ridicat;

(d) evacuarea respectivului petrol cu un interval de fierbere coborat, H,S si
hidrogenului nereactionat din respectivul reactor tip coloana de distilare, sub forma de cap
de distilare;

(e) evacuarea respectivului petrol cu interval de fierbere ridicat din reactorul tip
coloana de distilare sub forma de produs de blaz;

(f) racirea respectivului cap de distilare pentru condensarea respectivului petrol cu
un interval de fierbere coboréat si separarea lui de hidrogen si H,S;

(g) returnarea unei portiuni a respectivului petrol cu un interval de fierbere coborat
condensat la coloana de distilare, ca reflux;

(h) recircularea unei portiuni a respectivului petrol cu interval de fierbere ridicat prin
reactorul cu pat fix cu o0 singura trecere;

(i) reciclarea hidrogenului nereactionat de la respectivul cap de distilare, |la reactorul
cu pat fix cu o singura trecere, cu respectiva alimentare de petrol.

12



RO 123255 B1

51) Int.CI.
C10G 45/02 °%:D
o pPoya’
g
3
j_, 20 ; 19
10\ F—J—b
4 : 50
. 30 I
hidrogen _— l
7“"" 8
i\ o i | !
L , —T~—14 &’ 2/ user
&/ro/ ¥
4 |_12a
2
17) i
49 . ,
" ynsv
Fig. 1
119 [yf/bu
) N
50 ;
hfdrogen
8
i:.\ | P
' 77 user ..
naphtha
17.
40
5”&0

13




RO 123255 B1

51) Int.CI.
C10G 45/02 (00601
11
-\ purya’
- -y
z
\ > 20 1979
10 -
A - 14 a7 50
. 30
hidrogen .
2"/ I 5 ~J H
o N N I e . ——r
petro/
. B
s e rey
ﬁ » ——a6 4
4 1 Hin
21/ 15~ toack”™
Fig. 3
11 putya
r. e
Y
»| 20 L‘ 199
4 50
-4
£y 30
h{drogen
o
2: l Sy b 4
1 ¥ 1 ) .
2 4 \g v usor
pe/m/ —-12a'
/12 /'23
17) 9rey
. 1 16
40 4-‘ v lea
1 1 >
214 % Cogde
Fig. 4

14



RO 123255 B1

51) Int.CI.
C10G 45/02 30%.0

h ;drogen

17

— rq-—___)

Fig. 5

15



RO 123255 B1

51) Int.CI.
C10G 45/02 30%.0

Fspe
grea

15/7

10
Fig. 6

27-\\

2l(j

h ;'drogen
1,] ; v
1

/3@//‘0/

16



RO 123255 B1

51) Int.CI.

L B4

C10G 45/02 %%

17



RO 123255 B1

51) Int.CI.

C10G 45/02 %%

g ‘B4

Sie _
EV A
1
06
o}l\ﬂv
24nd gz 62 v
W [ [
5

Le

Z+—t
08 oy T
‘L _.r_-/.m _.
ot T
A
6T | vV T2
olond

18



51) Int.CI.

RO 123255 B1

C10G 45/02 %%

6 B4

§mﬁ§ﬁ 7 \m €

_ ]

- A

6V Lyl— 0S|« ~-E¥ m.nl_ v L 0Z | "
06 LT

olmd L sz ST olnd v

- . " p

6z’ 2y Crr

19



RO 123255 B1

51) Int.CI.

C10G 45/02 %

\8\9\

20



RO 123255 B1

51) Int.CI.
C10G 45/02 30%.0
(3]

p ! 114 A
—

v ¥ Bls -

k=]

[

7

BTMS 15

13

Editare si tehnoredactare computerizatd - OSIM
Tiparit la: Oficiul de Stat pentru Inventii gi Marci

21



	Bibliographic Data / Abstract
	Description
	Claims
	Drawings



