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Stowa kluczowe

Kraking, polietylen, polipropylen, odpadowe tworzywa sztuczne, katalizator.

Streszczenie

W pracy opisano badania laboratoryjne nad krakingiem katalitycznym lub/i
termicznym odpadowych, poliolefinowych tworzyw sztucznych. Ustalono
wplyw parametréw pracy reaktora, takich jak temperatura, ilos¢ i jako$¢ surow-
ca, stosunek masowy wsad/katalizator, predkos¢ przeptywu gazu inertnego, na
przebieg procesu, uzyski produktéw oraz wilasnosci fizykochemiczne frakcji
weglowodorowej o szerokim zakresie temperatury wrzenia. Stwierdzono, ze
wzrost ilosci ciepta lub predkosci przeptywu gazu oraz spadek stosunku maso-
wego wsad/katalizator lub ilo$ci wsadu przyspiesza proces. Wzrost predkosci
procesu powoduje zwigkszenie wydajnosci ciezszych frakcji kosztem wydajno-
$ci frakcji benzynowej. Zmiany wymienionych parametréw w niewielkim zakre-
sie wplywaja na uzyski produktéw procesu.

Wprowadzenie

Wzrost zuzycia materiatow z tworzyw sztucznych wynika z ich stosunkowo
niskiej ceny i dostgpno$ci. Materiaty te, ze wzgledu na chemiczng inercje, sta-
nowia zagrozenie dla §rodowiska naturalnego, wynikajace z dlugotrwale zaj-



196 PROBLEMY EKSPLOATACII 4-2007

mowanej przestrzeni przez odpady. Z tego powodu opracowywane sg metody
ich utylizacji i recyklingu [1].

Wsréd stosowanych sposobdw przetwarzania odpadéw z tworzyw sztucz-
nych mozna wyréznic:

e wytwarzanie produktow o jakosci podobnej do macierzystej,
e wytwarzanie produktéw o gorszej jakosci,

e konwersja w proste zwiazki chemiczne i paliwa,

e uzyskiwanie energii poprzez spalanie.

Trzecia z wymienionych metod jest korzystna alternatywa, gdyz odpady te
sa potencjalnie cennym surowcem dla przemystu rafineryjnego i petrochemicz-
nego [2], [3]. Masowe zastosowanie polietylenu i polipropylenu przyczynia si¢
do duzego zainteresowania destrukcyjnym przetwarzaniem odpadéw z tych
materialéw. Potencjalnym produktem ich rozktadu sa weglowodory. W literatu-
rze opisano procesy prowadzone termicznie [1, 4-7] i w obecnosci katalizato-
réow. Procesy katalityczne prowadzono periodycznie [6, 8—12] lub w sposéb
ciagly z podawaniem na ztoze katalizatora poliolefin stopionych [13, 14] lub
rozpuszczonych we frakcjach olejowych [7, 15]. Czgsto stosowano takze kom-
binacje procesu termicznego i katalitycznego. Tworzywa sztuczne poddawano
krakingowi termicznemu, a uzyskane w ten sposéb woski rozktadano dalej kata-
litycznie [16-19].

Opracowanie technologii utylizacji odpadowych poliolefin do ciektych we-
glowodoréw na drodze krakingu katalitycznego wymaga oceny wptywu réznych
czynnikéw na przebieg procesu. Szczegdlnie jest to istotne dla surowcéw odpa-
dowych, ktérych sktad jest zmienny i trudny do ustalenia. W opisanych ponizej
badaniach skoncentrowano si¢ na okresleniu wptywu parametréw prowadzenia
procesu, istotnych ze wzgledu na opracowywana technologie destrukcyjnego
przetwarzania odpadowych tworzyw sztucznych, na uzyski produktéw i wtasno-
sci fizykochemiczne frakcji weglowodorowej o szerokim zakresie temperatury
wrzenia. Zbadano wptyw temperatury prowadzenia procesu, stosunku masowe-
go wsad poliolefinowy/katalizator, predkosci przeptywu podawanego do reakto-
ra gazu inertnego i objgtosci zajmowanej przez surowiec w reaktorze. Wyniki
tych badan utatwia optymalizacj¢ budowy pracujacych reaktoréw i prowadzenie
procesu przy optymalnych parametrach lub opracowanie nowej konstrukcji re-
aktora.

1. Cze$é doswiadczalna

1.1. Aparatura

Badania nad krakingiem poliolefin prowadzono w sposéb periodyczny
w uktadzie (rys. 1), sktadajacym sig z:
e ogrzewanego elektrycznie piec o mocy 5,5 kW;
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e reaktora o ksztalcie walca i pojemnosci ok. 2 dm’, zakonczonego potacze-
niem kotnierzowym;

o nasadki na reaktor, umozliwiajacej podawanie gazu do reaktora, zawierajacej
trzy kieszenie na termopary. W nasadce mozna umiesci¢ wypetnienie (np.
sprasowang metalowa siatke, pierscienie Biateckiego). Nasadka taczona jest
z reaktorem i chtodnica potaczeniami kotnierzowymi;

e chtodnicy z ptaszczem zewngtrznym, umozliwiajacym przeptyw cieczy chto-
dzacej, zakonczonej potaczeniami kotnierzowymi. W kotnierzu taczacym
chlodnice z odbieralnikiem umieszczona jest rurka pelniaca role odgazowa-
nia;

e odbieralnika ze stozkowym dnem. W szczycie stozka znajduje si¢ krdciec
z kranem, pozwalajacy na odpuszczenie produktu.

Nasadka

/ reaktora

Eﬁ
Reaktor
y’
 — 11
Chtodni
odnica____ |
—
\PICC
=L 0

T~ Odbieralnik

Rys. 1. Aparatura do krakingu tworzyw sztucznych
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Rurka odgazowujaca uktad potaczona byta wezem PVC z dolnym kréécem
wymrazalnika szklanego zakonczonego szlifem potaczonym z kolba o pojemno-
§ci 500 cm’. Kolba umieszczona byta w krystalizatorze o pojemnosci 900 cm’.
W wymrazalniku i krystalizatorze znajdowala si¢ taznia chtodzaca 16d-woda.
Goérny kréciec wymrazalnika byt potaczony wezem PCV z wyporowym liczni-
kiem gazu.

Azot do reaktora doprowadzano z butli poprzez rotametr i kréciec umiesz-
czony w kotnierzu nasadki reaktora.

Temperaturg reaktora ustawiano za pomoca regulatora i wskaznika tempe-
ratury zaopatrzonego w termopare typu J, umieszczong w kieszeni wspawanej
w kotnierz nasadki reaktora i siggajaca do jego dna. Temperaturg srodka reakto-
ra mierzono za pomoca termopary typu K, a temperaturg szczytu reaktora za
pomoca czujnika temperatury Pt 100.

1.2. Surowce i katalizator

Surowcem dla krakingu byty regranulaty polietylenowe (PE) 1 polipropyle-
nowe (PP) oraz wstepnie pocigte folie PE, stosowane w Pionie Handlu i Pro-
dukcji z Tworzyw Sztucznych OBR PR. Katalizatorem krakingu byt katalizator
stosowany w instalacji Fluidalnego Krakingu Katalitycznego II (FKK II)
w PKN ORLEN S.A.

1.3. Sposob prowadzenia badan

W reaktorze umieszczano ustalong masg (najczesciej 600 g) poliolefin i ka-
talizatora (najczesciej 6 g). Reaktor umieszczano w piecu i ogrzewano go do ok.
200°C. Po uplynnieniu tworzyw sztucznych zestawiano aparaturg i przepusz-
czano przez nia azot z predkoscia ok. 10 dm’/h w celu odtlenienia surowca.
Nastawiano regulator ogrzewania pieca na wybrang temperature i prowadzono
proces. Za pomoca rotametru ustalano przeptyw azotu, kontrolujac go przez caty
przebieg procesu. Ciekte produkty krakingu gromadzity si¢ w odbieralniku oraz
w kolbie potaczonej z wymrazalnikiem chtodzonym mieszaning wody z lodem.
Kolba umieszczona byla w krystalizatorze wypelnionym mieszaning wody
z lodem. Objetos¢ gazowych produktéw reakcji mierzono licznikiem gazowym.
Proces przerywano po przegrzaniu wnetrza reaktora powyzej 100°C ponad na-
stawe regulatora i spadku temperatury odbioru oparéw z reaktora do ok. 50°C.
Masg cieklego i statego produktu reakcji okreslano wagowo. Jako masg pozosta-
losci przyjmowano réznicg masy reaktora po procesie i masy pustego reaktora
pomniejszong o masg katalizatora.

Za czas reakcji przyjmowano okres pomigdzy osiagnigciem przez doét reak-
tora 370°C, a jego przegrzaniem o 70°C powyzej zadanej warto$ci temperatury.
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1.4. Analizy ciektego produktu krakingu

Okreslano nastgpujace wilasnosci frakcji weglowodorowej o szerokim za-
kresie temperatury wrzenia otrzymanej w wyniku krakingu poliolefinowych
tworzyw sztucznych:

e gestos¢ wg PN ISO 3675,

e temperatur¢ ptynigcia wg PN-ISO 3016,

e temperatur¢ metnienia wg PN-ISO 3015,

e sklad frakcyjny metoda destylacji atmosferycznej wg PN-EN 1SO 3405.

2. Wyniki badan

Wykonano badania w periodycznym uktadzie do proceséw krakingowych
w celu ustalenia wptywu warunkéw prowadzenia procesu na czas trwania pro-
cesu, uzyski produktéw i wtasnosci frakcji weglowodorowej o szerokim zakre-
sie temperatury wrzenia. Surowcem do krakingu byt PE i PP wstepnie wysuszo-
ny i odtleniony w przeptywie azotu. Okre§lono wptyw parametréw istotnych ze
wzgledu na projektowana technologie¢ utylizacji odpadowych poliolefin: tempe-
ratury, predkosci przeptywu gazu inertnego (azotu) przez reaktor, objetosci re-
aktora zajmowanej przez surowiec i stosunku masowego wsad/katalizator.

2.1. Temperatura

Wykonano badania krakingu: PE, przy nastawie regulatora temperatury ste-
rujacego ogrzewaniem reaktora na 370°C, 400°C, 450°C i 500°C oraz PP przy
370°C 1 400°C. W reaktorze umieszczano 600 g tworzywa sztucznego i 6 g kata-
lizatora. Badania prowadzono bez przeptywu gazu inertnego przez reaktor. Wy-
brane parametry prowadzenia procesu, uzyski i wlasnosci produktéw zestawio-
no w tabeli 1.

Na podstawie wykonanych badan stwierdzono, ze wraz ze wzrostem ilosci
ciepla dostarczonego do reaktora spada czas, po jakim nastgpuje catkowita kon-
wersja poliolefin. Zauwazono, ze kraking PE prowadzony w 370°C przebiega
wolno, dlatego po 170 min reakcji w tej temperaturze zwigkszono nastawe tem-
peratury na 400°C, co spowodowato, ze reakcja zakonczyla si¢ po dalszych 120
min. Przy nastawie temperatury reaktora 400°C catkowity kraking PE trwat ok.
180 min. Wyniki te znajduja potwierdzenie w opisach literaturowych badan
termograwimetrycznych probek PE o niskiej gestosci (LDPE), dla ktérych
stwierdzono temperatur¢ poczatku ubytku masy, wynoszaca 400°C [20-21].
Przy nastawie 450°C i 500°C czas, po ktérym przebiegla catkowita konwersja
PE byt zblizony i wyniést 60+70 min. Mimo nastawy regulatora temperatury na
450°C i 500°C, wskazania temperatury wewnatrz reaktora nie przekraczaty
400°C. Wskazuje to, ze reakcje krakingu PE i oddestylowanie produktéw reak-
cji przebiegaja w temperaturze nie wyzszej od 400°C.
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Tabela 1. Wybrane parametry prowadzenia krakingu PE i PP, uzyski produktéw oraz wtasnosci
ciektego produktu procesu w zaleznosci od temperatury prowadzenia procesu

Parametr PE PP
Nastawa temperatury reaktora | 370%* 400 450 500 370 400
[°C]
Czas reakcji [min] 290%* 180 70 60 170 90
Uzysk produktéw ciektych 85,0 84,8 93,3 93,5 88,3 90,8
[%0 wag.]
Pozostatosé¢ [% wag.] 0,7 0,3 0,8 0,7 0,3 0,3
Straty (w tym gazy) [% wag.] 14,3 14,9 5,9 5,8 11,4 8,9
Gestosé” w 20°C [kg/m] 773 765 785 781 762 760
Sktad frakeyjny” [°C]
0% obj. 64 43 52 44 51 35
5% obj. 97 77 90 85 83 70
10% obj. 119 95 122 119 103 88
20% obj. 134 125 178 174 129 123
30% obj. 165 149 228 218 145 136
40% obj. 193 175 267 258 165 164
50% obyj. 227 205 302 293 190 195
60% obj. 260 233 330 322 221 229
70% obj. 291 263 357 343 245 257
80% obj. 320 293 374 368 269 288
90% obj. 355 349 378 300 324
95% obyj. 325
Wydajnos¢ [% obj.]/KD [°C] 94/370 | 92/349 | 89/377 | 92/378 | 97/333 94/344
Pozostato$¢ [% obj.] 5 6 8 6 2 4
Straty [% obj.] 1 2 3 2 1 2
Temperatura ptynigcia* [°C] 15 11 27 26 <4 <4
Temperatura m¢tnienia* [°C] 19 18 29 28 <1 <1

* Analizy wykonano dla ciektego produktu procesu.
** Poniewaz reakcja przebiegata wolno, po 170 min zwigkszono nastawe temperatury na 400°C

W przypadku krakingu PP stwierdzono, ze catkowite skrakowanie wsadu
w 370°C trwato 170 min, a w 400°C — 90 min. Rezultaty te potwierdzaja dane
literaturowe, dotyczace badan termograwimetrycznych, gdzie stwierdzono, Ze
poczatek ubytku masy prébki PP nastgpowal w 370°C [22].

W oparciu o uzyskane wyniki mozna stwierdzi¢, ze kraking PE wymaga
wyzszej temperatury niz kraking PP. Jak juz wspomniano, PP skrakowat catko-
wicie po 170 min w 370°C, podczas gdy w tym samym czasie i temperaturze
stwierdzono niepetny rozktad PE. Nizsza temperatura potrzebna do konwersji
PP wynika prawdopodobnie z obecnosci w tancuchach polimeru trzeciorzgdo-
wych atoméw wegla, co sprzyja reakcjom krakingu.

Niezaleznie od nastawy temperatury pieca z PE uzyskano ponizej 1% wag.,
a z PP ponizej 0,5% wag. koksu. Zblizone uzyski ciekltego produktu procesu
otrzymano po krakingu PE w 370/400 °C 1 w 400°C. Zwigkszenie nastawy tem-
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peratury do 450°C i/lub 500°C spowodowalo wzrost wydajnosci tego produktu.
Moze to wynika¢ z krétszego przebiegu procesu i szybkiego oddestylowania
ciezszych weglowodoréw, ktére w nizszej temperaturze ulegaja krakingowi
z wydzieleniem gazéw. Wskazuja na to sktad frakcyjny i wiasnosci fizyczne
gléwnego produktu procesu. Produkt otrzymany z PE przy nastawie temperatury
450°C i 500°C zawierat ok. 25% obj. frakcji benzynowej, ok. 50% obj. frakcji
charakterystycznej dla oleju napgdowego i ok. 25% obj. pozostatosci. Produkt
ten charakteryzowat si¢ gesto$cia w 20°C w zakresie 780+785 kg/m’ i tempera-
tura ptynigecia powyzej 25°C. Przy nastawie temperatury pieca 370/400°C
1 400°C zawarto$¢ frakcji benzynowej miescita si¢ w zakresie 45+50% obj.,
oleju napedowego — 40+45% obj., a pozostatos¢ wynosita ok. 10 obj. W obu
otrzymanych produktach temperatura ptynigcia spadta ponizej 20°C.

Podobne wyniki uzyskano po krakingu PP. Z procesu prowadzonego
w 370°C otrzymano mniej produktéw ciektych w stosunku do procesu prowa-
dzonego w 400°C, odpowiednio ok. 88% wag. i ok. 91% wag. Frakcja weglo-
wodorowa o szerokim zakresie temperatury wrzenia miata w obu przypadkach
zblizong zawarto$¢ frakcji benzynowej i oleju napedowego wynoszaca odpo-
wiednio ok. 50% obj. i ok. 45% obj. Oba produkty charakteryzowaty sig¢ tem-
peratura ptyniecia ponizej 4°C i gestoscia w 20°C ok. 760 kg/m’.

2.2. Przeplyw azotu

Wykonano badania krakingu PE przy predkosci przeptywu azotu przez re-
aktor 30 dm’/h, 70 dm’/h, 94 dm’/h i bez przeptywu azotu oraz PP — przy
30 dm’/h i bez przeptywu azotu. W reaktorze umieszczono 600 g poliolefini 6 g
katalizatora. Proces prowadzono przy nastawie regulatora temperatury wyno-
szacej 400°C. Wybrane parametry prowadzenia procesu, uzyski i wlasnosci
produktéw zestawiono w tabeli 2.

Stwierdzono, ze wraz ze wzrostem predkosci przeptywu gazu przez reaktor
spada czas, po ktérym surowiec ulega catkowitemu skrakowaniu dla PE ze
180 min bez przeptywu gazu do 110 min przy przeptywie 94 dm’/h, a dla PP
z 90 min bez przeptywu gazu do 70 min przy przeptywie 30 dm’/h.

Niezaleznie od predkosci przeptywu azotu uzyskano nie wigcej niz 1% wag.
koksu po krakingu PE i ponizej 0,5% wag. z PP. Wraz ze wzrostem przeptywu
gazu wydajno$¢ produktéw ciektych rosta przy rozktadzie PE i byta zblizona dla
PP. Moze to wynika¢ z krétszego czasu reakcji przy zwigkszonym przeptywie
azotu 1 oddestylowania ciezszych produktéw procesu.

Wzrost predkosci przeplywu gazu inertnego przez reaktor powoduje, ze
produkt krakingu jest cigzszy. Dla produktu krakingu PE zanotowano wzrost
gestosci mierzonej w 20°C od 765 kg/m® bez podawania azotu do 793 kg/m’
przy przeptywie azotu 94 dm’/h, a dla produktu krakingu PP zblizona dla obu
préb — ok. 760 kg/m’.



202 PROBLEMY EKSPLOATACII 4-2007

Tabela 2. Wybrane parametry prowadzenia krakingu PE i PP, uzyski produktéw oraz wtasnosci
ciektego produktu procesu w zaleznosci od predkosci przeptywu azotu

Parametr PE PP
Predkos$¢ przeptywu azotu 0 30 70 94 0 30
[dm¥/h]
Czas reakcji [min.] 180 170 140 110 90 70
Uzysk produktéw ciektych 84,8 86,7 86,8 87,7 90,8 90,2
[% wag.]
Pozostatos¢ [% wag.] 0,3 0,8 0,7 1,0 0,3 0,3
Straty (w tym gazy) 14,9 12,5 12,5 11,3 8,9 9,5
[P0 wag.]
Gestosé* w 20°C [kg/m] 765 781 786 793 760 762
Skiad frakcyjny* [°C]
0% obj. 43 66 75 81 35 40
5% obj. 77 98 106 124 70 72
10% obj. 95 125 128 154 88 92
20% obj. 125 160 170 200 123 125
30% obj. 149 197 210 241 136 144
40% obj. 175 229 242 270 164 165
50% obj. 205 255 276 300 195 199
60% obj. 233 280 299 320 229 232
70% obj. 263 301 322 344 257 262
80% obj. 293 321 345 365 288 293
90% obj. 349 344 370 377 324 325
95% obj. 359 351
Wydajnos¢ [% obj.]/KD [°C] 92/349 97/362 94/375 91/377 94/344 96/351
Pozostato$¢ [% obj.] 6 2 5 7 4 3
Straty [% obj.] 2 1 1 2 2 1
Temperatura pyniecia’ [°C] 11 <3 15 24 <4 <4
Temperatura metnienia” [°C] 18 2 19 30 <1 <1

* Analizy wykonano dla ciektego produktu procesu.

Wraz ze wzrostem predkosci podawania azotu w gtéwnym produkcie pro-
cesu spada zawarto$¢ frakcji benzynowej, przy zwigkszeniu zawartosci cigz-
szych frakcji. Po krakingu PE prowadzonym bez przeptywu azotu otrzymano ok.
50% obj. frakcji benzynowej i ok. 40% obj. frakcji oleju napgdowego, przy
przeptywie azotu z predkoscia 30 dm’/h uzyskano odpowiednio — ok. 30% obj.
i ok. 60% obj., przy 70 dm’/h — ok. 25% obj.i55% obj., a przy 94 dm’/h — ok.
20% obj.155% obj. Z PP bez podawania azotu i z predkoscia przepltywu azotu
ok. 30 dm’/h uzyskano ok. 50% obj. frakcji benzynowej i ok. 45% obj. frakcji
oleju napedowego.

Otrzymane wyniki wskazuja, ze predko$¢ przeptywu gazu inertnego ma
wigkszy wptyw na wydajno$ci produktéw i wlasnosci fizykochemiczne szeroko
zakresowej frakcji weglowodorowej podczas krakingu PE, niz PP. Wedlug da-
nych literaturowych [22] temperatura, w ktérej nastgpuje inicjacja rozktadu PP
jest o 30°C nizsza od temperatury, dla ktérej prowadzono badania. Prawdopo-
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dobnie dlatego predkos¢ przeptywu gazu przez reaktor miala maty wptyw na
otrzymane produkty procesu.

2.3. Masa surowca

Wykonano badania krakingu PE przy wsadzie surowca wynoszacym 300 g,
400 g, 500 g, 600 g, 700 g, 800 g i 900 g. Stosunek wagowy wsad/katalizator
wynosit 100/1, nastawa regulatora temperatury — 400°C, a przeptyw azotu przez
reaktor — 30 dm’/h. Wybrane parametry prowadzenia procesu, uzyski i wtasno-
$ci produktéw zestawiono w tabeli 3.

Tabela 3. Wybrane parametry prowadzenia krakingu PE, uzyski produktéw oraz wtasnosci ciekte-
go produktu procesu w zaleznosci od iloSci surowca w reaktorze

Parametr PE
Wsad surowca do reaktora [g] 300 400 500 600 700 800 900
Czas reakcji [min.] 60 100 130 170 170 180 180
Uzysk  produktéw ciektych | 85,7 86,3 86,8 86,7 88,0 89,3 89,4
[P0 wag.]
Pozostatos¢ [% wag.] 1 1,5 1 0,8 1,9 0,9 1,2
Straty (w tym gazy) [% wag.] 13,3 12,2 12,2 12,5 10,1 9,8 9,4
Gestosé* w 20°C [kg/m] 779 781 782 781 783 786 785
Skiad frakcyjny* [°C]
0% obj. 68 65 59 66 70 64 68
5% obj. 104 112 102 98 104 106 110
10% obj. 121 124 127 125 126 130 134
20% obj. 155 153 161 160 163 170 174
30% obj. 188 191 195 197 201 208 214
40% obj. 220 223 227 229 231 243 250
50% obj. 245 251 253 255 259 272 276
60% obj. 266 273 280 280 283 297 302
70% obj. 287 294 297 301 306 320 328
80% obj. 306 313 319 321 328 342 351
90% obj. 327 337 339 344 353 371 379
95% obj. 344 363 361 359 373 385
Wydajnos¢ [% obj.]/KD [°C] 96/350 | 97/367 | 96/365 | 97/362 | 96/376 | 96/385 | 94/381
Pozostatos¢ [% obj.] 3 2 3 2 3 3 4,5
Straty [% obj.] 1 1 1 1 1 1 1,5
Temperatura pyniecia’ [°C] <3 <3 <3 <3 9 15 23
Temperatura metnienia” [°C] <0 <0 3 2 11 18 25

*Analizy wykonano dla ciektego produktu procesu.

Wykonane badania wskazuja, ze zwigkszenie wsadu surowcowego powodu-
je wydtuzenie czasu reakcji. Jest to zwlaszcza widoczne przy wzroscie ilosci
surowca od 300 g (czas reakcji 60 min) do 600 g (czas reakcji 170 min). Zwiek-
szenie ilosci surowca powyzej 600 g nieznacznie wptywalo na czas konieczny
do catkowitego skrakowania wsadu surowcowego.
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Nie stwierdzono zaleznosci miedzy wydajnoscia koksu a iloscia surowca.
Dla wszystkich préb uzyskano ponizej 2% wag. koksu. Zwigkszanie ilosci su-
rowca spowodowato wzrost wydajnosci ciektego produktu procesu od 85,7%
wag. dla 300 g wsadu do 89,4% wag. dla 900 g wsadu. Moze to wynika¢ ze
stosunkowo mniejszych strat przy zwiekszonej iloci surowca.

Badania sktadu frakcyjnego wykazaty, ze wzrost ilosci surowca w reaktorze
nieznacznie wplywa na zawarto$¢ benzyny, a mocniej na zawarto$¢ frakcji cha-
rakterystycznej dla oleju napedowego w gtéwnym produkcie procesu. Niezalez-
nie od stopnia poczatkowego wypelnienia reaktora uzyskano ok. 30% obj. frak-
cji benzynowej, natomiast frakcji charakterystycznej dla oleju napedowego przy
wsadzie 300600 g uzyskano ok. 65% obj., przy 700 g — ok. 60% obj., przy
800 g ok. 55% obj., a przy 900 g — ok. 50% oby;.

Analizy ciektego produktu procesu wskazujg nieznaczny wptyw poczatko-
wej ilosci surowca w reaktorze na gestos¢ produktu. W 20°C miescita si¢ ona
w zakresie 779+786 kg/m3 i miata tendencj¢ rosnaca wraz ze zwigkszaniem
ilo$ci surowca. Temperatura ptynigcia i me¢tnienia uzyskanych produktéw rosta
wraz ze wzrostem ilo$ci surowca.

2.4. Stosunek masowy wsad/katalizator

Wykonano badania krakingu PE bez katalizatora i przy stosunku masowym
surowiec/katalizator wynoszacym odpowiednio 100/1 i 10/1. W reaktorze
umieszczano 600 g PE i odpowiednia mase katalizatora. Nastawa regulatora
temperatury wynosita 400°C, a przeplyw azotu przez reaktor — 30 dm’/h. Wy-
brane parametry prowadzenia procesu, uzyski i wlasnosci produktéw zestawio-
no w tabeli 4.

Badania wykazaly, Ze zmniejszenie stosunku masowego suro-
wiec/katalizator powoduje skrécenie czasu koniecznego do catkowitego skra-
kowania surowca. Bez katalizatora proces trwat 260 min, przy stosunku suro-
wiec/katalizator 100/1 — 170 min, a przy 10/1 — 150 min. Oznacza to, ze obec-
no$¢ w reaktorze stosunkowo niewielkiej ilosci katalizatora przyspiesza prze-
bieg procesu. Dalsze zwigkszanie jego zawartosci nie ma juz takiego znaczenia.
Potwierdzeniem tego sa badania termograwimetryczne rozktadu mieszaniny
LDPE z zeolitami. Dla polimeru w obecnosci HZSM-5 lub HUS-Y (zawarto$¢
zeolitu 10% wag.) zanotowano poczatek ubytku masy przy 325°C [23, 24]. Jest
to spadek o 75°C w stosunku do polimeru bez dodatku katalizatora [20, 21].
Dalsze zwigkszanie zawartosci zeolitu HUS-Y nie wptywalto juz tak drastycznie
na temperatur¢ procesu. Poczatek ubytku masy dla zawarto$ci katalizatora 20%
1 33% wag. zanotowano przy 300°C, a dla 50% wag. i 67% wag. przy 280°C
[11].

W innym badaniu obecno$¢ katalizatora przemystowego stosowanego w in-
stalacjach fluidalnego krakingu katalitycznego spowodowata, ze poczatek ubyt-
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ku masy HDPE nastgpowat przy 370°C, a PP — przy 320°C. Stgzenia katalizatora
w obu przypadkach nie podano [22].

W procesie prowadzonym bez katalizatora otrzymano ok. 2% wag. koksu,
a po dodaniu katalizatora — ponizej 1% wag. Zauwazono, ze niezaleznie od
ilosci katalizatora w reaktorze otrzymano zblizona wydajnos¢ cieklej frakcji
weglowodorowej, nieznacznie rosnacg ze wzrostem zawartosci katalizatora we
wsadzie krakingowym.

Analizy gléwnego produktu procesu wskazuja, ze niezaleznie od zawartosci
katalizatora we wsadzie, wtasnosci ciektej frakcji weglowodorowej sa zblizone,
a produkt otrzymany bez katalizatora nieco si¢ r6zni. Jego gestos¢ w 20°C wy-
niosta 785 kg/m’, podczas gdy produktéw procesu katalitycznego — 781 kg/m’.
Wszystkie produkty zawieraty ok. 30% obj. frakcji benzynowej, ale frakcji oleju
napedowego byto ok. 65% obj. po procesie w obecnosci katalizatora i ok. 55%
obj. bez katalizatora. Temperatura ptynigcia i metnienia cieklego produktu po
procesie biegnacym w obecnos$ci katalizatora byta ponad 20°C nizsza od frakcji
bedacej produktem procesu bez katalizatora.

Tabela4. Wybrane parametry prowadzenia krakingu PE, wydajnos$ci produktéw oraz wtasnosci
ciektego produktu procesu w zaleznosci od stosunku masowego wsad/katalizator

Parametr PE
Stosunek wsad/katalizator [wag.] - 100/1 10/1
Czas reakcji [min] 260 170 150
Uzysk produktéw ciektych [% wag.] 86,2 86,7 87,0
Pozostato$¢ [% wag.] 2,0 0,8 0,2
Straty (w tym gazy) [% wag.] 11,8 12,5 12,8
Gestosé* w 20°C [kg/m] 785 781 781
Skiad frakcyjny* [°C]
0% obj. 66 66 59
5% obj. 106 98 99
10% obj. 130 125 121
20% obj. 168 160 159
30% obj. 203 197 193
40% obj. 233 229 226
50% obj. 260 255 255
60% obj. 284 280 281
70% obj. 308 301 302
80% obj. 337 321 320
90% obj. 374 344 343
95% obj. 384 359 358
Wydajnos¢ [% obj.]/KD [°C] 95/384 97/362 97/365
Pozostato$¢ [% obj.] 4 2 2
Straty [% obj.] 1 1 1
Temperatura pyniecia’ [°C] 23 <3 <3
Temperatura metnienia” [°C] 25 2 1

* Analizy wykonano dla ciektego produktu procesu.
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Podsumowanie

Na podstawie przeprowadzonych badan krakingu poliolefinowych tworzyw
sztucznych zauwazono, ze:

e wzrost szybkosci przebiegu procesu mozna osiagnaé przez zwigkszenie:
ciepta podawanego do reaktora, predkosci podawania gazu inertnego do §ro-
dowiska reakcji, zawarto$ci katalizatora oraz obnizenie stopnia wypelnienia
reaktora;

e w wykonanym zakresie badah zmiana parametréw prowadzenia procesu
zmienia w stosunkowo niewielkim zakresie wydajnos¢ cieklej frakcji we-
glowodorowej (85+91% wag.) i koksu (0,2+2,0% wag.);

e wzrost predkosci krakowania poliolefin powoduje spadek wydajnosci frak-
cji benzynowej, przy zwigkszeniu wydajnos$ci cigzszych frakcji, a takze po-
gorszenie wlasnosci niskotemperaturowych produktu (np. temperatury pty-
nigcia, temperatury metnienia).

Dob6r parametréw prowadzenia procesu krakingu poliolefinowych two-
rzyw sztucznych zalezy od zatozonego docelowego produktu. Dla maksymaliza-
cji wydajnosci frakcji benzynowej nalezy prowadzi¢ kraking poliolefin bez
przeptywu gazu inertnego, w ok. 400°C. Zwigkszenie zawartosci frakcji olejo-
wej kosztem frakcji benzynowej wymaga podawania gazu przy 400°C. Nalezy
przy tym pamigtaé, ze zbyt duze predkosci podawania gazu do reaktora moga
powodowac¢ wzrost zawarto$ci frakcji o temperaturze wrzenia powyzej 350°C.

W procesie powinien by¢ stosowany katalizator w st¢zeniu przynajmniej
ok. 1% wag.

Praca naukowa finansowana ze srodkow Ministra Nauki i Szkolnictwa Wyzsze-
go, wykonana w ramach realizacji Programu Wieloletniego pn. ,,Doskonalenie
systemow rozwoju innowacyjnosci w produkcji i eksploatacji w latach 2004-2008”.
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Analysis of polyolefin cracking conditions on product properties
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Summary

Effect of the parameters of waste polyolefin catalytic cracking reaction
(temperature, quantity and quality of plastics, ratio of plastics/catalyst and flow
rate of inert gas) on the course and yield of reaction, as well as on physico-
chemical properties of the liquid hydrocarbon fraction was studied. The results
showed that increasing either temperature or flow rate of inert gas accelerated
the conversion of waste plastics. A similar effect was observed after decreasing
the mass ratio of plastics/catalyst or quantity of waste polyolefin. The changes
of the examined factors hardly had an effect on the yield of reaction. Moreover,
the acceleration of the process caused a decrease of gasoline and an increase in
concentration of heavier hydrocarbons.





