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Alfabetyczny wykaz skrotow

AFJ Advanced Fermentation Jet Fuel (paliwo Jet z zaawansowanej fermentacji)
APR.. Aqueous Phase Reforming (reforming w fazie wodnej)

ASTM... American Society for Testing and Materials

ATT o Alcohol to Jet fuel (paliwo lotnicze Jet z alkoholu)

bioHC.......... Biokomponent weglowodorowy wytworzony w wyniku hydrokonwersji oleju

roslinnego i frakcji naftowe;j

Olej napedowy zawierajacy 7% (V/V) bioHC

Olej napedowy wytworzony z biomasy

Biomass to Liquid

European Committee for Standardization

Cold filter plugging point (temperatura zablokowania zimnego filtru)
Katalizator kobaltowo-molibdenowy

Dimethyl disulfide (disiarczek dimetylu)

Dimethyl ether (eter dimetylowy)

Eter etylowo-tert-butylowy

Ethanol to Gasoline (proces)

Fatty acid methyl ester (estry metylowe kwasow tluszczowych)

Olej napedowy zawierajacy 7% (V/V) FAME

Fluid catalytic cracking (fluidalny kraking katalityczny)

Proces Fischera-Tropscha

Fischer-Tropsch Jet fuel (paliwo lotnicze Jet z procesu Fischera-Tropscha)
Hydrodeoxygenation (hydroodtlenienie)

Hydrotreating

Hydroprocessed Esters and Fatty Acids

Hydroizomeryzacja
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Alfabetyczny wykaz skrétow

HEK. o Hydrokonwersja

HPO.... Hydrotreated Pirolysis Oil (hydrorafinowany olej popirolityczny)

HTU. .. Hydrothermal Upgrading (proces)

HVO... Hydrotreated Vegetable Oil (hydrorafinowany olej roélinny)

LCr Liczba cetanowa

LHSV . Liquid Hourly Space Velocity (szybko$¢ objetosciowa podawania surowca)
MtG..o Methanol to Gasoline

NCW... Narodowy Cel Wskaznikowy

NiMo......ecc Katalizator niklowo-molibdenowy

ON EF-T...... Olej napedowy wytworzony w procesie Fischera-Tropscha
ON HVO.....Olej napedowy wytworzony w procesie HVO

OR...n Olej rzepakowy

PRJ Pyrolysis Renewable Jet Fuel (paliwo Jet z procesu pirolizy)
SNG... Synthetic natural gas (syntetyczny gaz ziemny)

SRJ Sugar-derived Jet Fuel (paliwo Jet z cukrow)
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Streszczenie

W opracowaniu przedstawiono w sposéb kompleksowy zagadnienia zwiazane z wy-
twarzaniem biokomponentu w procesie hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego
i frakcji naftowej oraz jego zastosowaniem jako komponentu paliwowego lub finalnego
paliwa silnikowego. Nowoscia w tej pracy jest uwzglednienie w badaniach szerokiego ob-
szaru zagadnien, w tym zwlaszcza wplywu biokomponentu na trzy podstawowe gatunki
olejéw napedowych dostepnych na rynku krajowym. Réwniez nowatorski charakter maja
badania procesu starzenia biokomponentu. W badaniach wzieto pod uwage role dodatkow
uszlachetniajacych, ze szczegélnym uwzglednieniem - ze wzgledu na charakter chemiczny
biokomponentu - wlasciwosci niskotemperaturowych produktu.

Celem pracy byto wykazanie, ze proces hydrokonwersji oleju rzepakowego w warian-
cie co-processingu moze zosta¢ zaimplementowany w warunkach krajowego przemysiu
rafineryjnego, przy zastosowaniu istniejacej infrastruktury technicznej. Stad tez oprdcz
szerokiego zakresu wplywu parametréw procesu hydrokonwersji na wlasciwos$ci produktu
skoncentrowano sie¢ takze na warunkach procesowych (ci$nienie, temperatura, katalizatory)
typowych dla istniejacych instalacji stuzacych do hydroodsiarczania komponentéw oleju
napedowego.

W warunkach procesowych typowych dla przemystowych niskocisnieniowych instalacji
hydroodsiarczania komponentéw oleju napedowego catkowitg konwersje oleju rzepakowego
(OR) w mieszaninie z frakcja nafty otrzymano, stosujac katalizatory NiMo/ALO:;. Kataliza-
tory typu CoMo/AlO; okazaly sie nieefektywne. Katalizator NiMo-1 zapewnia catkowita
konwersje oleju rzepakowego w temperaturach nizszych niz katalizator NiMo-2. Zalozony
poziom hydrokonwersji oleju rzepakowego (zawarto$¢ OR max. 10 mg/kg, liczba jodowa
max. 0,11 g J/100 g) na katalizatorze NiMo-1 dla surowca zawierajacego 10% (V/V) OR
i 90 (V/V) frakeji nafty uzyskano przy nastepujacych parametrach: 300°C, 3,2 MPa, 3 h!,
150 Nm*/m? W przypadku surowca zawierajacego 20% (V/V) OR i 80% (V/V) frakcji
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Streszczenie

nafty konieczne bylto zwiekszenie stosunku Ha/surowiec do 250 Nm?*/m’. Podniesienie
temperatury procesu hydrokonwersji (3,2 MPa) surowca zawierajacego 20% (V/V) OR
i 80% (V/V) frakeji nafty z 300°C do 320°C spowodowalo znaczne zwigkszenie udziatu
reakcji dekarboksylacji: z 48% do 61%. Istotne zmniejszenie udziatu tej reakcji (z 55% do
16%) mozna bylo uzyska¢ w wyniku zwiekszenia ci$nienia z 3,2 MPa do 9,0 MPa (310°C).

Badania wykazaly, ze w zakresie podatnosci na dziatanie dodatkéw uszlachetniaja-
cych, stabilnoéci w czasie przechowywania, podatnosci na skazenie oraz kompatybilnosci
z olejami silnikowymi (syntetyczny, polsyntetyczny i mineralny) produkt hydrokonwersji
mieszaniny oleju rzepakowego i frakcji A-3 oraz wytworzone z jego udziatem paliwo
charakteryzuja si¢ poréwnywalnymi wla§ciwosciami co rafineryjny olej napedowy (bez
FAME). Produkty te nie s jednak podatne na depresowanie, przy zastosowaniu dodatkow
depresujacych wykorzystywanych obecnie w przemysle rafineryjnym.

Poddanie procesowi hydroizomeryzacji produktu powstatego w wyniku hydrokon-
wersji surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego i 80% (V/V) frakeji A-3 po-
woduje znaczacg poprawe wladciwoéci niskotemperaturowych, co rozszerza zakres jego
stosowania. W zaleznosci od temperatury i ci$nienia procesu hydroizomeryzacji mozna
uzyska¢ komponent oleju napedowego o temperaturze metnienia —13°C, ktéry jest podatny
na proces depresowania (310°C, 4,0 MPa, 1,0 h™}, 200 Nm*/m?*), lub komponent o bardzo
dobrych wiasciwosciach niskotemperaturowych (320°C, 6,0 MPa, 1,0 h™!, 200 Nm?*/m?)
charakteryzujacy si¢ temperaturg metnienia -23°C, ktéry nie wymaga stosowania depre-
satoréw. Wytworzony w obu przypadkach komponent moze by¢ z powodzeniem uzyty do
wytwarzania olejéw napedowych przeznaczonych do eksploatacji w sezonie zimowym.

Biokomponent uzyskany w wyniku hydrokonwersji oleju rzepakowego i frakeji naftowej
moze stanowi¢ alternatywe dla biokomponentu (FAME) stosowanego obecnie. Zastgpienie
FAME biokomponentem uzyskanym w wyniku katalitycznej hydrokonwersji olejow ro-
$linnych, charakteryzujacym sie wysoka liczba cetanowa i dobra stabilnoscia oksydacyjna,
powinno spowodowaé wzrost jakoéci handlowych olejéw napedowych stosowanych do
zasilania silnikéw o zaptonie samoczynnym. Produkt hydroizomeryzacji (320°C, 6,0 MPa,
1,0 h™, 200 Nm*/m?) biokomponentu otrzymanego w wariancie co-processing z surowca
zawierajacego 20% (V/V) OR i 80% (V/V) frakcji A-3 spetnia wszystkie wymagania jako-
$ciowe dla oleju napedowego ,,0 polepszonych wlasciwo$ciach niskotemperaturowych”,
ktore sa okreslone w normie PN-EN 590:2013-12 (klasa 2 klimat arktyczny). Produkt ten
moze by¢ zastosowany jako samodzielne paliwo do pojazdéw wyposazonych w silniki
Diesla, mozna go réwniez wykorzysta¢ jako komponent do wytwarzania oleju napedowego
gatunku E Uzyskuje si¢ zatem mozliwo$¢ dywersyfikacji sposobéw wytwarzania olejow
napedowych zgodnych z wymaganiami normy EN-590:2013-12.
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Abstract

The presented work includes topics in a comprehensive manner on all aspects relating
to both the production of bio-components in the process of hydro-conversion of a mixture
of rapeseed oil and naphtha, and the application of the product obtained in the form of the
final component or motor fuel. The novelty of this work is to include in the study, a broad
area of issues, including especially the impact of bio-components on the three main grades
of diesel fuels available on the domestic market. Also, the study of the aging process of bio-

-components possesses an innovative character. The study considered the role of additives
with special emphasis on the low-temperature properties of the product, due to the chemical
nature of the bio-component as well. The aim of the study was to show that rapeseed oil
hydro-conversion process, in the co-processing variant can be implemented in the dome-
stic refinery industry, using the existing technical infrastructure. Hence, in addition to the
wide range impact of the hydro-conversion process parameters on product characteristics,
focus was also placed on the process conditions (pressure, temperature, catalysts), typical
for existing installations for hydro-desulfurization of diesel oil components.

The scope of the research included:

1) Selection of a catalyst for the hydro-conversion process of rapeseed oil and hy-
drocarbon fraction mixture (naphtha fraction).

2) Determination of the effect of process parameters on the product properties and
chemical composition originating from the hydro-conversion of raw materials
containing rapeseed oil.

3) Vulnerability assessment of hydro-treating products on additives (foaming ten-
dency, anti-corrosion properties, lubricity, susceptibility to microbial contamina-
tion).

4) The evaluation of the stability, low temperature characteristics and the susceptibi-
lity to depressants on hydro-conversion crude products containing rapeseed oil.

5) Determination of the effect of the hydro-isomerization process on the low tem-
perature properties of hydro-conversed crude products containing rapeseed oil.

14
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6) Compatibility testing of hydro-conversed crude products containing rapeseed
oil with different classes of engine oils.

7) The possibility assessment of the co-processed products application, containing
rapeseed oil as a component of diesel fuel or as a final fuel.

In conditions typical for industrial low-pressure hydrodesulphurization process of
diesel fuel components, the total conversion of rapeseed oil (OR) in a mixture of petro-
leum fractions was obtained using the NiMo/AlLO; catalyst. The catalysts CoMo/AlLOs
proved to be ineffective. The catalyst NiMo-1 ensures complete conversion of rapeseed oil
at lower temperatures rather than the NiMo-2 catalyst. The chosen hydro-conversion level
of rapeseed oil (OR content max. 10 mg/kg, iodine value max. 0,11 gJ/100g) on the NiMo-
1 catalyst, for crude containing 10% (V/V) OR, was obtained for the following parameters:
300°C, 3,2 MPa, 3 h™', 150 Nm’/m?. In the case of crude containing 20% (V/V) OR it was
necessary to increase the ratio of Hy/crude to 250 Nm?*/m®. The temperature increase of
the hydro-conversion process (3,2 MPa), of crude containing 20% (V/V) OR 300 to 320°C
resulted in a significant increase from 48 to 61% of decarboxylation reactions contribution.
A significant reduction of the mentioned reactions (from 55 to 16%) could be obtained by
the pressure increase from 3.2 MPa to 9,0 MPa (310°C).

Studies have shown, that regarding the impact of additives, on storage stability, su-
sceptibility to contamination and compatibility with engine oils (synthetic, semi-synthetic
and mineral), the product of hydro-conversion of a mixture of rapeseed oil and the fraction
A-3 and prepared fuel with its participation, is characterized by comparable properties
as refinery diesel oil (without FAME). These products are not susceptible to depressant
additives, currently used by the refining industry.

Subjecting the product resulting from the hydro-conversion of crude, containing
20% (V/V) of rapeseed oil, to the hydro-isomerization process, results in significant improve-
ment of low temperature properties, which expands the scope of its application. Depending
on the temperature and pressure of the hydro-isomerization processes, a diesel fuel compo-
nent can be obtained, with a cloud point of —13°C, which is susceptible to the depressants
application (310°C, 4,0 MPa, 1.0 h!, 200 Nm?*/m?) or a component with very good low-tem-
perature properties (320°C, 6,0 MPa, 1,0 h™', 200 Nm?*/m?), characterized by a cloud point
temperature of -23°C, which does not require the application of depressants. The component
produced in both cases, can be successfully applied in the production of winter diesel fuel.
Bio-component obtained by the hydro-conversion of rapeseed oil and naphtha may be an
alternative to the currently used bio-components (FAME). Replacement of FAME with
a bio-component obtained from catalytic hydro-conversion of vegetable oils, characterized

15
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by a high cetane number and good oxidation stability, should increase the quality of com-
mercial gas oil. The product of hydro-isomerization (320°C and 6,0 MPa, 1,0, 200 Nm?*/m?)
of the resulting bio-component in the variant of “co-processing” from crude containing
20% (V/V) OR meets all the quality requirements for diesel oil “with improved low-tem-
perature properties’, that are specified in PN-EN 590: 2013-12 (class 2 arctic climate). This
product can be used as a standalone fuel for vehicles equipped with diesel engines, it can
also be used as a component for the production of grade F diesel. Therefore the possibility
of methods diversification for diesel fuels production, compliant with the requirements
of EN-590: 2013-12 is achieved.

16



Cel badan

Cel badan

Celem badan bylo wykazanie, ze proces hydrokonwersji oleju rzepakowego w wa-
riancie co-processing, moze zostac zaimplementowany w warunkach krajowego przemysiu
rafineryjnego, przy zastosowaniu istniejacej infrastruktury technicznej. Stad tez oprocz
szerokiego zakresu wplywu parametréw procesu hydrokonwersji na wlasciwos$ci produktu
skoncentrowano sie¢ takze na warunkach procesowych (ci$nienie, temperatura, katalizatory)
typowych dla istniejacych instalacji stuzacych do hydroodsiarczania komponentéw oleju
napedowego. Celem badan bylo réwniez wyznaczenie optymalnych parametréw procesu
co-processingu (hydrokonwersji) mieszaniny oleju rzepakowego i frakeji weglowodorowych
uzyskanych z ropy naftowej Rebco oraz przeprowadzenie oceny mozliwo$ci zastosowania
biokomponentu, otrzymanego w wytypowanych warunkach, jako samodzielnego paliwa
spelniajacego wymagania normy PN-EN-590:2013-12 lub biokomponentu stuzacego do
wytwarzania oleju napedowego. W badaniach wzieto pod uwage role dodatkow uszla-
chetniajacych, ze szczegdlnym uwzglednieniem - ze wzgledu na charakter chemiczny
biokomponentu — wlasciwoséci niskotemperaturowych tego produktu.

Zakres badan obejmowat:

1) dobér katalizatora do procesu hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego

i frakeji weglowodorowej (frakcja nafty);
2) okreslenie wplywu parametréw procesu na wlasciwosci i sktad chemiczny
produktéw hydrokonwersji surowcéw zawierajacych olej rzepakowy;
3) oceng podatnosci hydrorafinatéw na dziatanie dodatkéw uszlachetniajacych
(sktonnos¢ do pienienia, wlasciwosci przeciwkorozyjne, smarno$¢, podatnosé
na skazenie mikrobiologiczne);

4) oceng stabilnoéci, wladciwosci niskotemperaturowych oraz podatnosci na
depresowanie produktéw hydrokonwersji surowcow zawierajacych olej
rzepakowy;
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5) okreslenie wptywu procesu hydroizomeryzacji na wtasciwosci
niskotemperaturowe produktéw hydrokonwersji surowcoéw zawierajacych
olej rzepakowy;

6) badania kompatybilnosci produktéw hydrokonwersji surowcoéw
zawierajacych olej rzepakowy z réznej klasy olejami silnikowymi;

7) ocene mozliwo$ci wykorzystania produktéw co-processingu surowcow
zawierajacych olej rzepakowy jako komponentu oleju napgdowego lub
jako paliwa finalnego.

Badania w zakresie wlasciwosci, zmiany sktadu chemicznego oraz zastosowan pro-
duktéw otrzymywanych w procesie hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego z frakcja
weglowodorowa (z uwzglednieniem wplywu katalizatora, warunkéw procesu oraz sktadu
surowca) nie byly dotad prowadzone w tak szerokim zakresie. Nowosciag w tej pracy jest
uwzglednienie w badaniach wptywu biokomponentu na podstawowe gatunki olejow na-
pedowych dostepnych na rynku krajowym oraz badania wtasciwosci oleju napedowego
zawierajacego 7% (V/V) frakcji weglowodorowej wytworzonej w procesie co-processingu
mieszaniny oleju roélinnego i frakcji naftowej w odniesieniu do oleju napedowego zawie-
rajacego 7% (V/V) FAME.

18



I CzeS¢ tearetyczna

. Czesc teoretyczna

1.1. Wstep

Do konca XX wieku praktycznie jedynym zrédltem weglowodoréw i szerokiej gamy
wytwarzanych na ich bazie produktéw, w tym paliw ciektych, byla przerébka ropy naftowej
i wegla, ktérych dostepne zasoby maja charakter ograniczony. Zainteresowanie alternatyw-
nymi zrédfami komponentéw stuzacych do wytwarzania paliw silnikowych i opalowych nie
wynika jednak wylgcznie z faktu kurczenia si¢ zasobdw paliw kopalnych. Istotne sg takze
uwarunkowania ekonomiczno-gospodarcze (wzrost cen ropy naftowej i gazu ziemnego),
ekologiczne oraz kwestie natury politycznej zwigzane z uzaleznieniem od dostaw surow-
cow z regionéw lub krajow uznawanych za nieprzewidywalne. Poszukiwania te idg przede
wszystkim w kierunku zrddet o charakterze bioodnawialnym, umozliwiajacych jednoczesnie
redukcje gazéw cieplarnianych oraz w pewnym stopniu uniezaleznienie si¢ od importu
surowcow kopalnych. Kraje nalezace do Unii Europejskiej, w tym Polska, zobowigzane sg do
wprowadzania biokomponentéw/biopaliw na mocy dyrektywy RED 2009/28/WE w sprawie
promowania stosowania energii ze zrédet odnawialnych [1]. Dyrektywa ta okresla krajowe
cele ogdlne w zakresie udzialu energii ze Zrédet odnawialnych. Uzupelnieniem dyrektywy
RED jest dyrektywa 2009/30/WE (tzw. paliwowa, FQD), okreélajaca zasady stosowania
i dokumentowania biopaliw [2]. Implementacja obu dyrektyw na obszarze Polski sa: ustawa
z dnia 25 sierpnia 2006 r. o biokomponentach i biopaliwach ciektych [3] oraz ustawa z dnia
21 marca 2014 r. o zmianie ustawy o biokomponentach i biopaliwach cieklych oraz niekté-
rych innych ustaw [4], okreslajace zasady stosowania biokomponentéw i biopaliw na terenie
Polski. Minimalny udzial biokomponentéw w ogdlnej ilo$ci paliw cieklych sprzedawanych,
zbywanych lub zuzywanych na potrzeby wlasne przez podmioty gospodarcze okresla wspo-
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mniana ustawa o biokomponentach i biopaliwach cieklych [3] oraz rozporzadzenie Rady
Ministréw z dnia 23 lipca 2013 r. w sprawie Narodowych Celow Wskaznikowych na lata
2013-2018 (Dz. U.z 2013 r., poz. 918). W brzmieniu ww. ustawy do realizacji Narodowego
Celu Wskaznikowego, okreslajacego liczbowo minimalny udziat biopaliw, zobowiazany
jest ,kazdy podmiot, w tym majacy siedzibe lub miejsce zamieszkania poza terytorium
Rzeczypospolitej Polskiej, wykonujacy dziatalnos¢ gospodarcza w zakresie wytwarzania,
importu lub nabycia wewnatrzwspdlnotowego paliw cieklych lub biopaliw cieklych, ktory
sprzedaje lub zbywa je w innej formie na terytorium Rzeczypospolitej Polskiej lub zuzywa
na potrzeby wlasne na tym terytorium”. Minimalny udzial biopaliw w ogélnej iloéci paliw
liczony jest wedtug wartosci opatowej poszczegélnych biokomponentéw.

Narodowy Cel Wskaznikowy ulega powolnemu, ale systematycznemu wzrostowi, tak,
aby w 2020 r. osiggna¢ przewidywany poziom 10%. W poszczeg6lnych latach okreslono go
na: 7,10% w 2015 r., 7,10% w 2016 r., 7,80% w 2017 r., 8,50% w 2018 r.

Obowiazujace na terenie Polski wymagania jako$ciowe dla biopaliw i biokomponen-
tow precyzuja: rozporzadzenie Ministra Gospodarki z dnia 22 stycznia 2009 r. w sprawie
wymagan jakos$ciowych dla biopaliw cieklych [5] oraz rozporzadzenie Ministra Gospodarki
z dnia 17 grudnia 2010 r. w sprawie wymagan jako$ciowych dla biokomponentéw, metod
badan jakos$ci biokomponentéw oraz sposobu pobierania probek biokomponentéw [6].
Jakos¢ bioetanolu oraz estréw metylowych kwasow ttuszczowych (FAME) jest réwniez
regulowana przez normy europejskie i ich krajowe odpowiedniki, w roku 2016 nalezy si¢
réwniez spodziewa¢ normy europejskiej dla parafinowego oleju napedowego wytwarzanego
w procesach hydrokonwersji olejow roslinnych (HVO) oraz w procesie Fischera—Tropscha.

Biokomponenty ciekle stuzace do wytwarzania paliw do celow grzewczych nie sa
w tej chwili w Polsce przedmiotem zadnych uregulowan prawnych i jako$ciowych, co
moze posrednio wynikac z ich bardzo niewielkiego udziatu w calej puli wytwarzanych
biokomponentow.

Komentarz:

W dokumentach i literaturze w jezyku angielskim funkcjonuje jedynie pojecie ,,biopali-
wa’, bez wzgledu na to, czy produkt stosowany jest jako biokomponent, czy jako samodzielne
biopaliwo silnikowe. W Polsce ,,biopaliwo” jest finalnym produktem przeznaczonym do
zasilania silnikow, natomiast ,,biokomponent” jest sktadnikiem paliwa finalnego. Biokom-
ponent moze by¢ jednak takze przeksztalcony w samodzielne biopaliwo w pdzniejszym
etapie handlu i dystrybucji.

Jako surowiec bioodnawialny stosowana jest réznego rodzaju biomasa. Zgodnie
z definicjg przedstawiong w dyrektywie RED ,biomasa jest to ulegajaca biodegradacji
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cze$¢ produktow, odpadow i pozostaloéci z rolnictwa (facznie z substancjami roslinnymi
i zwierzecymi), le$nictwa i zwigzanych dzialéw przemystu, w tym rybotéwstwa i akwa-
kultury, a takze ulegajaca biodegradacji czes¢ odpadow przemystowych i miejskich” [1].
Jednym z podstawowych surowcéw bioodnawialnych sg oleje pochodzenia biologicznego,
do ktorych zalicza sie réznego typu oleje roslinne oraz ttuszcze zwierzece i rybne. Innym
surowcem do wytwarzania biopaliw sg algi (mikroalgi) 7, 8, 9]. Mikroorganizmy te cha-
rakteryzujg si¢ bardzo szybkim przyrostem biomasy, a w zaleznosci od zastosowanej
technologii mogg stuzy¢ do wytwarzania np. bioetanolu (proces fermentacji) [10], oleju
z mikroalg (surowiec do produkcji FAME) [11, 12, 13] czy biooleju (w procesie piroli-
zy) [14]. Wszystkie te produkty zyskuja coraz wigksze znaczenie w gospodarce §wiatowej
jako surowiec do wytwarzania produktéow weglowodorowych, w tym przede wszystkim
biopaliw i biokomponentéw paliwowych.

1.2. Technologie wytwarzania nowej generacji
biokomponentow przeznaczonych do produkgji paliw
ciektych

I.2.1. Charakterystyka paliw II i III generacji

Biopaliwa produkowane w oparciu o surowce bioodnawialne dzielg sie na pierwotne
oraz przetworzone, a nastepnie w ramach tych drugich wyrdznia si¢ biopaliwa I, IT i III
generacji [15, 16]. Biopaliwa pierwotne to naturalna i nieprzetworzona biomasa, stosowana
w formie bezposéredniej (np. drewno opalowe) do wytwarzania ciepla i energii elektrycz-
nej, natomiast biopaliwa przetworzone uzyskiwane sa w wyniku przerdbki biomasy, przy
wykorzystaniu réznego rodzaju technologii.

Schemat podzialu biopaliw przedstawiono na rysunku 1.

Do biopaliw I generacji zaliczane sg produkty otrzymywane przy zastosowaniu klasycz-
nych technologii, takich jak fermentacja alkoholowa oraz estryfikacja, przy wykorzystaniu
surowcow typowo spozywczych, np. zboze, ziemniaki, trzcina cukrowa, buraki cukrowe,
roélinne oleje jadalne. Cecha wyrdzniajaca te biopaliwa jest ich nieweglowodorowy cha-
rakter. Sg to przede wszystkim zwigzki tlenowe: alkohol etylowy, estry metylowe kwaséw
tluszczowych (FAME) oraz etery wytworzone na bazie bioetanolu lub biometanolu.
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BIOPALIWA
Pierwotne Przetworzone
A \) A J

Drewno opatowe, I generacji Il generacji Il generacji
odpady drzewne,
pelety, odpady Bioetanol lub Bioetanol lub bio- Biodiesel z mikroalg
poshodzenla biobutanol diesel produkowany Bioetanol z mikroalg
ZWIIZeCeqo, z fermentadji konwencjonalnie, i wodorostéw
pozostatosci lesne skrobi (z jeczmienia, bazujacy na nowych morskich
OI:’?Z z ”Pri""f gaz pszenicy, kukurydzy) surowcach (jatrofa,
sktadowiskowy lub cukr()vlv (z trzciny miskant) Wodor 2 mikroalg

lub burakéw

cukrowych) Bioetanol, biobutanol,

weglowodorowy olej

Biodiesel napedowy lub jego

z transestryfikagji komponent produ-

olejow (rzepakowego, kowany z surowcow

s0jowego, lignocelulozowych

palmowego, (stoma, drewno,

kokosowego, trawa), olejow

zuzytych, thuszczéw niespozywczych

zwierzecych) i zuzytych

Rys. 1. Podzial biopaliw ze wzgledu na sposéb wytworzenia oraz zastosowane surowce [16]

Biopaliwa II generacji otrzymywane sa z surowcow ,,niespozywczych’, czyli biomasy
odpadowej i lignocelulozowej oraz z biomasy obejmujacej rowniez niekonsumpcyjne lub
nadmiarowe i niepelnowarto$ciowe surowce (np. niekonsumpcyjne oleje roslinne oraz
oleje zuzyte). Do tej generacji biopaliw nalezg produkty o réznym charakterze chemicznym
(np. bioetanol, dimetyloeter), jednak najwazniejsza obecnie grupe stanowia produkty we-
glowodorowe. Uzyskiwane z tych surowcow weglowodorowe biokomponenty i biopaliwa
II generacji sa pod wzgledem wlasciwosci fizykochemicznych bardzo zblizone do produktow
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otrzymywanych z przer6bki ropy naftowej. Jedng z podstawowych zalet weglowodorowych
biopaliw/biokomponentéw II generacji jest brak wad cechujacych biopaliwa I generacji
(np. problemy ze stabilnoscia FAME podczas magazynowania i dystrybucji), przez co sa
znacznie bardziej akceptowane przez przemyst motoryzacyjny.
Do biokomponentdw czy biopaliw II generacji mozna zaliczy¢ nastepujace produkty:
» bioetanol z surowcow lignocelulozowych;
 paliwa syntetyczne uzyskiwane z gazu syntezowego wytworzonego w wy-
niku zgazowania biomasy:
» ciekte paliwa weglowodorowe z proceséw BTL (Biomass to Liquids) —
procesy Fischera-Tropscha (F-T) i Methanol to Synfuel (MtSynfuels),
» DME (dimetyloeter),
» biometanol,
» SNG (Synthetic Natural Gas),
» biowodor;
« paliwa weglowodorowe otrzymywane w procesie hydrokonwersji:
» biooleju uzyskiwanego w procesie hydropirolizy odpadowej lignocelu-
lozy (proces HTU),
» olejow roélinnych i thuszczédw zwierzecych (proces HVO).

Biopaliwa i biokomponenty III generacji wykorzystuja jako pierwotny surowiec
mikroalgi. Moga by¢ one przetwarzane w tych samych lub zblizonych procesach, ktore
stosowane sa do wytwarzania biopaliw i biokomponentéw I i II generacji [15, 17, 18].

Na rysunku 2 przedstawiono kierunki konwersji mikroalg do biopaliw, w tym bez-
posrednie wytwarzanie energii elektrycznej (direct combustion), technologie przetwarza-
jace olej z alg do weglowodoréw w procesie Fischera-Tropscha (gasification), w procesie
hydrokonwersji (liquefaction) czy w procesie pirolizy oraz technologie biochemiczne
umozliwiajace uzyskanie wodoru, bioetanolu, biobutanolu i metanu.

Na $wiecie aktualnie nadal dominujacym biokomponentem stosowanym do paliw do
silnikéw o zaptonie iskrowym jest bioetanol, otrzymywany z trzciny cukrowej i kukurydzy
(Brazylia, Europa) czy ziemniakdéw, zb6z i burakéw cukrowych (Europa), oraz wytwarzany
z zastosowaniem bioetanolu eter etylo-tert-butylowy (EETB). Natomiast w przypadku paliw
do silnikéw o zaplonie samoczynnym podstawowym biokomponentem jest FAME wytwa-
rzane na bazie oleju rzepakowego i sojowego. W ciagu ostatnich kilku lat zaobserwowano
jednak znaczacy wzrost produkeji weglowodorowego biokomponentu otrzymywanego
w wyniku hydrokonwersji olejow roslinnych (proces HVO), ktérego sumaryczna produkcja
w Europie, USA i Azji (Singapur) w 2015 r. przekroczyla juz 3,5 mln ton.
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Biomasa

z mikroalg

Konwersja
biochemiczna

Konwersja
termochemiczna

Reakgje
chemiczne

Bezposrednie
spalanie

Wodor

Bioetanol, aceton,
butanol

Metan, wodor

Gaz syntezowy

Biooleje, koks,
gaz

i

Biooleje

Biodiesel

Energia
elektryczna

Rys. 2. Kierunki konwersji biomasy z alg do biopaliw III generacji [17]

Duzy nacisk ktadziony w USA oraz UE na rozwdj paliw bioodnawialnych i idacy za
tym rozwoj technologii pozwolity na wdrozenie w skali przemystowej nowych technologii,
bazujacych na nowych surowcach stuzacych do wytwarzania paliw bioodnawialnych ko-
lejnych generacji. Na rysunku 3 przedstawiono kluczowe kierunki przetwarzania biomasy

w zalezno$ci od typu surowca i zastosowanej technologii [19, 20].
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Biomasa Proces przerobki Produkty
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i thuszcze ;
Hydrokonwersja

Biologiczny

Biodiesel (FAME)
lub ON HVO
i paliwo Jet

Skrobia —

Konwencjonalna
fermentacja
alkoholowa

Cukry — Etanol butanol

Enzymatyczna
hydroliza
i fermentacja

Fermentacja
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Celuloza,

hemiceluloza
lignina Termochemiczny

Gazyfikacja

BN Przerobka katalitycz-
na do paliw ciektych

Weglowodory
i oleje naturalne
do produkgji
paliw

il

:

Rys. 3. Kierunki przetwarzania biomasy do biopaliw ciektych i gazowych [19]

Klasyczne technologie wytwarzania bioetanolu I generacji, jak i estréw metylowych
kwasow tluszczowych (FAME) do celéw paliwowych sa szeroko znane i stosowane od co
najmniej kilkunastu lat, dlatego tez nie sa objete zakresem niniejszej pracy.

W Europie jednym z pionieréw wdrazajacych na skale przemystowa, na poczatku
lat 90. XX wieku, technologie wytwarzania benzyn silnikowych z udzialem bioetanolu
(tzw. benzyna etanolowa) byt Instytut Technologii Nafty (obecnie INiG - PIB).
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1.2.2. Technologie wytwarzania biokomponentéw do silnikow
o zaplonie iskrowym

Technologie stuzace do wytwarzania biokomponentéw do silnikdéw o zaptonie iskro-
wym mozna podzieli¢ ze wzgledu na charakter otrzymanego produktu na dwie podstawowe
grupy (rys. 4.) [21, 22]:

o biokomponenty bedace zwigzkami tlenowymi;
o biokomponenty weglowodorowe.

Etanol Izobutyleny
Cukry > fermentaga  r----- W izoamyleny
N '
. 5]  Konwersja
krobig 7 enzymatyczna
—>  Synteza
Hydroliza kwas.
) lub enzym.
— . Bioweglowodory
Lignina, Konwersja
celuloza, I g bezposrednia Frscher i
hemiceluloza Tropsch
—>  Igazowanie MG
LS Piroliza Syntezazw.| ____________ L
tlenowych H
Oleje naturalne, :
thuszcze J E
> Hydrokraking/hydrorafinacja > E
uGe N2 Mieszanina
) : N )
mekgra\rr\::nqo- 2| Procesy rafineryjne, np. FCC alkoholi

Rys. 4. Kierunki przetwarzania biomasy do biokomponentéw paliw do silnikéw o zaplonie

iskrowym [21]
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Biokomponenty alkoholowe (bioetanol, biobutanol) moga powstawa¢ w wyniku
procesu fermentacji cukréw i skrobi oraz dwu- lub kilkuetapowego procesu rozkladu
i przetworzenia lignocelulozy. Wytwarzanie biokomponentéw weglowodorowych jest
bardziej skomplikowane, poniewaz ich otrzymanie wigze si¢ z zastosowaniem procesow:

o zgazowania i syntezy Fischera-Tropscha;
o pirolizy i katalitycznej hydrokonwersji czy krakingu katalitycznego (FCC).

Mozliwe jest réwniez otrzymywanie bioweglowodoréw benzynowych w sposéb
dwuetapowy, czego przykladem jest proces EtG (Ethanol to Gasoline). W I etapie w wyniku
fermentacyjnej przerobki skrobi, cukréw czy lignocelulozy uzyskuje sie bioetanol, z ktérego
w II etapie wytwarza si¢ biokomponent weglowodorowy.

Bioetanol

Bioetanol I generacji stanowi obecnie podstawowy biokomponent stosowany do
produkgji paliw silnikowych. Udzial innych biokomponentéw w wytwarzaniu benzyn
silnikowych jest w poréwnaniu z nim znikomy. Bioetanol wprowadza si¢ do benzyn silni-
kowych w ilosci do 5% (V/V) lub pod postacia eteru etylo-tert-butylowego (EETB) w iloéci
do 15% (V/V). W najblizszym czasie nowelizacja prawa krajowego umozliwi podniesienie
zawarto$ci bioetanolu w benzynach odpowiednio do 10% i 22% (V/V). W niektérych
krajach (Szwecja, Francja) rozwijana jest rowniez produkcja i sprzedaz biopaliwa E85,
zawierajacego 85% (V/V) bioetanolu.

Nalezy takze dodag, ze istnieje mozliwo$¢ wytwarzania na bazie bioetanolu biopaliwa
do zasilania silnikéw o zaplonie samoczynnym. Produkt ten, o nazwie ED95, zawiera ok. 95%
(V/V) bioetanolu, a drugi sktadnik to specjalny pakiet cetanowy, umozliwiajacy prace silnika
Diesla. Badania nad produkcja tego biopaliwa prowadzone sa réwniez w Instytucie Nafty
i Gazu, a ich efektem jest opracowanie zaréwno samej technologii wytwarzania paliwa
ED95, jak i wlasnego dodatku cetanowego. Na skale przemystowa paliwo to produkowane
jest w Szwecji i stosuje si¢ je do zasilania autobuséw komunikacji miejskiej.

Surowcem do wytwarzania bioetanolu II generacji jest biomasa lignocelulozowa,
w sktad ktorej wchodza: celuloza (40-55% suchej masy), hemiceluloza (24-40% suchej masy)
ilignina (18-25% suchej masy) [23, 24, 25]. Celuloza i hemiceluloza stanowig surowiec do
produkcji bioetanolu, natomiast lignina jest produktem odpadowym.

Proces otrzymywania bioetanolu z biomasy celulozowej przebiega wedlug nastepu-
jacych etapow [26]:

I) obrdébka wstepna biomasy (przegrzana para wodna, goraca woda, roztwory kwa-

séw i zasad);
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II) hydroliza celulozy i hemicelulozy do cukréw Cs (glukoza) i Cs (ksyloza) -
proces enzymatyczny;

IIT) fermentacja cukréw Cs i Cs do etanolu (klasyczna fermentacja za pomoca
drozdzy);

IV) oczyszczanie etanolu (destylacja);

V) utylizacja ligniny (spalanie).

Wytwarzanie bioetanolu z odpadowej biomasy (lignocelulozy) napotyka na wiele
probleméw, do ktérych naleza: zbyt niska efektywnos¢ procesu obrobki wstepnej, wysoki
koszt enzymoéw do procesu hydrolizy, zbyt niska efektywno$¢ tego procesu (badania prowa-
dzone sg w kierunku genetycznie modyfikowanych drozdzy) oraz trudnosci w réwnoleglym
przebiegu proceséw fermentacji ksylozy i glukozy. Rozwdj technologii w tym obszarze
obserwuje si¢ przede wszystkim w USA [27, 28].

Bioetanol (jak réwniez biometanol) moze by¢ takze wykorzystywany do wytwarza-
nia eteréw. Etery etylo-tert-butylowy i etylo-tert-amylowy otrzymane przy zastosowaniu
bioetanolu II generacji moga zosta¢ zakwalifikowane do biokomponentéw II generacji.

Biobutanol

Biobutanol uzyskuje si¢ w procesie fermentacji biomasy, w warunkach beztlenowych,
przy wykorzystaniu bakterii Clostridium. Jednym z gatunkéw bakterii przeprowadzajacych
fermentacje jest Clostridium acetobutylicum. Fermentacje taka nazwano ABE (acetone-bu-
tanol-ethanol) ze wzgledu na nazwy gtéwnych produktow tego procesu [29, 30]. Bakteria
Clostridium acetobutylicum umozliwia przeprowadzenie bezposredniej fermentacji do
biobutanolu nie tylko surowcéw typu skrobia, ale réwniez odpadowych surowcow celu-
lozowych. Biobutanol do produkgji paliw ma obecnie zdecydowanie mniejsze znaczenie
i wykorzystanie niz bioetanol, jednakze obserwuje si¢ powolny wzrost jego produkcji.

Biokomponenty weglowodorowe do benzyn silnikowych

Technologie wytwarzania bioweglowodordw, ktére mogltyby by¢ stosowane do produkeji
benzyn silnikowych, sa na etapie prac badawczych albo instalacji pilotazowych. Dlatego
tez biokomponenty tego rodzaju nie s3 jeszcze wykorzystywane na skale przemystowa do
wytwarzania benzyn silnikowych. Najbardziej zaawansowane w badaniach tego biokom-
ponentu sa firmy w USA, gdzie prowadzono juz testy eksploatacyjne pojazdow zasilanych
tego rodzaju biopaliwem.

Bioweglowodory do silnikéw o zaplonie iskrowym mogg by¢ wytwarzane z biomasy
w oparciu o kilka proceséw [31]: MtG (Methanol to Gasoline), np. technologie: ExxonMobil
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i Haldor Topsee’s TIGAS, EtG (Ethanol to Gasoline), np. technologia Ekobenz, Virent’s BTL,
Fischera-Tropscha (zgazowanie biomasy i synteza F-T), oraz co-processing frakcji proznio-
wych i ciektych pétproduktéow z biomasy, np. olejow roslinnych czy bioolejéw z procesu
pirolizy biomasy.

Procesy MtG oraz EtG (bioetanol I lub II generacji) prowadzone s3 w temperaturach
od 300°C do 450°C, przy ci$nieniu 1+4 MPa, z zastosowaniem katalizatora zawierajacego
zeolit ZSM-5 [32, 33]. Na uwage zastuguje proces EtG polskiej firmy Ekobenz. Ta inno-
wacyjna w skali $wiatowej technologia jest juz na etapie budowy instalacji przemystowej
o wydajnosci 20 tys. ton/rok komponentu weglowodorowego i ma zosta¢ uruchomiona
w roku 2016 r.

Proces EtG sktada si¢ z trzech podstawowych etapow:

» odwodnienie etanolu;
o oligomeryzacja etylenu i aromatyzacja;
o wydzielenie frakcji benzynowej z ,,szeroko wrzacego” produktu.

Uzyskany w wyniku procesu EtG biokomponent charakteryzuje si¢ wlasciwo$ciami
zblizonymi do bazowej benzyny silnikowej i w zaleznosci od ukierunkowania procesu
moze zawiera¢ od 20% do 50% (V/V) weglowodoréw aromatycznych i 10% do 30% (V/V)
weglowodoréw olefinowych. Produkt charakteryzuje si¢ wysoka liczbg oktanowa (LOB),
przekraczajaca 95 jednostek, dlatego tez z powodzeniem moze by¢ stosowany do wytwa-
rzania benzyn silnikowych.

Kolejna technologia produkcji biokomponentéw benzynowych, o nazwie BioForming,
zostala opracowana przez firme Virent (rys. 5) [34, 35]. BioForming to proces kompleksowy,
do ktorego surowcem jest biomasa, umozliwiajacy wytwarzanie réznego rodzaju frakcji
weglowodorowych, ktére moga zosta¢ wykorzystane jako komponenty benzyn silnikowych,
paliwa lotniczego Jet, olejow napedowych lub do produkcji chemikaliow. Kluczowy element
tej technologii stanowi instalacja APR, w ktdrej z wstepnie przetworzonej biomasy (hy-
drogenoliza/uwodornienie) uzyskuje si¢ mieszaning weglowodoréw i zwigzkéw tlenowych.
Mieszanina ta poddawana jest nastepnie dalszej przerobce na poszczegdlne rodzaje paliw.

Biokomponent benzynowy z tego procesu zawiera zaréwno weglowodory aromatycz-
ne, jak i izoparafinowe i charakteryzuje si¢ liczbg oktanowa na poziomie 93-98 jednostek.
Cecha wyrodzniajaca te technologie jest mozliwos¢ wytwarzania wodoru, niezbednego do
realizacji poszczegdlnych jej etapow.

Prowadzone sg rowniez badania otrzymywania biokomponentéw benzynowych
W procesie co-processingu, prowadzonym przy zastosowaniu rafineryjnej instalacji krakingu
katalitycznego (FCC) [36, 37]. Do surowca, ktory typowo sklada sie z frakeji proézniowych
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(uzyskanych z ropy naftowej), dodawany jest ciekly komponent w ilosci do 20% (V/V),

np. bioolej (z pirolizy biomasy) lub produkt otrzymany z hydrokonwersji olejéw roslinnych.

Wytworzona w ten sposob benzyna krakingowa pod wzgledem sktadu chemicznego i wla-

$ciwosci fizykochemicznych nie odbiega parametrami od benzyny otrzymanej z surowca

naftowego na instalacji FCC.
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Rys. 5. Schemat ideowy procesu BioForming
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I.2.3. Technologie wytwarzania biokomponentow do paliwa
lotniczego Jet

Paliwo lotnicze do turbinowych silnikdéw lotniczych (Jet) jest zawsze poddawane
$cistemu nadzorowi, a do jego produkcji mogg by¢ stosowane jedynie wyselekcjonowane
komponenty. Wprowadzanie nowych komponentéw oraz dodatkéw uszlachetniajacych
wymagalo przejécia dlugiego i kosztownego procesu certyfikacji, dlatego tez temat biokom-
ponentéw do paliw lotniczych nie byt traktowany jako bardzo istotny. Dopiero w ciggu kilku
ostatnich lat zaobserwowano gwaltowny rozwoj zaréwno technologii, jak i przemystowych
instalacji stuzacych do wytwarzania tego rodzaju produktéw. Powodem tego byl z jednej
strony rozwdj technologii umozliwiajacych uzyskanie wysokiej jako$ci weglowodorowych
biokomponentéw, a z drugiej strony — zwiekszenie w Europie i USA presji na wprowadzenie
biokomponentéw réowniez do tego rodzaju paliwa silnikowego.

Formalng mozliwo$¢ wprowadzania biokomponentéw weglowodorowych do paliwa
lotniczego typu Jet umozliwilo ustanowienie w 2009 r. nowej edycji normy ASTM D 7566 [38],
w ktorej okreslono rodzaje i wlasciwosci mozliwych do zastosowania biokomponentdw oraz
wymagania dla otrzymywanego paliwa. Przeprowadzone testy wykazaly, ze paliwo lotnicze
Jet A-1 zawierajace biokomponent weglowodorowy w ilo$ci do 50% (V/V) jest rownie
bezpieczne jak stosowane obecnie klasyczne paliwa lotnicze pochodzenia naftowego [39].
Jedyng przeszkoda w wykorzystywaniu biokomponentéw do wytwarzania paliwa Jet jest
ich niewielka produkcja, jednakze nowe inwestycje realizowane przez firmy: Solazyme,
Honeywell UOP, Solena, Sapphire Energy, Imperium Renewables czy Neste Oil wskazuja
na szybki rozwdj tej branzy biopaliwowej [40].

Opracowanych zostato szereg proceséw technologicznych stuzacych do wytwarzania
biokomponentéw do paliwa lotniczego typu Jet (rys. 6) [41,42]. Technologie te umozliwiajg
produkcje wysokiej jakosci frakcji weglowodorowych o zakresie wrzenia typowym dla
komponentéw paliwa lotniczego (ok. 170-245°C) oraz skltadzie grupowym i wlasciwosciach
fizykochemicznych zgodnych z obowigzujacymi wymaganiami dla paliwa lotniczego [38].

Nie wszystkie z przedstawionych rozwiazan technologicznych zostaly skomercjali-
zowane [43]. Jedynym zrealizowanym na skale przemyslowa procesem jest technologia
HEFA/HVO, w ktdrej surowcem sa oleje roélinne, oleje zuzyte, tluszcze zwierzgce oraz
rybne. W najblizszym czasie zostanie wdrozona na skale przemystowa produkcja paliwa
lotniczego otrzymywanego z gazu syntezowego powstalego ze zgazowania biomasy (FT]).
Biokomponenty jedynie z tych dwoch technologii posiadaja oficjalne certyfikaty dopusz-
czajace do wykorzystania ich w lotnictwie. Pozostale technologie, stosujace pirolize biomasy
i uwodornienie biooleju czy proces AT] (Alcohol to Jet fuel), analogiczny do technologii
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EtG (Ethanol to Gasoline), oraz proces AF], wykorzystujacy do fermentacji nowej generacji
enzymy, drozdze i bakterie, pozostajg na razie na etapie instalacji pilotazowych lub w fazie

badawczej (tab. 1).
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Rys. 6. Sciezki technologiczne wytwarzania paliwa lotniczego Jet [41]
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Tabela 1. Komercjalizacja technologii produkcji biokomponentéw do paliwa Jet [43]

Technologia
produkgji

Certyfikat do
stosowania
w lotnictwie

Surowiec

Stan technologii

biopaliwa Jet

Uwodorniony olej
roslinny (HVO) lub

Oleje roélinne, odpady
z przemystu spozyw-

Stosowana komer-

Najpopularniejszy

hydrorafinowane estry Tak czego, produkty ubocz- e sposdb produkgji
f L (z wyjatkiem oleju AR
i kwasy ttuszczowe ne z rafinagji olejow 2alg) biopaliwa Jet
(HEFA) roslinnych, olej z alg 9
) . Faza badawcza zakon- Wspo%praca firm BA
Proces Fischera—Trop- Biomasa z drewna i Solena w celu uru-
Tak ) czona, brak zastosowa- L -
scha (F-T) (lignoceluloza) nia komercyinedo chomienia instalacji
yIneg w 20151,
Hydrorafinowany olej Nie Biomasa z drewna Faza pilotazowa B
popirolityczny (HPO) (lignoceluloza) P
Biopaliwa z innych Produkcja biopaliwa
rodzajéw biomasy/ Nie Cukry, skrobia Faza pilotazowa Jet zalkoholu w trak-
cukréw cie certyfikacji ASTM

Proces produkcji biokomponentu paliwa Jet metoda HVO i HEFA, ktéra jako jedyna
zostala wdrozona obecnie na skale przemystows, sklada si¢ z trzech kluczowych etapow
(wedtug Honeywell UOP):

« hydrokonwersji triglicerydéw i kwasow tluszczowych obecnych w oleju

ro$linnym;

o selektywnego krakingu oraz izomeryzacji weglowodoréw

n-parafinowych;

o rozdestylowania szerokiej frakcji izoparafinowej na poszczegdlne

produkty (w tym produkt podstawowy - frakcje Jet).

Technologia ta jest bardzo zblizona do technologii wytwarzania biokomponentu do

oleju napedowego. Stosowane s3 te same procesy oraz surowce, a takze istnieje mozliwosé¢
wykorzystania tych samych instalacji. Jedyna roznice stanowi etap selektywnego hydro-
krakingu/krakingu, ktéry umozliwia uzyskanie odpowiednio duzej wydajnosci frakcji Jet

kosztem frakeji oleju napedowego. Uproszczony schemat takiego procesu przedstawiono

na rysunku 7.
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Rys. 7. Schemat procesu Ecofining (Green Diesel) firmy Honeywell UOP z mozliwo$cia

wytwarzania paliwa lotniczego [44]

I1.2.4. Technologie wytwarzania biokomponentow do silnikéw
o zaplonie samoczynnym (silnik Diesla)

Technologie produkcji biokomponentéw do silnikéw o zaptonie samoczynnym
mozna podzieli¢ na trzy podstawowe rodzaje ze wzgledu na wykorzystywany surowiec
bioodnawialny oraz typ procesu (rys. 8) [45]:

o transestryfikacja olejow roélinnych z udzialem metanolu lub etanolu
(schemat A);

o katalityczna hydrokonwersja olejow roslinnych, ttuszczow zwierzecych
i oleju z mikroalg (schemat B);
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o konwersja biomasy lignocelulozowej i odpadowej (schemat C):
» proces zgazowania + synteza Fischera—Tropscha,
» proces pirolizy + katalityczna hydrorafinacja.

W pierwszym przypadku uzyskuje si¢ klasyczny juz biokomponent pod postacia
estrow metylowych (etylowych) kwaséw tluszczowych, ktéry stosowany jest obecnie
na szeroka skale przez $wiatowy przemyst paliwowy do wytwarzania oleju napedowego.
Natomiast w drugim i trzecim przypadku otrzymuje si¢ produkt czysto weglowodorowy,
ktéry jezeli surowiec byt produktem niespozywczym, moze zostaé zakwalifikowany do

biopaliw II generacji.

SUROWIEC PROCES PRODUKT
Metanol/etanol
A Biodiesesh —— > Biodiesel
Oleje roslinne
> Gliceryna
H,
H-Bio .
. NEXBTL +——> BioON
Ttuszcze roslinne Ecofining
i zZwierzece
Olej z mikroalg
Zgazowanie > ProcesF-T ——> BioON

Biomasa
C (lignoceluloza, > DME
odpady) ool
100e) . Bio ON
Hydrorafinaca——> i chemikalia

Rys. 8. Technologie wytwarzania biokomponentéw/biopaliw do silnikéw o zaptonie samoczynnym [45]
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W dalszej czgsci tego punktu omoéwiono poszczegdlne procesy stuzace do wytwarzania
biokomponentéw do silnikéw Diesla. Proces hydrokonwersji olejéw roélinnych, bedacy
przedmiotem niniejszej pracy, zostal przedstawiony osobno, w kolejnym punkcie.

Ciekle i gazowe biopaliwa weglowodorowe uzyskiwane z proceséw zgazowania
biomasy
Proces wytwarzania cieklych weglowodoréw z biomasy poprzez jej zgazowanie

polega w pierwszym podstawowym etapie na otrzymaniu gazu syntezowego (CO + H,).
Nastepnie, w zalezno$ci od zastosowanej technologii, proces ten mozna prowadzi¢ w dwdch
wariantach [46, 47]:

o jednoetapowo (synteza F-T): gaz syntezowy — weglowodory ciekle;

o dwuetapowo: gaz syntezowy — synteza metanolu — weglowodory ciekle.

Schemat takich rozwigzan na przykladzie technologii MtSynfuels przedstawiono na
rysunku 9.

Proces zgazowania biomasy moze by¢ realizowany w sposéb jedno- lub dwustopniowy.
W procesie jednostopniowym gaz syntezowy uzyskiwany jest w sposob bezpoéredni z biomasy.

N 3 Syntetyczne )
Biomasa —> Proces F-T Upgrading —> p);IiwoyF—T
Ciekte
> bioweglo-
- wodory
. aliwo
Upgrading  —> MtSynfuels )
Zgazowanie —>—> Metanol > Metanol
DME —> DME
Pozostate
biopaliwa
o Syntetyczny
> Metanizacja %gazziemny )

Rys. 9. Wytwarzanie bioweglowodoréw oparte na procesie zgazowania biomasy
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Proces przebiega pod ci$nieniem atmosferycznym w warunkach wysoko- (1200+1400°C)
lub niskotemperaturowych (800+1000°C). W procesie dwustopniowym, w I etapie, pro-
wadzonym w temperaturze ok. 500°C i bez dostepu powietrza, w wyniku pirolizy biomasy
otrzymuje sie tzw. biogaz oraz frakcje ciekla, tzw. bioolej, ktéry nastepnie w II etapie pod-
dawany jest procesowi zgazowania. Z uzyskanych produktéw poreakcyjnych wydzielany
i oczyszczany jest gaz syntezowy. Bezposrednie wytwarzanie z gazu syntezowego réznego
rodzaju produktow weglowodorowych umozliwia proces F-T. Komponenty benzynowe
otrzymuje si¢, prowadzac proces w reaktorze ze ztozem fluidalnym lub cyrkulujacym
w temperaturze ok. 340°C, przy zastosowaniu katalizatora zelazowego. Frakcje weglowo-
dorowg o zakresie wrzenia oleju napedowego wytwarza si¢ w reaktorze ze zlozem stalym
lub zawiesinowym, w temperaturze ok. 220°C, przy zastosowaniu katalizatora zelazowego
lub kobaltowego.

Przemyslowe technologie wytwarzania weglowodorowych biokomponentéw pali-
wowych w wyniku dwustopniowego zgazowania biomasy zostaty opracowane m.in. przez
firmy Choren i Lurgi. W technologii Carbo-V firmy Choren [48] proces produkgji biopaliwa
weglowodorowego przebiega w sposéb nastepujacy:

o piroliza biomasy i uzyskanie biooleju (zawierajacego weglowodory
i zwigzki tlenowe);

o zgazowanie cieklego produktu (biooleju) otrzymanego w wyniku pirolizy
biomasy;

 synteza weglowodoréw (Fischera-Tropscha) z gazu syntezowego uzyska-
nego ze zgazowania biomasy;

o rozfrakcjonowanie mieszaniny weglowodorow typu C,H,, lub C Hayso.

Otrzymane w wyniku rozdestylowania frakcje, bedace mieszaninami weglowodorow
parafinowych i olefinowych, poddawane sa dalszym procesom, takim jak hydrorafinacja,
kraking katalityczny czy hydroizomeryzacja, majacymi na celu nadanie poszczegélnym
produktom odpowiednich parametréw jakosciowych.

W przypadku technologii MtSynfuels firmy Lurgi [49-51] do momentu uzyskania
gazu syntezowanego proces przebiega praktycznie analogicznie jak w przypadku rozwig-
zania firmy Choren. Nastepnie z gazu syntezowego otrzymywany jest metanol, z ktérego
w procesie MtSynfuels uzyskuje si¢ mieszanine weglowodoréw. Proces MtSynfuels sktada
sie z trzech zasadniczych etapow:

o wytwarzanie olefin (CsHs) z metanolu:
» CH;OH — CH;O0CH; (DME) + H,O
» CH;O0CH; — G;Hs + H,O
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« oligomeryzacja olefin:
» CsHg — np. CoHyy

« selektywne uwodornienie mieszaniny weglowodoréw i rozdziat
na poszczegolne produkty (LPG, frakcja benzynowa, frakcja oleju
napedowego, oleje bazowe).

Biopaliwa weglowodorowe uzyskiwane w procesie hydropirolizy lignocelulozy
Proces hydropirolizy biomasy HTU (Hydro Thermal Upgrading) rozwijany jest przez
kilka firm, gtéwnie holenderskich, w tym Biofuel B.V. oraz Shell i Total [52, 53]. W procesie
tym w wyniku hydropirolizy lignocelulozy odpadowej uzyskiwane sa biogaz oraz bioolej,
tzw. biocrude, zawierajacy ok. 18% (m/m) tlenu, ktéry nastepnie poddawany jest procesowi
hydrokonwersji do weglowodorow.
Proces przebiega w nastepujacych etapach:
o wstepne oczyszczanie surowca (biomasy);
 hydropiroliza biomasy (ci$nienie 10-20 MPa, temperatura 300-360°C);
o katalityczne hydroodtlenianie biooleju uzyskanego w wyniku
hydropirolizy;
« rozfrakcjonowanie mieszaniny weglowodoréw typu C,Ha..z na
poszczegolne produkty.

Jako produkty w tym procesie uzyskuje sie: weglowodory C,-C,, frakcje benzynowa,
frakcje oleju napedowego oraz oleje bazowe.

Biopaliwa weglowodorowe uzyskiwane w procesie przerobki oleju talowego

Olej talowy jest jednym z surowcdw pochodzenia rodlinnego, ktéry moze by¢ wyko-
rzystywany do wytwarzania biokomponentéw weglowodorowych. Surowiec ten powstaje
jako produkt uboczny w procesie przetwarzania celulozy. Stanowi mieszaning kwaséw
zywicznych (gltéwnie abietynowych) i kwasow tluszczowych, zawiera réwniez innego
rodzaju zwigzki organiczne, m.in. zwigzki siarki, produkty utleniania kwaséw oraz wyzsze
alkohole [54]. Surowy olej talowy poddawany jest w pierwszym etapie procesowi oczysz-
czania, a nastepnie glebokiej hydrokonwersji w celu usunigcia siarki, tlenu, azotu. Uzyskang
w ten sposdb szeroka frakcje weglowodorowa poddaje si¢ nastepnie rozdestylowaniu na
poszczegoélne frakcje, a gléwnym produktem jest weglowodorowy biokomponent oleju
napedowego [55].

Technologia przetwarzania surowego oleju talowego do komponentu paliwa silniko-
wego zostata wdrozona na skale przemystowa m.in. przez firm¢ UPM Lappeenranta Bio-
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refinery. W 2014 r. w Finlandii uruchomiono instalacje, ktéra umozliwia wyprodukowanie
100 tys. ton/rok komponentu oleju napedowego o nazwie BioVerno.

Eter dimetylowy(DME)
Dimetyloeter jest bezbarwnym gazem, ktdry moze by¢ stosowany jako biopaliwo
IT generacji w silnikach o zaptonie samoczynnym. Pod wzgledem technicznym zasilanie
silnika Diesla tym biopaliwem jest bardzo zblizone do zasilania silnikéw LPG czy LNG.
Podstawowe wtasciwos$ci DME [56]:
» wysoka liczba cetanowa: (55-60 jednostek);
o gesto$¢ w temperaturze 20°C: 0,66-0,67 kg/m?;
o temperatura wrzenia: -23,7°C;
o warto$¢ opatowa: 28,4 MJ/kg;
» niska temperatura zaptonu (-41°C);
o bardzo niska emisja czgstek stalych i tlenkow azotu;
« stosowanie DME wymaga doposazenia samochodu w specjalny uktad

zasilania.

Proces wytwarzania DME realizowany jest najczesciej dwuetapowo [57]:
I) wytworzenie metanolu z gazu syntezowego:

CO + 2H, — CH;OH,
IT) dehydratacja metanolu:
2CH5;0H — CH;0CH; + H,O.
Mozliwe jest réwniez otrzymywanie DME w procesie jednoetapowym, bezpo$rednio

z gazu syntezowego, przy wykorzystaniu ukladu dwéch katalizatoréw w reaktorze umozli-
wiajacych przeprowadzenie reakcji wytworzenia, a nastepnie dehydratacji metanolu [58]:

3CO + 3H2 —> CH3OCH3 + COz

Od wielu lat trwaja w Europie, Stanach Zjednoczonych oraz Japonii prace nad zasto-
sowaniem biopaliwa DME do zasilania silnikow Diesla, obejmujace réwniez testy drogowe.
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Technologie wytwarzania DME zostaly skomercjalizowane, jednak skala produkcji tego
biopaliwa jest niewielka. Niewatpliwg barierg dla rozwoju rynku DME jest konieczno$é
budowy osobnego systemu magazynowania i dystrybucji, o wymaganiach zblizonych do
systemu dystrybucji LPG. Nie bez znaczenia pozostaje réwniez konieczno$¢ dostosowania
silnika Diesla do zasilania tym biopaliwem (inny uklad paliwowo-wtryskowy).

1.3. Proces hydrokonwersji olejow roslinnych (HVO)

I.3.1. Podstawy procesu hydrokonwersji oleju rzepakowego

Biokomponent uzyskiwany w procesie hydrokonwersji olejow roélinnych i ttuszczow
zwierzecych wystepujacy pod nazwa HVO (Hydrotreated Vegetable Oil) jest weglowodorowa
frakcja parafinowa otrzymywana w wyniku katalitycznego procesu hydrokonwersji triglice-
rydéw (triacylogliceroli) kwaséw tluszczowych obecnych w olejach roélinnych i ttuszczach
zwierzecych. W przypadku zastosowania surowca niespozywczego lub odpadowego jest on
kwalifikowany do biokomponentéw II generacji. Triglicerydy mozna podzieli¢ na proste,
zawierajgce trzy identyczne kwasy tluszczowe (np. oleinowe), i zlozone, sktadajace si¢
z trzech réznych kwasow ttuszczowych. Kwasy ttuszczowe ze wzgledu na obecnosé/liczbe
wiazan podwdjnych mozna podzieli¢ na nasycone (np. kwas stearynowy), jednonienasycone
(np. kwas oleinowy) i wielonienasycone (np. kwas linolowy). Wla$ciwosci fizykochemiczne
triglicerydu zaleza od wlasciwosci kwaséw ttuszczowych (nasycone/nienasycone, polozenie
wigzania podwdjnego w tancuchu weglowodorowym) oraz, w przypadku triglicerydow
ztozonych, od wzajemnego polozenia poszczegdlnych kwaséw w czasteczce triglicerydu.
Triglicerydy nasyconych kwaséw tluszczowych maja wysoka temperature krzepniecia
(powyzej 30°C) oraz lepsza stabilno$¢ oksydacyjna niz triglicerydy kwaséw nienasyconych,
ktore ze wzgledu na obecno$¢ wigzan podwdjnych sa bardziej reaktywne [59-61].

Na proces hydrokonwers;ji triglicerydow kwasow tluszczowych skladajg sie trzy
podstawowe etapy [59, 62-64, 67-69]:

I) uwodornienie wigzan podwdjnych znajdujacych si¢ w fancuchach weglowodoro-
wych triglicerydu;

II) rozpad czasteczki triglicerydu do propenu i kwasow ttuszczowych;

III) dekompozycja kwaséw ttuszczowych do weglowodoru n-parafinowego z wydziele-
niem wody, ditlenku wegla, tlenku wegla oraz uwodornienie propenu do propanu.
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W dalszej kolejnosci powstate w wyniku hydrokonwersji weglowodory parafinowe
poddawane s3 procesowi izomeryzacji w celu poprawy parametréw niskotemperaturowych
biokomponentu [59, 65, 66].

Proces selektywnego (bez dalszej konwersji) uwodornienia wigzan nienasyconych
znajdujacych sie w czasteczkach triglicerydéw kwaséw ttuszczowych znany jest pod popu-
larnym okresleniem ,,utwardzania tluszczéw”. Stosuje sie go w przemysle ttuszczowym do
wytwarzania z olejow roélinnych stalych ttuszczow roélinnych (margaryna), a w przemysle
chemicznym do produkcji np. substytutu statej parafiny [60, 70].

Na rysunku 10 przedstawiono przebieg reakcji zachodzacych podczas hydrokonwersji
triglicerydéw dla triglicerydu kwasu oleinowego.
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Rys. 10. Reakcje hydrokonwersji triglicerydu kwasu oleinowego
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Reakcje hydrokonwersji ztozonych triglicerydéw: triglicerydu kwasu palmitynowe-
g0 (Cs1HosOs), oleinowego (Cs;H10405), linolowego (Cs;HosOs) i linolenowego (Cs;Ho,Os)
prowadzga do otrzymania weglowodoréw n-parafinowych C;5-Cis:

1) Hydroodtlenienie i uwodornienie:

Cs:HosOs + 12H, — 3C6H34 + C3Hg + 6H,0
Cs7H10406 + 15H, — 3CysHas + C3H + 6H,O
Cs7HosO6 + 18H, — 3CysHas + C3Hs + 6H,O
Cs;Ho,06 + 21H, — 3C;sHj3s + C;Hs + 6H,0

glowny produkt: n-heksadekan lub n-oktadekan.

2) Dekarboksylacja i uwodornienie:
Cs51HosOs + 3H, — 3CsHs, + C:Hg + 3CO,
Cs7H10406 + 6H, — 3Cy7Hs6 + CsHg + 3CO,
Cs;HosO6 + 9H, — 3Cy7Hi6 + CsHs + 3CO,
Cs;Ho,06 + 12H, — 3Cy7His6 + CsHs + 3CO,

glowny produkt: n-pentadekan lub n-heptadekan.

3) Dekarbonylacja i uwodornienie:
Cs1HosOs + 6H, — 3CysHs, + C;Hs + 3H,O + 3CO
Cs;H10406 + 9H, — 3Cy7Hs6 + CsHs + 3H,0 + 3CO
Cs;HosO6 + 12H, —3C,7Hi6 + C3Hs + 3H,O0 + 3CO
Cs;Ho,O6 + 15H, — 3Cy7H36 + C;Hs + 3H,0 + 3CO

glowny produkt: n-pentadekan lub n-heptadekan.

To, czy w procesie hydrokonwersji zachodzi reakcja dekarbonylacji, jest przedmiotem
dyskusji. Wedtug zespotu kierowanego przez B. Donnisa [71] w procesie hydrokonwersji
triglicerydow reakcja dekarbonylacji nie zachodzi, a tlenek wegla powstaje w wyniku
rownowagowej reakcji: CO, + H, = H,O + CO. Natomiast badania prowadzone przez
G. W. Hubera [72] sugerujg, ze tlenek wegla powstaje w wyniku reakcji dekarbonylacji
kwaséw tltuszczowych. Niemniej jednak - jak wskazuja do$wiadczenia prowadzone na
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instalacjach przemystowych wybudowanych na licencjach UOP i Neste Oil - w produktach
reakeji hydrokonwersji triglicerydéw kwasow ttuszczowych obserwuje si¢ jedynie ditlenek
wegla (oprdcz propanu i wody) oraz sladowe iloéci tlenku wegla, co $wiadczytoby o bardzo
niewielkim udziale reakcji dekarbonylacji lub tez o przebiegu wtornej reakeji tlenku wegla
z wodg (CO + H,O — CO, + H,).

Procesowi hydrokonwersji towarzyszg rowniez reakcje uboczne, np. krakingu we-
glowodoréw n-parafinowych, w wyniku czego produkt zawiera niewielka ilo$¢ lekkich
weglowodoréw C,+C; [71].

Hydrokonwersje olejow i ttuszczow roslinnych prowadzi sie z zastosowaniem typo-
wych katalizatoréw typu NiMo/ALO; lub CoMo/ALOs wykorzystywanych w przemysle
rafineryjnym [63, 73, 74]. Katalizatory te stosuje si¢ w formie siarczkowej, co ze wzgledu na
bezsiarkowy charakter surowca (olej roélinny), niezaleznie od procesu nasiarczania $wie-
zego katalizatora, wymusza kontrolowane podawanie do reaktora zwigzku siarki. W tym
celu stosuje sie nastepujace rozwigzania:

« dodawanie disiarczku dimetylu (DMDS) do oleju roélinnego;

« zawracanie do reaktora siarkowodoru wydzielonego z mieszaniny reak-
cyjnej procesu HVO;

» wprowadzanie do reaktora siarkowodoru uzyskiwanego na innej instalacji
rafineryjne;j.

Siarkowododr otrzymywany jest w procesie regeneracji aminy, ktéry wchodzi w sktad
instalacji HVO (rys. 12).

Ciggte podawanie do reaktora substancji nasiarczajgcej spowalnia proces dezaktywacji
katalizatora. Ze wzgledu na obecno$¢ w produktach procesu hydrokonwersji zwigzkéw
nietypowych dla procesu hydrorafinacji, takich jak ditlenek i tlenek wegla oraz woda,
prowadzone sg badania wptywu tych zwigzkéw na trwatos¢ i aktywno$¢ katalizatora [75].
Zachodzi tu m.in. mozliwos¢ reakeji tlenku wegla z metalami zawartymi w katalizatorze
(np. z niklem) z utworzeniem karbonylkow.

Proces hydrokonwersji olejow i ttuszczéw roélinnych w instalacjach przemystowych
prowadzony przy zastosowaniu katalizatoréw rafineryjnych przebiega w sposéb wystarcza-
jaco efektywny, jednak prowadzone sg badania majace na celu opracowanie katalizatorow
dedykowanych do tego procesu, ktére cechowataby wyzsza aktywnos$¢ w reakeji hydrood-
tleniania, obnizona skltonno$¢ do tworzenia koksu, odpornos¢ na dziatanie wody, lepsza
podatno$¢ na regeneracje, wyzsza tolerancja na trucizny oraz mozliwo$¢ zastosowania
w roznych wariantach instalacji przemystowych [76]. Hydrokonwersja tych surowcow,
podobnie jak proces hydrorafinacji frakcji naftowych, moze by¢ réwniez prowadzona
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z zastosowaniem katalizatoréw innego typu, np.: Ni/C, Pd/C, Pd+Pt/C, podejmowane sg
tez proby wykorzystania katalizatoréw NiMo lub CoMo w formie tlenkowej [75].
Temperatura krzepniecia n-oktadekanu (CisHss), podstawowego produktu procesu
hydrokonwersji triglicerydéw zawartych w oleju rzepakowym, wynosi +28°C, a n-hepta-
dekanu +21°C [76]. Tak wysokie temperatury krzepniecia uniemozliwiajg bezposrednie
wykorzystanie produktu hydrokonwersji jako biokomponentu oleju napedowego. Dlatego
w warunkach przemystowych hydrokonwersja triglicerydéw jest zawsze polaczona z hy-
droizomeryzacja powstatych weglowodoréw n-parafinowych. Proces hydroizomeryzacji
prowadzony jest z zastosowaniem typowych katalizatoréw izomeryzacji zawierajacych
platyne lub pallad otrzymanych z uzyciem jako nos$nikéw: ALO;, SiO,—ALO;, ZSM-11,
ZSM-22 [77,78]. Na rysunku 11 przedstawiono schemat reakeji hydroizomeryzacji n-parafin.
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Rys. 11. Uproszczony schemat reakcji hydroizomeryzacji weglowodoréw n-parafinowych

Glownym produktem hydrokonwersji i uwodornienia triglicerydéw, a nastepnie
izomeryzacji weglowodoréw n-parafinowych jest ciekla frakcja parafinowa, przeznaczona
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do wytwarzania oleju napedowego. Wlasciwosci fizykochemiczne tej frakeji sa zblizone do
wlaéciwosci analogicznych produktéw pochodzacych z przerdbki ropy naftowej, co ogranicza
negatywne interakcje w czasie zmieszania biokomponentu z komponentami naftowymi [79].
Produkt ten nie zawiera praktycznie siarki oraz weglowodoréw aromatycznych, jest stabilny
termochemicznie i charakteryzuje si¢ bardzo wysoka liczba cetanowa (powyzej 70), dlatego
tez jego obecno$¢ w oleju napedowym powoduje korzystne obnizenie zawartosci zwiazkow
aromatycznych oraz podwyzszenie liczby cetanowej [80-82]. Biokomponenty z procesu
HVO ze wzgledu na brak aromatéw oraz wysoka liczbe cetanowg posiadajg réwniez dobre
parametry eksploatacyjne: niska skfonno$¢ do zanieczyszczania rozpylaczy oraz — poprzez
bardziej efektywny proces spalania — niska emisje zanieczyszczen [83, 84].

Propan znajduje zastosowanie w rafineryjnych procesach technologicznych, a ze
wzgledu na surowiec, z ktérego jest uzyskiwany, moze by¢ wykorzystany jako biokompo-
nent do wytwarzania paliwa LPG.

Sktad produktow hydrokonwersji triglicerydéw zalezy przede wszystkim od para-
metréw procesowych: temperatury, ci$nienia, czasu kontaktu surowca z katalizatorem.
Wyzsze ci$nienie sprzyja reakeji hydroodtleniania, natomiast wyzsza temperatura — reakcji
dekarboksylacji [65, 85, 86]. Nie okres$lono jednak jednoznacznie, czy proces dekarbok-
sylacji zachodzi dzigki obecnosci katalizatora, czy w wyniku krakingu termicznego cza-
steczki kwasu tluszczowego. Wplyw parametréw procesowych zostal omowiony w czesci
dos$wiadczalnej niniejszej pracy.

Jednym z problemodw, ktore towarzysza produkeji i wprowadzaniu weglowodoro-
wego biokomponentu HVO na rynki paliwowe, jest okreslenie rzeczywistej zawarto$ci
weglowodoréw pochodzenia biologicznego w mieszaninie z weglowodorami uzyskanymi
posrednio (wegiel kamienny, brunatny) lub bezposrednio ze zrédet kopalnych (ropa naf-
towa, gaz ziemny). Ma to szczegdlnie znaczenie w przypadku stosowania biokomponentu
w celu realizacji dyrektywy RED 2009/28/WE, zobowiazujacej kraje czlonkowskie UE
do wykorzystywania energii ze Zrédel odnawialnych. W Polsce zostalo to uregulowane
poprzez wyznaczenie Narodowego Celu Wskaznikowego. Realizacja zobowigzan NCW
prowadzona jest m.in. poprzez wytwarzanie oleju napedowego zawierajacego do 7% (V/V)
biokomponentu. W przypadku FAME istnieje metoda badawcza umozliwiajaca okreslenie
zawartosci bioestréw w paliwie, brakuje natomiast takiej metody w stosunku do weglo-
wodoréw wytworzonych w wyniku konwersji biomasy. Do oznaczenia zawartoéci biowe-
glowodoréw (z procesu HVO lub F-T) w oleju napedowym wykorzystuje si¢ metode wg
normy ASTM D 6866 ,,Standard Test Methods for Determining the Biobased Content of
Solid, Liquid, and Gaseous Samples Using Radiocarbon Analysis” W metodzie tej oznacza
sie stosunek *C/"C. Niestety, jest to podejscie kosztowne i skomplikowane i wobec tego
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wykorzystywane w nielicznych laboratoriach. Rozliczenie producentéw paliw z realizacji
NCW przy zastosowaniu bioweglowodoréw z procesu HVO odbywa si¢ zatem jedynie
poprzez ztozenie deklaracji, a jej poprawnos¢ jest weryfikowana podczas audytow.

I.3.2. Teoretyczny bilans masowy procesu hydroodtlenienia,
dekarboksylacji i uwodornienia oleju rzepakowego

Obliczenia bilansowe wykonano przy zalozeniu, ze zachodzace w procesie hydrokon-
wersji oleju rzepakowego reakcje hydroodtleniania i dekarboksylacji maja ten sam udzial.
Taki stosunek reakcji HDO do reakcji dekarboksylacji (50/50) zostal potwierdzony
w cze$ci doswiadczalnej niniejszej pracy. Udzial reakcji HDO w temperaturze proce-
sowej 300°C i 310°C wynosit odpowiednio 52% i 45% (pkt IL.5.1).

W celu obliczenia teoretycznego bilansu masowego procesu hydrokonwersji przyjeto
modelowy sklad oleju rzepakowego, opierajac si¢ na rzeczywistym skladzie surowca olejo-
wego, ktory zostal wykorzystany w cze$ci badawczej pracy (pkt II.1, tabela 11). W modelu
uwzgledniono cztery triglicerydy kwasow ttuszczowych wystepujace w oleju rzepakowym
w najwiekszej ilo$ci i przyjeto nastepujacy sktad:

o glicerydy kwasu palmitynowego:......... 7% (m/m),
o glicerydy kwasu oleinowego:................. 66% (m/m),
o glicerydy kwasu linolowego:.........cccuc.. 19% (m/m),
o glicerydy kwasu linolenowego:.......ccc.... 8% (m/m).

Przedstawiony sktad chemiczny modelowego oleju rzepakowego jest zgodny z po-
kazang w tabeli 2 zawartoscig kwasow tluszczowych w typowych przemystowych olejach
rzepakowych. Zawarto$¢ poszczegolnych kwasow ttuszczowych zalezy przede wszystkim
od odmiany rzepaku, z ktérego wytlaczany jest olej rzepakowy.

Obliczenia bilansu masowego przeprowadzono przy nastepujacych zalozeniach:

o Podczas hydrokonwersji oleju rzepakowego zachodzg jedynie reakcje
hydroodtleniania, dekarboksylacji oraz uwodorniania triglicerydéw; nie
zachodzi reakcja dekarbonylacji.

o Stosunek udziatu reakcji HDO do udziatu reakeji dekarboksylacji wynosi 1:1.

o Modelowy olej rzepakowy sktada si¢ wytacznie z czterech wymienionych
triglicerydéw, zgodnie z przedstawionym powyzej skfadem.

o W procesie ulegaja uwodornieniu wszystkie wigzania podwdjne obecne
w tanicuchach weglowodorowych kwaséw ttuszczowych.
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Tabela 2. Zawartos¢ kwaséw ttuszczowych w olejach rzepakowych

Kwasy ttuszczowe =~ Wzor chemiczny Liczba atoméw Liczba wiazan Zawartos¢ w oleju
w glicerydach kwasu wegla w czasteczce podwdjnych [% (m/m)]
Kwas palmitynowy (4sH5,COOH 16 0 3-8
Kwas stearynowy (47H35COO0H 18 0 0,8-2,5
Kwas oleinowy (C17H5;COOH 18 1 50-70
Kwas linolowy (Ci7H5,COOH 18 2 15-28
Kwas linolenowy (C17H5,CO0H 18 3 6-14
Kwas erukowy (»1H:COO0H 22 1 <2

Bilans masowy procesu hydrokonwersji dla poszczegdlnych sktadnikéw surowca
modelowego przedstawiono ponizej:

Trigliceryd kwasu palmitynowego

rownanie reakcji chemicznej:

2(51“93054' 15"2 = 3(15"32 + 3(15“34 + 2(3“3 + 6"20 + 3(02

bilans wedlug mas czgsteczkowych [g]:
1612 + 30 = 636 + 678 + 88 + 108 + 132

bilans w procentach masowych:
98,17 + 18 = 38,73 + 4129 + 536 + 658 + 8,04

bilans w procentach masowych na 100% triglicerydu:
10000 + 1,86 = 3945 + 4206 + 546 + 670 + 8,19

bilans w przeliczeniu na 1000 kg triglicerydu [kg]:
1000 + 186 = 3945 + 4206 + 546 + 670 + 819
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Trigliceryd kwasu oleinowego
rownanie reakcji chemicznej:
2(57“10406+ 21 Hz = 3(17"35 + 3(13H3s + 2(3“3 + 6H20 + 3(01

bilans wedtug mas czgsteczkowych [g]:
+

1768 + 42 = 720 762 + 88 + 108 + 132

bilans w procentach masowych:
97,68 + 232 = 3978 + 4210 + 48 + 597 + 729

bilans w procentach masowych na 100% triglicerydu:
100,00 + 238 = 40,73 + 4310 + 498 + 611 + 7,46

bilans w przeliczeniu na 1000 kg triglicerydu [kg]:
1000 + 238 = 4073 + 4310 + 498 + 61,1 + 74,6

Trigliceryd kwasu linolowego
rownanie reakcji chemicznej:

2C;Hes0s +  27H, = 3GyHse +  3GeH:: + 2GH: + 6H.0 +  3(0,

bilans wedtug mas czgsteczkowych [g]:
1756 + 54 = 72 + 762 + 88 + 108 + 132

bilans w procentach masowych:
97,02 + 298 = 3978 + 4210 + 48 + 597 + 729

bilans w procentach masowych na 100% triglicerydu:
100,00 + 3,07 = 41,00 + 4340 + 5001 + 615 + 751

bilans w przeliczeniu na 1000 kg triglicerydu [kg]:
1000 + 307 = 4100 + 4340 + 501 + 615 + 751

Trigliceryd kwasu linolenowego

rownanie reakcji chemicznej:
2C57H9105+ 33"2 = 3(17"35 + 3(13“33 + 2(3“3 + 6"20 + 3(02

bilans wg mas czgsteczkowych [g]:
1744 + 66 = 720 + 762 + 88 + 108 + 132

bilans w procentach masowych:
96,35 + 365 = 3978 + 4210 + 48 + 597 + 7,29

bilans w procentach masowych na 100% triglicerydu
10000 + 3,79 = 4129 + 4369 + 505 + 620 + 7,56

bilans w przeliczeniu na 1000 kg triglicerydu [kg]:
1000 + 37,90 = 412,9 + 436,9 + 50,5 + 62,0 + 75,6
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Bilans masowy reakcji hydrokonwersji modelowego oleju rzepakowego z uwzgled-
nieniem zalozonego udzialu poszczegdlnych triglicerydéw przedstawiono w tabeli 3.

Tabela 3. Teoretyczny bilans masowy reakcji hydrokonwersji modelowego oleju

rzepakowego
Substraty Produkty
[% (m/m)] [% (m/m)]
Weglowodory
Olej rzepakowy Woddr n-parafinowe Propan H,0 0,
Cis+Cis
97,48 2,52 81,76 4,89 6,01 7,34

W tabeli 4 zamieszczono teoretyczny bilans masowy procesu hydrokonwersji dla
surowcow zawierajacych 10% i 20% (V/V) oleju rzepakowego w mieszaninie z frakcja A-3.
Wymienione powyzej mieszaniny byly przedmiotem badan w koncowym etapie czgsci
dos$wiadczalnej pracy (pkt I1.9). Zastosowanie frakcji A-3 zamiast frakcji nafty wynika
z faktu, Ze jest ona typowym komponentem oleju napedowego. Wilasciwosci surowcow
przedstawiono w cze$ci doswiadczalnej pracy (pkt I1.1, tab. 9).

Tabela 4. Teoretyczny bilans masowy procesu hydrokonwersji dla surowcow
zawierajacych 10% i 20% (V/V) oleju rzepakowego w mieszaninie z frakcja A-3Y

Udziat objetosciowy (masowy) oleju rzepa-

kowego w surowcu:
Produkty hydrokonwersji oleju rzepakowego
10,00 20,00
(11,05) (21,85)
Weglowodory n-parafinowe [kg/t wsadu] 92,68 183,26
Propan [kg/t wsadu] 5,55 10,97
Woda [kg/t wsadu] 6,82 13,48
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Udziat objetosciowy (masowy) oleju rzepa-

kowego w surowcu:
Produkty hydrokonwersji oleju rzepakowego

10,00 20,00

(11,05) (21,85)
(0, [kg/t wsadu] 8,32 16,45
Zuzycie wodoru w procesie hydrokonwersji oleju rzepakowego 5

,86 5,66

obecnego w surowcu [kg/t wsadu]
Zuzycie wodoru w procesie hydrorafinacji frakcji A-3 znajdujacej sie 3,60 3,20

w surowcu [kg/t wsadu]

! Gestos¢ frakgji A-3: 818 kg/m?, oleju rzepakowego: 915 kg/m?

Zuzycie wodoru w procesie hydrorafinacji atmosferycznych frakeji naftowych
o zawarto$ci siarki od 0,2% do 0,8% (m/m) wynosi odpowiednio od 2,5 kg do 10 kg/tone
surowca. Obliczenia wskazuja, ze uwodornienie mieszaniny oleju rzepakowego z frakcjami
naftowymi wymaga znacznie wigkszej iloéci wodoru.

I.3.3. Rozwoj technologii hydrokonwersji olejow roslinnych

Procesy wodorowe w przemysle tluszczowym prowadzone sg na skale przemystowa
juz od ok. 100 lat. Nie sg to jednak technologie calkowitej hydrokonwersji, a jedynie uwo-
dornienia wigzan podwdjnych, w wyniku ktérego z cieklych olejow roélinnych uzyskuje
sie state lub pdlstate produkty ttuszczowe o nienaruszonej lub lekko zmodyfikowanej
strukturze triglicerydéw [60]. Pierwsze prace nad hydrokonwersja olejéw roslinnych,
ktorej produktem sg weglowodory parafinowe, zostaly podjete juz w latach 30. ubiegtego
wieku. Wtedy tez pojawil sie pierwszy patent opisujacy proces katalitycznego rozktadu
olejow roélinnych [87]. Jednak dopiero w 1984 r. P. P. Nunes opublikowal w swoim
doktoracie przebieg procesu hydrokonwersji oleju sojowego do weglowodordéw n-pa-
rafinowych. Reakcje prowadzone byly w autoklawie przy zastosowaniu katalizatora za-
wierajacego rod oraz ruten [88]. Autor ten w wyniku realizowanych w nastepnych latach
badan nad procesem hydrokonwersji olejow roélinnych wykazal, ze w temperaturach
ok. 400°C zachodzg reakcje dekarboksylacji i dekarbonylacji kwaséw ttuszczowych [89].
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Na poczatku lat 90. ubiegtego wieku prowadzono w Kanadzie badania nad procesem
hydrokonwersji ttuszczéw pochodzenia zwierzecego [90] i oleju talowego [91] do frakcji
weglowodorowej, w obecnosci typowych katalizatoréw rafineryjnych. Prace te jednak
nie zostaly skomercjalizowane. Kamieniem milowym w rozwoju procesu hydrokon-
wersji olejow naturalnych byly prace badawcze podjete na poczatku XXI wieku przez
finski koncern naftowy Neste Oil. Efektem tych badan bylo opatentowanie rozwigzan
technologicznych procesu hydrokonwersji, w wyniku ktérego z olejéw roslinnych uzy-
skuje sie parafinowsa frakcje weglowodorowa [92, 93], oraz paliwa do silnikow Diesla,
skomponowanego z udziatem tego biokomponentu [94-96]. Patenty te opisujg zaréwno
sam proces hydrokonwersji, jak i proces izomeryzacji umozliwiajacy uzyskanie biokom-
ponentu o parametrach niskotemperaturowych wymaganych dla komponentéw oleju
napedowego. Rezultatem tych prac bylo oddanie do eksploatacji przez koncern Neste Oil
w 2007 r. pierwszej na $wiecie przemystowej instalacji HVO. Od tego momentu datuje
sie zintensyfikowany rozwoj technologii realizujgcych na skale przemystowa proces
hydrokonwersji olejow naturalnych.

Dalsze badania procesu hydrokonwersji olejow naturalnych dotyczyty m.in.
doboru katalizatoréw, reaktoréw i parametréw procesowych. W. Charusiri wraz ze
wspotpracownikami prowadzil badania nad hydrokonwersja zuzytych olejow roslinnych
przy ci$nieniu 1-2 MPa i temperaturze 380-430°C, z zastosowaniem nast¢pujacych
katalizatorow: HZSM-5, siarczanu cyrkonu i katalizatora hybrydowego sktadajacego
sie z obu wymienionych katalizatoréw. Czas reakcji w ci$nieniowym reaktorze auto-
klawowym wynosit 45-90 minut. W przypadku katalizatora hybrydowego uzyskano
produkt charakteryzujacy si¢ najwiekszym udziatem weglowodoréow o zakresie wrzenia
typowym dla benzyn [97]. W kolejnych pracach tego zespotu badano wplyw czasu
reakcji (30-120 minut); przy tych parametrach i temperaturze powyzej 400°C obok
frakcji benzynowej otrzymano produkty gazowe [98]. Badania zespotu pod kierun-
kiem T. M. Sankaranarayanana dotyczyly hydrokonwersji mieszaniny zawierajacej 20%
i40% (m/m) oleju stonecznikowego i 40% lub 60% (m/m) nieodsiarczonej frakcji oleju
napedowego przy ci$nieniu 3-6 MPa, w temperaturze 320-350°C i szybkosci objeto-
$ciowej podawania surowca 1-4 h~'. W badaniach tych wykorzystano katalizator typu
NiMo/ALO; (w formie siarczkéw), do ktérego dodano 0,15% i 30% (m/m) B-zeolitu
(BEA). W wyniku zastosowania katalizatora zawierajacego 30% (m/m) B-zeolitu
uzyskano prawie 100% konwersje surowca do weglowodoréw [99]. Badania procesu
hydrokonwersji oleju rzepakowego realizowal m.in. P. Simacek z zespotem [100]. Testy
katalityczne prowadzono w reaktorze przeplywowym w temperaturach 260-340°C i przy
ci$nieniu 7 MPa. W badaniach zastosowano trzy katalizatory NiMo/ALO; rézniace si¢
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zawartos$cig NiO i MoOs: 3,8/17,3%; 2,6/15,0%; 2,6/8,8% (m/m). Catkowita konwer-
sje oleju rzepakowego do weglowodorow uzyskano w temperaturach powyzej 310°C.
W badaniach hydrokonwersji zuzytego oleju spozywczego, ktére prowadzit zesp6t Y. Liu,
stosowano katalizator rutenowy (nosénik: Al-polyoxocation-pillared montmorillonite).
Temperatura procesu wynosita 350°C, ci$nienie 2 MPa. W tych warunkach otrzymano
produkt zawierajacy weglowodory n-Cis+n-Cis z wydajnoscia 98,9% (m/m) [101].
W badaniach prowadzonych przez zesp6t K. Muraty hydrokonwersji poddawano olej
z jatrofy (270-300°C, 2 MPa) [102]. W procesie stosowano katalizator Pt/H-ZSM-5 oraz
Re-Pt/H-ZSM-5. Stwierdzono, ze wprowadzenie renu skutkuje zwiekszeniem aktywnosci
katalizatora platynowego. Konwersja oleju z jatrofy na tym katalizatorze przy wigkszej,
w pordéwnaniu z katalizatorem Pt/H-ZSM-5, szybkosci objetosciowej podawania surowca
ksztaltowata si¢ na poziomie powyzej 80%.

Prowadzone sg réwniez badania nad procesem hydroizomeryzacji produktu hydro-
konwersji olejow rodlinnych majacym na celu poprawe wlasciwosci niskotemperaturowych
biokomponentu. J. Hancsok wraz z zespotem podjeli badania nad hydroizomeryzacja
produktu hydrokonwersji oleju stonecznikowego na katalizatorze Pt/HZSM-22/y-ALO;
zawierajacym od 0,25% do 1,1% (m/m) platyny. Proces przebiegal przy nastepujacych
parametrach: temperatura 280+370°C, ci$nienie 3,5+8 MPa, LHSV = 1,0+4,0 h™'. Uzy-
skany w tych warunkach produkt (z wydajnoscia > 90%) charakteryzowat si¢ stosunkiem
izo- do n-parafin w zakresie 3,7:1+4,7:1, temperatura zablokowania zimnego filtru od

-18°C do -14°C oraz wysoka liczba cetanowg (81-84) [103]. W celu poprawy parametréw
niskotemperaturowych biokomponentu HVO proponuje si¢ rowniez inne rozwigzania,
np. wstepne zeoformowanie oleju roélinnego przed poddaniem go procesowi hydro-
konwersji [104, 105]. Proces zeoformingu triglicerydow kwaséw ttuszczowych prowa-
dzony jest przy zastosowaniu katalizatora zeolitowego typu ZSM-5 w temperaturach
200-400°C i przy ci$nieniu 1,5-4,0 MPa. Uzyskany zeoformat poddany zostaje procesowi
hydrokonwersji; finalny produkt stanowi mieszanine weglowodoréw n-parafinowych,
izoparafinowych, naftenowych i aromatycznych. Produkt charakteryzuje si¢ niska tem-
peraturg metnienia (ponizej 0°C), co umozliwia zastosowanie go jako komponentu oleju
napedowego. Pewna wadg tego procesu jest jednak zawarto$¢ weglowodoréw aroma-
tycznych w otrzymywanym produkcie. Zeoformowany biokomponent charakteryzuje
sie takze nizszg liczba cetanowy oraz nieznacznie pogorszong stabilnoscig w stosunku
do calkowicie parafinowego produktu HVO.

Przedmiotem badan jest réwniez proces, w ktérym odtlenienie kwasow tluszczowych
zachodzi w wyniku reakcji dekarboksylacji [74, 106, 107]. W poréwnaniu z procesem
hydroodtleniania dekarboksylacja triglicerydéw kwaséw ttuszczowych wydaje sie mniej
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kosztowna ze wzgledu na znacznie mniejsza konsumpcje wodoru. Podczas dekarboksylacji

otrzymuje sie weglowodory n-parafinowe o krotszych tancuchach weglowodorowych niz

w wyniku hydroodtleniania. Produkt ten charakteryzuje si¢ lepszymi wlasciwo$ciami

niskotemperaturowymi niz produkt uzyskany w wyniku procesu hydroodtleniania, nie-
mniej jednak rozwigzanie to nie pozwala na wyeliminowanie z ciggu technologicznego

produkcji biokomponentu procesu hydroizomeryzacji weglowodordw n-parafinowych.
Wadga tego procesu jest powstawanie duzych iloéci CO,, jednak zwolennicy tego roz-
wigzania argumentuja, ze emisja CO, towarzyszaca dekarboksylacji nie wptywa na

catkowity bilans tego gazu przy zastosowaniu olejéow rosélinnych do produkeji paliw.
Podsumowujac, nalezy stwierdzi¢, ze obecny stan wiedzy wskazuje na to, ze technologia

konwersji olejow roslinnych oparta jedynie na procesie dekarboksylacji nie jest jeszcze

dopracowana i wymaga dalszych badan nad jej udoskonaleniem.

Rozwoj przemyslowych instalacji HVO
Jak juz wspomniano, pionierem w badaniach hydrokonwersji olejow roélinnych
i ttuszczéw zwierzecych do weglowodorowych komponentéw paliwowych, a nastepnie
w komercjalizacji tej technologii na skale przemystowsa byl koncern naftowy Neste Oil,
do ktdérego nastepnie dolgczyta firma Honeywell UOP [95, 96, 108]. W lipcu 2007 r.
w Parvoo (Finlandia) zostala uruchomiona pierwsza na $§wiecie instalacja przemystowa
do produkcji wysokocetanowych weglowodorowych biokomponentéw oleju napedo-
wego z olejow i tluszczdw naturalnych pod nazwg NExBTL, o zdolno$ci produkcyjnej
170 tys. ton na rok. W wyniku rozwoju tej technologii proces HVO oferowany jest przez
wiele firm: Axens IFP (Vegan), Honeywell UOP (Ecofining - Green Diesel), Neste Oil
(NExBTL), Syntroleum, UPM (BioVerno).
Do 2014 r. powstalo wiele przemystowych instalacji o duzej wydajnosci:
o wedlug technologii NExBTL: Porvoo (Finlandia) - dwie instalacje
po 170 tys. ton/rok, Singapur - 800 tys. ton/rok,
Rotterdam - 800 tys. ton/rok [109];
o wedlug technologii Ecofining: Livorno - 300 tys. ton/rok,
Norco (USA) - 600 tys. ton/rok.

Sumarycznie mozliwoéci produkcyjne istniejgcych juz przemystowych instalacji
HVO na $wiecie przekroczyty 3 mln ton/rok. Firma Diamond Green Diesel (USA) roz-
poczeta budowe kolejnych instalacji na licencji procesu Ecofining, o mocy produkcyjnej
600 tys. ton/rok (USA) i 250 tys. ton/rok (Kongo). Plany budowy instalacji na 300 tys. ton/rok
ma réwniez koncern Galp Energia (rafineria w Sines). Jednoczesnie z powstawaniem ko-
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lejnych instalacji silny nacisk kladzie si¢ na wykorzystanie nowych surowcéw naturalnych,
niemajacych charakteru spozywczego, takich jak np. oleje z mikroalg [110].

Proces HVO prowadzony jest w specjalnie do tego zaprojektowanych instalacjach,
o schemacie technologicznym zblizonym do rafineryjnych instalacji stuzacych do hy-
droodsiarczania komponentéw oleju napedowego. Instalacja sklada si¢ zwykle z dwdch
reaktoréw: w pierwszym (katalizatory typu NiMo) przebiega proces hydrokonwersji oleju
roslinnego, natomiast w drugim - proces izomeryzacji weglowodoréw n-parafinowych
(katalizatory typu Pt/AL,O;). Proces HVO prowadzony jest przy cisnieniu 3-6 MPa i tem-
peraturze 300-350°C.
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Rys. 12. Schemat procesu hydrokonwersji oleju rzepakowego
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Reakcje hydrokonwersji, a zwlaszcza uwodornienia i hydroodtleniania olejow, sa
znacznie bardziej egzotermiczne niz reakcje hydroodsiarczania frakcji naftowych. Silny
wzrost temperatury w reaktorze podczas prowadzenia procesu hydrokonwersji moze
skutkowa¢ uszkodzeniem zloza katalitycznego oraz reaktora. Dlatego tez w instalacjach
przemystowych pierwszy reaktor, w ktérym zachodzg reakcje uwodornienia i hydroodtle-
niania, wyposazony jest w specjalny uktad chlodzenia (quench wodorowy) - jego zadaniem
jest utrzymywanie zalozonej temperatury procesu. Powstalte w wyniku reakcji produkty
rozdzielane sg w separatorach i na kolumnach destylacyjnych. Uzysk bioweglowodorowej
frakcji ciektej w odniesieniu do wsadu (olej roslinny) wynosi ok. 82-85% (/m), biopropa-
nu: 5,1% (m/m), pozostale produkty to woda, CO, i H,S. Schemat procesu hydrokonwersji
przedstawiono na rysunku 12.

Proces HVO moze by¢ réwniez prowadzony na typowych instalacjach do hydrood-
siarczania znajdujacych sie w rafineriach zajmujacych sie przerébka ropy naftowej. Jednak
ze wzgledu na niedostosowanie instalacji do procesu hydroodtleniania jako surowiec
stosuje sie 5-10% (V/V) mieszaning oleju roélinnego z nieodsiarczong frakcja naftowa,
pochodzaca z destylacji ropy naftowej lub innych proceséw rafineryjnych, a sam proces
nosi nazwe co-processingu (wspoétuwodornienie) [111-114]. Podczas wspdtuwodornienia
oprécz reakeji wlasciwych dla procesu hydrokonwersji olejéw naturalnych (hydroodtle-
nianie, dekarboksylacja) zachodzg rowniez reakcje zwiazane z procesem hydrorafinacji
frakcji naftowej (hydroodsiarczanie, hydroodazotowanie, uwodornienie). W przypadku
tej technologii, ze wzgledu na obecno$¢ siarki w surowcu naftowym, nie ma potrzeby
wprowadzania do wsadu substancji nasiarczajacej (prekursor H,S).

Jednym z pierwszych procesdéw co-processingu byta technologia H-Bio firmy Petrobras
[115,116]. Nie jest to jednak klasyczny proces hydrokonwersji olejéw roslinnych (HVO),
taki jak technologie NExBTL i Ecofining. Jego idea polega na wspéluwodornieniu olejéw
ro$linnych w mieszaninie z innymi komponentami oleju napedowego pochodzacymi
bezposrednio z destylacji ropy naftowej i z proceséw rafineryjnych (np. FCC). Technologia
H-Bio zostata wdrozona w warunkach przemystowych w 2006 r. Przeprowadzone préby
wykazaly mozliwos$¢ stosowania surowca zawierajacego do 10% (V/V) oleju roélinnego.
W 2013 r. proces H-Bio byl realizowany na szeéciu instalacjach w rafineriach w Brazylii,
przy zastosowaniu surowca zawierajacego ok. 5% (V/V) oleju rodlinnego (gléwnie oleju
sojowego).

Schemat technologii H-Bio przedstawiono na rysunku 13. Proces hydrorafinacji
frakcji naftowych oraz hydrokonwersji olejéw roélinnych do weglowodoréw prowadzony
jest na instalacji hydrotreatingu (HDT) z zastosowaniem typowych rafineryjnych katali-
zatoréw NiMo/CoMo.
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Rys. 13. Schemat procesu H-Bio w warunkach technologicznych rafinerii Petrobras [109]

Co-processing byt réwniez testowany oraz wprowadzany na skale przemystowg przez
koncerny naftowe takie jak BP, Shell (USA) oraz Total (Francja).

I.3.4. Wplyw biokomponentéow weglowodorowych z procesu
HVO na jako$¢ oleju napedowego

Weglowodorowe biokomponenty uzyskiwane w procesach HVO oraz w procesie
Fischera-Tropscha zdecydowanie r6znig si¢ wlasciwosciami fizykochemicznymi i eksplo-
atacyjnymi od stosowanego obecnie do wytwarzania oleju napedowego biokomponentu
FAME. W tabeli 5 przedstawiono wybrane wiasciwosci fizykochemiczne paliw do silni-
kéw o zaplonie samoczynnym (lub ich komponentéw) pozyskiwanych z przerdbki ropy
naftowej, olejow roélinnych oraz konwersji biomasy. W poréwnaniu z olejem napedowym
pochodzacym z przerdbki ropy naftowej weglowodorowe biopaliwa II generacji (ON HVO
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i ON F-T) ze wzgledu na swoj parafinowy charakter posiadaja znacznie wyzszg liczbe ce-
tanowq. W odniesieniu do biopaliwa I generacji (7FAME) nowe paliwa charakteryzuja si¢
réwniez znacznie wyzszg warto$cig opalowq i stabilnoscig termooksydacyjng [84]. Szcze-
golnie istotny jest brak negatywnego wplywu na odporno$¢ na utlenianie, biorac pod uwage
problemy, jakie wystepuja na rynku krajowym w przypadku olejéw napedowych z FAME.
Réwnie wazne sg wladciwosci niskotemperaturowe, ktére umozliwiaja eksploatacje paliw
zawierajacych biokomponent HVO lub F-T nawet w warunkach klimatu arktycznego, co

jest praktycznie niemozliwe przy wykorzystaniu biokomponentu FAME.

Tabela 5. Wlasciwosci komponentéw oleju napedowego uzyskiwanych z surowcéow
kopalnych i bioodnawialnych [83, 86]

ON
e obki  Biodiesel
Wtasciwos¢ &y
ropy nafto- (FAME)
wej)
Zawartosc tlenu [%] 0 n 0 0
Zawartos¢ aromatow [% (m/m)] 15+30 0 0 0
Gestos¢ w temp. 15°C [kg/m?] 830-+-840 880 770+780 770790
Zawartosc siarki [mg/kg] <10 <5 <5 <5
Warto$¢ opatowa [MJ/kg] 43 38 44 44
Temperatura metnienia [°C] =150 =5++15 -25+-10 -25+-10
Zakres wrzenia [°(] 180+360 340355 180320 170+330
Liczba cetanowa 5055 50+53 70-+-90 75-90
Stabilnos¢ termooksydacyjna dobra pogorszona dobra dobra
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W tabelach 6 i 7 przedstawiono poréwnawcza charakterystyke biopaliwa weglowo-
dorowego wytworzonego w procesie HVO i w procesie estryfikacji kwasow ttuszczowych,
opracowana przez autora niniejszej monografii na podstawie doniesien literaturowych,

konferencyjnych i badan wykonanych w Instytucie Nafty i Gazu - Panstwowym Instytucie

Badawczym.

Tabela 6. Wplyw rodzaju biopaliwa na eksploatacje silnika Diesla

Czynnik

Biokomponent/biopaliwo weglo-
wodorowe z procesu HVO

Biopaliwo B100
(FAME)

Rodzaj silnika

Wszystkie silniki o zaptonie
samoczynnym (Diesla)

Tylko silniki przystosowane do
eksploatacji na tego rodzaju paliwie

Witasciwosci zaptonowe

Na poziomie rafineryjnego ON

Zblizone do oleju napedowego

Wiasciwosci smarne

Brak. Wymagane jest stosowanie
dodatkéw smarnosciowych

Bardzo dobre

Eksploatacja w niskich
temperaturach

Normalna, stosownie do wtasciwosci
niskotemperaturowych paliwa

Utrudniona, gorsze whasciwosci
niskotemperaturowe

Rozpylenie i odparowanie pali-
wa w komorze spalania

Na poziomie rafineryjnego ON. Uktady
wtrysku paliwa sa fabrycznie dostosowane
do typowych wiasciwosci ON

Pogorszone. Wigksza gestosc i lepkos¢
oraz mniejsza lotnos¢

Mocsilnika

Znamionowa

Nieco mniejsza

Zuzycie paliwa

Na poziomie rafineryjnego ON

Nieco wigksze

Sktonnosc do tworzenia osadow
i lakdw w uktadzie zasilania

Na poziomie rafineryjnego ON

Prawdopodobne zwigkszenie ilosci
osadéw

Emisja sktadnikow szkodliwych
dla zdrowia w spalinach

Na poziomie rafineryjnego ON

Mniejsza emisja tlenkdw wegla i czastek
statych (sadzy); mozliwa wigksza emisja
tlenkow azotu

Wptyw na materiaty stosowane
w uktadzie paliwowym silnikow
i w systemie dystrybugji

Na poziomie rafineryjnego ON.
Materiaty s dostosowane do paliw
weglowodorowych

Niektdre tworzywa sztuczne
i powierzchnie lakierowane ulegaja
rozpuszczeniu w kontakcie z FAME

Wptyw na olej silnikowy

Na poziomie rafineryjnego ON. Oleje
silnikowe s3 dostosowane do jakosci
paliw weglowodorowych

Konieczna czestsza wymiana oleju
silnikowego
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Tabela 7. Wplyw rodzaju biopaliwa na system dystrybucji i magazynowania

Biopaliwo weglowodorowe Biopaliwo (FAME)

Czynnik z procesu HVO

Mozliwos¢ rozktadu (hydroliza),

Nieznaczna tendencja do tworzenia tworzenie z woda trwatych emulsji,
Kontakt z wolng woda - Lo s
trwatych emulsji powstawanie zwigzkow o dziataniu
korozyjnym
Rozpuszczalnos¢ wody w paliwie Niska Wysoka higroskopijnos¢
Sktonnos¢ do pienienia Niska Wyzsza
Podatnos¢ na skazenie o I
Na zrdznicowanym poziomie Wysoka

mikrobiologiczne

Szybka degradacja paliwa w wyniku
proceséw starzenia; koniecznos¢
stosowania skutecznych dodatkow
przeciwutleniajacych

Stabilnos¢ paliwa w czasie

dugotrwalego magazynowania Wysoka, powolny proces starzenia

Tendencja do powstawania osadow Na zréznicowanym poziomie Wysoka

Biodegradowalnos¢ Mata, dtugotrwaty rozktad Wysoka, szybki rozktad

1.4. Podsumowanie czesci teoretycznej pracy

Odnawialne surowce pochodzenia roélinnego i zwierzecego oraz surowce odpadowe
staja si¢ istotnym Zrédlem weglowodordéw, majacych zastosowanie w przemysle paliwowym
i chemicznym. Nowoczesne, zaawansowane procesy technologiczne pozwalaja na uzyskanie
z odpadowej biomasy oraz niespozywczych olejow i ttuszczéw naturalnych, w tym z olejow
z alg, bezsiarkowego biopaliwa i biokomponentéw weglowodorowych. Produkty te, w tym
szczegblnie biokomponenty paliwowe do silnikéw o zaptonie iskrowym i samoczynnym
oraz do paliwa lotniczego Jet, charakteryzuja si¢ wysokimi parametrami jako$ciowymi
i eksploatacyjnymi. O szybkim rozwoju technologii pozyskiwania biokomponentéw weglo-
wodorowych $wiadcza inwestycje podejmowane w przemyséle rafineryjnym i chemicznym,
a takze wzrost liczby projektéw badawczych realizowanych w tym zakresie.
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Podstawowe zalety weglowodorowych biopaliw/biokomponentéw II generacji [65, 86] to:

o wykorzystanie surowcow odpadowych, alternatywnych dla zrodet
Zywnosci;

o wyzsza jako$¢ w odniesieniu do biopaliw pierwszej generacji, a co za tym
idzie - fatwiejsza akceptowalno$¢ przez przemyst motoryzacyjny;

 dobra stabilnos¢ chemiczna, niska wrazliwo$¢ na dziatanie wody -
mozliwos$¢ dlugotrwalego magazynowania;

o kompatybilnos$¢ z komponentami wytwarzanymi w wyniku rafineryjnej
przerdbki ropy naftowej;

o dalsze obnizenie emisji CO, w odniesieniu do biopaliw pierwszej
generacji;

« brak odpadéw poprodukceyjnych lub produktéw ubocznych, na ktére jest
niewielki popyt (np. gliceryna w przypadku FAME).

Unia Europejska bardzo mocno wspiera technologie pozyskiwania biopaliw wytwa-
rzanych z surowcow niespozywczych i odpadowych. Zasady obliczania wplywu biopaliw,
bioptynéw i ich odpowiednikéw kopalnych na emisje gazdéw cieplarnianych przedstawione
w zafgczniku 5 dyrektywy 2009/28/WE [1] wyraznie wskazuja, ze nowe biokomponenty
otrzymywane z biomasy odpadowej beda wypieraly produkty wytwarzane przy zastoso-
waniu klasycznych juz dzisiaj technologii wykorzystujacych surowce typowo spozywcze.
Z tego tez wzgledu nalezy spodziewa¢ sie dalszego rozwoju i doskonalenia technologii
stuzacych do produkcji biopaliw II i IIT generacji oraz ich komercjalizacji w skali przemy-
stowej. Szczegolnie dotyczy to bioetanolu, wytwarzanego z surowca lignocelulozowego, oraz
parafinowego biokomponentu z procesu katalitycznej hydrokonwersji olejow roslinnych
(a zwlaszcza oleju z mikroalg) lub z procesu Fischera—-Tropscha, do ktérego gaz syntezowy
pozyskiwany jest ze zgazowania biomasy (BTL). Proces hydrokonwersji olejéw naturalnych
jest najszybciej rozwijajacym sie nowym kierunkiem pozyskiwania biokomponentéw
weglowodorowych, o czym $wiadczy liczba powstajacych przemystowych instalacji w Eu-
ropie, Azji i USA. Wsparciem dla rozwoju procesu HVO jest rowniez opracowanie przez
CEN normy na parafinowy olej napedowy EN 15940 ,,Automotive fuels — Paraffinic diesel
from synthesis or hydrotreatment — Requirements and test methods”, przeznaczonej dla
produktéw weglowodorowych uzyskanych w wyniku hydrokonwersji ttuszczéw roslinnych
oraz w procesie Fischera-Tropscha.

Przeglad literatury pozwala wnioskowa¢, ze proces hydrokonwersji olejéw roslinnych
jest intensywnie rozwijajagcym si¢ nowym kierunkiem otrzymywania biokomponentow
weglowodorowych. Niniejsza praca wpisuje si¢ w proces rozwoju biokomponentéw i bio-
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paliw silnikowych. Oprécz badan procesu hydrokonwersji oleju rzepakowego i frakeji
naftowej w wariancie co-processing pod katem mozliwosci wdrozenia tego procesu na
instalacjach hydrorafinacji $rednich destylatéw naftowych znajdujacych sie w krajowych
rafineriach — w pracy przedstawiono réwniez w sposéb kompleksowy wszystkie aspekty
zwigzane z zastosowaniem uzyskanego biokomponentu do wytwarzania oleju napedowego
(jako samodzielne paliwo i jako biokomponent). Wprowadzenie biokomponentu z hydro-
konwersji oleju rzepakowego rzutuje na wzgledny udziat weglowodoréw n-parafinowych
w stosunku do pozostalych grup weglowodordéw, co uzasadnia badania w tym zakresie.

Wedtug dostepnej literatury odnosnie jako$ci biokomponentéw pozyskiwanych w pro-
cesie HVO i biopaliw silnikowych zawierajacych te biokomponenty brak jest kompleksowych
danych dotyczacych podatnosci tych paliw na dziatanie dodatkéw uszlachetniajacych.

Przemyst rafineryjny dysponuje ugruntowana wiedzg na temat dziatania dodatkow
uszlachetniajacych do produktéw rafineryjnych. Problemy w zakresie wlasciwosci eksplo-
atacyjnych oraz stabilnosci olejow napedowych na etapie magazynowania i dystrybucji
zaistnialy w wyniku wprowadzenia FAME. Rozwigzanie tych probleméw wymagato zmia-
ny formuly pakietu dodatkéw, w tym wprowadzenia nowych dodatkéw. Zatozony zakres
niniejszej monografii uwzglednia pelng sekwencje technologiczng: otrzymanie biopaliwa
w wariancie co-processing, zastosowanie tego paliwa jako komponentu rafineryjnego oleju
napedowego, ocene wlasciwosci fizykochemicznych i eksploatacyjnych otrzymanych paliw
z uwzglednieniem rodzaju i iloéci dodatkéw stosowanych do weglowodorowych paliw
rafineryjnych oraz kompatybilnosci uzyskanych biopaliw z dostepnymi na rynku olejami
silnikowymi (mineralne, pdlsyntetyczne i syntetyczne).

Istotnym zagadnieniem jest okreslenie efektu, jaki uzyskuje sig, stosujac biokompo-
nent z procesu hydrokonwersji frakcji oleju napedowego (frakcja A-3) zawierajacej olej
rzepakowy w wariancie co-processing w poréwnaniu z rafineryjnym olejem napedowym
z FAME (poréwnywalna zawarto$¢ biokomponentéw — 7% (V/V)).
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ll. Czes¢ doswiadczalna

Koncepcja badan

Cze$¢ doswiadczalna pracy podzielona jest na dwa podstawowe etapy:

1) Badanie przebiegu procesu co-processingu (hydrokonwersji) mieszaniny
oleju rzepakowego i frakcji uzyskanych z ropy naftowej REBCO oraz
okreslenie optymalnych parametréw tego procesu (pkt I1.4).

2) Uzyskanie produktu hydrokonwersji w warunkach odzwierciedlajacych
proces przemystowy oraz przeprowadzenie oceny mozliwosci zastosowa-
nia tego produktu jako samodzielnego paliwa silnikowego spelniajacego
wymagania normy PN-EN 590:2013-12 lub jako biokomponentu do wy-
twarzania oleju napedowego (badania aplikacyjne) (pkt IL.5).

W badaniach pierwszego etapu do wytworzenia mieszanin z olejem rzepakowym
zastosowano frakcje nafty. Frakcja ta nie zawiera weglowodoréow n-parafinowych o licz-
bie atoméw wegla w czasteczce wigkszej niz Cy4, co umozliwia przeprowadzenie oceny
przebiegu procesu konwersji triglicerydéw kwasow tluszczowych, obecnych w oleju
rzepakowym, do weglowodorow n-parafinowych (o liczbie atomoéow wegla C;5+Co,).
W badaniach aplikacyjnych zamiast nafty zastosowano frakcje A-3, ktérej hydrorafinat
jest typowym komponentem rafineryjnym stuzacym do wytwarzania oleju napedowego.

Proces hydrokonwersji przebiegal w warunkach typowych dla niskoci$nieniowych
(ok. 3 MPa) instalacji hydrorafinacji $rednich destylatéw naftowych, znajdujacych sie w kra-
jowych rafineriach. Konstrukcja reaktoréw w tych instalacjach uniemozliwia prowadzenie
procesow, w trakcie ktorych wystepuje gwaltowny wzrost temperatury ztoza katalizatora.
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Reakcje zachodzace podczas hydrokonwersji (hydroodtleniania i uwodornienia) triglice-
rydéw kwasow tluszczowych sg znacznie bardziej egzotermiczne niz reakcje towarzyszace
procesowi hydrorafinacji $rednich destylatow naftowych, dlatego tez na tego typu instalacjach
nie jest mozliwe prowadzenie procesu hydrokonwersji surowca skladajacego si¢ wylacznie
z oleju ro$linnego. Biorac pod uwage powyzsze zastrzezenie, zalozono, ze jako surowiec
do procesu hydrokonwersji wykorzystana zostanie mieszanina oleju rzepakowego i frakeji
naftowej. Dominujacy udzial frakcji naftowej (80-90% (V/V)) w surowcu zdecydowanie
zmniejsza wzrost temperatury zloza katalizatora, co pozwala na bardziej efektywng prace
katalizatoréw przeznaczonych pierwotnie do hydrorafinacji wylacznie frakcji naftowych.
W pracy uwzgledniono takze warunki procesu stosowane w $rednio- i wysokocis$nienio-
wych (6 i 9 MPa) instalacjach hydrorafinacji frakcji ropy naftowe;j.

Narodowy Cel Wskaznikowy wyznacza minimalny udzial biokomponentéw w rynku
paliw ciektych. Wymusza to na producentach oleju napedowego stosowanie do ich wy-
twarzania biokomponentu, ktérym obecnie na terenie Polski sg wylacznie estry metylowe
kwaséw ttuszczowych (FAME). Jako biokomponent, po formalnym dopuszczeniu przez
Ministerstwo Gospodarki, moze by¢ réwniez wykorzystany produkt uzyskany w wyniku
katalitycznej hydrokonwersji olejow roslinnych, w tym oleju rzepakowego. Jego parame-
try jako$ciowe sg bardzo zblizone do parametréw posiadanych przez komponenty oleju
napedowego pochodzace z przerébki ropy naftowej.

Inny, w poréwnaniu z FAME, sktad chemiczny otrzymanego biokomponentu wymaga
ponownego doboru dodatkéw uszlachetniajacych do paliwa oraz okreslenia wspdtdziatania
z olejami silnikowymi podczas eksploatacji paliwa w silniku. W badaniach zastosowano
pakiet uszlachetniajacy zawierajacy dodatek detergentowy, smarnosciowy, przeciwkorozyjny,
przeciwpienny oraz biobdjczy (biocyd), a takze wytypowane depresatory i dostepne na
krajowym rynku oleje silnikowe reprezentujace gléwne klasy jakosciowe.

Zalozono, ze w pracy przebadane zostang cztery przemystowe katalizatory (dwa typu
CoMo i dwa typu NiMo). Najbardziej efektywny katalizator zostal wykorzystany w badaniach
majacych na celu okresélenie wplywu parametréw procesu hydrokonwersji (temperatura,
stosunek woddr/surowiec, ci$nienie, szybko$¢ objetoéciowa podawania surowca) mieszaniny
frakeji nafty i oleju rzepakowego na wlasciwosci uzyskanych produktow. W celu zbadania
wplywu zawartosci oleju rzepakowego na przebieg procesu hydrokonwersji przeprowadzono
takze badania wlasciwosci produktéw otrzymanych z surowcéw zawierajacych 30%, 35%
140% (V/V) oleju rzepakowego. Na tym etapie badan wykonano réwniez bilans masowy
procesu hydrokonwersji oraz wyznaczono profile temperaturowe w reaktorze.

W drugim etapie badan, majacym na celu ocene przydatnos$ci otrzymanych produktéw
jako komponentéw olejéw napedowych, przeprowadzono badania co-processingu miesza-
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niny frakcji oleju napedowego i oleju rzepakowego w ukladzie parametréw wytypowanych

w pierwszym etapie badan.

Hydrokonwersja mieszaniny oleju

rzepakowego i frakgji naftowej

« H,/surowiec

Etap 1 Etap 2
Frakcja A-3
WV A\ 4
Przebiegprocesu | s Co-processing
hydrokonwersji i zastosowanie produktu
WV A\ 4
Dobor Oznaczenie:
katalizatora - whasciwosci zykochemicznych
- podatnosci na dodatki uszlachet.
v « podatnosci na depresowanie
Badania wptywu: - podatnosci na skazenie mikrob.
« cisnienia « stabilnosci
- temperatury « kompatybilnosci z olejami
« LHSV silnikowymi

+ ilosci OR w surowcu 3
Bilans masowy procesu Hvdroi ,
Wyznaczenie proli temp. Rl
A\ 4 A 4 WV A\ 4
Dobdr parametréw procesu Biokomponent Biokomponent wg PNO-'I\EIN 590

Rys. 14. Schemat badan prowadzonych w ramach 1.1 2. etapu cze¢sci doswiadczalnej pracy

Dla otrzymanych produktéw oznaczono:
o wybrane wlasciwosci fizykochemiczne i uzytkowe, w tym wiasciwosci

niskotemperaturowe;
o podatno$¢ na dziatanie dodatkéw uszlachetniajacych i depresujacych;
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stabilno§¢ w warunkach symulujacych proces dtugotrwatego
przechowywania;

podatno$¢ na skazenie mikrobiologiczne;

kompatybilnos¢ z olejami silnikowymi.

Na rysunku 14 przedstawiono sekwencje badan przeprowadzonych w czesci do-

$wiadczalnej pracy.

Zastosowane w pracy metody badawcze zostaly przedstawione w rozdziale pt. Me-

todyka badan.

11.1. Surowce

W badaniach stosowano surowce wymienione ponizej:

Olej rzepakowy (OR) ,,od$luzowany”, nierafinowany, stuzacy w warunkach
przemystowych do wytwarzania estréw metylowych kwasow ttuszczo-
wych (FAME).

Frakcja nafty, o zakresie wrzenia 160-245°C, otrzymana z ropy naftowej
REBCO. Frakgja ta po procesie hydrorafinacji stosowana jest jako kompo-
nent do wytwarzania paliwa lotniczego do silnikéw turbinowych lub jako
komponent oleju napedowego.

Frakcja A-3, o zakresie wrzenia 180-295°C, uzyskana w procesie destylacji
ropy naftowej REBCO. Frakcja ta po katalitycznej hydrorafinacji stosowa-
na jest w warunkach przemystowych jako komponent oleju napedowego,
a bez procesu hydrorafinacji moze by¢ wykorzystywana do produke;ji
lekkich olejow opalowych.

Ropa naftowa REBCO to podstawowy surowiec stosowany w rafinerii PKN ORLEN S.A.

Surowiec ten przerabiany jest réwniez w rafinerii LOTOS S.A. Charakterystyke ropy naf-

towej REBCO oraz uzysk poszczegdlnych frakeji przedstawiono w tabeli 8.

Olej rzepakowy oraz wykorzystywane frakcje naftowe mieszaja sie¢ w dowolnych

proporcjach, tworzac w temperaturze pokojowej jednorodne, klarowne ciecze. Wiasciwosci

fizykochemiczne surowcéw zamieszczono w tabeli 9, natomiast sktad chemiczny frakcji

naftowych oraz oleju rzepakowego odpowiednio w tabelach 101 11. W tabeli 12 zawarto

wybrane wlasciwosci FAME.
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W badaniach stosowano rowniez:

wielofunkcyjny pakiet dodatkow uszlachetniajacych do oleju napedowego
o dziataniu detergentowym, przeciwkorozyjnym, smarno$ciowym

i przeciwpiennym, stosowany do wytwarzania olejéw napedowych;
pakiet uszlachetniajacy do FAME zawierajacy inhibitor utleniania

i dodatek biobojczy;

dodatki depresujace DA, DB i DC, stosowane w sezonie zimowym do
produkcji olejéw napedowych w celu uzyskania wymaganej temperatury
zablokowania zimnego filtru;

bazowy olej napedowy (rafineryjny, bez dodatkéw uszlachetniajacych

i FAME);

estry metylowe kwasow ttuszczowych FAME (surowiec: olej rzepakowy);
oleje silnikowe: syntetyczny (Synthetic 5W40), polsyntetyczny
(Semisynthetic 5W40) i mineralny (15W40).

Tabela 8. Wlasciwoéci ropy naftowej REBCO

Ropa naftowa

Whasciwos¢ Jednostka REBCO

Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 865
Zawartosc siarki mg/kg 1,55
Temperatura ptyniecia °C -9
Lepko$¢ kinematyczna:

w temp. 10°C 23,55
w temp. 20°C mm?/s 14,36
w temp. 50°C 6,09
Pozostatos¢ po koksowaniu % (m/m) 3,84
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Ropa naftowa

Wiasciwos¢ Jednostka REBCO

Wydajnos¢ frakej:

kondensat 15
% (m/m)

(s—200°C 21,9

200-350°C 251

350-550°C % (m/m) 32,9

pozostatos¢ > 550°C 18,6

Wydajnos¢ frakeji:

160-+-245°C (frakcja nafty) 14,2
% (m/m)

180-+295°C (frakcja A-3) 19,1

Tabela 9. Sklad frakcyjny i wybrane wlasciwosci nafty, frakcji oleju napedowego (A-3),
bazowego oleju napedowego i oleju rzepakowego

Wiasciwos¢ Jednostka F;:';g,a Frla\{(;ja B:::gj‘:)ﬁ;j rzegﬂ)wy
Sktad frakcyjny
Poczatek temp. wrzenia 160,9 179,7 1753 -
5% (V/V) destyluje do 180,1 194,8 199,7 -
10% (V/V) destyluje do °C 184,8 198,9 209,2 -
20% (V/V) destyluje do 190,6 205,5 217,5 -
30% (V//V) destyluje do 196,0 212,8 226,3 -
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Wiasciwos¢ Jednostka F;zl;gla Fr:[(;ja B:::g}:)::;j rze;())alﬁj;) wy
40% (V//V) destyluje do 200,5 219,8 2423 -
50% (V/V) destyluje do 2051 226,2 2741 -
60% (V/V) destyluje do 209,9 234,6 289,8 -
70% (V/V) destyluje do 2157 2432 305,2 -
°C
80% (V//V) destyluje do 222,2 253,8 320,9 -
90% (V/V) destyluje do 230,8 266,9 340,5 -
95% (V/V) destyluje do 236,9 277,6 355,2 -
koniec temp. wrzenia 245,6 295,7 362,8 -
do 180°C przedestylowato % (V/V) 4,9 - - -
do 250°C przedestylowato - 76,9 34,8 -
do 350°C przedestylowato - - 93,4 -
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 800 818 835 915
Zawartos¢ siarki mg/kg 1800 3280 7 6
Temperatura metnienia °C <-40 -36 -6 -10
Indeks cetanowy 47,7 48,5 53,4 -
Liczba cetanowa 46,9 50,5 51,8 39,0
kot iy | o | oo |-
Pozostatos¢ po spopieleniu % (m/m) <0,001 <0,001 0,001 -
Lepkos¢ kinematyczna w 40°C mm?/s 1,104 1,775 2,846 78,1
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Tabela 10. Zawarto$¢ weglowodorow n-parafinowych we frakeji nafty i frakcji oleju
napedowego (A-3)

Zawarto$¢ weglowodoréw n-parafinowych [% (m/m)]

Weglowodor
n-parafinowy Nafta Frakcja A-3
G 0,17 -
G 0,43 0,15
G 1,02 0,50
Co 4,26 1,84
G 5,15 370
(o 434 3,26
Cs 310 294
Cu 133 2,62
G 0,02 1,85
G _ 1,14
C _ 0,70
G - 0,25
Co — 0,06
Cu _ 0,01
Cr=Cis - 0,95
Suma 19,82 19,02
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Tabela 11. Zawartos$¢ kwasow tltuszczowych w triglicerydach oleju rzepakowego

Liczba atoméw wegla w czasteczce:

Kwas ttuszczowy liczha wiazan podwaéjnych w taricu- TS
chu weglowodorowym i

Palmitynowy 16:0 4,5
Palmitooleinowy 16:1 0,2
Stearynowy 18:0 1,8
Oleinowy 18:1 63,0
Linolowy 18:2 18,7
Linolenowy 18:3 7,4
Arachidowy 20:0 0,6
Eikozenowy 20:1 1,7
Behenowy 22:0 0,4
Erukowy 22:1 1,3
Lignocerynowy 24:0 0,2
Nerwonowy 24:1 0,1
Inne nieoznaczone 0,1
Sumaryczna zawartos¢ kwaséw ttuszczowych:
Gis 4,7
Gs 90,9
o - 23
G 1,7
G 03
Zawartos¢ kwaséw nienasyconych:
z 1 wigzaniem podwéjnym 66,3
z 2 wiazaniami podwdjnymi 18,7
z 3 wigzaniami podwajnymi ) 74
suma 92,4
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Podstawowym skladnikiem oleju rzepakowym jest kwas oleinowy. Kwasy tluszczowe,
w ktorych czasteczce jest 18 atomow wegla (Cis) stanowig ok. 91% (m/m). W oleju tym nie
wystepuja kwasy tluszczowe o nieparzystej liczbie atomdéw wegla w czasteczce.

Zawarto$ci poszczegdlnych kwaséw tltuszczowych w oleju rzepakowym determinuja
udzial weglowodoréw n-parafinowych o dtugosci tancucha od Cis do Cys w produkcie
uzyskanym w wyniku hydrokonwersji (hydroodtleniania i dekarboksylacji) surowcow
zawierajacych ten komponent.

Tabela 12. Wybrane wlasciwosci FAME

Whasciwos¢ Jednostka
Zawartosc estréw metylowych kwaséw ttuszczowych % (m/m) 96,9
Lepko$¢ w temperaturze 40°C mm?/s 4,531
Temperatura zaptonu °C 172
Zawartos¢ siarki mg/kg 7,0
Pozostatos¢ po koksowaniu z 10% pozostatosci destylacyjnej % (m/m) 0,27
Liczba cetanowa - 51,7
Zawartos¢ popiotu siarczanowego % (m/m) 0,0017
Zawartos¢ wody mg/kg 168
Zawartos¢ zanieczyszczen statych mg/kg 9,8
Stabilnos¢ oksydacyjna w temp. 110°C H 5,5/10,9"
Liczba jodowa gJ/100g m;z3
Zawartos¢ estru metylowego kwasu linolenowego % (m/m) 8,7
Zawartosc alkoholu metylowego % (m/m) 0,01
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Whasciwos¢ Jednostka

Zawartos¢ monoacylogliceroli % (m/m) 0,32
Zawartosc diacylogliceroli % (m/m) 0,10
Zawartos¢ triacylogliceroli % (m/m) 0,05
Zawartos¢ wolnego glicerolu % (m/m) 0,007
Zawartosc ogdlnego glicerolu % (m/m) 0,12
Zawartos¢ metali grupy | (Na + K) mg/kg 13
Zawartos¢ metali grupy Il (Ca + Mg) mg/kg 1,2
Zawartosc fosforu mg/kg <2
Temperatura metnienia °C -5
Y bez dodatku przeciwutleniajacego/z dodatkiem

11.2. Katalizatory

W badaniach wykorzystano katalizatory niklowo-molibdenowe i kobaltowo-molib-
denowe, stosowane w krajowych rafineriach w procesie hydrorafinacji frakcji naftowych
o roznym zakresie temperatur wrzenia. Wlasciwosci katalizatoréw przedstawiono w tabeli 13.

Katalizator NiMo-1 jest przeznaczony do procesoéw glebokiego hydrotreatingu $red-
nich destylatéw ropy naftowej, w szczegoélnoséci do glebokiego hydroodsiarczania w celu
uzyskania oleju napedowego ULSD (Ultra-Low Sulphur Diesel).

Katalizator NiMo-2 jest przeznaczony do procesu glebokiego odsiarczenia i odazo-
towania $rednich i prézniowych destylatow ropy naftowe;.
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Katalizator CoMo-1 jest przeznaczony do proceséw gtebokiego hydroodsiarczania
$rednich destylatow ropy naftowej, do poziomu zawarto$ci siarki ponizej 50 mg/kg. Moze
by¢ takze stosowany do hydrotreatingu innych frakcji naftowych - od benzyny cigzkiej do
lekkiego oleju préozniowego (VGO).

Katalizator CoMo-2 jest przeznaczony do hydrotreatingu $rednich frakeji naftowych
stosowanych przede wszystkim do wytwarzania oleju napedowego.

Katalizatory te s obecnie wykorzystywane w przemystowych instalacjach do hydro-
rafinacji frakcji naftowych stosowanych do produkeji oleju napedowego i lekkiego oleju
opalowego.

Tabela 13. Wlasciwo$ci katalizatoréow

Katalizator

Wiasciwosc¢ Jednostka

NiMo-1 NiMo-2 CoMo-1

Ciezar nasypowy kg/m? 840 800 790 805
Srednia $rednica porow (BJH) nm 7.8 9,5 9,5 9,1
Powierzchnia whasciwa (BET) m?/g 168 186 124 148
Objetos¢ whasciwa (BJH) a’/g 0,49 0,50 0,35 0,41
Sktad:

Mo0; 22 21 23 22
NiO 5 4,5 - -
(00 % (m/m) - - 6 7

Do procesu katalitycznej hydroizomeryzacji produktu uzyskanego w wyniku hy-
drokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego i frakcji A-3 wykorzystano katalizator pla-
tynowy. Jest to przemyslowy katalizator stosowany w instalacji rafineryjnej do poprawy
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parametréw niskotemperaturowych komponentéw oleju napedowego. Ze wzgledu na
ograniczenia wynikajace z licencyjnych zastrzezen producenta katalizatora nie mozna
podac¢ jego wladciwosci.

11.3. Parametry procesu hydrokonwersji

Proces hydrokonwersji prowadzono w nastepujacym zakresie parametrow:
+ szybko$¢ objetosciowa podawania surowca (LHSV): 2,0 h’,3,0h™,4,0 h';
o podawanie wodoru wzgledem surowca (H,/surowiec): 150-500 Nm?*/m?
o ci$nienie: 3,2 MPa, 6,0 MPa, 9,0 MPa;
o temperatura: 290°C, 300°C, 310°C, 320°C i 330°C.

Katalizatory po zaladowaniu do reaktora i wysuszeniu (przedmuch azotem) pod-
dano procedurze nasiarczania wedtug metodyki I'TN 01.95. Jako surowiec nasiarczajacy
zastosowano 2,5-proc. (m/m) roztwor di-siarczku di-metylu w nieodsiarczonej frakcji ropy
naftowej o zakresie wrzenia 180+290°C.

Po zakonczeniu nasiarczania — w celu wyeliminowania nadaktywnosci katalizatora
w poczatkowym okresie jego pracy, a takze usuniecia z ukladu pozostatoéci surowca na-
siarczajgcego — prowadzono proces hydrorafinacji frakcji ropy naftowej o zakresie wrzenia
180+290°C i zawartosci siarki 0,3% (m/m) przez 36 godzin w nastepujacych warunkach: tem-
peratura = 300°C, LHSV = 3,0 h™!, ci$nienie = 3,2 MPa, stosunek H,/surowiec = 100 Nm?/m?>.
W celu wyznaczenia momentu ustabilizowania si¢ pracy katalizatora co 6 godzin pobierano
probki kontrolne hydrorafinatu i oznaczano zawarto$¢ siarki.

Testy prowadzono wedlug harmonogramu przedstawionego w tabeli 14.

Tabela 14. Harmonogram prowadzenia badan (ci$nienie, LHSV i stosunek H,/surowiec
na stalym zadanym poziomie)

Temperatura ..
Temperatura koih Czas operagji
onicowa

poczatkowa [°C] rql lh] Produkt

Etap testu

Uzyskanie zatozonej temperatury - 290 wynikowo zlewki

Stabilizacja warunkéw pracy

katalizatora 290 290 5 zlewki
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Temperatura .
Temperatura ’ Czas operagji
Etap testu o koncowa
poczatkowa [°C] (] [h]

Test 290 290 4% probka
Uzyskanie zatozonej temperatury 290 300 1 zlewki
Stabi!izacja warunkdw pracy 300 300 5 Zlewki
katalizatora

Test 300 300 4* prébka
Uzyskanie zatozonej temperatury 300 310 1 zlewki
Stabi!izacja warunkow pracy 310 310 5 Jewki
katalizatora

Test 310 310 4% probka
Uzyskanie zatozonej temperatury 310 320 1 zlewki
Stabl!lzaqa warunkéw pracy 320 320 5 Zlewki
katalizatora

Test 320 320 4* prébka
Uzyskanie zatozonej temperatury 320 330 1 zlewki
Stabl!lzaqa warunkow pracy 330 330 5 Jlewki
katalizatora

Test 330 330 4% probka
Ptukanie 330 300 2 zlewki
Schtadzanie w przeptywie wodoru 300 - wynikowo -

" czas prowadzenia etapu ,test” w danej temperaturze byt zmienny i zalezat
od ilosci probki niezbednej do dalszych badan
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11.4. Hydrokonwersja mieszaniny oleju rzepakowego
i frakcji nafty w wariancie co-processing

I1.4.1. Dobor katalizatora

Celem badan bylo wytypowanie najbardziej efektywnego katalizatora w procesie hy-
drokonwersji surowca zawierajacego olej rzepakowy (OR) w ilosci 10% (V/V)120% (V/V).
Dla oceny efektywnosci katalizatoréw przeprowadzono réwniez proces hydrokonwersji
frakeji nafty (tzw. $lepa proba).

Zawarto$¢ siarki, gesto$¢ oraz temperature metnienia surowcow przedstawiono
w tabeli 15.

Tabela 15. Wlasciwosci surowcéw zastosowanych w testach katalitycznych

. Zawartosc siarki  Gestos¢ w 15°C Temperatgra
Surowiec 2 metnienia
[mg/kg] [kg/m’] °C]
Nafta 1800 800 <-40
10% (m/m) oleju rzepakowego, 90% (m/m) nafty 1621 812 =37
20% (m/m) oleju rzepakowego, 80% (m/m) nafty 1441 826 -36

Proces hydrokonwersji mieszaniny frakcji weglowodorowej i oleju rzepakowego
prowadzono przy zastosowaniu parametréw typowych dla ,niskoci$nieniowych” instalacji
hydrorafinacji (hydroodsiarczania) $rednich frakcji naftowych w krajowych rafineriach:

o ci$nienie: 3,2 MPa;
o LHSV:3,0h}
o temperatura: 290°C, 300°C, 310°C, 320°C, 330°C;
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o stosunek H,/surowiec: 300 Nm*/m? (nadmiar majacy na celu zagwaranto-
wanie pelnej konwersji surowca).

Zgodnie z zalozeniami pracy produkt uzyskany w wyniku hydrokonwersji mieszaniny
frakeji weglowodorowej i oleju rzepakowego ma mie¢ zastosowanie jako komponent oleju
napedowego, stad tez proces musi zagwarantowa¢ odpowiednio wysoki stopieni odsiarczenia
frakcji naftowej i catkowita konwersje oleju roélinnego.

Jako kryterium oceny przebiegu procesu hydrokonwersji przyjeto:

« zawartodci siarki ponizej 10 mg/kg;
o zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju rzepakowego ponizej 10 mg/kg;
oraz
 zblizone wartosci liczby jodowej hydrorafinatéw uzyskanych z surowca
weglowodorowego (frakcja nafty) i surowca zawierajacego olej rzepakowy
(nie wyzsze niz 0,11 g J/100 g).

Kryterium zawartosci siarki (ponizej 10 mg/kg) w otrzymanym hydrorafinacie wynika
z wymagan okreslonych w normie na olej napedowy (PN-EN 590:2013). Ograniczenie
zawartosci nieprzereagowanego oleju rzepakowego wyznaczone zostato na podstawie
dos$wiadczen Instytutu Nafty i Gazu — Panstwowego Instytutu Badawczego. Stwierdzono,
ze zanieczyszczenie kwasami tluszczowymi komponentu oleju napedowego na poziomie
ponizej 10 mg/kg nie oddziatluje negatywnie na jego jako$¢, w tym takze na odporno$¢ na
utlenianie oraz sklonno$¢ do wytracania osadow.

Wplyw temperatury procesu na wytypowane powyzej wlasciwo$ci hydrorafinatow
uzyskanych z zastosowaniem katalizatoré6w CoMo przedstawiono w tabelach 16 i 17,
a z zastosowaniem katalizatoréw NiMo - w tabelach 181 19.

Wyniki badan wskazujg, Ze w badanym zakresie temperatur hydrorafinaty otrzymane
z wykorzystaniem katalizatora CoMo-1 charakteryzujg si¢, w porownaniu z produktami
otrzymanymi z uzyciem katalizatora CoMo-2, wi¢ksza zawarto$cig nieprzereagowanego
oleju ro$linnego. Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju rzepakowego znacznie przekraczata
przyjete wymaganie, podwyzszony poziom liczby jodowej wskazywatl na niepelne uwo-
dornienie nienasyconych kwaséw tltuszczowych. W przypadku procesu przebiegajacego
z zastosowaniem katalizatora CoMo-1 zalozony poziom zawartosci siarki (max. 10 mg/kg)
uzyskano tylko w temperaturach powyzej 310°C i wylacznie dla surowca zawierajacego
10% (V/V) oleju rzepakowego.

Zaréwno w przypadku zastosowania katalizatora CoMo-1, jak i katalizatora CoMo-2 nie
otrzymano hydrorafinatow, ktére spetnity wszystkie przyjete kryteria.
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Tabela 16. Wplyw temperatury hydrokonwersji na wlasciwosci hydrorafinatow
uzyskanych na katalizatorze CoMo-1
(ci$nienie = 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm3/h, LHSV = 3,0 h!)

Surowiec
Temperatura
Wiasciwos¢ Zawartos¢ OR procesu
°d
10% (V/V) 20% (V/V)

Zawartosc siarki [mg/kg] 15 45 49

290
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _
raepakowego [mo/kg] >50000 >50000
Zawartos¢ siarki [mg/kg] 9 35 45

300
Zawartosc nieprzereagowanego oleju 3 50000 550000
rzepakowego [mg/kg]
Zawartosc siarki [mg/kg] 5 15 32

310
Zawartosc nieprzereagowanego oleju : 38000 550000
rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] <5 8 22

320
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _
rzepakowego [mg/kg] 11000 45000
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 <5 18
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _ 1200 9100 330
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [g J/100 g] 0,11 0,23 0,48
Y granica oznaczalnosci metody
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Tabela 17. Wplyw temperatury hydrokonwersji na wlasciwosci hydrorafinatow
uzyskanych na katalizatorze CoMo-2 (ci$nienie = 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm?*/h,
LHSV=3,0h™)

Surowiec
Temperatura
Wiasciwos¢ Zawartos¢ OR procesu
[°d
10% (V/V) 20% (V/V)

Zawartosc siarki [mg/kg] 13 55 39

290
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _
raepakowego [mo/kg] >50000 >50000
Zawartos¢ siarki [mg/kg] 8 35 45

300
Zawartosc nieprzereagowanego oleju _ 550000 550000
rzepakowego [mg/kg]
Zawartosc siarki [mg/kg] 6 15 32

310
Zawartosc nieprzereagowanego oleju 3 28000 535000
rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] <5 8 22

320
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _
rzepakowego [mg/kg] 8900 26500
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 <5 18
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _ 1100 3800 330
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [g J/100 g] 0,10 0,25 0,38

Y granica oznaczalnosci metody
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Tabela 18. Wplyw temperatury hydrokonwersji na wlasciwosci hydrorafinatow
uzyskanych na katalizatorze NiMo-1
(ci$nienie = 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm?3/h, LHSV = 3,0 h!)

Surowiec
Temperatura
Wiasciwos¢ Zawartos¢ OR procesu
[°d
10% (V/V) 20% (V/V)

Zawartosc siarki [mg/kg] 16 17 25

290
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju

- 56 80

rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] 6 8 7
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B <50 <5 300
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [ J/100 g] 0,11 0,14 0,13
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 5 6
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B <50 <50 310
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [gJ/100 g] 0,10 0,10 0,1
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 <5 <5
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B <50 <5 320
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [g J/100 g] 0,10 0,09 0,10
Y granica oznaczalnosci metody
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Tabela 19. Wplyw temperatury hydrokonwersji na wlasciwosci hydrorafinatow
uzyskanych na katalizatorze NiMo-2
(ci$nienie = 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm3/h, LHSV = 3,0 h!)

Surowiec
Temperatura
Wiasciwos¢ Zawartos¢ OR procesu
[°d
10% (V/V) 20% (V/V)

Zawartosc siarki [mg/kg] 44 31 28

290
Zawartosc nieprzereagowanego oleju

- 56 128

rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] 7 12 21

300
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju

- 21 39

rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] 5 10 12
Zawartosc nieprzereagowanego oleju 3 11 16 310
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [g J/100 g] 0,12 0,12 0,13
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 6 10
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B <50 9,0 320
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [gJ/100 g] 0,11 0,10 0,12
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 <5 <5
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B <50 <5 330
rzepakowego [mg/kg]
Liczha jodowa [gJ/100 g] 0,10 0,12 0,12
" granica oznaczalnosci metody
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Wykonane testy wykazaly, ze najwieksza aktywnosciag w procesie hydrokonwersji
surowcow zawierajacych olej rzepakowy charakteryzowat sie katalizator NiMo-1 (tab. 11).
Prowadzac proces w temperaturze 300°C uzyskano z surowca zawierajacego 10% (V/V),
jak rowniez z surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego hydrorafinaty o zalo-
zonych parametrach jako$ciowych; w tej temperaturze liczba jodowa hydrorafinatéw byta
nieco wyzsza anizeli hydrorafinatu uzyskanego z frakcji nafty, zblizone wartosci liczby
jodowej uzyskano w wyniku zwigkszenia temperatury procesu do 310°C. W przypadku
katalizatora NiMo-2 w celu spelnienia przyjetych kryteriéw nalezy zwigkszy¢ temperature
procesu do 320°C (tab. 19). Catkowita konwersje kwasow tluszczowych w tej temperaturze
potwierdza poziom liczby jodowej zblizony do jej poziomu dla hydrorafinatu uzyskanego
w procesie konwersji nafty. Proces hydroodsiarczenia frakeji nafty na tym katalizatorze byt
prowadzony efektywnie juz od temperatury 300°C.

Stwierdzono, Ze obecnosé¢ oleju rzepakowego w surowcu obniza efektywno$¢ procesu
hydroodsiarczania frakcji weglowodorowej. Przy tych samych temperaturach procesu za-
warto$¢ siarki w hydrorafinatach uzyskanych z frakcji nafty byta nizsza (o ok. 1-5 mg/kg)
niz w przypadku hydrorafinatéw otrzymanych z surowca zawierajacego olej rzepakowy.

Podsumowujac wyniki badan katalizatoréw CoMo i NiMo, mozna stwierdzi¢, ze
do procesu wspétuwodornienia (co-processingu) surowca bedacego mieszaning oleju
rzepakowego i frakcji naftowej, przy zalozonych parametrach procesowych, moga by¢
zastosowane katalizatory NiMo. Biorac pod uwage otrzymane wyniki, do dalszych
badan procesu hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego i frakcji naftowej,
wytypowano katalizator NiMo-1. Katalizator ten w poréwnaniu z katalizatorem
NiMo-2 umozliwia uzyskanie calkowitej konwersji kwasow ttuszczowych do weglowo-
dorow n-parafinowych w nizszej temperaturze. Prowadzenie procesu hydrokonwersji
kwaséw ttuszczowych w mozliwie najnizszej temperaturze jest istotne ze wzgledu na duze
gradienty temperatury wystepujace w ztozu katalizatora. Udzial egzotermicznych reakeji
hydroodtlenienia, dekarboksylacji, a zwlaszcza uwodornienia zachodzacych podczas hy-
drokonwersji kwasow tluszczowych surowca roélinnego jest znacznie wiekszy niz udziat
reakcji hydroodsiarczania i uwodornienia, ktére dominujg w procesie hydrorafinacji frakcji
naftowych. Dlatego tez proces hydrokonwersji oleju rzepakowego, a nawet jego mieszanek
z frakcjami naftowymi jest znacznie bardziej egzotermiczny niz proces hydrorafinacji
frakcji naftowych [117-119]. Efekt cieplny reakcji hydroodsiarczania, hydroodazotowa-
nia i uwodornienia zachodzacych podczas hydrorafinacji typowych $rednich destylatéw
naftowych pochodzacych z przerébki ropy naftowej wynosi, w zaleznosci od zawartosci
siarki w surowcu, od 20 do 90 kJ/kg [120]. W przypadku natomiast hydrokonwersji su-
rowca sktadajacego sie¢ w catosci z oleju rzepakowego sumaryczny efekt cieplny reakcji
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moze osiagac warto$¢ 800-1000 kJ/kg. Ma to duze znaczenie w przypadku implementacji
procesu hydrokonwersji surowca zawierajacego olej rzepakowy (lub inny olej roélinny)
w rafineriach z wykorzystaniem przemystowych instalacji zaprojektowanych pod wzgle-
dem termicznym do niskoci$nieniowego procesu hydroodsiarczania frakcji naftowych
otrzymywanych w procesie destylacji atmosferyczne;.

I1.4.2. Wplyw parametrow procesu na wlasciwosci i sklad
chemiczny produktéw hydrokonwersji

I1.4.2.1. Wplyw temperatury

Udzial reakcji hydroodtlenienia (z wydzieleniem wody) i dekarboksylacji (z wy-
dzieleniem CO,) przy stalym ci$nieniu zalezy gléwnie od temperatury procesu. Wraz ze
zwiekszeniem temperatury wzrasta udziat produktow dekarboksylacji kwasu tluszczowego.
Reakcja dekarboksylacji w poréwnaniu z reakcja hydroodtlenienia prowadzi do otrzymania
weglowodoréw n-parafinowych o mniejszej o jeden, nieparzystej liczbie atomoéow wegla
w czgsteczce, co powoduje obnizenie temperatury plyniecia i metnienia uzyskanego pro-
duktu [121, 122, 123]. Ze wzgledu na mniejszy udzial reakcji hydroodtlenienia zmniejsza
si¢ zapotrzebowanie na woddr. Poniewaz dominujacymi sktadnikami oleju rzepakowego
sg kwasy ttuszczowe Cis (ok. 91% (m/m)), udzial reakcji dekarboksylacji okreslano na pod-
stawie poréwnania zawartosci weglowodoréw o nieparzystej (Cy;) i parzystej (Cis) liczbie
atomow wegla w czasteczee; weglowodory te nie wystepuja we frakeji nafty.

Testy majace na celu okreslenie wplywu temperatury (300°C, 310°C, 320°C) prze-
prowadzono dla surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego w nastepujacych
warunkach procesowych:

o szybkos¢ objeto$ciowa surowca: 3,0 h™';
o stosunek H,/surowiec: 300 Nm?/m?;
o ci$nienie: 3,2 MPa.

Wriasciwosci fizykochemiczne hydrorafinatéw oraz zawarto$¢ weglowodoréw n-para-
finowych w hydrorafinatach przedstawiono w tabelach 20 i 21 oraz na rysunku 15. Wyniki
oznaczen wlasciwosci fizykochemicznych wykazujg, Ze w badanym zakresie temperatur
otrzymuje si¢ produkty charakteryzujace si¢ zblizonym skladem frakcyjnym, gestoscia
iliczbg cetanowg. Nalezy zwr6ci¢ uwage na wysoka liczbe cetanowa hydrorafinatéw (54)
w poréwnaniu z liczbg cetanowa nafty, wynoszaca 47 jednostek. W stosunku do surowca
nastepuje gwaltowny wzrost temperatury metnienia (o ok. 30°C) i obnizenie gesto$ci.
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Tabela 20. Wplyw temperatury procesu hydrokonwersji na wlasciwosci fizykochemiczne
hydrorafinatéow (surowiec: 20% (V/V) OR, 3,2 MPa, 300 Nm*/m?, 3,0 h")

Hydrorafinaty
Wiasciwos¢ Jednostka Temperatura procesu Surowiec
300°C 310°C 320°C
Sktad frakcyjny
poczatek wrzenia 154,7 156,5 155,9 162,0
5% (V/V) destyluje do 185,4 185,2 183,9 180,8
10% (V/V) destyluje do 188,9 188,7 188,0 183,0
20% (V/V) destyluje do 194,9 194,5 193,5 187,8
30% (V/V) destyluje do 201,0 200,6 200,5 194,4
40% (V/V) destyluje do 208,1 208,1 207,3 200,5
50% (V/V) destyluje do [°d 216,5 216,1 2151 206,9
60% (V/V) destyluje do 226,5 226,4 2249 214,0
70% (V/7V) destyluje do 241,5 241,2 240,5 223,2
80% (V//V) destyluje do 266,4 268,1 265,4 260,0
90% (V/V) destyluje do 296,0 2981 2971 -
95% (V/V) destyluje do 304,5 305,3 305,1 -
koniec destylagji 309,2 308,8 310,5 -
do 180°C przedestylowato 2,7 2,2 3,2 4,8
do 250°C przedestylowato % (V/V) 74,8 74,0 78,4 79,0
do 300°C przedestylowato 90,5 90,9 91,2 -
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 794 794 794 826
Temperatura metnienia °C -6,0 -6,1 -6,4 -36
Zawartos¢ siarki mg/kg 6 <5 <5 1441
Zawartosc oleju rzepakowego mg/kg <5 <5 <5 -
Indeks cetanowy 55,1 54,9 54,5 -
Liczba cetanowa 54,1 53,7 53,9 -
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II. Czes¢ doswiadczalna

Tabela 21. Wplyw temperatury procesu hydrokonwersji na zawartos¢ weglowodoréw
n-parafinowych w hydrorafinatach (surowiec: 20% (V/V) OR, 3,3 MPa, 300 Nm*/m?, 3,0 h™')

Zawartos¢ weglowodoréw n-parafinowych [% (m/m)]

Liczba atoméw wegla Temperatura procesu
Surowiec
300°C 310°C 320°C

G 0,34 0,32 0,34 0,33
G 0,82 0,85 0,84 0,79
Co 3,09 3,08 3,06 3,31
G 5,10 5,08 5,09 4,01
G 4,08 4,07 4,03 3,38
Gs 2,39 2,38 2,34 2,41
Cia 1,08 1,08 1,09 1,03
Gs 0,50 0,59 0,64 0,02
Gis 0,52 0,47 0,39 -
Gy 8,41 9,59 10,40 -
Gis 9,16 7,84 6,61 -
Cio 0,27 0,32 0,34 -
Co 0,27 0,22 0,18 -
G 0,16 0,18 0,18 -
G 0,14 0,14 0,11 -
(s 0,04 0,04 0,04 -
(e 0,02 0,03 0,02 -

Suma 36,39 36,28 35,68 15,42

Gr+Gg 17,57 17,43 17,01 -

G+ 0,59 0,63 0,54 -
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Rys. 15. Wplyw temperatury procesu na rozklad weglowodoréw n-parafinowych

w hydrorafinatach

Wplyw temperatury procesu na udzial reakcji dekarboksylacji przedstawia ponizsze

zestawienie:
Temperatura procesu [°C] Udzial reakcji dekarboksylacji [%]
300 48
310 55
320 61
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II. Czes¢ doswiadczalna

Wyniki badan wskazujg, ze wzrost temperatury procesu o 10 stopni prowadzi do
zwiekszenia udzialu reakcji dekarboksylacji o ok. 7%.

I1.4.2.2. Wplyw stosunku H,/surowiec
Obecnos¢ oleju rzepakowego w surowcu zwieksza zuzycie wodoru, dlatego celem
tego etapu badan bylo okredlenie minimalnego stosunku H,/surowiec umozliwiajacego
calkowita konwersje triglicerydow kwasow ttuszczowych (hydroodtlenienie, dekarboksy-
lacje, uwodornienie) oraz hydroodsiarczanie surowca zawierajacego 10% i 20% (V/V) OR.
Badania przeprowadzono w nastepujacych warunkach procesowych:
o stosunek H/surowiec: 100, 150, 200, 300, 400 Nm?/m?
o podawanie objetosciowe surowca: 3,0 h';
o ci$nienie: 3,0 MPa;
o temperatura procesu hydrorafinacji: 300°C i 320°C.

Wryniki badan (tab. 22 i 23) wskazujg, Ze w rozwazanym zakresie temperatur zatozony
poziom nieprzereagowanego oleju rzepakowego (max. 10 mg/kg) dla surowca zawierajg-
cego 10% (V/V) oleju rzepakowego uzyskuje si¢ przy stosunku H,/surowiec wynoszacym
150 Nm?*/m?, za$ w przypadku surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego — przy
stosunku 200 Nm*/m?. Dla obu surowcdw obnizenie stosunku H,/surowiec ponizej poda-
nych powyzej wartosci prowadzi do zwiekszenia zawartosci siarki w produkcie powyzej
wymaganego poziomu (max. 10 mg/kg) oraz do obnizenia efektywnosci procesu hydrokon-
wersji oleju roslinnego. Istotny wplyw stosunku H,/surowiec w podanym wyzej zakresie
obserwowano dla surowca zawierajacego 20% (V/V) OR; liczba jodowa hydrorafinatu
uzyskanego z tego surowca przy stosunku Ha,/surowiec wynoszacym 150 Nm®/m? byla
ponad dwukrotnie wigksza anizeli dla surowca zawierajacego 10% (V/V) OR. Zwigksze-
nie temperatury z 300°C do 320°C przy tym samym stosunku H,/surowiec spowodowato
jedynie wzrost efektywnosci procesu hydroodsiarczania czesci weglowodorowej surowca,
nie wplyneto natomiast na stopien przereagowania oleju rzepakowego. Zwiekszenie udzialu
reakcji dekarboksylacji (kosztem hydroodtlenienia) wynikajace ze wzrostu temperatury
prowadzenia procesu nie spowodowalo zauwazalnej zmiany w zapotrzebowaniu na wodér
w ramach przebadanych stosunkéw H,/surowiec.

Ze wzgledow technologicznych zwigzanych z mozliwoécig stosowania frakeji weglo-
wodorowych z rop ciezszych (zwiekszenie zawartosci siarki w otrzymywanych frakcjach)
mozna przyjaé, ze proces hydrokonwersji surowcow zawierajacych olej rzepakowy w ilosci
10% i 20% (V/V) powinien by¢ prowadzony przy wyzszych, niz ustalono w tej czeéci pracy,
stosunkach H,/surowiec; 150-200 Nm?*/m?(10% (V/V) OR) i 250-300 Nm?*/m*(20% (V/V) OR).
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Tabela 22. Wplyw stosunku H,/surowiec na wlasciwosci hydrorafinatow
(ci$nienie = 3,0 MPa, LHSV = 3,0 h!, temperatura = 300°C)

Zawartosc oleju rzepakowego

Wiaéciwosé R Ho/surowiec
[Nm3/m’]
10% (V/V) 20% (V/V)
Zawartosc siarki [mg/kg] - - 6
400

Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju

- - <5
rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] - 5 5

300

Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju

- <5 <5
rzepakowego [mg/kg]
Zawartosc siarki [mg/kg] - 6 7
Zawartosc nieprzereagowanego oleju 3 <5 <5 200
rzepakowego [mg/kg]
Liczha jodowa [gJ/100 g] - 0,10 0,12
Zawartosc siarki [mg/kg] 6 7 13
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B 8 19 150
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [gJ/100 g] 0,1 0,1 0,24
Zawartosc siarki [mg/kg] 7 29 -
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B 148 B 100
rzepakowego [mg/kg]
Liczha jodowa [gJ/100 g] 0,1 0,34 -
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II. Czes¢ doswiadczalna

Tabela 23. Wplyw stosunku H,/surowiec na wlasciwosci hydrorafinatow
(ci$nienie = 3,0 MPa, LHSV = 3,0 h”!, temperatura procesu = 320°C)

Zawartosc oleju rzepakowego

Wiaéciwosé R Ha/surowiec
[Nm*/m?]
10% (V/V) 20% (V/V)
Zawartosc siarki [mg/kg] - - <5
400

Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju

- - <5
rzepakowego [mg/kg]
Zawartos¢ siarki [mg/kg] - <5 <5

300

Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju

- <5 <5
rzepakowego [mg/kg]
Zawartosc siarki [mg/kg] - <5 <5
Zawartosc nieprzereagowanego oleju 3 <5 <5 200
rzepakowego [mg/kg]
Liczha jodowa [gJ/100 g] - 0,12 0,11
Zawartos¢ siarki [mg/kg] <5 <5 24
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B 9 29 150
rzepakowego [mg/kg]
Liczba jodowa [gJ/100 g] 0,1 0,10 0,22
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 32 -
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju B 128 B 100
rzepakowego [mg/kg]
Liczha jodowa [gJ/100 g] 0,10 0,31 -
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I1.4.2.3. Wplyw szybkosci objetosciowej

Badania przeprowadzono dla surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego
oraz dla frakgji nafty, jako surowca odniesienia. Wplyw szybko$ci objetosciowej podawania
surowca LHSV = 2,0 h™!, 3,0 h'!, 4,0 h™! okreslono dla temperatur 300°C, 310°C i 320°C.
Badania wykonano w nastepujacych warunkach: stosunek H,/surowiec = 300 Nm?*/m?,
ci$nienie = 3,2 MPa. W otrzymanych produktach oznaczono zawarto$¢ siarki, zawartos¢
nieprzereagowanego oleju rzepakowego oraz temperature metnienia; dla hydrorafinatéw
uzyskanych przy LHSV = 2,0 h™' i 4,0 h™! oznaczono réwniez zawarto$¢ weglowodorow
n-parafinowych. Rezultaty badan przedstawiono w tabelach 24 i 25.

Tabela 24. Wplyw szybkosci objetosciowej i temperatury procesu na wlasciwosci probek
otrzymywanych w procesie hydrokonwersji frakcji nafty (3,2 MPa, 300 Nm?*/m)

Temperatura hydrorafinacji [°C]

Wiasciwosc Jednostka
300 310 320

Zawartosc siarki mg/kg

<5 <5 <5 3,0

Tabela 25. Wplyw szybko$ci objeto$ciowej i temperatury procesu na wlasciwosci
hydrorafinatow (surowiec: 20% (V/V) OR, 3,2 MPa, 300 Nm?*/m?)

Temperatura [°C]

Wiasciwos¢ Jednostka
Zawartos¢ siarki mg/kg 8 7 <5
Yy . 4’0
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju mo/kg 1 6 <5
rzepakowego
Zawartos¢ siarki mg/kg 6 <5 <5
3,0
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju ma/kg 7 < <5
rzepakowego
Zawartos¢ siarki mg/kg <5 <5 <5
2,0
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju ma/kg <5 < <
rzepakowego
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Wyniki badan wskazuja, ze w przypadku frakeji nafty w badanym zakresie zmian
szybko$ci objetosciowej uzyskuje si¢ zatozony poziom zawartosci siarki (nie wiecej niz
10 mg/kg). Zalozony poziom zawartosci siarki otrzymano takze dla surowca zawierajacego
olej rzepakowy. Wzrost LHSV do 4,0 h™ powoduje nieznaczne przekroczenie zalozonego
poziomu konwersji oleju rzepakowego (12 mg/kg). Zwickszenie konwersji oleju rzepako-
wego w tych warunkach wymaga wzrostu temperatury procesu do 310°C.

Analizujac wyniki badan, mozna stwierdzi¢, ze w badanym zakresie temperatur szyb-
ko$¢ objetosciowa nie wpltywa w sposob istotny na sktad weglowodoréw n-parafinowych
(tab.27),a tym samym na temperature metnienia otrzymywanych produktéw. Mozna jednak
zaobserwowad, ze dluzszy czas kontaktu surowca z katalizatorem powoduje nieznaczny
wzrost udziatu reakcji dekarboksylacji kosztem reakcji hydroodtlenienia. Zmniejszeniu
LHSV z 4,0 h™* do 2,0 h™! towarzyszy niewielki wzrost zawarto$ci weglowodoru n-Ci; —
kosztem weglowodoru n-Cis.

Hydrokonwersja zawartego w surowcu oleju rzepakowego w ilosci 20% (V/V) spo-
wodowata gwaltowny wzrost temperatury metnienia (o 30 stopni). Weglowodory n-pa-
rafinowe powstajace w wyniku reakcji hydroodtlenienia, dekarboksylacji i uwodornienia
kwaséw tluszczowych spowodowaty zwigkszenie temperatury metnienia z poziomu -36°C
(surowiec, tab. 15) do ok. -6°C (hydrorafinat, tab. 26).

Tabela 26. Temperatura metnienia hydrorafinatow
(surowiec: 20% (V/V) OR, 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm?3/m?)

Temperatura hydrorafinagji Temperatura metnienia
[° °d
4,0 310 —6,0
320 —6,4
300 -6,0
3,0 310 -6,1
320 —6,4
300 -6,5
2,0 310 -6,5
320 -6,7
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Tabela 27. Wplyw szybkosci objetos$ciowej na zawartos¢ weglowodorow n-parafinowych
w hydrorafinatach (surowiec: 20% (V/V) OR, 3,2 MPa, 300 Nm*/m?, 300°C)

Zawarto$¢ weglowodoréw n-parafinowych

Liczba atomow wegla L% (m/m]
LHSV =4,0 h™ LHSV=2,0h"'

G 0,33 0,32
G 0,84 0,90
Go 3,08 3,29
Cn 51 4,90
(@ 4,06 3,89
G 2,42 2,47
[N 1,08 1,10
Gs 0,50 0,49
G 0,51 0,51
G 8,40 8,46
Gyg 9,18 9,07
Cyo 0,27 0,26
o 0,28 0,26
G 0,16 0,15
G 0,14 0,13
G 0,03 0,02
[on 0,02 -

Suma 36,40 36,22

CGr+Cig 17,58 17,53

Go+Cy 0,59 0,54
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I1.4.2.4. Wplyw ci$nienia

Zalozeniem pracy bylo przeprowadzenie procesu katalitycznej hydrokonwersji oleju
rzepakowego w warunkach typowych dla niskoci$nieniowych (ok. 3 MPa) przemystowych
instalacji do hydroodsiarczania §rednich frakcji naftowych. W celu okreélenia wptywu
ci$nienia na przebieg procesu hydrokonwersji surowcoéw zawierajacych olej rzepakowy
wykonano réwniez testy katalityczne przy ci$nieniach 6,0 MPa (ci$nienie typowe dla $red-
nioci$nieniowych rafineryjnych instalacji do hydrorafinacji srednich destylatéw naftowych)
oraz 9,0 MPa (najwyzsze ci$nienie, ktore ze wzgledéw technicznych moglo by¢ uzyskane
w instalacji laboratoryjnej). W tej serii doswiadczen zastosowano surowiec zawierajacy
20% (V/V) oleju rzepakowego. Badania prowadzono w nastepujacym uktadzie pozosta-
tych parametréw: LSHV = 3,0 h™!, Hy/surowiec = 300 Nm®/m’, temperatura = 310°C. Na
podstawie wykonanych badan stwierdzono, ze parametry te gwarantuja pelna konwersje
surowca zawierajacego olej rzepakowy.

Przedstawione w tabeli 28 wyniki badan wskazuja, ze zwiekszenie ci$nienia nie wpty-
wa w sposob istotny na sklad frakcyjny, gestos¢ oraz liczbe cetanowa. Wraz ze wzrostem
ci$nienia mozna zaobserwowa¢ nieznaczne zwigkszenie si¢ temperatury metnienia, co
jest spowodowane zmniejszeniem udziatu reakcji dekarboksylacji i wynikajacym z tego
wzrostem zawarto$ci weglowodoréw n-parafinowych o parzystej liczbie atoméw wegla
w czasteczce (tab. 29, rys. 16).

Tabela 28. Wplyw ci$nienia na wlasciwos$ci hydrorafinatow
(surowiec: 20% (V/V) oleju rzepakowego, LHSV = 3,0 h’, 300 Nm*/m?, 310°C)

Cisnienie [MPa]
Wiasciwos¢ Jednostka Surowiec
6,0

Sktad frakcyjny

poczatek wrzenia 158,5 156,5 155,7 162,0
5% (V/V) destyluje do 185,2 185,4 185,0 180,8
10% (V/V) destyluje do . 188,7 188,2 188,1 183,0
20% (V/V) destyluje do ‘ 194,5 193,9 193,3 187,8
30% (V/V) destyluje do 200,6 199,8 200,2 194,4
40% (V//V) destyluje do 208,1 207,9 207,4 200,5
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Cisnienie [MPa]
Wiasciwos¢ Jednostka Surowiec
6,0

50% (V/V) destyluje do 216,1 2155 2149 206,9
60% (V/V) destyluje do 226,4 225,7 225,0 214,0
70% (V//V) destyluje do 241,2 240,5 240,1 223,2
80% (I//V) destyluje do °C 268,1 267,9 266,2 260,0
90% (V/V) destyluje do 2981 298,5 297,5 -
95% (V/V) destyluje do 305,3 306,1 305,7 -
koniec destylacji 308,8 309,1 308,3 -
do 180°C przedestylowato 2,2 28 32 4,8
do 250°C przedestylowato % (V/V) 74,0 74,5 75,0 79,0
do 300°C przedestylowato 90,9 90,5 91,0 -
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 7% 793 794 826
Temperatura metnienia °C -6,1 =57 -54 -36
Zawartos¢ siarki mg/kg <5 <5 <5 1441
Zawartos¢ oleju rzepakowego mg/kg <5 <5 <5 -
Liczba cetanowa 53,7 53,6 54,1 -

Tabela 29. Wplyw ci$nienia na zawarto$¢ weglowodorow n-parafinowych
w hydrorafinatach (surowiec: 20% (V/V) oleju rzepakowego, 3,0 h!, 300 Nm*/m?, 310°C)

Zawartosc weglowodorow n-parafinowych [% (m/m)]

Liczba atomow
wegla Cisnienie [MPa]
Surowiec
6,0
G - - - 0,17
Cs 0,34 0,26 0,28 0,43
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Zawartos¢ weglowodoréw n-parafinowych [% (m/m)]

Liczba atoméw
wegla Cisnienie [MPa]
Surowiec
6,0

G 0,83 0,80 0,81 1,02
Go 3,08 3,02 2,89 4,26
Cn 5,08 5,05 4,97 5,15
(@ 4,07 4,12 3,98 4,34
Gs 2,38 2,45 2,51 3,10
Gy 1,08 1,05 1,06 1,33
s 0,59 0,24 0,21 0,02
G 0,47 0,75 0,80 -
Gy 9,59 4,17 2,74 -
Gs 7,84 13,27 14,40 -
Gy 0,32 0,19 0,16 -
Go 0,22 0,41 0,45 -
G 0,18 0,08 0,06 -
G 0,14 0,19 0,23 -
(s 0,04 0,03 0,02 -
Gy 0,03 0,04 0,05 -

Suma 36,28 36,12 35,62 19,82

Gr+Cig 17,43 17,44 17,14 -

Go+Cy 0,63 0,75 0,81 -
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Rys. 16. Wplyw ciénienia na zmiany zawarto$ci weglowodoréw n-parafinowych w produktach

(310°C, 3,0 h™}, 300 Nm?*/m°)

Wyniki oznaczen zawarto$ci weglowodoréow n-parafinowych (stosunek n-C,;/n-Cis)

w uzyskanych hydrorafinatach wskazuja, ze udzial reakcji dekarboksylacji w zaleznoéci od

ci$nienia ksztaltowat sie nastepujaco:

Cisnienie [MPa]

Udzial reakcji dekarboksylacji [%]

3,2 55
6,0 24
9,0 16

Najwiekszy spadek udziatu reakcji dekarboksylacji w procesie hydrokonwersji kwaséw

tluszczowych (0 31%) zaobserwowano przy zwigkszeniu ci$nienia procesowego z 3,2 MPa

do 6,0 MPa. Zwigkszenie ci$nienia z 6,0 MPa do 9,0 MPa skutkowalo zmniejszeniem udziatu

reakcji dekarboksylacji o 8%.
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I1.4.2.5. Wplyw zawartosci oleju rzepakowego w surowcu

Badania granicznego, maksymalnego udziatu oleju rzepakowego w surowcu prowa-
dzono przy zatozeniu, ze proces hydrokonwersji przebiegal bedzie w warunkach typowych
dla przemystowych instalacji hydrorafinacji: cisnienie 3,2 MPa, LHSV = 3,0 h™'. Para-
metrami zmiennymi byly temperatura (300-320°C) oraz stosunek H,/surowiec. W celu
zapewnienia odpowiednio wysokiego nadmiaru wodoru - stosunek H,/surowiec wynosit
dla surowcow zawierajacych 20%, 30%, 35% i 40% (V/V) oleju rzepakowego odpowiednio
300, 375,450 1 500 Nm*/m’. Nadmiar wodoru w przypadku surowcéw zawierajacych 30%,
35% i 40% (V/V) oleju rzepakowego dobrano proporcjonalnie do stosunku H,/surowiec
dla surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego. Zgodnie z tabela 23 (pkt I1.5.2)
stosunek H,/surowiec gwarantujacy pelna konwersje tego surowca w przedstawionych
wyzej warunkach procesowych wynosi 250+300 Nm®/m’. Wlasciwosci hydrorafinatow
przedstawiono w tabeli 30.

Tabela 30. Wplyw zawartosci oleju rzepakowego w surowcu na wlasciwos$ci
hydrorafinatéw (3,2 MPa, 3,0 h™')

: Temperatura [°C] Zawartos¢ oleju
e H,/surowiec
Wiasciwos¢ INm¥/m’] rzepakowego
300 310 320 [% (V/V)]
Zawartosc siarki [mg/kg] 8 7 <5
— : 300 20
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju 5 <5 <5
rzepakowego [mg/kq]
Zawartosc siarki [mg/kg] 1 7 5
375 30

Zawartosc nieprzereagowanego oleju
rzepakowego [mg/kg]

Zawartos¢ siarki [mg/kg] 31 8 7

450 35
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju 60 2% 9
rzepakowego [mg/kg]
Zawartosc siarki [mg/kg] - - 32

500 40
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _ a 250

rzepakowego [mg/kg]
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Stwierdzono, ze przy stosunku H,/surowiec = 375 Nm?/m* pelna hydrokonwersje su-
rowca zawierajacego 30% (V/V) oleju rzepakowego uzyskuje sie w temperaturze o 10 stopni
wyzszej (310°C) anizeli surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego (tab. 30).
Zastosowanie surowca zawierajacego 35% (V/V) oleju rzepakowego wymaga wzrostu
temperatury do 320°C oraz zwiegkszenia stosunku Ha/surowiec do 450 Nm?/m?. Podczas
konwersji surowca zawierajacego 35% (V/V) oleju rzepakowego uktad reaktorowy pracowat
juz w sposob niestabilny, obserwowano zmiany temperatury (+10°C). Analogiczny efekt
obserwowano w odniesieniu do surowca zawierajacego 40% (V/V) oleju rzepakowego,
w tym przypadku nie uzyskano pelnej konwersji tego komponentu.

Biorac pod uwage uzyskane wyniki, nalezy stwierdzi¢, ze graniczny poziom zawartosci
oleju rzepakowego w surowcu kierowanym do niskoci$nieniowej instalacji hydrorafinacji
(3—-4 MPa) nie powinien przekracza¢ 30% (V/V). Przy tym sktadzie surowca aparatura
pracuje w sposéb stabilny i jednoczes$nie zapewnia zalozony poziom konwersji oleju rze-
pakowego oraz zatozong zawarto$¢ siarki w produkcie.

I1.4.2.6. Podsumowanie badan procesu hydrokonwersji

Biorac pod uwage uzyskane wyniki badan, catkowita (zgodna z przyjetymi zato-
zeniami) hydrokonwersje surowca zawierajacego 10% i 20% (V/V) oleju rzepakowego,
przy zastosowaniu w tym procesie katalizatora NiMo-1, mozna uzyska¢ w ukladzie para-
metrow przedstawionym w tabeli 31 (uwzgledniono w niej jedynie ci$nienie = 3,2 MPa
oraz szybko$¢ objeto$ciowa LHSV = 3,0 h™!, co wynika z przyjetego zalozenia, ze proces
hydrokonwersji ma by¢ prowadzony przy parametrach typowych dla rafineryjnych
instalacji hydrorafinacji, ktére moga zosta¢ potencjalnie wykorzystane do prowadzenia
takiego procesu).

W tych warunkach uzyskuje si¢ pelng konwersje kwaséw tluszczowych oleju rzepako-
wego oraz odsiarczenie czesci weglowodorowej surowca, przy najmniejszym udziale reakeji
dekarboksylacji. Stwierdzono, ze dla surowca zawierajacego 30% (V/V) oleju rzepakowego
proces z zastosowaniem katalizatora NiMo-1 powinien przebiega¢ przy cisnieniu 3,2 MPa
i temperaturze 310°C. Jednakze przy tej zawartosci oleju prowadzenie procesu w wiekszej
skali nie gwarantuje stabilno$ci warunkéw pracy zloza katalizatora i nie powinno by¢ re-
alizowane. Pomimo pozytywnych wynikéw uzyskanych w skali laboratoryjnej realizowanie
tego procesu w warunkach przemystowych przy szybkos$ci objetosciowej LHSV = 4,0 h/,
a co za tym idzie - takze w wyzszych temperaturach, moze wigzac¢ si¢ z ryzykiem niepelne;j
konwersji surowca roélinnego. Efektem zastosowania wyzszych temperatur bedzie wzrost
udzialu reakcji dekarboksylacji, a takze niebezpieczenstwo przekroczenia granicznych
parametrow termicznych reaktora.
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Tabela 31. Warunki procesu hydrokonwersji surowca zawierajacego 10% i 20% (V/V)

oleju rzepakowego
Zawartosc oleju rzepakowego Cisnienie LHSV Temperatura  H,/surowiec
[% (V)] [MPa] [h7] °d [Nm*/m’]
10 150-200
3,2 3,0 300
20 250-300

W celu zapewnienia bezpieczenstwa procesu hydrokonwersji testy katalityczne w dru-
gim etapie badan dla surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego prowadzono
przy wyzszym niz minimalny stosunku H,/surowiec, wynoszacym 300 Nm?*/m?>.

I1.4.3. Bilans masowy procesu hydrorafinacji surowca
zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego

Bilans masowy procesu hydrorafinacji przeprowadzono dla surowca zawierajacego
20% (V/V) oleju rzepakowego w warunkach procesowych uznanych na wczesniejszym
etapie badan za optymalne:
o ci$nienie: 3,2 MPa;
« H,/surowiec: 300 Nm*/m?
o LHSV:3,0h7}
o temperatura: 300°C.

Badania na tym etapie rozszerzono o wplyw temperatury procesu hydrokonwersji
na bilans masowy, analizujagc dodatkowo wyniki uzyskane dla temperatur 310°C i 320°C.

W rozwazanym zakresie temperatur otrzymany udzial reakcji dekarboksylacji zwiekszyt
si¢ 0 13. W temperaturach 300°C, 310°C i 320°C udzial procesu dekarboksylacji w stosunku
do procesu hydroodtleniania wynosil odpowiednio: 48%, 55% i 61% (pkt I11.4.2.1). Bilanse
masowe procesu hydrokonwersji przedstawiono w tabeli 32.

Gléownym skladnikiem gazéw poreakcyjnych w warunkach prowadzone-
go procesu byl woddr, co wynikalo ze znacznego nadmiaru gazu wzgledem surowca
(Ha/surowiec = 300 Nm*/m?). Oprécz wodoru w gazach obecny byt takze siarkowodér

99



Wptyw hiokomponentu otrzymanego w wariancie co-processing na wtasciwosci oleju napedowego

(pochodzacy z hydroodsiarczenia czesci weglowodorowej surowca), ditlenek wegla i propan
(pochodzace z konwersji triglicerydéw kwasow ttuszczowych) oraz lekkie weglowodory,
metan, etan i butany. Nie stwierdzono obecnosci tlenku wegla. Uzysk propanu jest niezalezny
od warunkéw prowadzenia procesu hydrokonwersji. Niewielka zawarto$¢ metanu, etanu
oraz n-butanu to wynik niewielkiego udziatu reakcji krakingu tancuchowych weglowodo-
réw parafinowych, ktére zachodza w tych warunkach na katalizatorze NiMo-1. Obecno$¢
metanu moze by¢ réwniez rezultatem wtérnych reakcji pomiedzy powstalym w wyniku
dekarbonylacji kwasow ttuszczowych tlenkiem wegla a wodorem.

Wraz ze wzrostem temperatury stwierdzono nieznaczny spadek wydajnosci fazy
cieklej w odniesieniu do calkowitej masy uzyskanych produktow. Jest to zwigzane ze
zwiekszeniem si¢ udziatu reakcji dekarboksylacji z wytworzeniem CO, oraz krakingu
termicznego weglowodoréw. Strata w bilansie masowym dla wszystkich trzech temperatur
procesu wynosila ok. 3% (m/m).

Tabela 32. Bilans masowy procesu hydrokonwersji surowca zawierajacego 20% (V/V)
oleju rzepakowego (LHSV = 3,0 h™'; ci$nienie = 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm*/m?)

Temperatura procesu hydrorafinacji [°C]

Zuzycie wodoru [% (m/m)]

Wodor"

catkowity 0,55 0,52 0,49
odsiarczenie 0,01 0,01 0,01
hydroodtlenienie i uwodornienie 0,54 0,51 0,48

Sktad produktéw [% (m/m)]

Frakcja ciekta weglowodorowa 93,27 93,15 93,08
0, 1,44 1,59 1,79
H,0 1,46 1,03 0,79
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Temperatura procesu hydrorafinacji [°(]

H,S 0,16 0,15 0,15
Propan 1,05 1,07 1,08
Metan 0,16 0,18 0,19
Etan 0,01 0,01 0,01
n-butan 0,01 0,02 0,02
i-butan - 0,01 -
n-pentan - - _
i-pentan - — _
Suma produktéw 97,56 97,21 97,11
Straty 2,99 331 3,38
Temperatura metnienia frakgji ciektej [°C] -6,1 -6,2 —6,4
Y warto$¢ obliczona

I1.4.4. Wyznaczenie profili temperaturowych w reaktorze

Wysoce egzotermiczne reakcje procesu hydrokonwersji kwaséw tluszczowych nie
przebiegaja w sposob jednakowy w calej objetoéci ztoza katalitycznego, czego efektem jest
nieréwnomierny rozklad temperatury w reaktorze. Wyznaczenie profili temperaturowych
wzdtuz zloza katalitycznego (katalizator NiMo-1) przeprowadzono dla surowcéw zawiera-
jacych 10%, 20% i 30% (V/V) oleju rzepakowego przy ustalonych na podstawie wynikow
badan parametrach procesowych: 3,2 MPa, 3,0 h'', Hy/surowiec = 300 Nm®/m?, temperatura
na wlocie surowca na zloze katalizatora = 310°C.
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Pomiary wykonano na catej wysokosci reaktora, punkt ,+3 cm” na osi poziomej
wykresu oznacza gore reaktora (wlot surowca), punkt ,,-26 cm” - dét reaktora. Na wy-
kresach obrazujacych profile temperaturowe kolorem ciemniejszym zaznaczono obszar
zloza katalitycznego (wysokos¢ polozenia termopary od 0 do -22 cm). Jako punkt od-
niesienia przyjeto profil temperaturowy wykonany dla ztoza inertnego, bez katalizatora
zawierajacego kulki szklane o $rednicy ok. 1,5 mm. Przebieg profili temperaturowych
przedstawiono na rysunku 17.

Katalizator: NiMo-1, temperatura na wlocie ztoza katalitycznego: 310°C
340
330
— 4
/../ 44
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Rys. 17. Wplyw zawartosci oleju rzepakowego na profile temperaturowe procesu hydrokonwersji
(NiMo-1, 3,2 MPa, 3,0 h!, 300 Nm®/m?®)

W tabeli 33 podano maksymalny wzrost temperatury zloza katalizatora. Analizujac
przedstawione profile rozkladu temperatur, nalezy mie¢ na uwadze fakt, ze zostaly one
wykonane dla procesu hydrokonwersji prowadzonego na aparaturze laboratoryjnej
o specyficznej charakterystyce termicznej (reaktory nieadiabatyczne, ogrzewane elek-
trycznie), dlatego tez uzyskane wyniki nalezy traktowa¢ poréwnawczo (wplyw sktadu

surowca) i nie mozna ich bezposrednio przetozy¢ na skale przemyslowg ani na inne
uktady katalityczne.
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Tabela 33. Maksymalne temperatury zloza katalizatora NiMo-1
(3,2 MPa, 3,0 h™!, 300 Nm*/m?, temperatura na wlocie do reaktora = 310°C)

Temperatura [°C]

Zawartosc oleju rzepakowego w surowcu [% (V/V)]

10 20 30

3151 317,6 320,6 328,1

Maksymalna temperatura uzyskana na ztozu inertnym: 314,5°C

Na podstawie przeprowadzonych badan stwierdzono, ze w procesie hydrokonwersji
surowca zawierajacego 10% (V/V) oleju rzepakowego nastepuje, w poréwnaniu z surowcem
weglowodorowym (frakcja nafty), wzrost temperatury ztoza katalizatora o ok. 2,5°C. Zwiek-
szenie zawartosci oleju rzepakowego w surowcu weglowodorowym z 10% do 30% (V/V)
powoduje wzrost maksymalnej temperatury ztoza katalizatora o ok. 10°C.

Il.5. Hydrokonwersja mieszaniny oleju rzepakowego
i frakcji oleju napedowego w wariancie co-processing

Produkt hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego i frakcji oleju napedowego
otrzymanej w procesie destylacji ropy naftowej (frakcja A-3) ze wzgledu na sposéb wytwo-
rzenia jest produktem nowym, dlatego tez istnieje konieczno$¢ przeprowadzenia badan,
ktére potwierdzityby mozliwos¢ stosowania go jako komponentu oleju napedowego. W pro-
cesie hydrokonwersji wykorzystano katalizator NiMo-1, wytypowany na wcze$niejszym
etapie badan. W doborze parametréw kierowano si¢ wynikami badan otrzymanych dla
modelowych surowcow stanowigcych mieszaning frakcji nafty i oleju rzepakowego (OR).
Wybrano nastepujacy zakres parametréw procesowych:

« szybkos¢ objetosciowa podawania surowca: 3,0 h™;
« stosunek Ha/surowiec: 300 Nm?*/m’;

o ci$nienie: 3,2 MPa;

o temperatura: 300°C, 310°C, 320°C.
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I1.5.1. Wlasciwosci fizykochemiczne i skltad chemiczny
produktéw hydrokonwersji

Przedmiotem badan byly produkty otrzymane w procesie hydrorafinacji nastepuja-
cych surowcéw:
. frakcji A-3 (170-295°C);
o mieszaniny 10% (V/V) oleju rzepakowego i 90% (V/V) frakcji A-3;
o mieszaniny 20% (V/V) oleju rzepakowego i 80% (V/V) frakcji A-3.

Zaplanowany zakres badan produktéw hydrokonwersji obejmowat:

o analize wlasciwosci fizykochemicznych;

« ocene wlasciwosci niskotemperaturowych;

« ocene podatnosci na dziatanie dodatkéw uszlachetniajacych
i depresujacych;

« ocene zachowania sie uzyskanego produktu oraz wytworzonego
z jego udzialem oleju napedowego w warunkach symulujacych proces
dlugotrwatego przechowywania;

« ocene podatnosci na skazenie mikrobiologiczne;

« ocene¢ kompatybilnosci z olejami silnikowymi.

Whasciwoséci surowcow zamieszczono w tabeli 34, a podstawowe wlasciwosci otrzyma-
nych hydrorafinatéw — w tabeli 35. W tabelach 36 i 37 oraz na rysunkach 17,18 i 19 przed-
stawiono wplyw temperatury i sktadu surowca na pozostate wlasciwosci.

Tabela 34. Wlasciwosci surowcow

Surowiec Zawartosc siarki Gestos¢ Tempere?tura
[mg/kg] [kg/m?] metnienia [°C]
Frakcja A-3 3281 818 -36
Olej rzepakowy 6 915 -10
10% (V/V) oleju rzepakowego 2953 829 -33
20% (V/V) oleju rzepakowego 2625 837 -31
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Tabela 35. Wplyw temperatury hydrokonwersji na podstawowe wlasciwosci
hydrorafinatéw (ci$nienie = 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm*/m’, LHSV = 3,0 h™')

Surowiec Temperatura
Whasciwos¢ fakga 100N amem  Parelen
A3 oleju rzepako- oleju rzepako-
wego wego
Zawartos¢ siarki [mg/kg] 7 9 10
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju
- 7 9

rzepakowego [mg/kg]

300
Liczha jodowa [gJ/100 g] 0,1 0,12 0,12
Temperatura metnienia [°C] -36 -1 -5
Zawartosc siarki [mg/kg] <5 6 7
Zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju _ <50 <51
rzepakowego [mg/kg]

310
Liczha jodowa [gJ/100 g] 0,11 0,10 0,12
Temperatura metnienia [°C] -35 -1 -6
Zawartos¢ siarki [mg/kg] <5 <5 <5Y
Zawartos¢ nieprzereagowanego oleju _ <50 <50 320
rzepakowego [mg/kg]
Temperatura metnienia [°C] -36 -12 -7
" granica oznaczalnosci metody

Wryniki badan wskazuja, ze w przypadku surowcéw otrzymanych z zastosowaniem
frakeji oleju napedowego (frakcja A-3) — podobnie jak z zastosowaniem nafty — konwersja
oleju rzepakowego do zatozonej granicznej wartoéci (10 mg/kg) zachodzi juz w temperaturze
300°C. Poniewaz zawarto$ci siarki i nieprzereagowanego oleju rzepakowego w hydrorafi-
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natach uzyskanych w temperaturze 300°C sg zblizone do wartosci granicznej (10 mg/kg),
do dalszych szczegétowych badan wytypowano produkt otrzymany w temperaturze 310°C.
W tych warunkach istnieje gwarancja spelnienia zalozonych w pracy wymagan dotyczacych
jakosci hydrorafinatu.

Zwigkszenie zawartosci n-parafin w produkcie, zwlaszcza o liczbie atoméow wegla
powyzej 17, ktére powstaja w reakcjach hydroodtlenienia i uwodornienia oleju rzepako-
wego, prowadzi do pogorszenia wlasciwosci niskotemperaturowych, jednego z istotnych
parametréw z punktu widzenia eksploatacji paliw w sezonie zimowym (rys. 18). Wpro-
wadzenie do surowca 10% (V/V) oleju rzepakowego powoduje gwaltowny wzrost tem-
peratury metnienia hydrorafinatu z poziomu ok. -36°C (surowiec weglowodorowy) do
poziomu -11°C. Zwigkszenie iloéci oleju rzepakowego w surowcu do 20% (V/V) skutkuje
juz znacznie wigkszym wzrostem temperatury metnienia hydrorafinatu - do poziomu

-6°C. Zwigkszenie temperatury procesu hydrorafinacji, czego efektem jest wzrost udziatu
reakcji dekarboksylacji kwasow tluszczowych, powoduje nieznaczne obnizenie temperatury
metnienia hydrorafinatow.

Zawarto$¢ oleju rzepakowego w surowcu sprawia, ze zwigkszeniu ulega koncowa
temperatura wrzenia hydrorafinatu — o ok. 15 stopni, co skutkuje zmniejszeniem uzysku
destylatu wrzacego do temperatury 250°C o ok. 18-22% (V/V) oraz zwigkszeniem (o kilka
stopni) temperatury poczatku wrzenia. Wzrost uzysku destylatu w zakresie temperatur
wrzenia powyzej 250°C jest wynikiem zwiekszenia zawartosci weglowodordéw n-parafi-
nowych, gtownie Cy; i Cys, powstalych w procesie konwersji kwaséw ttuszczowych zawar-
tych w oleju rzepakowym; temperatura wrzenia n-heptadekanu wynosi 303°C, natomiast
n-oktadekanu 316°C [129].

Na skutek zwiekszenia zawartoéci weglowodoréw n-parafinowych, ktorych gesto$é
w stosunku do pozostatych weglowodoréw (aromatéw, naftendéw) jest najnizsza, hydro-
rafinaty otrzymane z surowca z olejem rzepakowym charakteryzuja si¢ nizszg gestoscia
niz hydrorafinat frakcji A-3. W wyniku zastosowania surowca zawierajacego 10% lub
20% (V/V) oleju rzepakowego uzyskano produkt o mniejszej zawartosci weglowodorow
aromatycznych, zanotowano réwniez nieznaczny wzrost lepkosci kinematycznej. Spowodo-
wane jest to zwiekszeniem zawarto$ci w produkcie weglowodordéw n-parafinowych, ktére
charakteryzuja si¢ wyzsza lepkoécig kinematyczng niz weglowodory aromatyczne i nafte-
nowe. Pozostalos¢ po koksowaniu, pozostatos¢ po spopieleniu, temperatura zaptonu oraz
odporno$¢ na utlenianie pozostajg praktycznie na tym samym poziomie co w przypadku
hydrorafinatu frakeji A-3. Brak zmian w zakresie wymienionych wlasciwo$ci wynika z faktu,
ze weglowodory n-parafinowe C;s+C,s, powstajace w wyniku konwersji oleju rzepakowego,
nie maja na nie wplywu.
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Poziom smarnosci uzyskanych produktéw hydrokonwersji jest typowy dla wysoko-
odsiarczonych komponentéw oleju napedowego.

Tabela 36. Wplyw zawartosci oleju rzepakowego na wlasciwosci fizykochemiczne
hydrorafinatéow (310°C, 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm*/m?* LHSV = 3,0 h!)

Surowiec
Wiasciwos¢ Jednostka ) . ) .
Frakeja A-3 10% (V/V) oleju  20% (V/V) oleju
rzepakowego  rzepakowego
Sktad frakcyjny
poczatek wrzenia 178,6 179,2 178,8
5% (V/V) destyluje do 194,4 197,8 200,3
10% (V/V) destyluje do 198,8 203,0 206,0
20% (V/V) destyluje do 205,1 2111 215,0
30% (V/V) destyluje do 212,0 219,2 225,0
40% (V//V) destyluje do 219,2 228,1 2352
°C
50% (V/V) destyluje do 225,9 237,6 245,6
60% (V/V) destyluje do 2341 2481 257,0
70% (V/V) destyluje do 242,9 260,1 268,5
80% (V//V) destyluje do 2531 2731 280,3
90% (V/V) destyluje do 266,7 2873 292,1
95% (V/V) destyluje do 277,2 295,8 298,9
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Surowiec
Wiasciwos¢ Jednostka ) .
s L
koniec destylagji °C 295,4 309,0 310,8
do 250°C przedestylowato % (V/V) 77,1 61,7 53,9
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 812 811 807
Lepkos¢ kinematyczna w temp. 40°C mm?/s 1,82 1,98 2,09
Temperatura metnienia °C -35 -1 -6
Zawartos¢ aromatow:
monoaromaty % (m/m) 20,5 18,2 16,0
diaromaty 1,8 1,6 1,4
poliaromaty <0,1 <0,1 <0,1
suma 22,3 19,8 17,4
FZ °§8§/Ea:)‘(’f; zgs';‘;:‘:fx:;')” % (m/m) 0,028 0,025 0,033
Pozostatos¢ po spopieleniu % (m/m) 0,001 0,001 0,001
Temperatura zaptonu °C 63 65 65
Odpornos¢ na utlenianie g/m’ 3 4 3
Smarnos¢, skorygowana Srednica $ladu zuzycia pm 595 589 601
Indeks cetanowy 51,0 55,3 59,1
Liczba cetanowa 50,9 55,0 60,2
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Rys. 18. Wplyw temperatury hydrorafinacji na wtasciwosci niskotemperaturowe hydrorafinatow

W wyniku hydrokonwersji surowcéw zawierajacych 10% (V/V) i 20% (V/V) oleju
rzepakowego uzyskano produkty charakteryzujace si¢, w poréwnaniu z hydrorafinatem
A-3 (LC =50,9), wigkszymi warto$ciami LC, odpowiednio 0 4 i 9 jednostek (rys. 19). Efekt
ten zwigzany jest ze zwickszeniem zawarto$ci weglowodoréw n-parafinowych Cis+Cyo
w hydrorafinatach (tab. 30). Komponenty oleju napedowego o znacznie wyzszej liczbie
cetanowej niz hydrorafinaty frakcji weglowodorowych uzyskiwanych z destylacji ropy
naftowej sg szczegdlnie cenne w bilansie produkcyjnym rafinerii.

Wyniki oznaczen zawarto$ci weglowodoréw n-parafinowych w hydrorafinatach
z uwzglednieniem liczby atomdéw wegla w czasteczce (tab. 37, rys. 20) wskazuja, ze obecnoséé
oleju rzepakowego w surowcu powoduje zwigkszenie zawartoéci weglowodoréw n-parafi-
nowych Ci5+Cyy — w najwiekszym stopniu weglowodoréw Ci; i Cys. Udziat weglowodorow
n-parafinowych Ci; i Cis we frakcji A-3 uzyskanej z ropy naftowej nie przekracza 1% (m/m).
W przypadku surowcéw zawierajacych 10% (V/V) i 20% (V/V) oleju rzepakowego udziat
weglowodoréw Cy; i Cis wynosi odpowiednio 8,9% 1 17,0% (m/m). Zwigkszenie zawartosci
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tych zwiazkéw powoduje pogorszenie wlasciwoséci niskotemperaturowych otrzymywanych
hydrorafinatéw. Obserwowany dla produktéw hydrokonwersji surowcéw z olejem rzepa-
kowym wzrost temperatury metnienia z poziomu -35°C do -11°C i -6°C dla surowcow
zawierajacych odpowiednio 10% (V/V) i 20% (V/V) OR (rys. 18) jest niekorzystny z punktu
widzenia zastosowania tych hydrorafinatéw jako komponentéw oleju napedowego wyko-
rzystywanego w sezonie zimowym.

61 O Liczba cetanowa

O Indeks cetanowy

Liczba cetanowa/Indeks cetanowy

0 10 20

Zawartosc oleju rzepakowego [% (V/V) ]

Rys. 19. Wplyw zawartoéci oleju rzepakowego na liczbe cetanowg i indeks cetanowy
hydrorafinatéw (310°C, 3,2 MPa, 300 Nm*/m?, 3,0 h™")

Uzyskane wyniki wskazuja, Ze zastosowanie w produkgcji olejéw napedowych hydro-
rafinatéw otrzymywanych z surowcow zawierajacych olej rzepakowy moze spowodowa¢
problemy z depresowaniem zimowych olejéw napedowych i osiagnieciem odpowiedniego
poziomu temperatury zablokowania zimnego filtru. Rozwigzaniem tego problemu w wa-
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runkach przemyslowych jest zastosowanie procesu hydroizomeryzacji weglowodorow
n-parafinowych. W wyniku zwigkszenia udziatu i-parafin (kosztem n-parafin) w biopa-
liwie bedzie mozliwa poprawa wilasciwosci niskotemperaturowych przy jednoczesnym
zachowaniu wysokiej liczby cetanowej.

Tabela 37. Wplyw zawartosci oleju rzepakowego w surowcu na zawartos¢ weglowodoréw
n-parafinowych w produktach hydrorafinacji (310°C, 3,2 MPa, 300 Nm®/m?, 3,0 h™')

Zawarto$¢ weglowodoréw n-parafinowych [% (m/m)]

Weglowodor Surowiec:
f-parafinowy : 10% (V) 20% (V/V)
el aRly oleju rzepakowego oleju rzepakowego
G 0,15 0,10 0,13
G 0,50 0,36 0,36
Co 1,79 1,26 1,38
G 3,52 2,60 2,66
G 3,31 2,36 2,48
G 2,81 2,39 2,31
Cia 2,29 2,18 2,04
Gis 1,92 2,40 2,34
G 1M 1,74 1,58
Gy 0,68 5,42 10,02
Cis 0,24 4,40 7,86
Cio 0,05 0,24 0,35
Co - 0,14 0,20
G - 0,05 0,16

111



Wptyw hiokomponentu otrzymanego w wariancie co-processing na wtasciwosci oleju napedowego

Zawartos¢ weglowodoréw n-parafinowych [% (m/m)]

Weglowodor Surowiec:
n-parafinowy
. 10% (V/V) 20% (V/V)
frakcja A-3 . .
oleju rzepakowego oleju rzepakowego
G - 0,08 0,12
(s - 0,03 0,04
on - 0,01 0,02
Suma 18,37 25,76 34,05
Ce+Coo 18,37 25,45 33,51
Gr+Gg 0,92 9,82 17,88
G+ Cy 0,00 0,31 0,54

11
[ [ [ [

10| BfrakcjaA-3
W10 %(V/V) oleju rzepakowego
| O20%(v/v) oleju rzepakowego
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Rys. 20. Wplyw zawarto$ci oleju rzepakowego w surowcu na zawarto$¢ weglowodoréw
n-parafinowych w produktach hydrorafinacji (310°C, 3,2 MPa, 300 Nm*/m?, 3,0 h™!)
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I1.5.1.1. Wplyw zawartosci oleju rzepakowego w surowcu na podatnos¢
hydrorafinatow na dzialanie dodatkow uszlachetniajacych
Handlowy, przeznaczony do dystrybucji, olej napedowy zawiera dodatki uszlachet-

niajace, ktérych zadaniem jest zapewnienie odpowiednich parametréw eksploatacyjnych
paliwa. Dlatego tez komponenty oleju napedowego musza charakteryzowac¢ si¢ podatnoscia
na dziatanie dodatkéw uszlachetniajacych. Ocene podatnosci uzyskanych hydrorafinatéw
w tym zakresie przeprowadzono w odniesieniu do:

o skfonnosci do pienienia;

o wlasciwosci przeciwkorozyjnych;

e smarnosci.

W tej serii do$wiadczen jako punkt odniesienia dla hydrorafinatéw otrzymanych
z surowcow zawierajacych olej rzepakowy przyjeto wyniki oznaczen podatnosci hy-
drorafinatu frakcji A-3 na dziatanie dodatkéow. W badaniach wykorzystano wielofunk-
cyjny pakiet dodatkéw uszlachetniajacych, w ilosci 400 mg/kg, stosowany w przemysle
rafineryjnym do handlowych olejéw napedowych. Jako paliwa bazowe wykorzystano
hydrorafinaty z surowcéw zawierajacych 10% i 20% (V/V) oleju rzepakowego uzyskane
w wytypowanych warunkach procesowych (temperatura = 310°C, ci$nienie = 3,2 MPa,
H./surowiec = 300 Nm*/m’, LHSV = 3,0 h!, katalizator NiMo-1). Wyniki oznaczen podat-
nosci hydrorafinatéw na dziatanie pakietu dodatkow przedstawiono w tabeli 38.

Otrzymane w tych warunkach hydrorafinaty cechuje niska smarnos¢ (ok. 600 um),
wlasciwosci przeciwkorozyjne (korozja silna, stopien E) oraz sklonno$¢ do pienienia
zblizona do hydrorafinatu frakcji A-3. Hydrorafinaty uzyskane z surowcéw zawierajacych
olej rzepakowy uszlachetnione pakietem dodatkéw charakteryzuja sie praktycznie iden-
tycznymi wlasciwo$ciami w zakresie sklonnosci do pienienia, wlasciwoéci przeciwkoro-
zyjnych i smarno$ci co uszlachetniony hydrorafinat frakcji A-3. Mozna na tej podstawie
sformulowac wniosek, ze produkty uzyskane z surowcow zawierajacych olej rzepakowy
sa w wystarczajacym stopniu podatne na dzialanie dodatkéw uszlachetniajacych.

I1.5.2. Stabilno$¢ produktow uzyskanych w wyniku
hydrokonwersji surowca zawierajacego olej rzepakowy

Przebieg procesu starzenia zalezy zaréwno od surowca i sktadu chemicznego produktu,
jak i od czynnikéw zewnetrznych (powietrze, temperatura, woda, katalityczny wptyw metali,
nadtlenki, $wiatlo, enzymy i drobnoustroje).
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Tabela 38. Podatno$¢ hydrorafinatéw na dzialanie pakietu dodatkéw uszlachetniajacych

Hydrorafinat

Wiasciwosci Jednostka 10% (V/V) 20% (V/V)
FrakcjaA-3  olejurzepako- oleju rzepako-
wego wego

bez pakietu dodatkéw uszlachetniajacych

Sktonnos¢ do pienienia

objetos¢ piany m’ 85 95 97
czas zaniku piany s 14 12 14
Wtasciwosci przeciwkorozyjne stopiert korozii silna silna silna
(trzpien stalowy) P ) 3 E E
Smarnos¢, skorygowana $rednica Sladu zuzycia pm 595 601 599

z pakietem dodatkéw uszlachetniajacych

Sktonnos¢ do pienienia

objetos¢ piany o’ 9 88 98
czas zaniku piany s 12 14 "
W%as’ﬁvyos’ci przeciwkorozyjne stopie korozji brak brak brak
(trzpien stalowy) A A A
Smarnos¢, skorygowana Srednica $ladu zuzycia pm 385 395 372

Szczegolnie podatne na degradacje sg estry metylowe kwaséw ttuszczowych (FAME),
ktdre obecnie stosowane sg jako podstawowy biokomponent do wytwarzania olejéw nape-
dowych. Aktualnie obowigzujaca norma dla olejéw napedowych PN-EN 590:2013 okresla
maksymalng zawarto$¢ FAME w paliwie na poziomie 7% (V/V). Paliwa produkowane
z ich udzialem nie nadaja sie do dlugotrwatego magazynowania. Wprowadzenie do oleju
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napedowego nowego biokomponentu, jakim jest produkt powstaty w wyniku katalitycznej
hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego i frakcji naftowej, wymaga przeprowadzenia
badan majacych na celu okreglenie skfonnosci tego komponentu do utleniania i degradacji
w czasie jego przechowywania. Biokomponent ten ma charakter weglowodorowy, dlatego
tez jego stabilno$¢ powinna by¢ na poziomie zblizonym do stabilno$ci komponentéw
i paliw uzyskiwanych z przerdbki ropy naftowe;j.

Badania stabilnosci paliwa w czasie przechowywania wykonano wediug metody ASTM
D 4625. Badanie to polega na starzeniu paliwa w podwyzszonej temperaturze (+43,0°C)
w warunkach statycznych. 12-tygodniowy okres prowadzenia testu odpowiada rocznemu
przechowywaniu konwencjonalnego paliwa w temperaturze pomiedzy 15°C a 20°C.

Wymagania dla badanych paliw w zakresie odpornosci na utlenianie zostaly okreslone
w normie PN-EN 590:2013-12 i wynosza:

« dla metody PN-EN ISO 12205 zawarto$¢ osadow: max. 25 g/m?;

o dla metody PN-EN 15751 okres indukgcji: min. 20 h.

Wymagania odno$nie do stabilnosci oksydacyjnej oleju napgedowego wediug
PN-EN 16091 wynosza min. 65 minut wedlug Swiatowej Karty Paliw lub min. 60 minut
wedlug zalecen Europejskiego Komitetu Normalizacyjnego (CEN) [124].

Badaniom poddano proébki hydrorafinatéw otrzymane przy wytypowanych parame-
trach procesu hydrokonwersji (310°C, 3,2 MPa, H,/surowiec = 300 Nm?*/m’, LHSV = 3,0 h*},
katalizator NiMo-1):

o hydrorafinat uzyskany z surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju

rzepakowego (H/200R);
« hydrorafinat frakcji A-3 (prébka odniesienia).

Przeprowadzono takze badania dla:
 oleju napedowego zawierajacego 40% (m/m) hydrorafinatu uzyskanego
z surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego. W oleju tym znaj-
duje sie w przeliczeniu ok. 7% (V/V) biokomponentu weglowodorowego
uzyskanego w wyniku hydrokonwersji oleju rzepakowego (7bioHC);
 oleju napedowego zawierajacego 7% (V/V) FAME (7FAME);
o oleju napedowego bez FAME, produkt rafineryjny (ON).

Paliwa zostaly uszlachetnione z zastosowaniem wielofunkcyjnego pakietu dodatkow
w iloéci 400 mg/kg. Paliwo z FAME zawieralo specjalny pakiet dodatkéw o dziataniu prze-
ciwutleniajgco-biobojczym.
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W trakcie trwania testu wg ASTM D 4625 (w momencie jego rozpoczecia oraz po
61 12 tygodniach) ocenie poddano nastepujace wlasciwosci:

« wlasciwosci przeciwkorozyjne;

o liczbe kwasows;

o liczbe nadtlenkowg;

« odpornos¢ na utlenianie wedtug PN-EN ISO 12205;

o odpornos¢ na utlenianie wedltug PN-EN 15751 (Rancimat), metoda

stosowana tylko w przypadku paliwa zawierajacego FAME;

o stabilno$¢ oksydacyjng wedlug PN-EN 16091 (Petrooxy);

o stabilno$¢ (zawartos¢ osadow) wedlug ASTM D 4625;

e temperature metnienia.

Rezultaty przeprowadzonych badan przedstawiono w tabelach 39 i 40.

Wyniki badan (tab. 39) wskazuja, ze odporno$¢ na utlenianie (calkowita zawarto$é
osadow), wlasciwosci przeciwkorozyjne, liczba nadtlenkowa, liczba kwasowa oraz stabilno$¢
wg normy ASTM D 4625 (zawarto$¢ osadéw oraz barwa) hydrorafinatu frakcji A-3 oraz
hydrorafinatu surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego byty praktycznie na
tym samym poziomie przez caly czas trwania testu. Przez caly ten okres nie zaobserwo-
wano takze zmiany temperatury metnienia. Wysoka stabilnos¢ hydrorafinatu uzyskanego
z surowca zawierajacego olej rzepakowy potwierdza skuteczno$¢ procesu hydrokonwersji
(zalozona zawartos$¢ nieprzereagowanego oleju rzepakowego ponizej 10 mg/kg) i wskazuje
na calkowite przereagowanie surowca roélinnego. Nieprzereagowane kwasy tluszczowe
wplywalyby negatywnie na stabilno$¢ produktu w trakcie jego przechowywania. Olej
napedowy zawierajacy 7% (m/m) biokomponentu uzyskanego w procesie hydrokonwer-
sji oleju rzepakowego (7bioHC) charakteryzuje si¢ poziomem stabilnosci zblizonym do
stabilno$ci oleju napedowego wytwarzanego w rafinerii (bez biokomponentéw). Poste-
pujaca degradacja wlasciwosci charakteryzowal sie natomiast olej napedowy zawierajacy
7% (V/V) FAME (tab. 40). Potwierdzaja to wyniki badan odpornosci na utlenianie w testach
Rancimat oraz Petrooxy.

W przypadku obu metod badan juz po 6 tygodniach trwania testu odpornos$¢ na
utlenianie pogorszyta si¢ do poziomu ponizej przyjetych wymagan dla oleju napedowego
(Rancimat: min. 20 h, Petrooxy: min. 65 minut). Badania wykazaly réwniez, ze podczas
trwania testu nastapito wyrazne pogorszenie wlasciwosci przeciwkorozyjnych i liczby
kwasowej oraz zwiekszeniu ulegta ilos¢ powstajacych osadow i liczba nadtlenkowa.
Procesy utleniania zachodzace podczas przechowywania wplywajg rowniez na zmiane
barwy paliw.
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Przed procesem starzenia

Po procesie starzenia

Rys. 21. Barwa paliw: 1 - FAME, 2 - 7FAME, 3 - H/200R, 4 - bioHC
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Na rysunku 21 przedstawiono barwe préobek: FAME, 7FAME, 7bioHC, H/200R
produktu uzyskanego w wyniku hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego i frakcji
naftowej oraz wytworzonych z ich udzialem paliw przed i po starzeniu przez okres 6 ty-
godni. Zauwazalng zmiang¢ barwy stwierdzono zaréwno w przypadku FAME, jak i oleju
napedowego zawierajacego ten biokomponent. W pracy wykazano, ze w wyniku hydrokon-
wersji oleju rzepakowego otrzymuje si¢ stabilne chemicznie weglowodory n-parafinowe,
identyczne pod tym wzgledem z weglowodorami obecnymi we frakcjach uzyskiwanych
z przerobki ropy naftowej.

Podsumowujac ten etap badan, nalezy podkresli¢, ze obecno$é w oleju napedowym
skladnika otrzymanego w wyniku katalitycznej hydrokonwersji oleju rzepakowego nie
wplywa negatywnie na jego stabilno$¢. Stabilno$¢ paliwa wytworzonego z udziatem tego
komponentu odpowiada stabilnosci paliw weglowodorowych.

I1.5.3. Ocena wlasciwosci niskotemperaturowych
hydrorafinatéw uzyskanych z surowca
zawierajacego olej rzepakowy

I1.5.3.1. Podatno$¢ na depresowanie

Zgodnie z obowiazujacymi w Polsce wymaganiami dla oleju napedowego eksploato-
wanego w sezonie zimowym temperatura zablokowania zimnego filtru (CFPP) paliwa nie
moze by¢ wyzsza niz —-20°C. Z wyjatkiem olejéw napedowych klasy arktycznej odpowiedni
poziom temperatury CFPP moze by¢ uzyskany jedynie poprzez zastosowanie dodatkdéw
depresujacych. Badanie tego parametru jest szczegélnie wazne w przypadku produktow
uzyskanych w wyniku hydrokonwersji olejéw roélinnych, poniewaz zawieraja one duza
ilo$¢ weglowodoréw n-parafinowych. Weglowodory te charakteryzuja si¢ wysokimi tem-
peraturami krzepniecia i sa przyczyna zatykania filtréw paliwowych.

W celu oceny temperatury CFPP badaniom poddano hydrorafinat surowca zawiera-
jacego 20% (V/V) oleju rzepakowego (H/200R), uzyskanego w wytypowanych warunkach
procesowych (310°C, 3,2 MPa, 300 Nm?*/m?, 3,0 h™!, katalizator NiMo-1), a takze paliwo
7bioHC, o sktadzie: 40% (m/m) hydrorafinatu H/200R, 60% (m/m) oleju napedowego.
Temperatura metnienia oleju napedowego wynosita —11°C. Do probek dodano depresa-
tory DA, DB i DC na poziomie dozowania 300 mg/kg i 500 mg/kg. Wszystkie depresatory
sg produktami handlowymi stosowanymi do wytwarzania olejow napedowych w sezonie
zimowym. Rezultaty oznaczen temperatury CFPP przedstawiono w tabeli 41.
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Wyniki badan wskazujg na niska podatnos¢ hydrorafinatu H/200R na depresowa-
nie. W przypadku dozowania depresatoréw na poziomie 300 mg/kg temperatura CFPP
hydrorafinatu nie ulega obnizeniu. Zwigkszenie poziomu dozowania depresatoréw do
500 mg/kg pozwala na obnizenie temperatury CFPP o 2-3°C. W przypadku paliwa za-
wierajacego 40% (m/m) tego hydrorafinatu (7bioHC) tylko depresator B zastosowany
w ilosci 500 mg/kg umozliwil uzyskanie temperatury CFPP na poziomie —20°C. W przy-
padku weglowodorowych olejéw napedowych przeznaczonych do eksploatacji w sezonie
zimowym dodanie depresatoréw na poziomie 500 mg/kg zapewnia osiagniecie tempera-
tury CFPP ponizej -25°C. Niskg podatnos¢ na depresowanie hydrorafinatu otrzymanego
z surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego nalezy wigza¢ z duza zawartoscia
weglowodoréw n-parafinowych Cy; i Cis. Ze wzgledu na niskg podatno$¢ na depresowanie
biokomponentu weglowodorowego dodatki depresujace moga nie zapewni¢ bezpiecznej
eksploatacji skomponowanego z jego udziatem paliwa w sezonie zimowym.

Tabela 41. Podatnos¢ paliw na dzialanie dodatkéw depresujacych

Poziom Temperatura zablokowania zimnego filtru CFPP [°(]
Depresator dozowania
[mg/kg] H/200R 7hioHC
Paliwo bez depresatora 0 -7 -10
300 -9 -12
Depresator DA
500 -10 =15
300 -9 =15
Depresator DB
500 -12 -20
300 -8 -12
Depresator DC
500 -1 -16

Na podstawie otrzymanych wynikéw nalezy wnioskowaé¢, ze z punktu widzenia
mozliwosci zastosowania hydrorafinatéw otrzymanych z surowcéw zawierajacych oleje
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rzepakowe jako komponentéw zimowych olejéw napedowych konieczne jest poddanie
takich komponentéw procesowi hydroizomeryzacji.

I1.5.3.2. Wplyw procesu hydroizomeryzacji na wlasciwos$ci niskotemperaturowe
hydrorafinatéw

Proces katalitycznej hydroizomeryzacji (HI) weglowodordéw n-parafinowych zostat
zastosowany ze wzgledu na niewystarczajaca podatno$¢ na depresowanie zaréwno samego
hydrorafinatu uzyskanego z hydrokonwersji surowca zawierajacego olej rzepakowy, jak
i skomponowanego z jego udzialem paliwa. Efektem procesu hydroizomeryzacji jest ob-
nizenie temperatury metnienia hydrorafinatu (nawet o kilkanascie °C), a takze poprawa
skutecznosci dzialania depresatoréow.

Katalitycznej hydroizomeryzacji poddano hydrorafinat uzyskany w wyniku hydrokon-
wersji surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju rzepakowego (H/200R). Testy przeprowadzono
przy zastosowaniu przemystowego platynowego katalizatora hydroizomeryzujacego. Ze
wzgledu na ograniczenia licencyjne producenta nie jest mozliwe podanie charakterystyki
tego katalizatora. Zloze katalizatora w reaktorze zostalo podzielone na dwie czgsci: gorna,
o objetosci 80%, zawierajaca katalizator izomeryzujacy, i dolna, o objetosci 20%, zawiera-
jaca katalizator hydrorafinujacy (NiMo-1). Pomiedzy warstwami katalizatoréw znajdowala
sie¢ warstwa kulek szklanych o grubosci 1 cm. Katalizator NiMo-1 wykorzystano w celu
stabilizacji produktéw hydroizomeryzacji. Podczas procesu hydroizomeryzacji etapem
poérednim przeksztalcania n-parafin do i-parafin sa weglowodory i-olefinowe. W trakcie
tego procesu powstaja rowniez produkty nizej wrzace, bedace wynikiem reakcji krakingu
[84, 85]. Uzyskanie stabilnego hydroizomeryzatu wymaga calkowitego uwodornienia
weglowodoréw nienasyconych.

Proces hydroizomeryzacji prowadzono w nast¢pujacych warunkach procesowych:

o szybkos¢ objeto$ciowa podawania surowca: 1,25 h™! (w stosunku do zloza
katalizatora Pt i katalizatora NiMo-1);

« stosunek Ha/surowiec: 200 Nm?*/m’;

o ci$nienie: 4,0 MPa i 6,0 MPa;

o temperatura: 310°C i 320°C.

Parametry procesu hydroizomeryzacji zostaly wskazane przez producenta katalizatora.
Do realizacji procesu izomeryzacji n-parafin wykorzystano identyczng aparature testowg jak
w przypadku badan procesu hydrokonwersji oleju rzepakowego. Dla otrzymanych produktow
oznaczono temperature metnienia paliwa i temperature zablokowania zimnego filtru (tab. 42).
Wyniki oznaczen zawartosci weglowodoréw n-parafinowych przedstawiono w tabeli 43.
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W tabelach tych wykazano réwniez wlasciwosci niskotemperaturowe i sktad weglowodoréw
n-parafinowych dla produktu hydrokonwersji niepoddanego procesowi hydroizomeryzacji.

Tabela 42. Wlasciwo$ci niskotemperaturowe produktow hydroizomeryzacji
hydrorafinatu uzyskanego w wyniku hydrokonwersji surowca
zawierajacego 20% (V/V) OR (H/200R)

Wiasciwosci niskotemperaturowe [°(]

Parametr hydrokonwersja + hydroizomeryzacja1)
H/200R
A
Temperatura metnienia -6 -13 -23
Temperatura zablokowania zimnego filtru? -7 -15 -33

Warunki hydroizomeryzagji:
A — ci$nienie = 4,0 MPa, LHSV = 1,0 h™", temp. = 310°C, H,/surowiec = 200
B — ci$nienie = 6,0 MPa, LHSV = 1,0 h", temp. = 320°C, Hy/surowiec = 200
bez dodatku depresujacego

W rezultacie zastosowania procesu hydroizomeryzacji w warunkach procesowych
A (4,0 MPa, temp. 310°C) uzyskano produkt o temperaturze metnienia —13°C. Zawarto$é
weglowodoréw n-parafinowych Cy,+Cis, a takze Cy+Csyzostala w poréwnaniu z hydrora-
finatem H/200R zmniejszona o ok. 50%. Olej napgdowy stosowany w okresie zimowym
powinien charakteryzowa¢ si¢ temperaturg metnienia ponizej —10°C; uzyskanie w tych
warunkach produktu o temperaturze metnienia -13°C umozliwia zastosowanie go jako
komponentu olejéow zimowych.

W procesie hydroizomeryzacji przeprowadzonym w warunkach procesowych B (6,0 MPa,
temp. 320°C) otrzymano produkt o temperaturze metnienia —23°C. Zawarto$¢ weglowo-
doréw n-parafinowych C,;+Cis, a takze Cy0+Cys w poréwnaniu z hydrorafinatem H/200R
zostala w tym przypadku zmniejszona o ok. 80%. Temperatura zablokowania zimnego
filtru tego hydrorafinatu wynosi -32°C, co pozwala na stosowanie komponentu w se-
zonie zimowym bez dodatkéw depresujacych.

Wiasciwoéci izomeryzatow, w tym liczbe cetanows, skfad frakcyjny i gestos¢, przed-
stawiono w tabeli 44.
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Tabela 43. Wplyw warunkow procesu hydroizomeryzacji hydrorafinatu H/200R na
zawartos$¢ weglowodordw n-parafinowych

Zawartos¢ weglowodorow n-parafinowych [% (m/m)]

,"’Ygg:::::vg; H/200R hydrokonwersja + hydroizomeryzacja"
(HK) HK-+HI (A) HK+HI (B)
G - 0,14 0,15
G 0,13 0,20 0,21
G 0,36 0,45 0,47
Co 1,38 1,35 1,27
Gy 2,66 2,46 2,35
(5 2,48 2,19 1,84
G 2,31 1,71 133
Cia 2,04 1,44 0,96
Gis 2,34 1,34 0,81
G 1,58 0,98 0,59
Gy 10,02 4,81 2,50
Gis 7,86 3,85 2,09
Cio 0,35 0,15 0,07
Co 0,20 0,09 0,05
G 0,16 0,08 0,03
G 0,12 0,06 0,02
G 0,04 0,01 -
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Zawartos¢ weglowodorow n-parafinowych [% (m/m)]

’wsgrl::::‘z; H/200R hydrokonwersja + hydroizomeryzacja"
(HK) HK+HI (A) HK+HI (B)
on 0,02 - —
Suma 34,05 21,31 14,74
Ce+Coo 33,51 21,07 14,64
Gr+Gg 17,88 8,66 4,59
Go+C 0,54 0,24 0,10

Warunki procesu hydroizomeryzacji:
A — cisnienie = 4,0 MPa, LHSV = 1,0 h™", temp. = 310°C, H,/surowiec = 200
B — cisnienie = 6,0 MPa, LHSV = 1,0 h~, temp. = 320°C, Hy/surowiec = 200

Tabela 44. Wplyw warunkow procesu hydroizomeryzacji hydrorafinatu H/200R na
wlasciwosci fizykochemiczne produktéw

hydrokonwersja + hydroizomeryzacja"

Wiasciwos¢ Jednostka H(ﬁ?(?R
HK+HI (A) HK+HI (B)

Sktad frakcyjny

poczatek wrzenia 178,8 173,2 172,8
5% (V//V) destyluje do 200,3 199,5 198,9
10% (V/V) destyluje do °C 206,0 204,8 204,6
20% (V/V) destyluje do 215,0 2141 2139
30% (V/V) destyluje do 225,0 223,8 2239
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hydrokonwersja + hydroizomeryzacja"

Wiasciwosc Jednostka Hiﬁ?(()m
HK-+HI (R) HK-+HI (B)
40% (V/V) destyluje do 2352 233,9 2342
50% (V//V) destyluje do 245,6 2541 254,8
60% (V/V) destyluje do 257,0 255,8 256,2
70% (V/V) destyluje do 268,5 267,5 266,9
°C

80% (V/V) destyluje do 280,3 281,2 280,9
90% (V/V) destyluje do 2921 2919 291,3
95% (V/V) destyluje do 298,9 299,1 298,4
koniec destylacji 310,8 309,8 309,5

do 250°C przedestylowato % (V/V) 53,9 54,2 53,7
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 807 808 807
Lepkos¢ kinematyczna w 40°C mm?/s 2,09 2,07 2,06

Temperatura metnienia °C -6 -13 -23
Pozostatos¢ po spopieleniu % (m/m) 0,001 0,001 0,001

Temperatura zaptonu °C 65 63 62
Liczba cetanowa 60,2 59,7 59,6

Warunki procesu hydroizomeryzacji:
A - cisnienie = 4,0 MPa, LHSV = 1,0 h™", temp. = 310°C, H/surowiec = 200
B — cisnienie = 6,0 MPa, LHSV = 1,0 h~, temp. = 320°C, Hy/surowiec = 200
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Wyniki badan wskazuja, ze produkt otrzymany w procesie hydrokonwersji i hydro-
izomeryzacji w warunkach B (6,0 MPa, 320°C) charakteryzowal si¢, w poréwnaniu z hy-
drorafinatem niepoddanym procesowi hydroizomeryzacji (LC = 60,2), nieznacznie nizsza
liczba cetanowa (LC = 59,6). Nie stwierdzono réowniez istotnych réznic w gestosci, lepkosci
kinematycznej i pozostaloéci po koksowaniu. Niewielkiemu obnizeniu ulegla temperatura
zaplonu oraz temperatura poczatku destylacji.

Rezultaty badan podatnosci na depresowanie produktu uzyskanego w warunkach
procesowych A oraz dwoch paliw skomponowanych z udzialem produktu hydroizomeryzacji
wytworzonego w warunkach A i B oraz rafineryjnego oleju napedowego (ON) o tempera-
turze metnienia —11°C przedstawiono w tabeli 45. Badaniom poddano nast¢pujace paliwa:

o produkt hydroizomeryzacji HK+HI (A);
« paliwo PA, zawierajace 40% (V/V) produktu izomeryzacji HK+HI (A);
o paliwo PB, zawierajace 40% (V/V) produktu izomeryzacji HK+HI (B).

Dobor depresatora oparto na wczesniej opisanych wynikach badan depresowania
hydrorafinatéw, w ktérych stwierdzono, ze najbardziej efektywny byt depresator DB.

Tabela 45. Podatno$é¢ produktéw hydroizomeryzacji na depresowanie (depresator DB)

Temperatura zablokowania zimnego filtru CFPP [°(]

Poziom
Dodatek depresujacy dozowania Produkt Paliwo
(mg/kg] HK-+HI (A)
0 -13 -12 -19
Depresator B 200 -22 -23 -25
300 —-24 -25 -29

temperatura metnienia paliwa PA: —12°C
temperatura metnienia paliwa PB: —=17°C

Wyniki oznaczen temperatury zablokowania zimnego filtru wskazuja, Ze zar6wno
produkt po procesie HR+HI (A), jak i skomponowane z jego udzialem paliwo PA sa
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podatne na proces depresowania. Przy poziomie dozowania depresatora DB 200 mg/kg
uzyskano temperature zablokowania zimnego filtru ponizej -20°C, spelniajaca wymaga-
nia dla zimowego oleju napedowego. W przypadku zastosowania produktu HK+HI (B),
poddanego procesowi hydroizomeryzacji w ostrzejszych warunkach, otrzymuje si¢
dodatkowo poprawe temperatury metnienia (z -12°C na -17°C) i nizsze temperatury
CFPP przy tym samym poziomie dozowania depresatora (paliwo PB).

I1.5.4. Ocena podatnosci na skazenie mikrobiologiczne
hydrorafinatu uzyskanego z surowca zawierajacego olej
rzepakowy

Skazenie mikrobiologiczne jest jednym z istotnych problemoéw, ktére towarzysza
produkcji i dystrybucji paliw do silnikéw o zaptonie samoczynnym. W wyniku nadmier-
nego rozwoju mikroorganizméw w paliwach — powstajg znaczace ilo$ci biomasy, ktore
sa przyczyng zatykania sie filtréw w ukladach paliwowych pojazdéw samochodowych
i w pompach przesylowych na terenie baz magazynowych. Dochodzi réwniez do groma-
dzenia si¢ szlamdéw i osadéw na dnie zbiornikéw magazynowych. Mikroorganizmy obecne
w paliwie powoduja takze inne negatywne skutki [125-128]:

o wytwarzanie biosurfaktantéw umozliwiajacych powstawanie trwatych
emulsji wodno-paliwowych, wytwarzanie kwaséw organicznych;

« rozklad dodatkéw uszlachetniajacych;

o korozje mikrobiologiczna.

W wyniku przemian metabolicznych zachodzacych w paliwie z udzialem mikro-
organizmdw moga réwniez powstawac tlenki azotu, siarki oraz siarkowodor. Zwiazki
te w polaczeniu z woda tworza kwasy nieorganiczne, ktére wraz ze stabymi kwasami
organicznymi powoduja zwiekszenie liczby kwasowej paliwa [126]. Biorac pod uwage
rézne komponenty stosowane do wytwarzania oleju napedowego, najbardziej podatne
na rozklad mikrobiologiczny sa zwiazki tlenowe, nastepnie weglowodory n-parafinowe
i izoparafinowe, a najmniej — policykliczne weglowodory aromatyczne [125, 129]. Prze-
chowywanie skazonego mikrobiologicznie paliwa moze skutkowaé¢ duzym wzrostem
stezenia zanieczyszczen, ktére moze doprowadzi¢ takze do istotnych zmian wlasciwosci
fizykochemicznych paliwa (np. temperatury wrzenia i lepkos$ci kinematycznej). W wielu
przypadkach na skutek skazenia mikrobiologicznego mozna zaobserwowac¢ pienienie,
metnienie oraz ciemnienie paliwa [126].
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Celem przeprowadzonych badan bylo okreslenie podatnosci na skazenie mikrobio-
logiczne parafinowego produktu powstatego w wyniku hydrokonwersji oleju rzepakowe-
go (H/200R) w odniesieniu do paliwa 7bioHC zawierajacego ten hydrorafinat w iloéci
40% (m/m), tj. w iloéci koniecznej do uzyskania paliwa o zawarto$ci biokomponentu poréw-
nywalnej z zawarto$cig FAME w produkcie handlowym (7FAME). Produkt hydrokonwersji
(H/200R) byt otrzymany przy wytypowanych parametrach procesowych (3,2 MPa, 310°C,
LHSV = 3,0 h™!). W celach poréwnawczych wykonano takze badania dla oleju napedowego
rafineryjnego (ON). Badane paliwa nie zawieraly biocydow.

Badania podatnosci paliw na skazenie mikrobiologiczne przeprowadzono poprzez ich
kontaktowanie ze skazong fazg wodna, tzw. szczepionka. Probki zawierajace 800 ml paliwa
i2 ml,szczepionki” przechowywano w temperaturze 25°C i po uptywie zalozonego czasu
(4, 8112 tygodni) analizowano zawarto$¢ mikroorganizméw w fazie paliwowej i wodnej.

Wielkos¢ skazenia mikrobiologicznego oznaczano, korzystajac z nastepujacych metod:

o 1P 385 ,Determination of the viable aerobic microbial content of fuels and
fuel components boiling below 390°C - filtration and culture method”;

o PN-ISO 8199 ,Jakos¢ wody. Ogdlne wytyczne oznaczania liczby bakterii
metodg hodowli”.

W charakterze ,,szczepionki” w badaniach stosowano faze wodng pobrang ze skazo-
nych zbiornikdw paliwowych, zawierajacg kultury bakterii, drozdzy oraz grzybéw. Wyniki
analizy ilo$ciowej ,,szczepionki” uzywanej w badaniach przedstawiono w tabeli 46.

Tabela 46. Zawarto$¢ mikroorganizméw tlenowych w ,,szczepionce”
stosowanej w badaniach

Zawartos¢ mikroorganizméw tlenowych [kom./ml]

bakterie drozdze grzyby

6,4 10° 7,0 10° 1,8x10°

Wyniki badan podatnosci na skazenie probek paliw po uptywie 4, 8 i 12 tygodni
kontaktowania sie ze ,,szczepionky” zamieszczono w tabeli 47.
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Tabela 47. Zawarto$¢ mikroorganizmoéw tlenowych w badanych paliwach w trakcie
trwania testu

Zawartos¢ mikroorganizmow w fazie paliwowej [kom./I]
Prébka Materiat i wodnej [kom./ml]

(zas trwania

testu .
[tygodnie] paliwa  badawczy
bakterie tlenowe drozdze grzyby
paliwo 120 80 40
H/200R
woda 72%10* 3,5%x10° 58x102
paliwo 120 80 40
7bioHC
woda 6,6 x 10* 7,1x10° 4,0 10?
4
paliwo 120 100 40
ON
woda 6,4 10* 6,8 < 10° 4,2 % 107
paliwo 440 240 240
7FAME
woda 3,7 %10 4,810 82x10°
paliwo 200 160 80
H/200R
woda 4,0x10° 73 %10 2,0x10°
paliwo 200 160 80
8 7bioHC
woda 2,5%x10° 7,410 7,1 %10
paliwo 200 160 100
ON
woda 2,8,%x10° 8,2 x 10 6,110
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Zawarto$¢ mikroorganizméw w fazie paliwowej [kom./I]

(Czas trwania

testu Materiat i wodnej [kom./ml]
[tygodnie] badawczy : o
bakterie tlenowe drozdze grzyby
paliwo 920 480 440
8 7FAME
woda 5,6 x 107 8,1x10° 4,9%10*
paliwo 240 160 120
H/200R
woda 3,0x10° 6,5x10* 4,2x10°
paliwo 240 160 120
7bioHC
woda 1,8 % 10° 53x10* 1,0 x 10°
12
paliwo 260 180 140
ON
woda 2,8x10° 55x10* 2,0x10°
paliwo 1400 760 780
7FAME
woda 9,6 X 107 1,4 % 10° 45%x10°

Probki hydrorafinatu H/200R, oleju napedowego (ON) oraz paliwa zawierajacego
7% (V/V) biokomponentu weglowodorowego (7bioHC) charakteryzowaly sie zblizong
podatnoscia na skazenie mikrobiologiczne: zawarto$¢ mikroorganizméw zwiekszata
sie nieznacznie w trakcie trwania testu. W probce paliwa z udziatem 7% (V/V) FAME
stwierdzono szybki wzrost zawarto$ci mikroorganizméw w czasie testu. Na rysun-
ku 22 przedstawiono zdjecia paliw skomponowanych z udzialem 7% (V/V) biokomponentu
weglowodorowego lub z 7% (V/V) FAME. Wida¢ wyrazng roéznice w rozwoju biomasy
po 12 tygodniach testu.
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Rys. 22. Skazenie mikrobiologiczne paliw po 12 tygodniach testu; 1 - 7bioHC, 2 - 7TFAME




II. Czes¢ doswiadczalna

Biorac pod uwage uzyskane wyniki badan, mozna stwierdzi¢, ze produkt hydro-
konwersji oleju rzepakowego charakteryzuje si¢ znacznie nizszg podatno$cia na skazenie
mikrobiologiczne niz FAME. Zastapienie FAME produktem hydrokonwersji oleju rze-
pakowego w sposéb zdecydowany zmniejsza wrazliwo$¢ finalnego paliwa na skazenie
mikrobiologiczne.

I1.5.5. Badania kompatybilnosci produktu hydrokonwersji
oleju rzepakowego z olejami silnikowymi

Wzajemne oddzialywanie paliwa oraz oleju silnikowego w istotny sposéb wplywa na
parametry eksploatacyjne paliwa. Podczas pracy silnika pojazdow z silnikiem o zaplonie
samoczynnym mozliwe jest przedostawanie si¢ niewielkich ilosci oleju silnikowego do
obiegu paliwa. W takich przypadkach obserwuje si¢ interakcje pomiedzy komponentami
oleju silnikowego, komponentami oleju napedowego i dodatkami uszlachetniajacymi
wchodzacymi w sktad paliwa. Na skutek tego nastepuje blokada filtru paliwa, co prowa-
dzi do unieruchomienia silnika i awarii pojazdu. Niewielkie iloéci paliwa moga réwniez
przedostawac sie do oleju silnikowego, co z jednej strony powoduje jego rozcieficzanie,
a z drugiej - umozliwia zachodzenie negatywnych interakcji pomiedzy paliwem a ole-
jem silnikowym [130, 131]. Olej silnikowy zanieczyszczony paliwem, ktére jest z nim
niekompatybilne, charakteryzuje si¢ pogorszonymi wlasciwosciami eksploatacyjnymi,
co skraca zywotnos¢ silnika, a w krancowych przypadkach moze doprowadzi¢ do jego
uszkodzenia.

Celem tej czgéci badan bylo okreslenie interakcji zachodzacych podczas kontaktu
biokomponentu pochodzacego z procesu co-processingu z olejami silnikowymi, co
umozliwia poznanie ich wzajemnej kompatybilnoéci. Zbadano wplyw czterech paliw
na trzy wytypowane nowoczesne oleje silnikowe o réznym rodzaju bazy olejowej
(olej syntetyczny, potsyntetyczny i mineralny). Badania przeprowadzono w porow-
naniu z paliwem zawierajacym jako biokomponent 7% (V/V) FAME. W badaniach
stosowano nast¢pujace paliwa: H/200R otrzymany przy wytypowanych parametrach
procesowych (3,2 MPa, 310°C, LHSV = 3,0 h!), 7bioHC, 7FAME i ON. Paliwa te
zostaly uszlachetnione tym samym pakietem dodatkéw uszlachetniajacych w ilosci
400 mg/kg. Dodatkowo, w celu zapewnienia jednakowych warunkéw badania i wy-
eliminowania wplywu dodatkow uszlachetniajacych, do paliw H/200R, 7bioHC i ON
dodano dodatki uszlachetniajace stosowane do paliw zawierajacych FAME, w ilosci
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odpowiadajacej 7% (V/V) udziatu tego biokomponentu w paliwie. Przedmiotem badan

byly nastepujace oleje silnikowe:

olej silnikowy Synthetic 5W40 - olej syntetyczny, wielosezonowy;
olej silnikowy Semisynthetic 10W40 - olej potsyntetyczny,
wielosezonowy;

olej silnikowy 15W40 - olej mineralny, wielosezonowy przeznaczony
do pracy w najbardziej obciazonych wspolczesnych silnikach
wysokopreznych.

Badania przeprowadzono wedtug procedury badawczej opierajacej si¢ na metodzie

DGMK nr 531-1 [132], ktdra jest przede wszystkim stosowana w celu okreélenia kompaty-

bilnoéci dodatkéw uszlachetniajacych do olejow napedowych z olejami silnikowymi. Me-

toda ta pozwala réwniez na zbadanie mozliwoéci zajécia negatywnych interakcji pomiedzy

olejem silnikowym a olejami napedowymi charakteryzujacymi si¢ odmiennym sktadem

»komponentowym”, np. zawierajacymi réznego rodzaju biokomponenty. Badania te maja

charakter poréwnawczy.

Test podzielony jest na trzy etapy:

Etap I. Ocena paliwa pod katem zdolnosci do saczenia. Probka paliwa
o objetosci 500 ml po 16 godzinach przechowywania w temperaturze
pokojowej sgczona jest w temperaturze 20°C £2°C pod ci$nieniem

200 hPa przez saczek membranowy o $rednicy 45 mm i éredniej $rednicy
poréw 0,8 um. Notuje si¢ przesaczong objetos¢ probki po czasie 2 minut.
W przypadku gdy cala objeto$¢ badanego paliwa zostanie przesaczona

w tym czasie, uznaje sie, ze paliwo przeszlo pozytywnie wstepna
weryfikacje. Ocenie poddaje si¢ rowniez wyglad probki paliwa.

Etap II. Ocena mieszaniny badanego paliwa z olejem silnikowym pod
katem zdolnosci do saczenia. Olej silnikowy w iloéci 10 g rozpuszczany
jest w 500 ml badanego paliwa. Tak sporzadzong mieszanin¢ poddaje si¢
ocenie wg procedury analogicznej do stosowanej w etapie L.

Etap III. Ocena mieszaniny badanego paliwa z olejem silnikowym pod
katem zdolnosci do saczenia po przechowywaniu w podwyzszonej
temperaturze. Olej silnikowy w iloéci 10 g rozpuszczany jest w 500 ml
badanego paliwa w temp. 40°C. Mieszanina kondycjonowana jest przez
72 h w temperaturze 90°C, a nastepnie schladzana przez 1 h. Po tym
czasie i ponownym mieszaniu analizowana probka jest sgczona wg
procedury przedstawionej w etapie I. Nalezy zanotowac czas saczenia
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objetosci 250 ml i 500 ml mieszaniny. Maksymalny czas saczenia
wynosi 2 minuty. W przypadku gdy w tym czasie nie przesaczono calej
mieszaniny, trzeba zanotowac objetos¢, ktora zostata przesaczona.

Wyniki badan kompatybilno$ci paliw z olejami silnikowymi ocenione na podstawie
wynikéw z I etapu testu przedstawiono w tabeli 48.

Wykonane badania wskazuja, ze probki paliwa spelniaja wymagania I etapu testu. Czas
saczenia 500 ml oleju nie przekraczal 2 minut. Paliwa te nadaja si¢ do przeprowadzenia
badan w ramach II etapu w mieszaninach z olejami silnikowymi.

Tabela 48. Czas filtracji badanych paliw

Paliwo
Wiasciwos¢ Jednostka

H/200R 7bioHC

Wyalad _ klarowny, klarowny, klarowny, klarowny,

y91a bez osadu bez osadu bez osadu bez osadu
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 28 30 30 33

s

objetosci 500 ml 55 58 59 66
Objetos¢ prébki przesaczonej ml 500 500 500 500
W czasie 2 min

Najdluzszy czas filtracji stwierdzono w przypadku paliwa zawierajacego FAME. Czas
filtracji paliwa z biokomponentem uzyskanym w wyniku hydrokonwersji oleju rzepakowego
(7bioHC), jak i biokomponentu (H/200R) byl zblizony do czasu filtracji oleju napedowego
rafineryjnego (ON). Rezultaty otrzymane w II etapie (tab. 49) wykazaly, ze wszystkie te-
stowane mieszaniny takze spelniajg zalozone wymagania (czas filtracji 500 ml nie wiekszy
niz 120 sekund). Wyniki badan wykonanych w ramach ostatniego etapu przedstawiono
w tabeli 50.
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Tabela 49. Czas filtracji mieszanin badanych paliw

Wiasciwosc¢

Jednostka

z olejami silnikowymi (etap II)

Mieszanina paliwa z olejem silnikowym

H/200R

7bioHC

olej silnikowy Synthetic 5W40

ON

7FAME

2 min

Wyalad _ klarowny, bez | klarowny, bez | klarowny, bez | lekko metny,
y91a osadu osadu osadu bez osadu
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 40 44 45 51
s
objetosci 500 ml 82 88 88 106
Objeto§c prol'Jkl przesaczonej ml 500 500 500 500
w czasie 2 min
olej silnikowy Semisynthetic 10W40
Wyalad 3 klarowny, bez | klarowny, bez | klarowny, bez | lekko metny,
ygia osadu osadu osadu bez osadu
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 39 45 44 48
s
objetosci 500 ml 83 84 85 101
0bjgt0§c propki przesaczonej ml 500 500 500 500
w czasie 2 min
olej silnikowy 15W40
Wyalad a klarowny, bez | klarowny, bez | klarowny, bez | klarowny, bez
ygia osadu osadu osadu osadu
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 37 38 39 44
s
objetosci 500 ml 69 72 73 93
Objetos¢ probki przesaczonej w czasie ml 500 500 500 500
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Tabela 50. Czas filtracji mieszanin badanych paliw z olejami silnikowymi po

przechowywaniu przez 72 h w temperaturze 90°C (etap III)

Mieszanina paliwa z olejem silnikowym

Wiasciwos¢
H/200R 7bioHC ON
olej silnikowy Synthetic SW40
_ | klarowny, jasnozétty,| klarowny, jasnozotty, | klarowny, jasnozétty,| lekko metny, z6tty,
Wyglad przed testem bez osadu bez osadu bez osadu bez osadu
- _ klarowny, zétty, bez | klarowny, z6tty, bez | klarowny, z6tty, bez | lekko metny, jasnobra-
Wyglad po tescie osadu osadu osadu zowy, niewielki osad
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 45 47 48 59
s
objetosci 500 ml 94 29 98 18
Objeto$¢ probki przesa- ml 500 500 500 500
czonej w czasie 2 min
olej silnikowy Semisynthetic 10W40
_ | klarowny, jasnozétty,| klarowny, jasnozotty, | klarowny, jasnozétty,| lekko metny, z6tty,
Wyglad przed testem bez osadu bez osadu bez osadu bez osadu
- | klarowny, zétty, bez | klarowny, z6tty, bez | klarowny, zétty, bez | lekko metny, ciem-
Wyglad po tesdcie osadu osadu osadu nozotty, bez osadu
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 44 47 48 56
s
objetosci 500 ml 91 9 97 115
Objetosc probki przesa- ml 500 500 500 500
czonej w czasie 2 min
olej silnikowy 15W40
Wyalad _ | klarowny, jasnozétty,| klarowny, jasnozotty, | klarowny, jasnozétty,| lekko metny, z6tty,
y91a bez osadu bez osadu bez osadu bez osadu
” _ | klarowny, zétty, bez | klarowny, z6tty, bez | klarowny, zétty, bez | lekko metny, ciem-
Wyglad po teicie osadu osadu osadu nozétty, bez osadu
(zas saczenia:
objetosci 250 ml 40 41 41 53
s
objetosci 500 ml 82 84 83 112
Objetos¢ probki przesa- ml 500 500 500 500

czonej w czasie 2 min
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W przypadku wszystkich 4 probek cala objetos$¢ mieszaniny paliwa i oleju silniko-
wego (500 ml) zostala przefiltrowana w czasie nieprzekraczajacym 2 minut. Najkrotsze
czasy filtracji uzyskano dla mieszaniny olejow silnikowych z hydrorafinatem H/200R.
Czasy filtracji mieszanin paliwa 7bioHC i oleju rafineryjnego (ON) z olejami silniko-
wymi byly na tym samym poziomie. Najdtuzsze czasy filtracji uzyskano w przypadku
paliwa 7FAME; w przypadku mieszaniny z olejem silnikowym Synthetic 5W40 czas
ten byl bardzo zblizony do wartosci granicznej (118 s przy wymaganiu wynoszacym
max. 120 s). Oprécz wydluzenia czasu filtracji (w poréwnaniu z etapem II) przechowywa-
nie w wysokiej temperaturze spowodowalo ciemnienie prébek, najwigksze zmiany barwy
zaobserwowano dla mieszaniny oleju z paliwem zawierajagcym FAME. W przypadku
mieszaniny tego paliwa z olejem silnikowym Synthetic 5W40 stwierdzono niewielka
ilo$¢ drobnego osadu. Wyniki badan wykonanych w ramach etapéw II i III wskazujg na
brak negatywnych interakcji pomiedzy biokomponentem weglowodorowym a olejami
silnikowymi, zaobserwowano nawet nieznaczny pozytywny wplyw na czasy filtracji.
Nalezy jednak wzia¢ pod uwage nizsza lepko$¢ kinematyczng hydrorafinatu H/200R
w poréwnaniu z lepkoscia oleju napedowego, ktéra mogla wplynaé w pewnym stopniu
na czas filtracji.

Wryniki badan wskazuja, ze najkrotszy czas filtracji uzyskano dla mieszaniny paliw
z olejem mineralnym 15W40, co mozna wyjasni¢ zblizonym charakterem chemicznym
skltadnikéw mieszaniny paliwo—olej silnikowy. Najdluzsze czasy filtracji odnotowano
w przypadku mieszanin paliw z olejem silnikowym Synthetic 5W40, wytworzonym na
bazie w pelni syntetycznej, co potwierdza znaczenie i wplyw charakteru chemicznego
na kompatybilno$¢ badanych ukladow.

Biorgc pod uwage przedstawione wyniki badan, mozna stwierdzi¢, ze zastapienie
FAME biokomponentem weglowodorowym w zauwazalnym stopniu poprawia korelacje
pomiedzy olejem silnikowym a paliwem, co wydltuza czas jego eksploatacji w silniku.

Dla dodatkowego zobrazowania réznic pomiedzy biokomponentem weglowodoro-
wym a FAME w tabeli 51 przedstawiono zdjecia saczkéw po przesaczeniu mieszanin paliw
i olejow silnikowych w II etapie testu. Na sgczkach po przesaczeniu paliwa zawierajacego
7% (V/V) FAME mozna zaobserwowa¢ miejscowe przebarwienia oraz niejednorodno$é
powierzchni, ktérych brak na pozostalych saczkach.
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11.6. 0cena mozliwosci wykorzystania produktu
hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego

i frakcji A-3 z destylacji ropy naftowej jako paliwa
i komponentu olejow napedowych

Produkt uzyskany w procesie co-processing surowca o sktadzie 20% (V/V) oleju rzepa-
kowego i 80% (V/V) frakeji A-3 w wytypowanych warunkach (310°C, 3,2 MPa, 300 Nm®/m?,
3,0 h™') na katalizatorze NiMo-1 charakteryzuje si¢ nastepujacymi podstawowymi wta-
$ciwosciami fizykochemicznymi: zakres wrzenia: 184+310°C, gestos¢: 807 kg/m?, liczba
cetanowa: 60,2. Dodanie do hydrorafinatu pakietu dodatkéw uszlachetniajacych (dozowanie
400 mg/kg) umozliwia otrzymanie produktu o wlagciwosciach smarnych, przeciwkorozyj-
nych i przeciwpiennych zgodnych z wymaganiami norm i zalecen produktowych dla oleju
napedowego. Podczas testu symulujacego proces dlugotrwalego przechowywania produkt
hydrokonwersji surowca zawierajacego olej rzepakowy (H/200R) oraz paliwo otrzymane
w wyniku zmieszania oleju napedowego z tym produktem (7bioHC) charakteryzowaly sie
odpornoscig na starzenie na poziomie weglowodorowych olejéw napedowych.

Wyniki badan wskazuja, ze produkt (H/200R) uzyskany w procesie hydrokonwersji
surowca bedgcego mieszaning frakeji olejowej z destylacji atmosferycznej ropy naftowej
(frakcja A-3) i oleju rzepakowego (20% (V/V)) moze stanowi¢ komponent oleju napedo-
wego stosowanego w sezonie letnim oraz przejsciowym.

Wiasciwosci paliwa zawierajacego 7% (V/V) biokomponentu weglowodorowego
(7bioHC) otrzymanego w wyniku zmieszania hydrorafinatu H/200R (40% (V/V)) i oleju
rafineryjnego ON (60% (V/V)) w odniesieniu do obowiazujacych wymagan dla oleju nape-
dowego zamieszczono w tabeli 52. Oba paliwa zostaly uszlachetnione pakietem dodatkéw,
w ilo$ci 400 mg/kg.

Rezultaty badan wskazuja, ze paliwo 7bioHC spelnia w calym zakresie obowigzujace
wymagania dla oleju napedowego. Dodatek 7% (V/V) biokomponentu weglowodorowego
z procesu hydrokonwersji oleju rzepakowego powoduje zwigkszenie liczby cetanowe;j
i obnizenie zawartoéci wielopierscieniowych weglowodoréw aromatycznych. Paliwo to
w pordéwnaniu z rafineryjnym olejem napedowym charakteryzuje si¢ nieznacznie nizsza
sktonnoscia do zanieczyszczania rozpylaczy.

Zastosowanie produktu H/200R jako komponentu oleju napedowego jest w sezonie
zimowym ograniczone ze wzgledu na jego wysoka temperature metnienia (-6°C) i niska
podatnos¢ na depresowanie. Poddanie tego produktu procesowi hydroizomeryzacji rozsze-
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rza mozliwosci jego wykorzystania. Wyniki badan wskazuja, ze w zaleznoéci od warunkéw
procesu hydroizomeryzacji mozna uzyska¢ biokomponent oleju napedowego podatny na
proces depresowania (HK+HI (A); 4,0 MPa, temp. 310°C) lub komponent o bardzo dobrych
wlasciwosciach niskotemperaturowych (HK+HI (B); 6,0 MPa, temp. 320°C), niewymagajacy
stosowania depresatoréw dla uzyskania wymaganego poziomu temperatury zablokowania
zimnego filtru (-20°C). Wyniki badan wlasciwos$ci niskotemperaturowych paliw PA i PB
zawierajacych w przeliczeniu 7% (V/V) biokomponentu poddanego hydroizomeryzacji
przedstawiono wczesniej w tabeli 45.

Tabela 52. Wlasciwosci paliwa zawierajacego 7% (V/V) biokomponentu
weglowodorowego uzyskanego w wyniku hydrokonwersji oleju rzepakowego
w odniesieniu do obowiazujacych wymagan dla oleju napedowego

Wymagania”

Oznaczenie Jednostka 7bioHC

Liczba cetanowa 52,7 51,8 51,0 -
Indeks cetanowy 54,5 53,4 46,0 -
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 824 835 820 845
Zawartos¢ W|lelop|ersqen|owych % (m/m) 11 19 N »
weglowodoréw aromatycznych

Zawartosc siarki mg/kg 7 7 - 10
Temperatura zaptonu °C 65 63 56 -
Pozostatos¢ po koksowaniu N _

210% pozostatosci destylacyjnej % (m/m) 0,031 0,037 030
Pozostatos¢ po spopieleniu % (m/m) 0,001 0,001 - 0,01
Zawartos¢ wody mg/kg 45 55 - 200
Zawartos¢ zanieczyszczen statych mg/kg 6 5 - 24
Badanie dziatania korodujacego na _

miedzi (50°C, 3 h) klasa ! ! !

141



Wptyw hiokomponentu otrzymanego w wariancie co-processing na wtasciwosci oleju napedowego

Oznaczenie

Jednostka

7bioHC

Wymagania”

Odporno$¢ na utlenianie g/m? 5 4 - 25
Smarno$¢ um 372 398 - 460
Lepkos¢ kinematyczna w 40°C mm?/s 2,389 2,846 2,00 4,50
Sktad frakcyjny
95% (V//V) destyluje do temp. °C 3443 355,2 - 360
do 250°C destyluje % (V/V) 43,8 34,8 - <65
do 350°C destyluje % (V/V) 95,9 93,4 85 -
Temperatura metnienia °C -6 -6 - -
Tempzeratura zablokowania zimnego o 15 1 B _100
filtru?
Zawarto$¢ FAME % (V) nie zawiera - 7,0
Sktonnos¢ do zanieczyszczania rozpyla-
czy — wskaznik zmniejszenia droznosci % 50 53 - 854
rozpylaczy
Y olej napedowy,standardowy” wg rozporzadzenia Ministra Gospodarki z dnia 7 lutego 2012 r. zmieniajacego roz-
porzadzenie w sprawie wymagan jakosciowych dla paliw ciektych. Olej napedowy dla klimatu umiarkowanego
wg PN-EN 590:2013-12
2 dla sezonu przejsciowego
3z depresatorem DB (100 mg/kg)
9 wymaganie wedtug Swiatowej Karty Paliw [8]

Mozna réwniez rozwazaé zastosowanie produktu H/200R jako samoistnego paliwa
silnikowego. W tabeli 53 zaprezentowano wyniki oznaczen wiasciwosci takiego paliwa
zawierajacego 400 mg/kg wielofunkcyjnego pakietu dodatkéw uszlachetniajacych w od-
niesieniu do obowigzujacych obecnie wymagan dla oleju napedowego (,,paliwo standar-
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dowe”, ,,paliwo arktyczne”) okres$lonych w rozporzadzeniu Ministra Gospodarki z dnia

7 lutego 2012 r. zmieniajacym rozporzadzenie w sprawie wymagan jako$ciowych dla paliw

cieklych (z dalszymi zmianami). Biorgc pod uwage wymagania dla oleju napedowego

»standardowego”, produkt nie spetnia kryteriéw w zakresie gesto$ci, natomiast w przypadku

oleju napedowego ,,0 polepszonych wlasciwo$ciach niskotemperaturowych” nie spelnia

wymagan w zakresie wlasciwosci niskotemperaturowych (temperatura metnienia i tem-

peratura zablokowania zimnego filtru).

Paliwo HK+HI (B) otrzymane w procesie hydrokonwersji i hydroizomeryzacji spelnia

wymagania jako$ciowe okre§lone w ww. rozporzadzeniu dla oleju napedowego klasy 2 (kli-

mat arktyczny). Kryteria dla temperatury zablokowania zimnego filtru sg spetnione bez

konieczno$ci stosowania dodatku depresujacego.

Tabela 53. Wlasciwoéci produktu uzyskanego w wyniku hydrokonwersji oraz
hydrokonwersji i hydroizomeryzacji surowca zawierajacego 20% (V/V) oleju
rzepakowego w odniesieniu do obowiazujacych wymagan dla oleju napedowego (ON)

Produkt Wymagania
Oznaczenie Jednost- paliwo? paliwo?
ka y  HK+HI standardowe” Jarktyczne”
H/200R B)?
max. min.
Liczba cetanowa 60,2 59,6 51,0 - 51,0 -
Indeks cetanowy 59,1 59,2 46,0 - 46,0 -
Gestos¢ w temp. 15°C kg/m? 807 807 820 845 800 840
Zawarto$¢ wielopierscienio-
wych weglowodoréw aroma- | % (m/m) 1,5 1,5 - 1 - 1
tyaznych
Zawartosc siarki mg/kg 7 6 - 10 - 10
Temperatura zaptonu °C 65 62 56 - 56 -
Pozostatos¢ po koksowaniu
z10% pozostatosci destyla- % (m/m) 0,031 0,030 - 0,30 - 0,30
cyjnej
Pozostatos¢ po spopieleniu % (m/m) 0,001 0,001 - 0,01 - 0,01
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Produkt Wymagania
Oznaczenie Jednost- paliwo? paliwo?
ka H/200R" HK+HI ,standardowe” Jarktyczne”
(O
max. in. max.

Zawartos¢ wody mg/kg 95 88 - 200 - 200
Zawartos¢ zanieczyszczen
statych mg/kg 8 7 - 24 - 24
Badanie dziatania korodujace- _ 3
go na miedzi (50°C, 3 h) Kiasa ! ! ! !
Odporno$¢ na utlenianie g/m? 4 5 - 25 - 25
Smarno$¢ pm 398 388 - 460 - 460
Lepkos¢ kinematyczna w 40°C |  mm?/s 2,090 2,061 2,00 4,50 1,50 4,00
Sktad frakcyjny
95% destyluje do temp. °C 298,9 298,4 - 360 - -
do 250°C destyluje % (V/V) 53,9 53,7 - <65 - -
do 350°C destyluje % (V/V) - - 85 - - -
do 180°C destyluje % (V/V) 0,5 1,5 - - - 10
do 340°C destyluje % (V/V) 98,5 98,2 - - 95 -
Temperatura metnienia °C -6 =23 - - - -22
Tgmperatura zablokowania o 3 33 _ 509 _ 3
zimnego filtru
Zawartos¢ FAME % (V) nie zawiera - 7,0 - 7,0
" warunki procesu hydrokonwersji: temperatura = 310°C, cisnienie = 3,2 MPa, Hy/surowiec = 300 Nm?/m?, LHSV = 3,0 h™,

katalizator NiMo-1
2 warunki procesu hydroizomeryzadji: cisnienie = 6,0 MPa, LHSV = 1,0 h™", temp. = 320°C, Hy/surowiec = 200
3 olej napedowy ,standardowy” wedtug rozporzadzenia Ministra Gospodarki z dnia 7 lutego 2012 r. zmieniajacego roz-

porzadzenie w sprawie wymagar jakosciowych dla paliw ciektych. Olej napedowy dla klimatu umiarkowanego wedtug

PN-EN 590:2013-12
" olej napedowy,0 polepszonych whasciwosciach niskotemperaturowych” wedtug ww. rozporzadzenia. Klasa 2 oleju nape-

dowego dla klimatu arktycznego wg PN-EN 590:2013-12
5 max. 0°C w sezonie letnim, max. —10°C w sezonie wiosenno-jesiennym, max. —20°C w sezonie zimowym
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Whioski

Whioski

L1

I.2.

L.3.

1.4.

Na podstawie otrzymanych wynikéw badan dla surowcéw bedacych mieszaning
frakeji nafty i oleju rzepakowego (OR), ktére miaty na celu okredlenie przebiegu
procesu hydrokonwersji triglicerydow kwasow tltuszczowych oleju rzepakowego
oraz dobor warunkéw procesu co-processingu, mozna sformutowa¢ nastepujace
wnioski:

W warunkach procesowych typowych dla przemystowych niskocisnieniowych
instalacji hydroodsiarczania komponentéw oleju napedowego catkowita konwersje
oleju rzepakowego (OR) w mieszaninie z frakcja nafty otrzymano, stosujac ka-
talizatory NiMo/AlLOs. Katalizator NiMo-1 zapewnia catkowita konwersje oleju
rzepakowego w temperaturach nizszych niz katalizator NiMo-2. W przypadku
katalizatoréw CoMo/ALO; zawarto$¢ nieprzereagowanego oleju rzepakowego
w produkcie przekraczata zalozony maksymalny poziom (max. 10 mg/kg).
Zalozony poziom hydrokonwersji oleju rzepakowego (zawarto$¢ OR max. 10 mg/kg,
liczba jodowa max. 0,11 g J/100 g) na katalizatorze NiMo-1 dla surowca zawieraja-
cego 10% (V/V) OR uzyskuje si¢ przy nastepujacych parametrach: 300°C, 3,2 MPa,
3 h™', 150 Nm*/m’. W przypadku surowca zawierajacego 20% (V/V) OR konieczne
jest zwigkszenie stosunku H,/surowiec do 250 Nm?*/m’.

W wytypowanych warunkach procesu hydrokonwersji zwiekszenie zawarto$ci
weglowodoréw n-parafinowych w produkcie jest proporcjonalne do zawartosci
OR w surowcu; w wyniku hydrokonwersji surowca zawierajacego 10% i 20% (V/V)
OR nastepuje zwiekszenie zawartoéci weglowodoréw n-parafinowych odpowiednio
08%1i16% (m/m).

Zwiegkszenie temperatury procesu hydrokonwersji (3,2 MPa) surowca zawieraja-
cego 20% (V/V) OR z 300°C do 320°C powoduje znaczny wzrost udziatu reakeji
dekarboksylacji - z 48% do 61%. Istotne zmniejszenie udziatu tej reakeji (z 55%
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L.5.

IL.

II.1.

I1.2.

I1.3.

do 16%) mozna uzyska¢ w wyniku zwigkszenia ci$nienia z 3,2 MPa do 9,0 MPa
(310°C).

W warunkach pracy wielkolaboratoryjnej instalacji do§wiadczalnej, na ktorej
prowadzone byly badania procesu konwersji OR w wariancie co-processing, zawar-
to$¢ surowca roélinnego moze by¢ zwigkszona do 30% (V/V). Przy tym skladzie
surowca aparatura pracowata w sposob stabilny, a jednoczesnie uzyskany produkt
charakteryzowat si¢ zalozonym poziomem konwersji oleju rzepakowego oraz
zalozong zawarto$cig siarki w produkcie.

Na podstawie otrzymanych wynikéw badan dla produktéw hydrokonwersji su-
rowcow bedacych mieszaning frakeji oleju napedowego A-3 i oleju rzepakowego,
majacych na celu ocene ich wlasciwosci, mozna wyciagna¢ nastepujace wnioski:

W wytypowanych warunkach procesowych (wniosek I.1) zwiekszenie zawarto-
$ci weglowodordéw n-parafinowych o 8% (m/m) (10% (V/V) OR) i 16% (m/m)

(20% (V/V) OR) skutkuje wzrostem liczby cetanowej odpowiednio 0 4 i 9 jednostek.
Produkty uzyskane z wyniku hydrokonwersji surowca zawierajacego frakcje
A-3 oraz olej rzepakowy w ilosci 10% i1 20% (V/V) charakteryzuja si¢ wlasciwosciami

i podatnoscig na dzialanie pakietu dodatkéw uszlachetniajacych (sklonnoéé¢ do

pienienia, wlasciwoéci przeciwkorozyjne, smarno$¢) poréwnywalnymi z produktami

otrzymanymi w wyniku hydrorafinacji frakcji oleju napedowego. Produkty te nie

sg jednak podatne na depresowanie przy zastosowaniu dodatkéw depresujacych

wykorzystywanych w przemysle rafineryjnym; nie uzyskano obnizenia temperatury
zablokowania zimnego filtru wymaganego wg normy PN-EN 590:2013-12 dla

zimowych olejéw napedowych, gatunek F (ponizej —-20°C).

Poddanie produktu powstalego w wyniku hydrokonwersji surowca zawierajacego

20% (V/V) oleju rzepakowego procesowi hydroizomeryzacji powoduje znaczaca
poprawe wlasciwosci niskotemperaturowych, co rozszerza zakres jego stosowania.
W zaleznoéci od temperatury i ci$nienia procesu hydroizomeryzacji mozna uzyskaé

komponent oleju napedowego, o temperaturze metnienia —13°C, ktdry jest podatny
na proces depresowania (310°C, 4,0 MPa, 1,0 h™!, 200 Nm?/m?), lub komponent

o bardzo dobrych wlasciwo$ciach niskotemperaturowych (320°C, 6,0 MPa, 1,0 h,
200 Nm?*/m?), charakteryzujacy sie temperaturag metnienia —23°C, ktéry nie wymaga

stosowania depresatorow. Wytworzony w obu przypadkach komponent moze by¢
z powodzeniem zastosowany do produkcji olejéw napedowych przeznaczonych

do eksploatacji w sezonie zimowym.
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Whioski

11.4.

IL.5.

II.6.

IL.7.

IL.8.

Podatnos¢ na skazenie mikrobiologiczne oleju napedowego zawierajacego biokom-
ponent otrzymany w procesie hydrokonwersji surowca z 20% (V/V) OR w wariancie
co-processing w iloéci pozwalajacej na wprowadzenie 7% (V/V) bioweglowodoréw
(7bioHC) jest poréwnywalna z podatnoscia rafineryjnego oleju napgdowego (ON).
Uzasadnia to celowo$¢ zastagpienia FAME stosowanego w ilo$ci przewidzianej
wymaganiami normy PN-EN 590:2013-12 (max. 7% (V/V)).
Paliwo zawierajace 7% (V/V) biokomponentu weglowodorowego (7bioHC) cha-
rakteryzuje si¢ dobrg stabilno$cig w czasie przechowywania, nie ma tendencji do
tworzenia osadow i degradacji wlasciwosci fizykochemicznych i uzytkowych.
Badania wykazatly, ze produkt hydrokonwersji mieszaniny oleju rzepakowego
i frakeji A-3 (H/200R) oraz paliwo 7bioHC charakteryzuja sie poréwnywalna
kompatybilnoécia z olejami silnikowymi (syntetyczny, pdtsyntetyczny i mineralny)
co rafineryjny olej napedowy (bez FAME). Najgorsza kompatybilnos¢ z olejami
silnikowymi stwierdzono w przypadku paliwa zawierajacego 7% (V/V) FAME.
Biokomponent uzyskany w wyniku hydrokonwersji oleju rzepakowego i frakcji
naftowej moze stanowi¢ alternatywe dla stosowanego obecnie biokomponentu
(FAME). Zastapienie FAME biokomponentem uzyskanym w wyniku katalitycznej
hydrokonwersji olejow roélinnych powinno spowodowa¢ wzrost jakoéci handlowych
olejow napedowych stosowanych w okresie letnim i wiosenno-jesiennym. Paliwo
7bioHC spetnia wszystkie wymagania dla oleju napedowego ,,standardowego”, ktdore
sg okreslone w rozporzadzeniu Ministra Gospodarki z dnia 7 lutego 2012 r. zmie-
niajagcym rozporzadzenie w sprawie wymagan jakos$ciowych dla paliw cieklych.
Produkt hydroizomeryzacji HK+HI (B) (320°C, 6,0 MPa, 1,0 h™!, 200 Nm?*/m?)
biokomponentu otrzymanego w wariancie co-processing z surowca zawierajacego
20% (V/V) OR spelnia wszystkie wymagania jakosciowe dla oleju napedowego
,,0 polepszonych wla$ciwosciach niskotemperaturowych”, ktére sg okreslone w ww.
rozporzadzeniu (klasa 2 klimat arktyczny wedtug PN-EN 590). Produkt ten moze
by¢ zastosowany jako samodzielne paliwo do pojazdéw wyposazonych w silniki
Diesla, mozna go rowniez wykorzysta¢ jako komponent do wytwarzania oleju
napedowego gatunku F.
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Metodyka badan

Metody badan

Metody badan surowcéw, produktéw (hydrorafinatow) oraz paliw finalnych przedsta-
wiono w tabelach 54, 551 56. W badaniach wykorzystano standardowe metody przywotane
w normie PN-EN 590:2013-12, a takze inne metody pozwalajace na przeprowadzenie po-
szerzonej oceny wlasciwosci fizykochemicznych i eksploatacyjnych uzyskanych produktéw.

Tabela 54. Metody badan wg PN-EN 590:2013-12

Wiasciwos¢ fizykochemiczna Norma badan
Liczba cetanowa PN-EN IS0 5165
Indeks cetanowy PN-EN IS0 4264
Gestos¢ PN-EN IS0 12185
Zawartos¢ weglowodoréw aromatycznych PN-EN 12916
Sktad frakcyjny PN-EN IS0 3405
Lepkos¢ kinematyczna PN-EN 3104
Zawartos¢ siarki PN-EN IS0 20884
Temperatura zaptonu PN-EN 150 2719
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Metodyka badart

Wiasciwos¢ fizykochemiczna Norma badan
Lepkos¢ w temperaturze 40°C [mm?/s] PN-EN 1S0 3104
Zawartos¢ wody PN-EN IS0 12937
Bt oo i ez
Zawartos¢ zanieczyszczen statych PN-EN 12662:03
Pozostatos¢ po koksowaniu w 10% pozostatosci destylacyjnej PN-EN IS0 10370
Pozostatos¢ po spopieleniu PN-EN IS0 6245
Odpornos¢ na utlenianie PN-EN 12205
Odpornos¢ na utlenianie (test Rancimat) PN-EN 15751
Lepkos¢ kinematyczna PN-EN1S0 3104
Temperatura zablokowania zimnego filtru PN-EN 116
Smarnos¢ PN-EN IS0 12156-1
Temperatura metnienia PN S0 3015

Tabela 55. Inne metody badan

0Oznaczany parametr Norma badan

Barwa ASTM D 1500

ASTM D 665A,

Wiasciwosci przeciwkorozyjne (trzpien stalowy, 5 h, 38°C) ocena wg NACE
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Oznaczany parametr Norma badan
Sktonnos¢ do pienienia NF M 07-075
Zawartos¢ weglowodordw n-parafinowych met. INiG (ITN 1.96)
Liczba jodowa PN-82/C-04068
Liczba nadtlenkowa PN 150 3960
Liczba kwasowa PN-EN 14104
Zawartosc¢ olejéw roslinnych we frakcjach weglowodorowych INiG-1-2009
Kwasy ttuszczowe wystepujace w glicerydach oleju rzepakowego (0znaczenie PN-EN IS0 5509
poprzez estryfikacje) PN-EN 150 5508
Test stabilnosci paliw podczas przechowywania ASTM D 4625
Stabilnos¢ oksydacyjna (test Petrooxy) PN-EN 16091
Sktonnos¢ do zanieczyszczania rozpylaczy (Peugeot XUD9) CECF-23-A-01
Oznaczanie zawartosci mikroorganizméw w paliwach IP 385
Oznaczanie zawartosci mikroorganizméw (w fazie wodnej) PN-1S0 8199

Tabela 56. Metody badan dla FAME wg PN-EN 14214

0Oznaczany parametr Norma badan
Zawartosc estréw metylowych kwaséw ttuszczowych PN-EN 14103
Temperatura zaptonu PN-EN 150 3679
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Metodyka badart

Oznaczany parametr Norma badan

Zawarto$¢ popiotu siarczanowego PN-1S0 3987
Stabilno$¢ oksydacyjna w temperaturze 110°C PN-EN 14112
Liczba jodowa PN-EN 14111

Zawarto$¢ estru metylowego kwasu linolenowego PN-EN 14103
Zawarto$¢ alkoholu metylowego PN-EN 14110

Zawarto$¢ mono-, di-, triacylogliceroli

PN-EN 14105

Zawarto$¢ ogdlnego glicerolu
Zawartos¢ wolnego glicerolu PN-EN 14105
PN-EN 14106
Zawartos¢ metali grupy | (Na + K) PN-EN 14214
Zawartos¢ metali grupy Il (Ca + Mg) PN-EN 14538
Zawartos¢ fosforu PN-EN 14107

Metoda oznaczania zawarto$ci olejow roslinnych we frakcjach weglowodorowych,
kluczowa z punktu widzenia badan realizowanych w niniejszej pracy, zostata opracowana
w Instytucie Nafty i Gazu — Panstwowym Instytucie Badawczym (norma INiG-1-2009).
Metoda ta polega na wykorzystaniu techniki wysokotemperaturowej chromatografii gazo-
wej z detektorem plomieniowo-jonizacyjnym (aparat Trace GC Ultra firmy Thermo EC).

Analize sktadu gazéw z reaktora wykonywano metoda on-line, z zastosowaniem
chromatografu gazowego 8610C GC firmy SRI wyposazonego w detektory TDC oraz
detektor helowy (HID) umozliwiajacy oznaczanie zwigzkow w zakresie niskich stezen.
Chromatograf ten wyposazony jest w dwie kolumny; kolumna 1, wypelniona sitami 5A,
umozliwia rozdzial i oznaczenie zawarto$ci wodoru, tlenu, azotu oraz tlenku wegla, na
kolumnie 2 (wypelnienie HayeSep Q) zachodzi rozdzial weglowodoréw C,-Cg, dwutlenku
wegla oraz zwigzkow siarki.
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Aparatura

Do przeprowadzenia procesu katalitycznej hydrorafinacji zastosowano aparature
badawczg R-5 produkeji wegierskiej (typ: OL-105/01). Pozwala ona na prowadzenie testow
w zakresie temperatur do 600°C przy ci$nieniu maksymalnym do 10 MPa. Aparat wyposa-
zony jest w dwa reaktory przeptywowe: R-5/1 (gorny) i R-5/2 (dolny), o pojemnosci 100 ml
kazdy. Reaktory moga pracowaé w ukladzie szeregowym lub pojedynczo, s ogrzewane
za pomocy elektrycznej spirali grzewczej. Kontrola temperatury procesu realizowana jest
za pomocg ukladu czterech termopar, ktdre mierzg temperatury bloku grzejnego (goéra,
dol) i zloza katalizatora (gora, dot). Zmiana polozenia termopar znajdujacych sie w zto-
zu katalizatora umozliwia wyznaczanie jego profilu temperaturowego w kazdym etapie
prowadzonego testu. Aparatura wyposazona jest w automatyczne regulatory przeptywu
wodoru EL-FLOW firmy Bronkhorst, osobno dla kazdego reaktora.

Rys. 23. Aparatura do prowadzenia testow katalitycznych
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Metodyka badart

Podczas pracy w ukladzie szeregowym produkt (gazowy i ciekly) z pierwszego
reaktora kierowany jest w catosci wraz z nadmiarowym gazem wodorowym do reak-
tora drugiego, do ktérego w zaleznosci od potrzeb moze by¢ wprowadzana dodatkowa
ilo§¢ wodoru. Z drugiego reaktora produkt przechodzi do separatoréw, gdzie nastepuje
rozdzial na faze ciekly oraz faze gazowa, zawierajacg lekkie weglowodory C,+Cs, H,S
i nadmiarowy wodor.

Hydrokonwersje¢ surowca prowadzono przy wykorzystaniu reaktora R-5/1 - reaktor
R-5/2 (dolny) byt na czas testéw odlgczony. Produkt z reaktora R-5/1 kierowany byl bez-
posrednio do separatora. Proces hydroizomeryzacji hydrorafinatu uzyskanego w wyniku
hydrokonwersji przebiegal na aparaturze badawczej R-2 (reaktor R-2/1), o identycznej
konstrukeji i schemacie dziatania jak aparatura R-5. Na rysunku 23 zaprezentowano zdjecie
aparatury, schemat aparatury R-5 przedstawiono na rysunku 24.

Separator
gazowy

9
N
D

i
¢ s B
ZL 7z 1y
7z R-5/1

R-5/2
Pomiar
prze plywu
surowca

Regulatory
przeplywu wodoru

R-5/1
Pomiar
przeplywu
surowea Regulator
cisnienia

Separator

Czynnik gazowy

chiodzacy

'

Wylot gazu
zreaktora

Czynnik
chiodzacy

Separator
cieczowy

< Czynnik
chlodzacy

Zawsr elektromagnetyczny

Pompy surowcowe

Produkt (hydrorafinat)

Rys. 24. Schemat aparatury R-5 do prowadzenia testow katalitycznych
P - pompa surowca, ZZ — zawér zwrotny, 1-29 — zawory zamykajace, M — manometr,
S1, S; — separator gazowy, S; — separator cieczowy, Rc - regulator ci$nienia, W - regulator

przepltywu, Z — zawor elektromagnetyczny, R - reaktor
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