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cie otrzymuje się duże ilości 
produktów gazowych (C1 

i  C2), natomiast gdy przewa-
żają właściwości kwasowe to 
dominują reakcje krakingu, 
wówczas otrzymany produkt 
jest mniej uwodorniony. Ide-
alny proces hydrokrakingu 
gwarantuje tylko odpowied-
nia równowaga między 
liczbą i mocą centrów kwa-
sowych oraz liczbą centrów 
metalicznych [48, 49].

7. Dezaktywacja kataliza-
torów
Dezaktywacja katalizatorów 
jest ważnym problemem 
technicznym i ekonomicznym 
katalitycznych procesów prze-
róbki surowców naftowych. 
Czas życia katalizatorów 
stosowanych w poszczegól-
nych procesach jest bardzo 
różny i  wynosi od kilku se-
kund w  krakingu fluidalnym 
do kilku miesięcy a nawet lat 
w  przypadku katalizatorów 
wodoroodsiarczania. Zjawi-
sko dezaktywacji jest spo-
wodowane silną adsorpcją 
substancji na centrach aktyw-
nych katalizatora. Adsorpcja 
tych substancji jest silniejsza 
niż adsorpcja reagentów na 
tych samych centrach. Zwy-
kle substancje dezaktywujące 
mogą być obecne w  substra-
tach jako zanieczyszczenia, 

nie zmnienia się [45]. Należy 
jednakże podkreślić, że do 
tej pory natura fazy meta-
licznej nie została dokładnie 
poznana. Wiadomo, że jony 
niklu Ni2+ z łatwością pene-
trują wnętrze zeolitu (nawet 
w mikroporach), zwiększając 
liczbę centrów kationowych. 
Natomiast ilość molibdenu, 
jaka może być wprowadzo-
na do zeolitu jest limitowa-
na rozmiarem i  objętością 
porów. Ponadto w  zeolitach 
impregnowanych jonami 
molibdenu obserwuje się mi-
krokryształy MoO3 [46] zdy-
spergowane na powierzch-
ni ziaren zeolitu. Wykazano 
również, że część jonów mo-
libdenu, w wyższych tempe-
raturach kalcynacji migruje 
i wbudowuje  się w strukturę 
szkieletu zeolitowego. Mo-
libden może występować na 
powierzchni zeolitu w posta-
ci różnych ugrupowań, takich 
jak: MoO4

-, (Mo7O24)6- lub 
(Mo8O24)4-. Aktywność i se-
lektywność procesu hydro-
krakingu bardzo silnie zależy 
od stężenia centrów meta-
licznych i kwasowych oraz ich 
rozkładu na powierzchni no-
śnika [47]. W przypadku gdy 
centra metaliczne determi-
nują właściwości katalizatora, 
wówczas zachodzą reakcje 
hydrogenolizy i w rezulta-

– impregnacja wodnymi roz-
tworami soli
– wymiana jonowa w stanie 
stałym a następnie kalcynację. 
Podczas impregnacji i kalcy-
nacji część jonów glinu może 
ulec wymyciu ze struktur po-
wierzchniowych, co powo-
duje powstawanie w zeolicie 
miejsc nieaktywnych. Nale-
ży więc tak dobrać warunki 
impregnacji i kalcynacji, aby 
wprowadzenie do zeolitu fazy 
metalicznej jak najmniej wpły-
wało na zmianę jego tekstury 
i struktury a w tym kwasowo-
ści, i dyspersji fazy metalicznej 
[43, 44]. 
Wykazano, że w  wyniku im-
pregnacji ultrastabilnego ze-
olitu Y roztworem wodnym 
heptamolibdenianu amonu 
[(NH4)6Mo7O24] oraz kalcyna-
cji na pierwszym etapie wy-
stępuje silne wzajemne od-
działywanie pomiędzy MoO3 
a większością grup OH zeoli-
tu. Impregnacja solami niklu 
na drugim etapie powoduje 
współdziałanie jonów niklu 
wyłącznie z silnie kwasowy-
mi grupami OH, co  z  kolei 
powoduje częściowe zmniej-
szenie kwasowości zeolitu. 
Natomiast jednoczesna im-
pregnacja jonami obu metali 
następuje współdziałanie po-
między jonami Ni i Mo, w wy-
niku czego kwasowość zeolitu 

6. Katalizatory dwufunk-
cyjne Ni(Co)-Mo(W) [40]
Obecnie jako katalizatory prze-
mysłowe hydrokrakingu naj-
częściej stosuje się układ Ni-Mo 
naniesiony na zeolity lub glino-
krzemiany amorficzne, albo ich 
mieszaniny z  tlenkiem glinu, 
gdyż wykazują one wysoką 
aktywność w  reakcjach uwo-
dornienia, hydrokrakingu oraz 
hydrorafinacji. Jedynie wyższą 
aktywność wykazują katalizato-
ry Ni-W, ale ze względu na wyż-
szą cenę wolframu ich zastoso-
wanie jest ograniczone. 
Wybór nośnika katalizatorów 
przemysłowych jest uzależ-
niony najczęściej od rodzaju 
surowca lub jakości produktu. 
Uzyskanie maksymalnej wy-
dajności benzyny wymagać  
będzie nośnika o silniejszych 
właściwościach kwasowych, 
którym może być mieszanina 
składająca się z 80% zeoli-
tu i 20% obojętnego lepisz-
cza. Natomiast dla uzyskania 
maksymalnej wydajności 
średniego destylatu, zastosu-
je są mieszaninę zawierającą 
10% zeolitu, 70% tlenku glinu 
i 20% lepiszcza [41, 42].

6.1. Charakter naniesionej fazy 
metalicznej na zeolity
Zwykle stosowane są dwie 
metody nanoszenia fazy me-
talicznej na nośnik:

Reakcje i procesy katalityczne (cz. XII c)

Hydrokraking katalityczny cd.
Zenon Sarbak*
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lizator jest mało podatny na 
truciznę gdy adsorpcja truci-
zny jest słaba,
– zdolność zaadsorbowa-
nej trucizny do hamowania 
aktywności katalitycznej: ak-
tywność katalityczna maleje 
niekiedy znacznie bardziej 
po adsorpcji niewielkiej ilo-
ści trucizny niż wynikałoby 
to z obliczenia liczby centrów 
aktywnych pokrytych przez 
truciznę.
Proces dezaktywacji związa-
ny jest ponadto z reakcjami 
chemicznymi zachodzącymi 
w samym katalizatorze. Moż-
na go sklasyfikować w trzech 
grupach (Tabela 2) [40].
Dezaktywacja katalizatora 
jest procesem dynamicznym 
w czasie i powoduje zwykle 
szybkie obniżenie aktywno-
ści i selektywności. Główny-
mi przyczynami tych zmian 
czasowych jest zatrucie ka-
talizatora, inhibitowanie, za-
nieczyszczenie, spiekanie, 
reakcje chemiczne w ciele 
stałym oraz przemodelowanie 
ugrupowań powierzchnio-
wych, z którymi są związane 
centra aktywne. Część z tych 
zmian jest nieodwracalna, 
natomiast przykładem dezak-
tywacji odwracalnej jest utra-
ta aktywności katalitycznej 

rymentalnej związanej z do-
borem temperatury, doborem 
stężenia reagentów lub też 
niewłaściwej regeneracji kata-
lizatora. Wrażliwość kataliza-
tora na czynniki powodujące 
dezaktywację katalizatorów 
jest różna i zależy od całego 
systemu katalitycznego, tzn. 
od natury katalizatora, natury 
i wielkości zatrucia, doboru 
warunków reakcji.
W przypadku trucizn katali-
tycznych czułość na zatrucie 
zależy od:
– liczby centrów aktywnych 
i ich mocy: w pierwszym 
rzędzie zatruwane są centra 
aktywne o dużej mocy; przy 
obecności niewielkiej liczby 
centrów aktywnych ilość tru-
cizny potrzebnej do ich zatru-
cia jest również mała,
– siły chemisorpcji trucizny 
na centrum aktywnym: kata-

aktywnych polimerycznymi 
węglowodorami zwanymi de-
pozytem węglowym (zwanym 
koksem) lub przez blokowa-
nie dostępu do centrów ak-
tywnych,
– procesów związanych 
z  przemianami w katalizato-
rze. Dotyczy to spiekania, któ-
re spowodować może zmniej-
szenie powierzchni właściwej 
i  z nią związanej liczby cen-
trów aktywnych lub wzrost 
krystalitów. Mogą również 
nastąpić zmiany chemiczne 
natury faz podczas przemian 
temperaturowych lub też 
utworzenie nowych związków 
chemicznych.
Przyczyny wymienionych 
zmian można upatrywać 
w błędach powstałych w cza-
sie syntezy katalizatorów, 
niewłaściwej aktywacji, nie-
właściwej procedurze ekspe-

lub  mogą tworzyć się w cza-
siereakcji w  wyniku przemia-
ny produktów pośrednich lub 
końcowych; mogą też pocho-
dzić z innych źródeł np. z apa-
ratury.
Koszt związany z wymianą, re-
generacją i utylizacją zużytych 
katalizatorów stanowi znaczą-
cą pozycję w kosztach całego 
procesu [50]. Względy ekono-
miczne są więc ważnym po-
wodem badań nad przyczyn 
dezaktywacji i możliwością 
jej uniknięcia. Podstawowymi 
czynnikami, które wpływają 
na dobór warunków procesu 
są szybkość dezaktywacji oraz 
możliwość regeneracji katali-
zatora [51]. 
Proces dezaktywacji zachodzi 
głównie w wyniku:
– zatrucia polegającego na 
utracie aktywności poprzez 
silną chemisorpcję trucizn na 
centrach aktywnych; typo-
wym przykładem jest dzia-
łanie zasadowych heterocy-
klicznych związków azotu 
(pirydyna, chinolina i inne) na 
kwasowe komponenty kata-
lizatorów hydrokrakingu (gli-
nokrzemiany, zeolity),
– pokrycia powierzchni ka-
talizatora nieaktywnymi 
substancjami powstającymi 
w  reakcjach ubocznych. Dez-
aktywacja może zachodzić 
poprzez pokrycie centrów 

Tabela 2. Charakterystyka reakcji chemicznych związaną z dezaktywacją katalizatorów [40]

Reakcja Charakterystyka

reakcja nie powoduje zmian  
ogólnego składu katalizatora

– przemiany fazowe
– segregacja fazowa
– reakcje między fazami stałymi

reakcje powodujące zmiany  
składu katalizatora

– reakcja w fazie gazowej lub ciekłej: 
utlenianie, redukcja, tworzenie węglików

– utrata składnika katalizatora
– tworzenie związków z depozytem 

reakcje złożone

– jednoczesne pojawienie się zmian 
teksturalnych wraz z reakcją chemiczną 
w ciele stałym

– jednoczesne pojawienie się dwóch 
lub więcej reakcji w ciele stałym

Rys. 16. Typy struktur poliaromatycznych koksu wysokotemperaturowego: alkilocyklo-
pentapiren - a, alkilobenzoperylen - b, alkilokoronen - c [3,52]

ca

R

b

R R
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Stwierdzono również [56], że 
skład koksu utworzonego na 
danym katalizatorze nie jest 
jednolity. W dużych komo-
rach (ang. supercages) zeolitu 
H-MCM-22, koks składa się 
z cząstek polialkiloaromatycz-
nych (rys. 19), natomiast koks 
zlokalizowany w kanałach 
sinusoidalnych składa się wy-
łącznie z cząsteczek naftalenu. 
Wynika to z tego, że dezak-
tywacja w dużych komorach 
spowodowana jest blokowa-
niem porów, a w kanałach 
sinusoildalnych zatruwaniem 
centrów aktywnych, przy 
czym im większa moc centrów 
aktywnych tym dezaktywacja 
jest szybsza.
W przypadku katalizatorów 
dwufunkcyjnych zarówno 
centra metaliczne o właściwo-
ściach uwodorniająco – od-
wodorniających jak i centra 
kwasowe przyczyniają się do 
powstawania koksu. Na cen-
trach metalicznych koks jest 
rezultatem sukcesywnego 
odwodornienia węglowodo-
rów prowadzącego nawet 

reakcji kondensacji i  przegru-
powania również szereg reak-
cji przeniesienia wodoru (na 
katalizatorach kwasowych) 
oraz odwodornienia (na kata-
lizatorach dwufunkcyjnych). 
Stwierdzono [54], że w wy-
sokich temperaturach na ze-
olicie USY łatwiej tworzą się 
struktury aromatyczne i po-
liaromatyczne (rys.  18), a na 
ZSM-5 dominują poliolefiny 
i  cząsteczki monoaromatycz-
ne, natomiast na SAPO tworzą 
się wyłącznie struktury olefi-
nowe i poliolefinowe.  Rodzaj 
utworzonych struktur zwią-
zany jest z różnicami w roz-
miarach porów poszczegól-
nych zeolitów, które wynoszą: 
7,4 Å dla USY; 5,6 Å dla ZSM-5; 
i 4,3 Å dla SAPO-34. Jest więc 
zrozumiałe, że w porach ZSM-
5 nie mogą powstawać wiel-
kie pierścieniowe cząsteczki 
koksu w przeciwieństwie do 
USY gdzie cząsteczki węglo-
wodorów mogą stopniowo 
odkładać się wielowarstwowo 
tworząc wielopierścieniowe 
skupiska.

nia koksu jest zróżnicowany, 
zależy od rodzaju surowca 
i warunków procesu, głównie 
od temperatury i właściwo-
ści katalizatorów. Schemat 
powstawania koksu na dwu-
funkcyjnych katalizatorach 
kwasowych przedstawiono na 
rys. 17.
W temperaturach poniżej 
200oC powstawanie depozytu 
węglowego przebiega głów-
nie poprzez reakcje konden-
sacji i przegrupowania, a skład 
koksu (zawiera poliolefiny) 
zależy przede wszystkim od 
rodzaju reagenta. Natomiast 
koks wysokotemperaturowy 
powstający w temperaturach 
powyżej 350oC ma charakter 
poliaromatyczny i praktycznie 
jego skład nie zależy od su-
rowca. Wykazano [53], że me-
chanizm tworzenia depozytu 
węglowego w wysokich tem-
peraturach obejmuje oprócz 

spowodowana osadzaniem 
się na powierzchni kataliza-
tora koksu. Proces regenera-
cji katalizatora polega w tym 
przypadku na utlenianiu tego 
depozytu w atmosferze mie-
szaniny powietrze – para wod-
na lub powietrze – azot.

7.1. Dezaktywacja przez za-
koksowanie [3]
Koks jest depozytem węglo-
wym  tworzącym  się pod-
czas reakcji katalitycznej na 
powierzchni katalizatora. 
W jego skład wchodzą węglo-
wodory (wielopierścieniowe, 
aromatyczne, olefiny i związki 
heterocykliczne), które w  wa-
runkach procesu, ulegają re-
akcjom polikondensacji lub 
polimeryzacji i które blokują 
dostęp cząsteczkom reagenta 
do centrów aktywnych katali-
zatora (rys.16). 
M e c h a n i z m  p o w s t a w a -

Rys. 17. Uproszczony schemat powstawania koksu z wę-
glowodorów na kwasowych i dwufunkcyjnych katalizato-
rach [3,53]

Rys.18. Umieszczenie koksu powstającego z węglowodo-
rów w temperaturze 450oC w porach zeolitu typu X i Y; me-
tylokoronen – a, metylopiren – b, metylochryzen – c [55]

alkany aromaty nafteny Typy reakcji

alkeny cykliczne alkeny 
i dieny

Alkilo- i naftenoaromaty Kondensacja 
i przegrupowanie

Koks niskotemperaturowy 
(oligomery, polimery)

Koks wysokotemperaturowy 
(poliaromaty)

Przeniesienie wodoru 
(kwasowe katalizatory)

Odwodornienie 
(dwufunkcyjne katalizatory)

a

b
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aktywnych katalizatora nie 
ulega zmianie. Trucizny mogą 
adsorbować się na centrach 
aktywnych odwracalnie, nie-
odwracalnie lub częściowo 
odwracalnie [8]. W przypadku 
adsorpcji odwracalnej aktyw-
ność katalizatora powraca do 
początkowej po usunięciu 
trucizny z reagenta, w czasie 
zależnym od sił adsorpcji dzia-
łających w danych warunkach 
oraz stężenia trucizny. W ad-
sorpcji częściowo odwracal-
nej aktywność katalizatora po 
zatruciu wzrasta z czasem ale 
bardzo wolno w stosunku do 
szybkości procesu. Natomiast 
w adsorpcji nieodwracalnej  
dezaktywacja nie zależy od 
stężenia trucizny, ale tylko od 
sił adsorpcji, wtedy trucizna 
zajmuje najsilniejsze centra 
aktywne katalizatora i nie ule-
ga desorpcji w danych warun-
kach.

7.2.1. Zatruwanie związkami 
organicznymi azotu [3]
W procesach uszlachetniania 
i przeróbki surowca naftowe-
go, gdzie stosowane są dwu-
funkcyjne katalizatory typu 
metal – zeolit, podstawowymi 
truciznami katalizatorów są 
głównie organiczne związki 
azotowe. Z powodu ich za-
sadowej natury adsorbują 
się one odwracalnie lub nie-
odwracalnie na kwasowych 
centrach typu Brønsteda oraz 
Lewisa. 

8. Procesy technologiczne 
w hydrokrakingu
Większość przedstawionych 
tutaj badań była prowadzona 
w warunkach idealnych, dla 
związków modelowych i okre-
ślonych katalizatorów. Po-
znanie reakcji  zachodzących 

do  węgla pierwiastkowego 
(tzw. koks grafitowy), nato-
miast na centrach kwasowych 
koks tworzy się w wyniku poli-
meryzacji częściowo odwodor-
nionych produktów pośred-
nich migrujących z centrów 
metalicznych katalizatora [57].
Ogólnie przyjmuje się, że lo-
kalizacja i natura koksu silnie 
zależą od właściwości katali-
zatora, głównie jego kwaso-
wości i liczby silnych centrów 
kwasowych oraz budowy tek-
sturalnej. Badając zależności 
pomiędzy kwasowością i  roz-
mieszczeniem centrów ak-
tywnych katalizatora a naturą 
koksu stwierdzono [58], że 
koks utworzony na zeolicie H-
-USY został jedynie na silnych 
centrach kwasowych, związa-
nych z mostkowymi grupami 
OH katalizatora. Natomiast 
grupy skrajne OH (brzegowe) 
oraz centra kwasowe Lewisa 
(rys. 12, 13) nie uczestniczyły 
w tworzeniu koksu. 
Ponadto istnieją dane do-
świadczalne [59] świadczące 
o  tym, że prekursorami two-
rzenia się koksu są adsorbują-
ce się w  pierwszej kolejności, 
na silnych centrach kwaso-
wych, heterocykliczne związki 
azotu. 

7.2. Dezaktywacja przez zatru-
wanie centrów aktywnych [3]
Zatruwanie jest rezultatem 
silnej chemisorpcji zanie-
czyszczeń na powierzchni 
katalizatora, które uniemoż-
liwiają dostęp reagenta do 
centrów aktywnych. Truci-
zny mogą występować jako 
składniki surowca a także jako 
produkty pośrednie lub koń-
cowe reakcji. Przyjmuje się, 
że podczas zatruwania pod-
stawowa struktura centrów 

Rys.19. Kumulowanie się cząsteczek koksu z cząsteczek 
koronenu ulokowanych w dwóch sąsiadujących ze sobą 
klatkach centralnych zeolitu H-MCM-22 [55]

Rys. 20. Schemat instalacji hydrokrakingu: dwuetapowy 
– a, przepływowy – b, jednoetapowy – c [3,60]
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dorniające metale szlachetne 
(pallad, platynę), półszlachetne 
(osm, iryd) oraz metale ziem 
rzadkich. Oprócz katalizatorów 
na nośnikach wprowadza się 
również katalizatory metaloor-
ganiczne (np. naftenian molib-
denu) w  postaci suspensyjnej, 
które w  porównaniu z trady-
cyjnymi katalizatorami umożli-
wiają lepszy kontakt pomiędzy 
reagentami a fazą aktywną, a co 
za tym idzie wzrost wydajności 
procesu w kierunku lekkich 
frakcji [62 – 64].
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