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INTRODUCERE 

Protecţia mediului, în general, şi diminuarea impactului asupra mediului înconjurător 

a poluanţilor gazoşi, în particular, prezintă un interes major atât pentru autorităţi cât şi pentru 

mediul academic. De aceea, în ultimele decenii, importante resurse financiare şi de cercetare 

au fost dedicate minimizării impactului asupra mediului a poluanţilor rezultaţi ca urmare a 

creşterii nivelului tehnologic şi a dezvoltării industriale. Majoritatea proceselor industriale şi 

din domeniul transporturilor determină producerea de gaze de emisie cu diferite componente 

nocive cum ar fi: monoxid de carbon (CO), dioxid de carbon (CO2), compuşi organici 

volatili (VOCs), oxizi de azot (NOx), oxizi de sulf (SOx), particule fine (PM), etc. Datorită 

caracteristicilor diferite ale acestor gaze de emisie, în special în privinţa compoziţiei şi a 

temperaturii, tehnologiile de eliminare sau reducere a acestora trebuie să fie adaptate 

procesului vizat. 

Scopul acestei teze este de a găsi o soluţie eficientă pentru eliminarea oxizilor de 

azot rezultaţi ca şi gaze de emisie în urma operării instalaţiei de separare a 15N la INCDTIM, 

Cluj–Napoca. Separarea izotopului 15N se realizează prin schimb izotopic în sistemul NO–

HNO3, într-o instalaţie formată din două coloane de separare şi alte unităţi, aşa cum este 

descris în detaliu în lucrarea grupului Axente et al. [1]. În comparaţie cu alte gaze de emisie 

ce conţin oxizi de azot, în acest caz particular, concentraţia NOx este considerabil mai mare 

(până la 2 %), celălalt component major fiind azotul. O caracteristică foarte importantă a 

acestor gaze de emisie este conţinutul mic de oxigen sau alţi compuşi (ex. SO2), astfel că 

aceste emisii pot fi asimilate unui amestec gazos format din NOx într-un gaz inert precum N2 

sau Ar. Îndepărtarea „eficientă” a NOx implică două aspecte importante: (i) folosirea unor 

catalizatori cu performaţe bune în reducerea cu H2 a NOx (conversii ridicate, selectivităţi 

mari în N2 şi stabilitate bună în timp), dar implicând costuri scăzute, fie datorită materiilor 

prime folosite, fie datorită metodei de sinteză; şi (ii) reducerea NOx la temperaturi de reacţie 

cât mai jos posibile, ţinând cont că în cazul emisiilor rezultate la operarea instalaţiei de 

separare a 15N gazele de emisie sunt reci (~26°C). 

Obiectivele specifice rezultate din acest scop general sunt: (1) design-ul, sinteza, 

caracterizarea şi testarea de catalizatori, cât mai puţin costisitori, pentru îndepărtarea 

eficientă a NOx prin reducere catalitică cu hidrogen ca agent reducător, la temperaturi de 

reacţie cât mai scăzute, şi (2) modelarea matematică a reactorului catalitic folosit în procesul 

de denoxificare, bazat pe catalizatorii dezvoltaţi. 
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În privinţa primului obiectiv, s-a urmărit designul unor catalizatori eficienţi, dar cât 

mai puţin costisitori. Astfel, pornind de la catalizatori monometalici cu metale nobile depuse 

pe alumină drept suport catalitic, s-a investigat eficienţa reducerii cu H2 a NOx şi s-au 

determinat cele mai bune condiţii de reacţie. Aceste condiţii de reacţie au fost folosite 

ulterior pentru investigarea activităţii catalitice a unor catalizatori bimetalici mai ieftini, pe 

bază de Ni: Ni–Pt/Al2O3, Ni–Pd/Al2O3 şi Ni–Rh/Al2O3. 

Pentru atingerea celui de-al doilea obiectiv, s-a dezvoltat un model matematic pentru 

reactorul de denoxificare, luând în considerare un pat fix de catalizator format din catalizator 

granular. Modelul reactorului a fost simulat folosind COMSOL Multiphysics şi MATLAB. 

Modelul matematic dezvoltat a fost ulterior folosit pentru studii parametrice, prin care s-a 

evidenţiat influenţa mai multor parametri asupra performanţelor catalitice (influenţa 

temperaturii, efectul GHSV, influenţa concentraţiei NO în gazele de alimentare, efectul 

raportului molar dintre reactanţi, NO/H2, etc). 

Teza este structurată în şase capitole. Primul capitol este o privire de ansamblu 

asupra aspectelor privind poluanţii conţinând oxizi de azot, cu referire la sursele NOx şi 

impactul lor asupra mediului, precum şi tehnologiile folosite până în prezent pentru 

eliminarea acestora. Capitolul al doilea descrie, în detaliu, metodele folosite pentru 

prepararea catalizatorilor mono– şi bimetalici, tehnicile folosite pentru caracterizarea fizico–

chimică a acestor materiale, precum şi metodele experimentale dezvoltate pentru evaluarea 

activităţii catalitice. Capitolele 3 şi 4 prezintă rezultatele cercetării privind dezvoltarea de 

catalizatori eficienţi pentru reducerea cu H2 a NOx (obiectivul 1), cu discuţii detaliate asupra 

performanţelor catalitice coroborate cu rezultatele obţinute din caracterizarea catalizatorilor. 

Capitolul 5 prezintă modelul matematic dezvoltat pentru reactorul catalitic de denoxificare, 

împreună cu rezultatele simulărilor, precum şi studiile parametrice desfăşurate cu ajutorul 

acestui model matematic (obiectivul 2). Capitolul final prezintă concluziile generale ale tezei 

şi unele perspective. 

 

 

 

 

Cuvinte cheie: oxizi de azot, catalizator metal nobil (1%mas.)/alumină, catalizator Ni 

(10%mas.)–metal nobil (0,5%mas.)/alumină, H2–TPD, NO–TPD, reactor cu deplasare, 

model matematic, studiu parametric. 



CAPITOLUL 1 
Stadiul actual în reducerea oxizilor de azot (NOx):  

Studiu de literatură 
 

Scopul acestui capitol este de a oferi un context al problemei NOx: mecanisme de formare, 
sursele şi impactul asupra mediului al acestor emisii de NOx. Sunt prezentate pe scurt şi 
câteva aspecte legislative. În acest context sunt luate în considerare două abordări: (i) o 
privire de ansamblu asupra tehnologiilor curente pentru îndepărtarea NOx, cu o atenţie 
specială asupra procesului de reducere catalitică selectivă (SCR); (ii) o abordare teoretică 
a procesului de denoxificare prin modelare matematică pentru a descrie fenomenele ce apar 
în reactorul de denoxificare. 
 

1.1. Introducere: Problema NOx 

Datorită posibilităţii azotului de a prezenta mai multe stări de oxidare, acesta 

formează un număr mare de oxizi şi anume: N2O (protoxid de azot), NO (monoxid de azot), 

NO2 (dioxid de azot), N2O3 (trioxid de azot), N2O4 (tetraoxid de azot) şi N2O5 (pentaoxid de 

azot). Dintre aceştia, cel mai mare impact negativ asupra mediului înconjurător îl au NO, 

NO2 şi N2O, ei ajungând în atmosferă în această formă [2]. Abrevierea NOx întâlnită adesea 

în literatură se referă la amestecul gazos format din NO şi NO2 [2–4]. 

1.1.2. Surse ale NOx 

Oxizii de azot se formează în reacţiile care au loc în fază gazoasă în cursul proceselor 

de ardere la temperaturi ridicate [5–7]. În motoarele cu combustie internă, unde se ating 

temperaturi ridicate, N şi O se combină între ei formând oxizi de azot: dacă sunt condiţii 

stoichiometrice se formează predominant NO, în timp ce în exces de oxigen NO se oxidează 

şi se formează predominant NO2 [7]. În funcţie de modul de formare a NOx aceştia s-au 

clasificat în: NOx termic, NOx din combustibil şi NOx instantaneu [3,6–8]. În natură, 

formarea NOx poate avea loc în unele cazuri cum ar fi: în timpul fulgerelor, la erupţiile 

vulcanice sau prin oxidarea amoniacului, dar cantitatea formată este mică şi impactul asupra 

mediului este extrem de limitat [2]. 

Sursele de NOx pot fi clasificate nu numai după mecanismul de formare, ci şi după 

tipul de activităţi în urma cărora se generează. O astfel de clasificare este prezentată în Fig. 

1.1 folosind datele din ref. [4]. Majoritatea autorilor sunt de acord cu această clasificare şi, 

prin simplificare, s-a ajuns la definirea a două categorii de surse de NOx: (1) surse mobile cu 
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un procent de aproximativ 54 % din totalul cantităţii de NOx generată de activitităţile umane, 

şi (2) surse staţionare care sunt răspunzătoare de 46 % din cantitatea de NOx generată [9]. 

Transport rutier

40%

Industrie

16%

Transport 

nerutier

15%

Uzine electrice

22%

Sector 

rezidential

7%

 
FIGURA 1.1. Estimarea surselor de NOx generat de activitatea umană: datele sunt luate din ref [4]. 
 

1.1.3. Impactul asupra mediului a emisiilor NOx 

Dintre cei doi componenţi ai NOx cea mai mare toxicitate o are NO2. Expunerea la 

concentraţii mari, sau expunerea prelungită duce la probleme respiratorii şi cardiovasculare, 

sau chiar la moarte în cazuri extreme [2]. Monoxidul de azot (NO), pe de altă parte, duce la 

iritarea ţesuturilor moi (ochi, gât etc.). Pe lângă aceste probleme directe de sănătate, o serie 

de alte efecte negative se înregistrează ca urmare a emisiilor de NOx în atmosferă: ploi acide, 

smog fotochimic, efect de seră, acumularea de particule fine, etc [2,7,16,17]. 

1.2. Eliminarea emisiilor NOx 

Diversitatea tipurilor de surse de NOx şi diversitatea compoziţiei gazelor rezultate din 

aceste surse a dus la dezvoltarea unei serii de tehnologii de control al emisiilor, adaptate 

fiecărui caz în parte. Dintre acestea, două mari categorii pot fi evidenţiate: (1) strategiile de 

modificare şi control al procesului de ardere (numit şi control primar) care se aplică înainte 

sau în timpul arderii; şi (2) strategiile de tratament după ardere (numit şi control secundar) 

care presupune reducerea conţinutului de NOx în gazele rezultate la ardere [6,28]. În cazuri 

particulare se poate face şi o combinaţie a acestor două strategii. 

1.2.2. Tehnologii de control secundare 

Tehnicile de tratament după ardere, după cum sugereză şi numele, implică 

tratamentul gazelor rezultate în procesele de combustie sau în instalaţii chimice speciale, şi 

au ca scop reducerea conţinutului de substanţe poluante, în general, şi de NOx, în special. În 

acest caz se pot distinge două abordări: (i) fie îndepărtarea NOx prin procedee fizice 

(adsorbţia pe cărbune activ sau în soluţii alcaline); (ii) fie distrugerea NOx prin 
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transformarea lor în produşi nepoluanţi prin procedee chimice sau biochimice [2]. 

Distrugerea oxizilor de azot se realizează în principal prin procedee chimice, cum ar fi: (1) 

reducerea selectivă (care poate fi catalitică – SCR, sau necatalitică – SNCR); (2) oxidarea 

(oxidare în plasmă – NTP [30], cu ozon [31], sau oxidare fotocatalitică – PCO [32,33]); (3) 

descompunerea NOx (necesită energie de activare ridicată [16,34]); (4) metoda fluxului de 

electroni (bazată pe interacţiunea NOx cu radiaţia [35,36]). Se pot aplica şi combinaţii ale 

acestor metode [31,37,38]. Cele mai răspândite metode chimice de îndepărtare a NOx, 

aplicate atât surselor staţionare, cât şi celor mobile, sunt cele de reducere a NOx folosind 

diverşi agenţi reducători [34]. 

1.2.2.1. Reducerea selectivă necatalitică (SNCR) 

Reducerea selectivă necatalitică constă în reducerea NOx prezenţi în gazele de ardere 

folosind un anumit agent reducător la temperaturi cuprinse între 850 şi 1175°C [8]. 

Avantajele SNCR sunt: (i) abordare tehnică simplă deoarece nu este implicat nici un 

catalizator, evitându-se astfel problemele generate de acesta; (ii) adaptare uşoară la 

instalaţiile staţionare existente; (iii) costuri de investiţii şi de operare reduse [8,39]. Cele mai 

importante dezavantaje ale tehnologiei SNCR sunt: (i) funcţionează într-o fereastră de 

temperatură îngustă şi situată la temperaturi mari; (ii) eficienţă scăzută de reducere; (iii) 

posibilitatea scăpării în mediu a agentului reducător care este în general amoniacul [5,39]. 

1.2.2.2. Reducerea catalitică selectivă (SCR) 

Reducerea catalitică selectivă a NOx implică folosirea unui catalizator în scopul 

reducerii energiei de activare necesară reacţiei. Procesul este unul heterogen, reacţiile având 

loc în sistem gaz–solid. Acest procedeu nu este unul foarte nou, primul sistem SCR fiind 

folosit pentru sursele staţionare, în Japonia la sfârşitul anilor ’70 şi în Europa în 1985 [15], 

dar este unul foarte versatil putând fi aplicat atât surselor staţionare, cât şi celor mobile. Cele 

mai importante avantaje ale SCR sunt: (i) eficienţă mare de denoxificare (până la 90 %); (ii) 

aplicabilitate bună în cazul emisiilor cu concentraţii foarte scăzute de NOx (de nivel ppm); 

(iii) necesită temperaturi de reacţie mai scăzute ducând implicit la economie de energie; (iv) 

se poate aplica fără necesitatea modificării surselor de NOx [42]. Există şi câteva dezavantaje 

care ar trebui menţionate: (i) costuri de implementare şi de operare mai ridicate datorită 

folosirii catalizatorilor; (ii) poate să apară otrăvirea sau dezactivarea catalizatorilor datorită 

existenţei altor componenţi în sursele de NOx; (iii) poate necesita o curăţare anterioară a 
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gazelor de ardere [42]. S-au identificat şi clasificat 4 posibile căi de reducere selectivă 

catalitică a NOx [43]: 

(1) NH3–SCR presupune reducerea NO de către NH3 în prezenta O2: 

 3 2 2 24NO + 4NH  + O   4N  + 6H O→      (1.1) 

 2 3 2 2NO + NO  + 2NH   2N  + 3H O→      (1.2) 

 2 3 2 26NO  +  8NH   7N  + 12H O→       (1.3) 

Deşi la ora actuală este considerată ca fiind cea mai bună tehnologie existentă, sunt 

câteva probleme care pot apărea în aplicarea ei: scăpări/scurgeri de NH3, problemele 

apărute la transportul şi depozitarea amoniacului, mirosul [2,43]. 

(2) CO–SCR este întâlnită cel mai adesea la sursele mobile în cadrul tehnologiei catalitice 

cu trei căi (three–way–catalysis – TWC), care permite eliminarea simultană a trei 

compuşi din gazele de eşapament: NOx, CO şi hidrocarburile (HC). În acest caz, 

catalizatorul folosit determină oxidarea CO şi HC, concomitent cu reducerea NOx [28]. 

Reducerea NO de către CO se desfăşoară conform reacţiei [7]: 

 2 22NO + 2CO  N  + 2CO→        (1.6) 

(3) HC–SCR s-a dezvoltat pe ideea folosirii hidrocarburilor din combustibil neconsumate 

sau consumate parţial, în reacţia de ardere pentru reducerea NOx formaţi [16,43,46]. 

Reacţia generală este: 

 ( ) 2 2 2 24NO + C H  + 4 4 4 O   4N  + CO  + 2 H O/ /+ − →x y x y x y   (1.7) 

Dar procesele chimice implicate sunt mult mai complexe. 

(4) H2–SCR s-a dezvoltat în ultimele două decenii, iniţial considerându-se că H2, ca şi CO 

de altfel, nu este eficient pentru reducerea NOx. Chiar dacă s-a demonstrat posibilitatea 

folosirii H2 pentru SCR, acesta a fost considerat un produs chimic prea scump pentru a 

putea fi utilizat în acest scop [16]. Odată cu dezvoltarea tehnologiilor de producere a H2 

din surse regenerabile s-a dezvoltat şi utilizarea lui în denoxificare.  

1.3. Reducerea catalitică selectivă cu hidrogen (H2–SCR) 

1.3.1. Hidrogenul – agent reducător eficient pentru NOx 

Creşterea interesului pentru tehnologiile bazate pe conceptul de “green chemistry” a 

dus la creşterea interesului pentru folosirea hidrogenului în diverse procese. Reducerea NO 

de către H2 are ca rezultat formarea N2, N2O şi NH3, ca specii reduse, şi are loc conform 

reacţiilor [61]: 

 2 2 22NO + 2H   N + 2H O→        (1.8) 
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 2 2 22NO +   H   N O + H O→        (1.9) 

 2 3 22NO +  5H   2NH  + 2H O→       (1.10) 

În prezenţa oxigenului, însă, procesul de reducere decurge conform următoarelor reacţii [59]: 

 2 2 2 22NO + 4H  + O  N + 4H O→       (1.11) 

 2 2 2 22NO +  3H  + O   N O + 3H O→       (1.12) 

 2 2 22H  + O   2H O→         (1.13) 

H2 este considerat a fi un agent reducător curat şi prietenos cu mediul, acesta fiind unul 

dintre principalele avantaje ale folosirii lui în procesul de reducere a NO. Prin aceasta se 

evită folosirea unui compus chimic toxic şi potenţial poluant pentru îndepărtarea unui alt 

poluant. Pe de altă parte, costurile folosirii H2 în locul NH3 sunt categoric mai scăzute 

deoarece amoniacul se produce din hidrogen. Nu trebuie însă uitat că, dacă hidrogenul 

folosit provine din combustibili fosili, acesta este de fapt o sursă indirectă de CO2 [43,60]. 

Un alt avantaj important al H2–SCR este că permite scăderea costurilor energetice datorită 

posibilităţii scăderii temperaturii de reacţie chiar sub 150–200°C, în funcţie de catalizatorul 

folosit [62,63]. 

1.3.2. Catalizatori utilizaţi în H2–SCR 

O serie largă de catalizatori au fost testaţi pentru H2–SCR şi rezultatele obţinute au 

fost raportate în ultimii ani. Cei mai mulţi dintre aceşti catalizatori sunt pe bază de metale 

nobile. Metalele nobile sunt cele mai potrivite pentru a cataliza procesul de reducere 

selectivă, deoarece funcţionarea lor nu este afectată de oxigenul care poate fi prezent în 

gazele de ardere [43]. Cele mai folosite metale nobile sunt Pt, Pd, Rh, Ir depuse pe suport 

oxidic sau pe zeoliţi. În opinia noastră, cele mai importante contribuţii în dezvoltarea H2–

SCR în ultimul deceniu au fost aduse de două grupuri de cercetare, unul din Cipru 

(Universitatea din Nicosia) condus de Efstathiou şi unul din Franţa (Universitatea de Stiinţă 

şi Tehnologie din Lille) condus de Granger. Grupul din Cipru lucrează la dezvoltarea unor 

catalizatori cu conţinut scăzut de metale nobile care să fie eficienţi în reducerea NOx de către 

hidrogen în condiţii de lucru similare cu cele întâlnite în sursele staţionare (de exemplu 

termocentrale unde gazele de ardere conţin cantităţi importante de SO2, PM, O2 etc.). Astfel, 

ei au dezvoltat un catalizator nou Pt (0,1%mas.)/CeO2–MgO care s-a dovedit aplicabil pentru 

sursele de NOx industriale [59,62,65]. Mecanismul reacţiei a fost de asemenea studiat cu 

scopul elucidării influenţei pe care suportul catalitic o are în procesul de reducere selectivă 

[66–68]. Grupul din Franţa s-a axat mai mult pe studii cinetice folosind diferiţi catalizatori, 



CAPITOLUL 1 

Stadiul actual în reducerea oxizilor de azot (NOx) 
 

 8 

atât în prezenţa, cât şi în absenţa oxigenului. Studiile lor au abordat în special catalizatorii pe 

bază de Pd depus fie pe γ–Al2O3 [63,69,70], fie pe un suport nou dezvoltat de ei: LaCoO3 

[69,71,72]. 

1.4. Tipuri de reactoare pentru eliminarea NOx 

În funcţie de tehnologia aleasă pentru îndepărtarea NOx, există o varietate largă de 

reactoare care pot fi utilizate. De exemplu, în cazul reducerii selective necatalitice se 

foloseşte un reactor în care se injectează soluţia de amoniac sau de uree în zona radiantă sau 

de convecţie a unui fierbător pe bază de cărbune unde are loc reducerea NOx într-o zonă 

îngustă cu temperatura cuprinsă între 870 şi 980°C [6]. Dar considerând că majoritatea 

tehnologiilor de control secundar al denoxificării folosesc procedee catalitice, rezultă că 

marea majoritate a reactoarelor folosite pentru acest proces sunt reactoare catalitice. 

Selectarea şi proiectarea unui reactor catalitic pentru îndepărtarea NOx depinde de o serie de 

factori cum ar fi: tipul de catalizator, proprietăţile reactanţilor, timpul de contact, 

temperatură, presiune, fenomenele de transfer de masă şi de căldură etc. [73]. Într-o lucrare 

de sinteză apărută recent, reactoarele catalitice pentru aplicaţiile industriale au fost clasificate 

în trei categorii: (1) reactoare structurate; (2) reactoare în pat fluidizat; şi (3) reactoare cu 

strat catalitic în deplasare [74]. 

1.5. Modelarea matematică a reactorului catalitic de denoxificare 

1.5.1. De ce modelare matematică? 

Principalele motive ale dezvoltării unui model matematic pentru un anumit proces 

sunt: (1) descrierea performanţelor sau comportării unui proces; (2) justificarea/explicarea 

apariţiei unor comportări specifice ale sistemului; (3) predicţia unor rezultate de aşteptat în 

urma schimbării unor parametri ai sistemului care nu pot fi prevăzute sau obţinute 

experimental. Al treilea motiv este cel mai important în cazul ştiinţelor inginereşti, în 

general, şi al ingineriei chimice, în particular, deoarece poate duce la reducerea costurilor 

odată cu renunţarea la realizarea efectivă a unor experimente consumatoare de timp şi 

resurse. Trebuie precizat, totuşi, că partea experimentală nu poate fi ocolită în întregime, 

deoarece orice model matematic trebuie validat prin rezultate experimentale, astfel că o bună 

interacţiune şi conexiune între tehnicile experimentale şi modelele matematice pot duce la 

rezultate foarte bune pentru un sistem studiat. 
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1.5.2. Modele matematice pentru reactoarele SCR 

Interesul manifestat pentru dezvoltarea unor modele matematice pentru procesul de 

denoxificare a crescut în ultimele decenii, el fiind îndreptat spre o varietate largă de procedee 

[88]. Majoritatea modelelor au fost dezvoltate pentru reactoarele NH3–SCR cu catalizator 

monolit în formă de fagure, datorită răspândirii industriale a acestei tehnologii. Unul dintre 

primele modele a fost propus de Tronconi et al. [89] şi a constat dintr-un reactor 

unidimensional bazat pe o ecuaţie de viteză de tipul Eley–Rideal. O serie de alte modele au 

fost apoi propuse de acelaşi grup, având adaptări atât din punct de vedere cinetic, cât şi din 

punct de vedere al reactorului, necesare pentru aplicarea la convertoarele catalitice destinate 

surselor mobile [90,91]. Schaub et al. au propus un model pseudo–omogen izoterm pentru un 

filtru catalitic în care reducerea NO se face cu NH3 [92]. Trebuie spus aici că majoritatea 

acestor modele sunt unidimensionale, modelele 2D sau 3D fiind propuse doar mai târziu de 

către Dhanushkodi et al. [3] şi Chen & Tan [93]. 

Pentru alte sisteme SCR care folosesc alţi agenţi reducători s-au propus mai puţine 

modele matematice ale procesului. Astfel, pentru CO–SCR a fost propus un model 

unidimensional folosind un reactor cu deplasare dispersat axial (axially dispersed plug flow 

reactor) [94], iar pentru etanol–SCR, Lim et al. au propus un model cinetic cuprinzător 

împreună cu simulări ale unui model de reactor în regim staţionar [95]. Pentru H2–SCR s-au 

dezvoltat câteva modele de reactoare, atât în prezenţa oxigenului [97], cât şi în absenţa 

acestuia [96]. În ambele cazuri, modelele dezvoltate au luat în considerare un reactor 

catalitic având catalizatorul de tip monolit, în formă de fagure. S-au raportat şi câteva 

încercări de modelare matematică a reactoarelor bifuncţionale, de exemplu pentru un 

convertor NSR–SCR s-a propus un model 1D ce ţine cont de ecuaţiile de bilanţ de masă şi 

bilanţ termic în ambele unităţi [88]. În plus, Faghihi şi Shamekhi au dezvoltat un model 

bazat pe o reţea neuronală artificială care permite obţinerea unor timpi de rulare mult mai 

rapizi [98]. 



CAPITOLUL 2 
Prepararea catalizatorilor şi metode experimentale 

 

În acest capitol sunt descrise metodele de preparare pentru catalizatorii mono şi bi-metalici 
despuşi pe alumină, precum şi tehnicile experimentale folosite pentru caracterizarea lor 
(aria suprafeţei BET şi porozitatea, XRD, TPR, H2–TPD, NO–TPD). Sunt descrise atât 
metodele experimentale folosite pentru testarea performanţelor catalitice, cât şi instalaţia 
folosită. Este prezentat de asemenea modul de calcul al parametrilor catalitici. 
 

2.1. Prepararea catalizatorilor 

Prepararea catalizatorilor heterogeni se poate face printr-o serie de metode cum ar fi: 

precipitare, co–precipitare, depunere–precipitare, metode sol–gel, impregnare sau co–

impregnare, metode hidrotermale, etc [99–101]. 

Catalizatorii monometalici pe bază de metale nobile au fost preparaţi prin impregnare 

folosind un suport de alumină obţinut în laborator prin precipitare, metodă descrisă în 

referinţele [102,103]. Impregnarea s-a făcut cu soluţii de H2PtCl6·6H2O (Alfa Aesar, 99,9 

%), Pd(NO3)2·xH2O (Alfa Aesar, 99,9 %) şi RhCl3·xH2O (Sigma–Aldrich, 99,9 %) în 

concentraţiile necesare obţinerii unei concentraţii metalice în catalizator de 1 % masic. După 

impregnare, catalizatorii au fost uscaţi la temperatura camerei timp de 24 h, calcinaţi la 

450°C în Ar timp de 4 h, iar apoi reduşi la 450°C în H2 timp de încă 4 h. 

Catalizatorii pe bază de Ni, simplu sau promotaţi cu metale nobile, au fost preparaţi 

prin impregnare, respectiv co–impregnare folosind un suport de alumină comercială (Alfa 

Aesar, BETS =134 m2/g) [61,104]. Catalizatorul Ni/Al2O3 (10%mas.Ni) s-a obţinut prin 

impregnarea suportului cu cantitatea necesară de soluţie apoasă de Ni(NO3)2 

(Ni(NO3)2·6H2O, 98 %, Alfa Aesar), în timp ce catalizatorii bimetalici s-au preparat folosind 

amestecuri de soluţii conţinând cantităţile necesare de săruri de Ni sau de metale nobile 

pentru a obţine o concentraţie a metalelor pe suport de 10 % (masic) pentru Ni şi 0,5 % 

(masic) pentru metalul nobil. Ulterior impregnării, catalizatorii au fost uscaţi la temperatura 

camerei peste noapte, apoi la 100°C timp de 2 h, calcinaţi la 550°C pentru 3 h în Ar, iar apoi 

reduşi tot la 550°C timp de încă 3 h în H2. 

Toţi catalizatorii obţinuţi din precursori cloruraţi au fost spălaţi de mai multe ori cu 

apă distilată pentru înlăturarea ionului Cl-. 
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2.2. Tehnici de caracterizare 

2.2.1. Suprafaţa specifică BET şi caracteristicile porilor 

Determinarea ariei suprafeţei totale se bazează pe adsorbţia fizică a unui gaz pe 

suprafaţa unui solid şi foloseşte modelul matematic dezvoltat de Brunauer–Emmett–Teller 

(BET). Izotermele de adsorbţie–desorbţie a N2 s-au măsurat folosind un aparat Sorptomatic 

1990 (Thermo Electron, USA) la –196°C. Înainte de fiecare măsurătoare, probele au fost 

degazate în vid la 200°C timp de 3 h. Aria suprafeţei este estimată din izoterma de adsorbţie 

în intervalul de presiune 0,02–0,3 p/p0. Datele de porozitate s-au obţinut folosind metoda 

Dollimore–Heal [106]. Diametrul mediu al porilor s-a obţinut din ramura de desorbţie a 

izotermei în intervalul de presiune 0,01–0,95 p/p0. 

2.2.2. Difracţia de raze X (XRD) 

Difracţia de raze X este o metodă versatilă folosită des pentru caracterizarea structurii 

cristaline şi pentru estimarea dimensiunii medii a cristalitelor. Trebuie menţionat că 

particulele cu diametre foarte mici (< 3–5 nm) nu pot fi detectate prin XRD şi că se poate 

obţine numai o dimensiune medie a cristalitelor, nu şi distribuţia dimensiunilor. 

Difractogramele de raze X au fost obţinute folosind un aparat Bruker D8 Advanced 

Diffractometer cu radiaţie Cu Kα1 şi monocromator de Ge, în intervalul 40 kV şi 40 mA. 

Dimensiunea medie a cristalitelor a fost estimată cu ajutorul ecuaţiei lui Scherrer [107].  

2.3. Tehnici de caracterizare la temperatură programată 

Tehnicile de reacţie la temperatură programată sunt utilizate foarte des pentru 

caracterizarea catalizatorilor, deorece pot aduce informaţii importante, sunt relativ ieftine şi 

nu necesită aparatură complicată. Ele constau în general în urmărirea desfăşurării unei reacţii 

în condiţiile creşterii temperaturii cu o anumită viteză.  

2.3.1. Reducerea la temperatură programată (TPR) 

Tehnica TPR furnizează informaţii despre speciile metalice oxidate prezente pe 

suprafaţa precursorului catalitic după impregnare, dar şi despre tăria interacţiunii acestora cu 

suportul. De asemenea, indică temperatura de reducere necesară pentru reducerea completă a 

catalizatorului [107]. Aplicată catalizatorilor bimetalici, această tehnică poate indica dacă 

cele două specii metalice sunt în contact direct sau nu, sau gradul lor de amestecare cu 

suportul.  
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Pentru măsurătorile TPR s-a folosit echipamentul Microactivity Reference Reactor 

(PID Eng & Tech, Spain) care constă într-un reactor catalitic tubular cu diametrul interior de 

9 mm, cuplat cu un spectrometru de masă (PrismaPlus, Pfeiffer Vacuum, Germany). S-au 

folosit 0,5 g catalizator calcinat, temperatura a fost crescută de la temperatura camerei la 

750°C cu o viteză de 10°C/min, iar amestecul de gaze pentru reducere a fost H2 în Ar (10 

vol.%) cu un debit de 50 mL/min. Consumul de hidrogen a fost monitorizat cu SM [61,104]. 

2.3.2. Desorbţia la temperatură programată a H2 (H2–TPD) şi dispersia 
metalică 

Tehnicile de desorbţie la temperatură programată furnizează informaţii privind tipul 

şi tăria centrilor de chemosorbţie pentru diferite specii (H2, NH3, NO, CO etc), care duc la 

obţinerea unor indicii importante despre mecanismul unui anumit proces catalitic. Pentru 

cazul specific al reducerii selective a NOx cu H2 au fost efectuate desorbţii la temperatură 

programată a H2 (H2–TPD) şi a NO (NO–TPD) în scopul elucidării interacţiunii fiecăreia 

dintre speciile implicate în proces cu suprafaţa catalizatorului.  

Pentru catalizatorii pe bază de metale nobile, experimentele au fost realizate în 

acelaşi aranjament experimental descris mai sus pentru TPR, şi anume, cuplajul 

Microactivity Reference Reactor – Spectrometru de masă, folosindu-se câte o şarjă de 2 g 

catalizator. Adsorbţia hidrogenului s-a făcut la temperatura camerei şi la 150°C pentru 30 

min folosind un amestec de H2 în Ar (5 % vol. pentru Pd (2%mas.)/Al2O3, şi 20 % vol. 

pentru catalizatorii cu concentraţia metalui de 1 % mas.). După chemosorbţia la 150°C, 

catalizatorul a fost răcit în H2 şi apoi curăţat în flux de Ar pentru a îndepărta speciile 

adsorbite fizic. Temperatura a fost crescută cu 5°C/min pentru Pd (2%mas.)/Al2O3 şi cu 

20°C/min pentru restul catalizatorilor. Înainte de chemosorbţie catalizatorii au fost activaţi 

in–situ, la 300°C, în flux de H2 pentu 30 min.  

Pentru catalizatorii pe bază de Ni s-a folosit un echipament pentru reacţii la 

temperatură programată de tipul TPDRO 1100 Series (Thermo Scientific). În acest caz, 

desorbţia s-a efectuat cu o viteză de creştere a temperaturii de 10°C/min, de la temperatura 

camerei până la 1100°C, sub un debit de 20 mL/min Ar. Gazele desorbite s-au înregistrat cu 

un detector de termoconductivitate. S-au folosit ~0,35 g, iar pre–tratamentul a fost 

următorul: reducere în flux de H2 (20 mL/min, 10,1 vol.% H2 în Ar) la 550°C pentru 3 h, 

răcire la 50°C, curăţarea suprafeţei în 20 mL/min Ar timp de 1 h, saturarea cu H2 la 50°C (20 

mL/min, 10,1 vol.% H2 în Ar) pentru 1 h, şi curătarea în Ar (20 mL/min) pentru 30 min, la 

50°C [61,104]. Dispersia metalului (procentul de atomi de metal expuşi pe suprafaţă) a fost 
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calculat folosind cantitatea de H2 desorbit, ţinându-se cont de o stoichiometrie de M/H2 = 2. 

Pentru catalizatorii bi–metalici s-a presupus că, la suprafaţă, concentraţia metalelor este 

identică cu cea din volum. 

2.3.3. Desorbţia la temperatură programată a NO (NO–TPD) 

În afară de cazurile în care se precizează altfel, adsorbţia NO s-a făcut la 150°C dintr-

un amestec de NO în Ar (0,5 vol.% în Ar), folosind ~0,5 g catalizator şi un debit de 25 

mL/min. Catalizatorul a fost răcit apoi la temperatura camerei în aceleaşi condiţii de debit de 

gaz şi curăţat în Ar pentru 0,5 h pentru a îndepărta speciile adsorbite fizic. Desorbţia s-a 

făcut prin creşterea temperaturii cu 10°C/min până 750°C şi produşii de desorbţie au fost 

înregistraţi cu SM. Înainte de fiecare măsurătoare, catalizatorii au fost activaţi în H2 la 

350°C, pentru 1 h, iar apoi răciţi până la 150°C în Ar [61,102]. 

2.4. Testarea activităţii catalitice 

2.4.1. Instalaţia experimentală 

Măsurătorile de activitate catalitică s-au făcut folosind cuplajul Microactivity 

Reference Reactor (PID Eng & Tech, Spain) – Spectrometru de masă (PrismaPlus, Pfeiffer 

Vacuum, Germany) descris în secţiunea 2.3.2. Cuplajul dintre reactor şi SM s-a făcut prin 

intermediul unei capilare care poate fi încălzită până la 200°C pentru a evita condensarea 

produşilor de reacţie. Reactorul catalitic constă într-un tub de oţel inoxidabil (i.d. 8 sau 9 

mm) care poate fi încălzit electric până la 800°C (Fig. 2.2).  

 

 

FIGURA 2.2. Instalaţia experimentală folosită 
pentru studiile de activitate catalitică. 

FIGURA 2.3. Secvenţele experimentale folosite în 
testele de tip TPRea. 

 

Toate testele de activitate catalitică au fost făcute la presiune atmosferică, folosindu-se 1 g 

de catalizator (dacă nu se precizează altfel). S-au folosit gaze de intrare cu diferite 

concentraţii de NO în Ar (1,8 %, 1 % sau 0,5 % v/v NO în Ar). În cadrul studiilor catalitice 

preliminare s-a testat influenţa câtorva parametri asupra activităţii catalitice: temperatura de 
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reacţie (T), concentraţia NO în gazele de intrare ([ ]inNO ), raportul molar între reactanţi 

(NO/H2), viteza spaţială (GHSV). Înainte de testare, catalizatorii au fost reduşi in–situ în H2 

la 350°C timp de 1 h, după care tot sistemul a fost curăţat în Ar, iar reactorul răcit până la 

temperatura de reacţie. Gazele rezultate în urma reacţiei au fost analizate cu ajutorul 

spectrometrului de masă urmărindu-se numerele de masă (m/z): 2 pentru H2, 15 pentru NH3, 

28 pentru N2, 30 pentru NO, 32 pentru O2, 44 pentru N2O şi 46 pentru NO2. 

2.4.2. Reacţia NO + H2 la temperatură programată (TPRea) 

Pentru experimentele de reacţie la temperatură programată (NO + H2), reactorul 

conţinând proba de catalizator s-a încălzit cu o viteză de 5°C/min până la 350°C (prezentat 

schematic în Fig. 2.3). S-a folosit un flux de intrare total de 75 mL/min care corespunde la o 

valoare a GHSV de 4500 h-1. Amestecul de intrare conţine 0,5 % NO, 0,65 % H2, iar restul 

Ar, corespunzând unui raport molar NO/H2 de 1:1,3. Condiţiile de curgere cu deplasare au 

fost asigurate conform criteriilor lui Froment [109]. Gazele rezultate au fost analizate cu SM.  

2.4.3. Teste de stabilitate 

Testele de stabilitate ale catalizatorului s-au făcut pentru stabilirea influenţei timpului 

de reacţie asupra performanţelor catalitice. Reacţia a fost monitorizată pentru un interval de 

timp (t) şi s-a evaluat dezactivarea catalizatorului. 

2.4.4. Evaluarea datelor experimentale 

Conversia (X) unui reactant la o temperatură dată este definită ca procentul de 

reactant transformat în produşi de reacţie din totalul de reactant introdus în reacţie. În cazul 

NO, gradul de conversie se calculează cu relaţia: 

 
[ ] [ ]

[ ]
100,  (%)

in out

NO in

NO NO
X

NO

−
= ×       (2.5) 

 Selectivitatea (S) pentru un anumit produs se defineşte ca fiind cantitatea de produs 

formată în urma transformării reactanţilor. Selectivitatea pentru N2 s-a calculat cu relaţia: 

 
2

22[ ]
100,  (%)

[ ] [ ]

out

N in out

N
S

NO NO
= ×

−
      (2.6) 

 Randamentul (Y) într-un anumit produs este un parametru care cumulează activitatea 

unui catalizator pentru reacţia studiată cu selectivitatea pentru formarea acelui produs (în 

cazul nostru N2): 

 
2 2N NO N ,  (%)Y X S= ⋅         (2.7) 



CAPITOLUL 3 
Catalizatori de tipul metale nobile depuse pe alumină 

pentru reducerea NO cu hidrogen 
 

Pentru determinarea condiţiilor optime de reacţie pentru reducerea catalitică selectivă a 
NO cu H2, s-a folosit catalizatorul Pd (2%mas.)/Al2O3. S-a studiat influenţa următorilor 
parametri: temperatura de reacţie (T), raportul molar al reactanţilor (NO/H2), concentraţia 
NO în gazele de reacţie ([ ]inNO ) şi viteza spaţială (GHSV). Rezultatele obţinute au arătat că 
parametri care influenţează cel mai mult rezultatele catalitice sunt temperatura de reacţie şi 
viteza spaţială. Folosind rezultatele obţinute pe catalizatorul Pd (2%mas.)/Al2O3, s-au 
stabilit condiţiile de reacţie cele mai bune, iar apoi s-au testat o serie de catalizatori cu 
concentraţii mai mici ale metalului nobil, şi anume, Pt (1%mas.)/Al2O3, Pd (1%mas.)/Al2O3 
şi Rh (1%mas.)/Al2O3. Catalizatorul cel mai eficient s-a dovedit a fi cel pe bază de Pd pentru 
care s-au obţinut valori ale conversiei de cel puţin 90 % şi ale selectivităţii pentru N2 de 85 
% la temperaturi de 75–100°C. Performanţele catalitice pentru cei trei catalizatori studiaţi 
cresc în ordinea Rh (1%mas.)/Al2O3 < Pt (1%mas.)/Al2O3 < Pd (1%mas.)/Al2O3. 
Rezultatele prezentate în acest capitol au fost publicate în ref. [102,103]. 
 

3.1. Introducere 

Catalizatorii pe bază de metale nobile s-au studiat pentru procesul de reducere a NOx 

proveniţi atât din surse staţionare [15,65], cât şi mobile [2,10]. În cazul surselor staţionare, 

care sunt de interes pentru această lucrare, folosirea acestui tip de catalizatori fost 

abandonată deoarece provocau de asemenea oxidarea NH3 [15]. Trebuie menţionat aici că, la 

ora actuală, cea mai dezvoltată tehnologie de înlăturare a NOx proveniţi din surse staţionare 

este NH3–SCR, cu marele ei dezavantaj reprezentat de scăpările de amoniac în atmosferă. 

Odată cu revenirea în atenţie a tehnologiei H2–SCR a crescut şi interesul arătat 

catalizatorilor bazaţi pe metale nobile pentru acest proces, datorită abilităţii lor de a 

chemosorbi şi activa ambii reactanţi, NO şi H2. Catalizatorii dezvoltaţi pentru aplicaţii 

staţionare s-au bazat la început pe modelul catalizatorului de tip „three way” (TWC) de la 

sursele mobile, dar au dezavantajul unui conţinut mare de metale nobile (în jur de 3 % mas.). 

Dintre catalizatorii dezvoltaţi până acum pentru aplicaţii industriale îi amintim pe cei bazaţi 

pe Pt (Pt/MgO–CeO2 [65], Pt/La2O3, Pt/SiO2, Pt/CaO [59], Pt/TiO2 [59,111], Pt/Ti–MCM–41 

[112]), sau bazaţi pe Pd (Pd/SiO2, Pd/MgO, Pd/Al2O3 cu 2 % mas. Pd [113]).  

Scopul acestui capitol este de a studia procesul de reducere catalitică selectivă a NO 

folosind H2 ca agent reducător şi o serie de metale nobile (Pt, Pd, Rh) depuse pe alumină ca 

şi catalizatori. Astfel, s-a studiat prima dată catalizatorul Pd (2% mas.)/Al2O3 cu scopul 

stabilirii celor mai bune condiţii experimentale pentru procesul urmărit, apoi s-au studiat 
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catalizatorii de Pt, Pd şi Rh, de asemenea depuşi pe alumină, dar având concentraţii ale 

metalului la jumătate (1% mas.). 

3.3. Pd (2%mas.)/Al2O3 – catalizator pentru determinarea 
condiţiilor optime de reacţie 

3.3.1. Caracterizarea catalizatorului (BET, XRD) 

În urma impregnării Al2O3 pentru obţinerea catalizatorului cu conţinut de Pd de 2%, 

atât aria suprafeţei totale, cât şi porozitatea se diminuează. Aria suprafeţei scade de la 232,5 

m2/g pentru γ–Al2O3, la 190,8 m2/g pentru Pd/Al2O3. Raza medie a porilor scade de 

asemenea de la 1,92 nm pentru suport la 1,75 nm pentru catalizator, odată cu volumul total al 

porilor care este 0,18 cm3/g pentru Pd/Al2O3 comparativ cu 0,26 cm3/g pentru suport. 

Ambele materiale, atât suportul, cât şi catalizatorul, sunt mezoporoase, având o izoterma de 

adsorbţie–desorbţie de tipul IV şi o distribuţie îngustă a mărimii porilor (Fig. 3.1).  

Spectrele de difracţie de raze X conţin linii largi datorate γ–Al2O3 situate la 37,2°, 

45,6° şi 66,9°, dovedind caracterul mai degrabă amorf, decât cristalin al suportului. Pentru 

catalizatorul Pd (2%mas.)/Al2O3, Pd este prezent numai în formă metalică şi are o 

dimensiune a cristalitelor evaluată la 540 Å.  
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FIGURA 3.1. (a) Izoterme de adsorbţie–desorbţie a 
N2 şi (b) distribuţia porilor pentru Pd 
(2%mas.)/Al2O3 (suport preparat prin precipitare). 

FIGURA 3.2. Spectre XRD pentru suportul de 
alumină preparat şi pentru Pd (2%mas.)/Al2O3 
(liniile marcate corespund liniilor de difracţie ale 
Pd). 

 

3.3.2. Testarea activităţii catalitice 

3.3.2.1. Influenţa temperaturii 

Pentru a obţine informaţii primare despre efectul temperaturii asupra parametrilor 

catalitici ai procesului de reducere a NO cu H2 s-a efectuat iniţial un experiment de reacţie la 

temperatură programată, în intervalul de temperatură 50–350°C, folosind o viteză de creştere 

a temperaturii de 5°C/min. Produşii de reacţie detectaţi în urma reacţiei au fost numai N2, 

0 10 20 30
0

20

40

60

 

 

V
o

lu
m

u
l 

re
la

ti
v

 (
%

)

Raza porilor (nm)

(b)



CAPITOLUL 3 

Catalizatori de tipul metale nobile depuse pe alumină pentru reducerea NO cu H2 
 

 17 

N2O şi H2O. Nu s-a observat formarea NO2 sau a NH3. Conversia NO creşte rapid pe măsură 

ce temperatura se apropie de 100°C. La această temperatură, NO este convertit în proporţie 

de 71 %, în timp ce la 110°C conversia este mai mare de 95 %. Nu se observă creşteri 

semnificative ale conversiei NO la T > 110°C. În ceea ce priveşte conversia H2, creşterea 

acesteia cu temperatura are o pantă mai lină, conversii de peste 85 % atingându-se numai la 

T > 200°C. Influenţa temperaturii asupra formării diverşilor produşi de reacţie este 

prezentată în Fig. 3.4 şi este mai accentuată decât influenţa asupra conversiei. Astfel 

formarea N2O este favorizată la T < 150°C, având un maxim la 110°C. La temperaturi de 

peste 175°C, N2O este practic absent din amestecul de produşi de reacţie, singura specie 

redusă fiind N2, produsul de reacţie dorit. Rezultatele obţinute sunt în bună concordanţă cu 

cele raportate în literatură pentru alţi catalizatori: Pt (5%mas.)/SiO2 [118], Rh 

(0,2%mas)/Al2O3 [119], PdMOR or CePdMOR [117], etc. 
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FIGURA 3.3. Conversia NO şi H2 pentru Pd 
(2%mas.)/Al2O3 în funţie de temperatură (NO/H2 = 
1:1,1, GHSV = 6000 h-1, [ ]inNO  = 1,8 %). 

FIGURA 3.4. Influenţa temperaturii asupra formării 
produşilor pe Pd (2%mas.)/Al2O3 (NO/H2 = 1:1,1, 
GHSV = 6000 h-1, [ ]inNO  = 1,8 %). 
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FIGURA 3.6. Profile de conversie a NO pe Pd (2%mas.)/Al2O3 la diferite temperaturi (condiţii de reacţie: 
NO/H2 = 1:1,25, GHSV = 12000 h-1, [ ]inNO  = 1,0 %). 

 

Influenţa temperaturii asupra stabilităţii catalizatorilor a fost studiată la 5 temperaturi 

diferite între 100 şi 300°C (Fig. 3.6). În afară de testele efectuate la 100°C, pentru toate 

celelalte temperaturi starea staţionară se atinge rapid după atingerea temperaturii de lucru, iar 
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conversia NO se menţine pe durata testului. La 150°C, NO este convertit aproape total, NOX  

depăşind 98 % pentru temperaturile mai ridicate testate.  

Atât experimentele de reacţie la temperatură programată, cât şi testele de stabilitate 

efectuate la diferite temperaturi, au demonstrat că reducerea NO cu H2 în prezenţa 

catalizatorului de Pd/Al2O3 poate fi efectuată cu succes la 150°C, obţinându-se conversii ale 

NO mai mari de 98 % şi selectivităţi pentru N2 mai mari de 70 %.  

3.3.2.2. Efectul raportului molar al reactanţilor (NO/H2) 

Rezultatele testelor efectuate folosind câteva rapoarte molare NO:H2 situate în jurul 

valorii stoichiometrice sunt prezentate în Fig. 3.7 şi 3.8. Se poate observa că un raport molar 

apropiat de 1:1 este cel mai potrivit pentru obţinerea unor conversii maxime ale NO. 

Folosirea unui exces mai mare de H2 nu duce la rezultate mai bune. Folosirea unui raport 

molar NO:H2 subunitar duce la conversii mai mici (Fig. 3.7) şi selectivităţi pentru N2O mai 

ridicate (Fig. 3.8). Nu s-au observat diferenţe semnificative ale 
2N OS  provenite în urma 

variaţiei raportului NO:H2 în jurul valorii de 1 sau supraunitar. Uşoara creştere a conversiei 

NO comparativ cu datele prezentate în paragraful precedent se datorează valorii mai mici a 

GHSV la care s-a lucrat.  
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FIGURA 3.7. Conversia NO pe Pd (2%mas.)/Al2O3 
în funcţie de raportul molar al reactanţilor (T = 
150°C, GHSV = 6000 h-1, [ ]inNO  = 1,8 %). 

FIGURA 3.8. Formarea N2O ( 2N OS ) funcţie de 
raportul molar al reactanţilor, pe Pd (2%mas.)/Al2O3 
(T = 150°C, GHSV = 6000 h-1, [ ]inNO  = 1,8 %). 

 

3.3.2.3. Efectul concentraţiei NO în alimentare 

Pentru a testa efectul concentraţiei NO în debitul de alimentare asupra performanţelor 

catalitice, s-a lucrat cu două concentraţii ale NO în Ar şi anume 1 % vol. şi 1,8 % vol., alese 

astfel încât să se încadreze în domeniul de concentraţii ale NO în gazele rezultate în urma 

operării coloanei de separare a 15N. Rezultatele prezentate în Fig. 3.10 (a) şi (c) dovedesc că 

nu există o influenţă majoră a concentraţiei NO (în acest domeniu de concentraţii) asupra 

conversiei NO. Astfel, atât la 100°C, cât şi la 150°C se obţin valori foarte asemănătoare ale 
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conversiei NO pentru cele două concentraţii NO studiate, şi anume, aproximativ 30 % la 

100°C, respectiv 98 % la 150°C. Nici distribuţia produşilor de reacţie nu este influenţată 

semnificativ de concentraţia iniţială a NO. Selectivitatea pentru N2O este mai mare la 150°C, 

decât la 100°C, conform discuţiei prezentate în secţiunea 3.3.2.1. 
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FIGURA 3.10. Efectul concentraţiei NO în debitul de alimentare asupra gradului de conversie al NO şi 
selectivităţii în N2O pe Pd (2%mas.)/Al2O3, la două temperaturi (GHSV = 12000 h-1, NO/H2 = 1:1,25). 
 

3.3.2.4. Efectul vitezei orare spaţiale (GHSV) 

Viteza orară spaţială (GHSV) leagă debitul de intrare al reactanţilor gazoşi de 

volumul reactorului sau volumul catalizatorului şi se calculează cu relaţia [120, pp. 530]: 

 
3

-1

3

Debitul volumetric de intrare al reactantilor in CS (m /h)
 (h )

Volumul reactorului sau al catalizatorului (m )
=GHSV  (3.1) 

Se poate observa că una dintre căile de modificare a GHSV este modificarea vitezei de 

intrare a reactanţilor, dacă se pătrează volumul de catalizator nemodificat.  
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FIGURA 3.11. Influenţa GHSV asupra conversiei 
NO (condiţii de reacţie: Pd (2%mas.)/Al2O3, T = 
150°C, NO/H2 = 1:1,25, [ ]inNO  = 1,8 %). 

FIGURA 3.12. Influenţa GHSV asupra formării 
N2O (condiţii de reacţie: Pd (2%mas)/Al2O3, T = 
150°C, NO/H2 = 1:1,25, [ ]inNO  = 1,8 %). 
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În cazul experimentelor prezentate aici s-a folosit 1 g de catalizator având un volum de 1 cm3 

diluat cu 1 g cuarţ de aceeaşi densitate şi s-a calculat valoarea GHSV luând în considerare 

volumul catalizatorului. S-au testat trei valori ale acestui parametru: 3000, 6000 şi 12000 h-1. 

Rezultatele arată că variaţia GHSV influeţează mai puţin conversia NO, dar influenţează 

major selectivitatea pentru N2O. Prin creşterea GHSV de la 3000 h-1 la 12000 h-1 conversia 

scade foarte puţin de la 99 % la 98 % (Fig. 3.11), în timp ce selectivitatea pentru N2O creşte 

semnificativ de la 2 % la 20 % (Fig. 3.12). Se poate concluziona că formarea N2 (produsul 

dorit) în urma reducerii NO de către H2 este favorizată de valori mici ale GHSV.  

 

3.4. Catalizatori de tipul metale nobile (1 %) depuse pe alumină 
pentru reducerea NO cu H2: Studiu comparativ 

Această secţiune prezintă perfomanţele catalitice ale catalizatorilor de tipul metale 

nobile depuse pe alumină, cu un conţinut de 1 % metal nobil (procente masice), la 

temperaturi de reacţie sub 350°C. Catalizatorii cu metale nobile raportaţi în literatură pentru 

reducerea NO sunt, în general, destinaţi aplicaţiilor în domeniul surselor mobile şi nu pentru 

NOx rezultaţi din surse staţionare. Catalizatorii propuşi pentru testare comparativă sunt Pt 

(1%mas.)/Al2O3, Pd (1%mas.)/Al2O3 şi Rh (1%mas.)/Al2O3, în condiţiile stabilite în 

Secţiunea 3.3 în cazul Pd (2%mas.)/Al2O3. 

3.4.1. Caracterizarea fizico–chimică a catalizatorilor (BET, XRD) 

Izotermele de adsorbţie–desorbţie a N2 corespunzătoare catalizatorilor cu metale 

nobile depuse pe alumină, dar şi suportului sunt de tipul IV, caracteristice materialelor 

mezoporoase. Impregnarea aluminei precipitate cu metale nobile duce la o scădere atât a 

suprafeţei specifice BET cât şi a caracteristicilor porilor (Tabel 3.2). Măsurătorile de 

difracţie de raze X nu au evidenţiat linii de difracţie corespunzătoare vreunuia dintre 

metalele nobile. Acest lucru s-ar putea datora concentraţiei mici de metal nobil, dar şi 

faptului că particulele metalice depuse sunt mici. 
 

TABEL 3.2. Suprafaţa specifică ( BETS ), volumul specific ( pV ), şi raza 

medie a porilor ( mR ) pentru suport şi catalizatorii monometalici 

Catalizator BETS  (m2/g cat) pV  (cm3/g) mR  (nm) 

Al2O3 245 0,22 1,74 
Pt/Al2O3 209,3 0,17 1,69 
Pd/Al2O3 220,6 0,19 1,73 
Rh/Al2O3 210,6 0,18 1,70 
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3.4.2. Desorbţia la temperatură programată a reactanţilor 

3.4.2.1. Desorbţia la temperatură programată a H2 (H2–TPD) 

Profiele H2–TPD sunt similare ca formă, picurile de desorbţie fiind centrate în jurul 

unor valori similare ale temperaturii; amplitudinea acestor picuri de desorbţie este însă 

diferită, sugerând un comportament diferit al acestor catalizatori în raport cu adsorbţia 

hidrogenului, din punct de vedere cantitativ. Astfel, se poate observa scăderea cantităţii de 

hidrogen desorbite în următoarea serie: Pt (1%mas.)/Al2O3 > Pd (1%mas.)/Al2O3 ≥ Rh 

(1%mas.)/Al2O3 > Al2O3 (Fig. 3.17). 
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FIGURA 3.17. Profile de desorbţie a H2 pentru Al2O3, Pt (1%mas.)/Al2O3, Pd (1%mas.)/Al2O3 şi Rh 
(1%mas.)/Al2O3 (chemisorbţia H2 la 150°C, viteză de creştere a temperaturii de 20°C/min). 
 

3.4.2.2. Desorbţia la temperatură programată a NO (NO–TPD) 

Experimentele de desorbţie la temperatură programată a NO s-au efectuat atât pe 

suport cât şi pe catalizatorii de metal nobil depus pe suport pentru a obţine informaţii privind 

tipul centrilor catalitici activi şi pentru a investiga modul de adsorbţie a reactantului, NO, dar 

şi modul în care speciile cu N rezultate sunt desorbite de pe suprafaţa catalizatorului. În Fig. 

3.18 se poate observa că, pentru fiecare probă, adsorbţia NO la 150°C este urmată de 

desorbţia NO, N2 şi N2O. În condiţiile noastre experimentale nu s-a observat desorbţia NO2 

sau NH3. Prezenţa acestor specii de desorbţie demonstrează că adsorbţia NO pe suprafaţa 

catalizatorilor are loc atât molecular cât şi disociativ, NO disociat fiind desorbit ulterior sub 

formă de N2 şi N2O. Profilele NO–TPD sugerează că prezenţa metalelor nobile (Pt, Pd, Rh) 

pe alumină intensifică adsorbţia NO, dar şi disocierea lui pentru a forma N2 sau N2O. 

Picurile de desorbţie situate la temperaturi sub 200°C confirmă ipoteza lui Granger et al. că 

la temperaturi mici (< 150°C) siturile de metale nobile sunt acoperite cu specii NO legate 

puternic [130]. 
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FIGURA 3.18. Profile de desorbţie la temperatură programată a NO, N2, N2O, NO2 şi NH3 obţinute după 
adsorbţia NO la 150°C pe (a) Al2O3, (b) Pt (1%mas.)/Al2O3, (c) Pd (1%mas.)/Al2O3 şi (d) Rh (1%mas.)/Al2O3 
(viteza de creştere a temperaturii 20°C/min). 
 

3.4.3. Determinarea activităţii catalitice 

3.4.3.1. Reacţii la temperatură programată (TPRea) 

În cazul catalizatorilor de tipul metale nobile depuse pe alumină cu un conţinut de 1 

% metal nobil, testele TPRea au evidenţiat că NO este redus de H2 cu formarea N2 şi H2O ca 

produşi principali, iar N2O este format ca produs secundar. Nu a fost evidenţiată prezenţa 

NO2 sau a NH3 în gazele efluente. 

Conversia NO creşte odată cu creşterea temperaturii în cazul fiecărui catalizator  

(Fig. 3.19). Pentru catalizatorii de Pt şi Pd, NOX  prezintă valori similare odată cu creşterea T. 

La 50°C, NOX  pentru Pt este de cel puţin două ori mai mare decât pentru Pd (40 %, 

comparativ cu 16 %), dar creşte mult mai rapid în cazul celui de-al doilea, astfel că amândoi 

catalizatorii prezintă valori similare ale NOX  la 75°C (92 % pentru Pt şi 94 % pentru Pd). În 

domeniul de temperatură de 75–200°C, catalizatorul de Pd prezintă valori superioare ale 

NOX , comparativ cu cel de Pt, cea mai mare diferenţă fiind observată la 150°C. Catalizatorul 

de Rh prezintă un comportament foarte diferit, astfel că NOX  creşte mult mai lent odată cu 

creşterea temperaturii, atingând doar ~27 % până la 150°C, dar creşte mult mai rapid până la 

200°C, când se atinge o conversie de 96 %. La T > 200°C toţi catalizatorii cu metale nobile 

prezintă NOX  > 95 %. 
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FIGURA 3.19. NOX  în reacţia NO + H2 la temperatură programată pentru Pt (1%mas.)/Al2O3, Pd 

(1%mas.)/Al2O3 şi Rh (1%mas.)/Al2O3 (T = 50–350°C, 5°C/min, GHSV = 4500 h-1, NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 
0,5 %). 
 

TABEL 3.3. Temperatura pentru NO 50 %X =  şi NO 90 %X = . 

Catalizator 
50T (°C) 90T (°C) 

Pt (1%mas.)/Al2O3 59 68 
Pd (1%mas.)/Al2O3 61 68 
Rh (1%mas.)/Al2O3 162 181 
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FIGURA 3.20. Selectivitatea în N2 ( N2S ) în reacţia 
NO+H2 la temperatură programată pentru Pt 
(1%mas.)/Al2O3, Pd (1%mas.)/Al2O3 şi Rh 
(1%mas.)/Al2O3 (50–350°C, 5°C/min, GHSV = 
4500 h-1, NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %). 

FIGURA 3.21. Randamentul în N2 ( N2Y ) în reacţia 
NO+H2 la temperatură programată pentru Pt 
(1%mas.)/Al2O3, Pd (1%mas.)/Al2O3 şi Rh 
(1%mas.)/Al2O3 (50–350°C, 5°C/min, GHSV = 4500 
h-1, NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %). 

 

Performanţele catalizatorilor au fost evaluate şi prin determinarea temperaturii 

necesare atingerii unei conversii de 50 % ( 50T ), sau a temperaturii pentru conversie de 90 % 

( 90T ). Atât 50T  cât şi 90T  întăresc concluzia că în raport cu NOX  la temperaturi mici, 

catalizatorii de Pt şi Pd sunt foarte similari şi amândoi sunt superiori catalizatorului de Rh  

(Tabel 3.3). 

În raport cu selectivitatea în N2, catalizatorul de Pd este cel mai promiţător (Fig. 

3.20). Astfel, valorile N2S  pentru acest catalizator sunt superioare celor corespunzătoare 
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catalizatorilor de Pt sau Rh, pe întreg domeniul de temperatură studiat (50–350°C). Deja la 

75°C, selectivitatea în N2 atinge 80 %, comparativ cu 70 % pentru Pt şi, respectiv, 54 % 

pentru Rh. Începând cu temperaturi de reacţie peste 100°C, N2S  pentru Pd (1%mas.)/Al2O3 

prezintă valori peste 85 %. Cu excepţia domeniului de temperatură de 50–100°C, atât 

catalizatorul de Pt cât şi cel de Rh prezintă valori ale N2S  similare, apropiindu-se de 85 % 

doar la 300°C. 

Evaluarea randamentului în N2 ( N2Y ) subliniază mai bine superioritatea 

catalizatorului de Pd, în contrast cu ceilalţi doi catalizatori investigaţi (Fig. 3.21). Se poate 

observa că începând cu 75°C, N2Y  pentru Pd (1%mas.)/Al2O3 este de cel puţin 75 %, 

depăşind 80 % la orice valoare a temperaturii peste 100°C. Nici catalizatorul de Pt, dar nici 

cel de Rh nu se apropie de aceste valori la nici o temperatură, cu excepţia temperaturii de 

300°C la care fiecare din aceşti catalizatori dau randamente similare în N2. Cea mai lentă 

creştere cu temperatura apare în cazul catalizatorului de Rh. 

Experimentele TPRea au arătat că există o puternică influenţă a temperaturii asupra 

performanţelor catalitice ale celor trei catalizatori de metale nobile depuse pe alumină. Cel 

mai activ este Pd (1%mas.)/Al2O3, atât în ce priveşte conversia NO, dar şi selectivitatea sau 

randamentul în N2. Se poate concluziona că performanţele catalitice în reacţia de reducere a 

NO cu H2 creşte în seria Rh (1%mas.)/Al2O3 < Pt (1%mas.)/Al2O3 < Pd (1%mas.)/Al2O3. 

3.4.3.2. Teste de stabilitate 

Influenţa timpului de staţionare asupra performanţelor catalitice a fost studiată pentru 

fiecare catalizator la mai multe temperaturi de reacţie. Un exemplu de astfel de test este 

prezentat numai petru catalizatorul de Pd  (1%mas.)/Al2O3, cel mai activ catalizator în 

reducerea NO cu H2. 
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FIGURA 3.22. Efectul timpului de staţionare asupra conversiei NO (a), selectivităţii în N2 (b) şi randamentului 
în N2 (c) în cazul Pd (1%mas.)/Al2O3 (condiţii: T = 150°C, GHSV = 9000 h-1, NO/H2 = 1:1,5, [ ]inNO  = 0,5 %). 
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În acest caz, dacă se ia în considerare NOX  sau N2Y , se poate observa că regimul staţionar se 

atinge rapid, în numai 10 min timp de reacţie (Fig. 3.22 (a) şi (c)). Valorile de regim 

staţionar sunt ~99 % pentru NOX , şi ~96 % pentru N2Y . În cazul N2S , regimul staţionar se 

atinge după un timp de reacţie mai lung (~60 min), ajungându-se la ~96–97 % (Fig. 3.22 

(b)). Acest comportament al N2S  este în concordanţă cu profilele gazelor efluente înregistrate 

cu spectrometrul de masă în timpul reacţiei pe Pd (2%mas.)/Al2O3 (Fig. 3.5). 

3.5. Concluzii 

Catalizatorii de metale nobile depuse pe alumină se dovedesc eficienţi în reducerea 

NO cu H2 la T < 350°C. Produşii de reacţie în cazul fiecărui catalizator sunt N2, H2O şi N2O, 

ca produs secundar. În condiţiile de reacţie investigate nu s-a pus în evidenţă formarea NO2 

sau NH3. 

Folosind catalizatorul de Pd (2%mas.)/Al2O3 s-au determinat cele mai bune condiţii 

de reacţie. S-a arătat că dintre parametri studiaţi (T, NO/H2, GHSV, [ ]inNO ) temperatura de 

reacţie are cea mai mare influenţă asupra performanţelor catalitice. Un raport al reactanţilor 

apropiat de 1:1 este suficient pentru reducerea aproape totală a NO cu H2, dar şi pentru 

atingerea celei mai bune selectivităţi în N2. Concentraţia NO şi debitul de alimentare nu au o 

influenţă semnificativă asupra nici unuia dintre parametri catalitici evaluaţi. GHSV 

influenţează în special selectivitatea în N2 şi nu conversia NO. Astfel, selectivităţi, dar şi 

randamente mai bune în N2 sunt favorizate de valori mai mici ale GHSV. 

În seria metalelor nobile cu conţinut metalic mai mic (1%), catalizatorul de Pd s-a 

dovedit a fi cel mai eficient. Deja la temperaturi în jur de 75–100°C, conversia NO este peste 

90 %, în timp ce selectivitatea în N2 este de cel puţin 85 %. În raport cu conversia NO, 

performanţele catalizatorului de Pt sunt similare celui de Pd, dar selectivitatea şi 

randamentul în N2, sunt inferioare. Catalizatorul de Rh este cel mai ineficient, activitate 

catalitică bună fiind obţinută în acest caz numai la T > 200°C. Chemisorbţia reactanţilor (NO 

or H2) este intensificată de prezenţa metalului nobil, iar H2 asistă disocierea NO pentru 

formarea speciilor reduse cu azot (N2 or N2O). 



CAPITOLUL 4 
Catalizatori de Ni depuşi pe alumină pentru reducerea NO 

cu H2: Promotarea cu Pt, Pd şi Rh 
 

A fost luată în considerare utilizarea catalizatorului de Ni/Al2O3 pentru reducerea NO cu 
H2, datorită costurilor sale mai mici. De asemnea, s-a luat în considerare şi efectul 
promotării acestui catalizator cu metale nobile în concentraţii mici. Astfel, 
Ni(10%mas.)/Al2O3 şi omologii promotaţi cu 0,5 % mas. metale nobile (Ni–Pt/Al2O3, Ni–
Pd/Al2O3 şi Ni–Rh/Al2O3) au fost testaţi în reacţia de reducere a NO cu H2. Tehnicile de 
caracterizare au evidenţiat că promotarea cu metale nobile intensifică reductibilitatea NiO 
din precursorul catalizatorului, precum şi dispersia metalică pe suprafaţa catalizatorului. 
Testele de activitate catalitică constând în reacţie la temperatură programată (TPRea) şi 
teste de stabilitate la diferite temperaturi, în condiţii de curgere cu deplasare, au arătat că 
în reacţia NO + H2, cel mai eficient catalizator este Ni–Pd/Al2O3: conversii NO peste 95 % 
şi selectivităţi în N2 de cel puţin 90 % la T ≥ 100°C. În mod neaşteptat, deşi atât Ni cât şi Rh 
sunt eficienţi pentru adsorpţia disociativă a NO (aşa cum arată experimentele NO–TPD), 
performanţa catalizatorului Ni–Rh/Al2O3 s-a dovedit a fi doar puţin superioară celei 
corespunzătoare Ni/Al2O3. 
Rezultatele prezentate în acest capitol au fost publicate în [61,104]. 
 

4.1. Introducere 

Cel mai mare impediment în înlocuirea actualei tehnologii SCR pe bază de NH3 

pentru sursele staţionare cu una bazată pe utilizarea H2, este costul ridicat al catalizatorilor 

necesari. Catalizatorii H2–SCR sunt în principiu pe bază de metale nobile cu concentraţii de 

până la 3 % a metalului depus pe diferiţi suporţi [102,111,133]. Pentru a minimiza costul cu 

catalizatorii în întreaga tehnologie, ar trebui folosite concentraţii mai mici ale metalelor 

nobile, fără a compromite performanţele catalizatorilor. În acest scop, se pot lua în 

considerare două abordări: (1) utilizarea unor materiale reducătoare ca suport catalitic, 

datorită implicării atât a metalului cât şi a suportului catalitic în mecanismul de reacţie 

[130,134]; sau (2) promotarea unor metale mai ieftine cu metale nobile [135]. Catalizatorii 

bimetalici pe suport au primit în ultimul timp o atenţie considerabilă, datorită posibilităţii ca 

un metal constituent să îmbunătăţească sau să modifice proprietăţile catalitice ale celuilalt 

metal [136,137]. Până acum s-au raportat mai mulţi catalizatori bimetalici pentru H2–SCR 

aplicată surselor staţionare: Pd(0,63%mas.)–Co(0,58%mas)/Al2O3 [138], Pt(1,3%mas.)–

Ni(0,0265%mas.)/Al2O3 [139], Pt(1,3%mas.)–Co(0,0265%mas.)/Al2O3 [140], 

Pd(0,9%mas.)–Ir(Rh)(0,9%mas.)/TiO2 [133]. Rezultatele prezentate în acest capitol sunt 

menite să demonstreze efectul benefic al promotării cu metale nobile a catalizatorului comun 

şi ieftin de Ni/Al2O3 (10 % mas. Ni) pentru reducerea cu H2 a NO. 
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4.3. Rezultate şi discuţii 

4.3.1. Proprietăţi structurale ale catalizatorilor 

4.3.1.1. Suprafaţa specifică BET şi caracteristicile porilor 

Impregnarea suportului de alumină fie doar cu Ni, fie cu Ni promotat cu Pt, Pd sau 

Rh duce atât la scăderea suprafeţei specifice ( BETS ) cât şi modificarea carcateristicilor porilor 

( pV , mR ) (Tabel 4.1). Catalizatorii de Ni promotaţi au o suprafaţă specifică comparabilă cu a 

catalizatorului nepromotat. În ce priveşte volumul specific al porilor, toţi catalizatorii 

prezintă valori similare, cu excepţia Ni–Rh/Al2O3, care prezintă valori uşor crescute. 

Conform clasificării IUPAC [105], atât suportul de alumină cât şi catalizatorii pe bază de Ni 

prezintă izoterme de adsorbţie–desorbţie de tipul IV, caracteristice materialelor 

mezoporoase. De asemenea, toţi catalizatorii prezintă o distribuţie îngustă a porilor. 

 

TABEL 4.1. Proprietăţi texturale ale catalizatorilor 

Catalizator BETS  
(m2/g cat) 

pV  

(cm3/g) 
mR  

(nm) 

XRD

Nid  
(nm) 

XRD

MNd  
(nm) 

MD  
(%) 

Al2O3 134 0,256 2,61 – – – 
Ni/Al2O3 105,2 0,176 2,73 12,27 – 4,57 
Ni–Pt/Al2O3 107,3 0,178 2,75 4,37 – 10,43 
Ni–Pd/Al2O3 104,0 0,174 2,76 6,45 15,75 6,86 
Ni–Rh/Al2O3 107,2 0,191 2,78 4,75 – 7,42 
SBET  – suprafaţa specifică; Vp – volumul specific al porilor; Rm – raza medie a porilor (nm); XRD

Nid – 

dimensiunea cristalitelor de Ni; XRD

MNd – dimensiunea cristalitelor de metal nobil (MN); MD – 
dispersia metalică. 

 

4.3.1.2. Difracţia de raze X 

Fiecare catalizator prezintă linii de difracţie corespunzătoare γ–Al2O3 (37.3°, 45.7° şi 

67.1°) şi Ni metalic (44.5° – Ni(1 1 1), 51.8° – Ni(2 0 0) şi 76.5° – Ni(2 2 0)) (figură 

nereprezentată aici). În cazul catalizatorilor promotaţi, însă, liniile de difracţie ale Ni sunt 

puţin mai largi şi mai mici în amplitudine. Pe de altă parte, lipsa liniilor de difracţie 

corespunzătoare altor specii ale Ni, cum ar fi NiO or NiAl2O4, dovedeşte că Ni este prezent 

în fiecare probă de catalizator numai în formă metalică. Cu excepţia catalizatorului de Ni-Pd, 

liniile de difracţie corespunzătoare metalelor nobile nu se evidenţiază în spectrele 

înregistrate. Acest lucru se datorează cel mai probabil concentraţiei mici de metal nobil. 

Rezultatele prezentate în Tabelul 4.1 arată că dimensiunea cristalitelor de Ni este 

semnificativ mai mică în cazul catalizatorilor bimetalici, datorită efectului promotor al Pt, Pd 

sau Rh. 
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4.3.2. Reacţii de suprafaţă la temperatură programată 

4.3.2.1. Reducerea la temperatură programată (TPR) 

Reducerea la temperatură programată (TPR) a fost utilizată pentru a investiga 

influenţa promotării cu metal nobil aupra reductibilităţii ionilor de Ni2+ în catalizatorii de Ni 

depuşi pe alumină, care poate fi mai apoi folosită pentru evaluarea tăriei interacţiunii Ni–

suport [146]. Catalizatorul de Ni/Al2O3 nepromotat prezintă un pic de reducere larg situat la 

730°C, cu un umăr la 500°C. Este discutabil dacă acest pic la temperatură înaltă corespunde 

NiAl2O4 [146] sau NiO interacţionând puternic cu suportul de alumină [147], cu atât mai 

mult cu cât spectrele de raze X discutate anterior nu pun în evidenţă nici una din aceste 

specii. Picul de reducere situat la temperaturi mai mici poate fi atribuit NiO aflat în 

interacţiune mai slabă cu suportul [145]. Profilele de reducere ale catalizatorilor bimetalici 

diferă semnificativ de cel corespunzător Ni/Al2O3, astfel că se observă o modificare a 

raportului între amplitudinile picurilor corespunzătoare celor două tipuri de NiO aflate în 

interacţiune cu suportul. Experimentele TPR demonstrează că promotarea cu cantităţi mici 

de metale nobile influenţează puternic reductibilitatea NiO. Mai mulţi autori au afirmat că 

această intensificare a reductibilităţii NiO datorate prezenţei metalelor nobile sugerează o 

proximitate a acestor metale în structura catalizatorilor bimetalici [128,147]. 
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FIGURA 4.3. Profile TPR pentru Ni/Al2O3, Ni–
Pt/Al2O3, Ni–Pd/Al2O3 şi Ni–Rh/Al2O3 (5°C/min). 

FIGURA 4.4. Profile H2–TPD pentru Ni/Al2O3, Ni–
Pt/Al2O3, Ni–Pd/Al2O3 şi Ni–Rh/Al2O3 (chemisorbţia H2 la 
50°C, desorbţia în Ar, 10°C/min). 

 

4.3.2.2. Desorbţia la temperatură programată a H2 (H2–TPD) şi dispersia metalică 

Desorbţia la temperatură programată a H2 a fost utilizată pentru a investiga tipul şi 

tăria centrilor catalitici activi pentru chemisorbţia şi activarea hidrogenului. Profilele H2–

TPD evidenţiază faptul că desorbţia H2 are loc la diferite temperaturi (Fig. 4.4). În funcţie de 

tăria legăturilor de tipul hidrogen–metal superficial (de la suprafaţă), se pot distinge patru 

tipuri de picuri de desorbţie. Aceste picuri sunt situate la temperaturi similare, dar au 
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amplitudini diferite, demonstrând astfel că aceşti catalizatori prezintă centri catalitici 

similari. O evaluare mai atentă a spectrelor H2–TPD pune în evidenţă separarea a două 

regiuni de desorbţie: (i) o regiune situată la temperaturi mai joase (< 500°C) şi (ii) a doua 

regiune corespunzătoare temperaturilor mai mari (> 500°C). În literatură, aceste domenii au 

fost denumite ca regiuni de desorbţie de tip–1 şi respectiv tip–2 [150,151]. Picurile de tip–1 

sunt atribuite hidrogenului desorbit de pe nanoparticule de Ni, în timp ce picurile de tip–2 

sunt considerate ca fiind date de hidrogenul depozitat în straturi de sub suprafaţa 

catalizatorului, sau de hidrogenul rezultat prin spillover. Profilele de desorbţie ale 

hidrogenului corespunzătoare catalizatorilor bimetalici prezintă picuri mai mari, 

demonstrând că în aceste cazuri chemisorbţia hidrogenului are loc într-o măsură mai mare 

decât în cazul Ni/Al2O3. Profilul de desorbţie al Ni–Pd/Al2O3 se evidenţiază în serie, mai 

ales datorită schimbării raportului între picurile prezente în regiune de tip–1. 

Evaluarea cantitativă a spectrelor H2–TPD relevă faptul că promotarea cu oricare 

dintre metalele nobile luate în discuţie intensifică dispersia metalică totală, adică capacitatea 

metalelor nobile de chemisorbţie a H2 (91,82 µmol H2/gcat pentru Ni–Pt/Al2O3, 59,91 µmol 

H2/gcat pentru Ni–Pd/Al2O3 şi 64,90 µmol H2/gcat pentru Ni–Rh/Al2O3, în comparaţie cu 

38,86 µmol H2/gcat pentru Ni/Al2O3). Dispersia metalică creşte în seria Ni/Al2O3 < Ni–

Pd/Al2O3 < Ni–Rh/Al2O3 < Ni–Pt/Al2O3 (Tabel 4.1). Această intensificare a dispersiei 

metalice poate fi explicată prin prezenţa Pt, Pd sau Rh pe suprafaţa catalitică, ceea ce duce la 

o creştere a numărului de centri metalici activi [147,152]. 

4.3.2.3. Desorbţia la temperatură programată a NO 

Este de aşteptat ca nichelul să fie activ în adsorbţia NO, dar influenţa metalelor 

nobile promotoare asupra gradului şi tipului de adsorbţie a NO poate fi evaluată numai prin 

investigaţii potrivite pe suprafaţa catalizatorului. Astfel, experimentele NO–TPD s-au 

efectuat pe Ni/Al2O3, precum şi pe omologii promotaţi, pentru a investiga interacţiunea 

chimică a NO cu suprafaţa catalizatorului. În cazul catalizatorilor de Ni, adsorbţia NO s-a 

făcut numai la 150°C (nu şi la temperatura camerei ca pentru Pd(2%mas.)/Al2O3). Această 

temperatură de adsorbţie a fost aleasă ţinând cont că s-a observat o activitate catalitică 

promiţătoare a acestor catalizatori în jurul acestei valori a temperaturii. Spectrele NO–TPD 

obţinute în urma adsorbţiei la 150°C au evidenţiat desorbţia de pe suprafaţa catalizatorului a 

trei specii ce conţin N: NO, N2 şi N2O (Fig. 4.5), demonstrând că adsorbţia NO pe suprafaţa 

catalitică are loc atât molecular cât şi disociativ. Spectrele TPD opţinute pentru Ni/Al2O3 

arată că speciile moleculare coexistă cu cele disociative, raportul între ele fiind deplasat 
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înspre cele din urmă (Fig. 4.5 (a)). Pe de altă parte, se poate observa că aceste două 

mecanisme de adsorbţie a NO pot fi asociate cu domenii de temperatură: (i) domeniul 

temperaturilor mai joase corespunzătoare adsorbţiei moleculare a NO (T < 300°C) şi (ii) 

regiunea temperaturilor mai mari corespunzătoare adsorbţiei disociative (T > 300°C). 

Promotarea cu metale nobile pare să intensifice capacitatea catalizatorilor bimetalici de 

adsorbţie a NO, mai ales în cazul catalizatorilor de Ni–Pt şi Ni–Rh, fie prin mecanismul 

molecular, fie prin cel disociativ. 
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FIGURA 4.5. Profilele de desorbţie la temperatură programată a NO, N2, N2O obţinute pentru (a) Ni/Al2O3; (b) 
Ni–Pt/Al2O3; (c) Ni–Pd/Al2O3; (d) Ni–Rh/Al2O3; adsorbţia NO la 150°C, desorbţia în Ar, viteza de creştere a 
temperaturii de 10°C/min. 
 

4.3.3. Măsurători de activitate catalitică 

4.3.3.1. Reacţia la temperatură programată (TPRea) 

Şi în cazul catalizatorilor pe bază de Ni, produşii de reacţie detectaţi prin SM sunt N2, 

N2O şi H2O. Nu s-a observat formarea NH3 sau NO2 în aceste condiţii de reacţie, astfel că şi 

pentru aceşti catalizatori s-au luat în considerare numai reacţiile (1.8) şi (1.9). TPRea în 

domeniul de temperatură 50–350°C arată că, odată cu creşterea temperaturii, creşte şi 

conversia NO atât pentru Ni/Al2O3, cât şi pentru catalizatorii promotaţi, atingând valori 

similare ale conversiei la temperaturi de peste 200°C. Totuşi, în domeniul temperaturilor mai 

mici, de ex. T < 200°C, promotarea cu Pt, Pd sau Rh duce la îmbunătăţirea gradului de 
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conversie al NO. În seria catalizatorilor promotaţi, Ni–Pd/Al2O3 prezintă cele mai bune 

valori ale conversiei: deja la 100°C, conversia NO depăşeşte 95 %, iar la temperaturi peste 

150°C, NOX  este mai mare de 98 %. Ni–Pt/Al2O3, pe de altă parte, prezintă valori ale 

conversiei NO peste 80 % numai la T > 130°C, dar atinge 98 % la150°C, asemeni 

catalizatorului cu Pd. În cazul Ni–Rh/Al2O3 se obţin valori ale conversiei NO inferioare 

celorlalţi doi catalizatori promotaţi, valoarea de 80 % fiind atinsă numai la 140°C. 
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FIGURA 4.6. Conversia (a) NO ( NOX ) şi (b) H2 

( H2X ) în reacţia NO+H2 la temperatură programată 
pe Ni/Al2O3, Ni–Pt/Al2O3, Ni–Pd/Al2O3 şi Ni–
Rh/Al2O3 (50–350°C, 5°C/min, GHSV = 4500 h–1). 

FIGURA 4.7. (a) Selectivitatea în N2 (
2NS ) şi (b) 

randamentul în N2 (
2NY ) în reacţia NO+H2 la 

temperatură programată pe Ni/Al2O3, Ni–Pt/Al2O3, 
Ni–Pd/Al2O3 şi Ni–Rh/Al2O3 (50–350°C, 5°C/min, 
GHSV = 4500 h–1). 

 
TABEL 4.2. Temperatura pentru atingerea conversiei NO de 75 % şi 95 % 
Temperatura/Catalizator Ni/Al2O3 Ni–Pt/Al2O3 Ni–Pd/Al2O3 Ni–Rh/Al2O3 

75T [°C] (pt. NOX  = 75 %) 178 125 87 132 

95T [°C] (pt. NOX  = 95 %) 218 145 98 186 
 

Tabelul 4.2 prezintă temperaturile la care se atinge o conversie a NO de 75 % sau 95 % în 

cazul fiecărui catalizator. Se poate observa că pentru fiecare ţintă de conversie, catalizatorul 

promotat cu Pd prezintă cele mai bune performanţe catalitice, urmat la o distanţă apreciabilă 

de cei promotaţi cu Pt sau Rh. În raport cu conversia NO, performanţele catalitice ale 

catalizatorilor investigaţi cresc în seria Ni–Pd/Al2O3 > Ni–Pt/Al2O3 > Ni–Rh/Al2O3 > 

Ni/Al2O3 la temperaturi sub 225°C. Totuşi, la temperaturi mai mari, performanţele lor 

catalitice sunt similare în aceste condiţii de reacţie. 
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Conversia H2 nu creşte la fel de rapid precum conversia NO, în ciuda raportului 

dintre reactanţi apropiat de stoichiometrie (Fig. 4.6 (b)). Astfel, conversia H2 atinge 90 % 

numai la 350°C, în cazul catalizatorului de Ni nepromotat. Pentru catalizatorii promotaţi, în 

schimb, prezenţa metalului nobil în catalizatorul de Ni/Al2O3 este benefică, deşi diferenţele 

între aceşti catalizatori bimetalici pare accentuată. 

Un grad mare de conversie al reactanţilor este important numai dacă transformarea 

chimică duce la formarea produşilor de reacţie cu un conţinut minim de produşi secundari. 

Astfel, selectivitatea în N2 creşte lent în cazul Ni/Al2O3 odată cu creşterea temperaturii, 

atingând 70 % la 200°C, în timp ce la temperaturi mai mari, panta se schimbă astfel că se 

obţine o 
2NS de 95 % la 220°C (Fig. 4.7 (a)). Ni–Rh/Al2O3 arată valori ale selectivităţii în N2 

numai cu puţin superioare catalizatorului nepromotat. Catalizatorul cu Pt prezintă valori 

sensibil mai bune la temperaturi sub 125°C, dar la T > 150°C, selectivitatea în N2 atinge 

valori similare celor obţinute pentru Ni–Pd/Al2O3. Catalizatorul cu Pd prezintă cele mai bune 

valori ale selectivităţii în N2 pe întreg domeniul de temperatură. Astfel, valori ale
2NS de 95 % 

se obţin la 125°C şi 98 % la 175°C. 

În raport cu randamentul în N2, toţi catalizatorii promotaţi prezintă valori superioare 

catalizatorului nepromotat (Fig. 4.7 (b)). Totuşi, Ni–Rh/Al2O3 prezintă valori ale 

randamentuluii N2 doar uşor superioare catalizatorului de Ni/Al2O3 în domeniul de 

temperatură de 150–350°C. Prin contrast, promotarea cu Pd duce la randamente în N2 de 80 

% deja la 100°C, în timp ce valori mai mari de 90 % sunt obţinute la T > 125°C. 

Era de aştepat ca, atât Ni cât şi Rh, cunoscută fiind abilitatea lor de a disocia uşor NO 

şi de a recombina atomii de N rezultaţi pentru a forma N2, să prezinte cea mai bună 

performanţă catalitică în reacţie de reducere a NO. Experimentele TPD pentru cei doi 

reactanţi (H2–TPD şi NO–TPD) efectuate pentru Ni–Rh/Al2O3 au evidenţiat un grad mare de 

activare atât a NO cât şi a H2 pe suprafaţa catalitică, în contrast totuşi cu performanţele 

catalitice scăzute comparativ cu a celorlalţi doi catalizatori promotaţi. Acest comportament 

deosebit al catalizatorului de Ni–Rh poate fi determinat fie (i) de faptul că reducerea NO cu 

hidrogen se desfăşoară preferenţial via NO adsorbit molecular, fie (ii) de adsorbţia 

disociativă extinsă a NO pe Ni–Rh care ar putea inhiba disocierea moleculeor de H2. Ţinând 

cont de rezultatele obţinute în urma caracterizărilor şi a altor observaţii raportate în literatură, 

s-a concluzionat că adsorbţia disociativă extinsă a NO fie pe Ni/Al2O3 fie pe Ni–Rh/Al2O3 

nu duce la performanţe catalitice superioare în reacţia NO + H2 în principal datorită 
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mecanismului de reacţie implicat în care NO adsorbit molecular reacţionează cu atomi H 

chemisorbiţi. 

Performanţa catalitică a catalizatorului de Ni promotat cu Pd este, de asemenea, 

surprinzătoare. Gradul extins al adsorbţiei moleculare ce are loc pe suprafaţa acestui 

catalizator este probabil cea mai plauzibilă explicaţie. Totuşi, nu ar trebui exclusă contribuţia 

formării hidrurilor de Pd, PdHx, în timpul secvenţei de reducere a catalizatorului înainte de 

testele catalitice [63,128]. Aceste hidruri de Pd ar putea pune la dispoziţie cantităţi 

suplimentare de hidrogen, care ar putea fi ulterior implicate în reducerea NO. Această 

ipoteză poate fi susţinută şi de profilul H2–TPD diferit, obţinut pentru Ni–Pd/Al2O3, 

comparativ cu ceilalţi trei catalizatori, mai ales în domeniul temperaturilor mici (Fig. 4.4). O 

reprezentare schematică a mecanismului propus pentru reducerea NO pe catalizatorul 

promotat cu Pd este prezentată în Fig. 4.8 [61]. 

 
FIGURA 4.8. Reprezentarea schematică a reacţiei NO+H2 pe Ni–Pd/Al2O3 [lucrarea proprie 61]. 
 

4.3.3.2. Efectul timpului de staţionare asupra XNO (%) şi SN2 (%) 

Catalizatori eficienţi pentru o anumită reacţie nu presupun doar valori bune ale 

parametrilor de activitate catalitică (conversie, selectivitate), dar şi stabilitate bună în condiţii 

de expunere prelungită a acestora în mediul de reacţie. Testele de stabilitate efectuate arată 

că, pentru fiecare catalizator în parte, se pot obţine valori stabile ale parametrilor de 

activitate catalitică după aproximativ două ore timp de staţionare (Fig. 4.9). În ciuda faptului 

că se obţin relativ repede valori stabile ale parametrilor, acestea sunt în principiu mult mai 

mici decât cele corespunzătoare testelor TPRea, în special în cazul Ni/Al2O3 şi Ni–Rh/Al2O3. 

Ni–Pd/Al2O3 este singurul catalizator din serie care, în testele de stabilitate, prezintă 

performanţe catalitice similare cu cele obţinute în cazul TPRea. Astfel. La 100°C, NOX  se 

stabilizează în jur de 97 % (foarte aproape de 95 % din TPRea), în timp ce 
2NS se apropie de 

85 % (Fig. 4.9 (e)). Pe de altă parte, la 250°C, NO este practic total convertit, cu valori 

corespunzătoare ale selectivităţii în N2 în jur de 98 % (Fig. 4.9 (f)). În conluzie, şi testele de 
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stabilitate demonstrează că Ni promotat cu Pd este cel mai eficient catalizator din seria 

studiată, cu atât mai mult cu cât se obţin performanţe foarte bune încă de la 100°C, 

îndeplinind astfel toate criteriile de performanţă. 
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FIGURA 4.9. Influenţa timpului de staţionare asupra NOX (%) şi 
2NS (%) la T = 100°C şi T = 250°C pentru 

(a)–(b) Ni/Al2O3; (c)–(d) Ni–Pt/Al2O3, (e)–(f) Ni–Pd/Al2O3, (g)–(h) Ni–Rh/Al2O3 (NO/H2=1:1,3, GHSV = 4500 
h–1). 
 

4.3.3.3. Analiza de cost a catalizatorilor promotaţi cu metale nobile 

Rezultatele activităţii catalitice prezentate şi discutate mai sus demonstrează că 

promotarea Ni/Al2O3 cu mici cantităţi de Pd ar putea fi o alternativă interesantă pentru 

minimizarea costutilor procesului H2–SCR. Acest deziderat s-ar putea atinge din două 

motive: (i) temperatura de reacţie poate fi minimizată ceea ce duce la costuri energetice mai 
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mici; (2) reducerea costului catalizatorului. Avantajul economic al catalizatorilor promotaţi 

asupra catalizatorilor cu un conţinut de metal nobil mai mare (ex. 1 %) poate fi evidenţiat 

printr-o analiză de cost, luând în considerare numai costul cu materiile prime (Tabel 4.3). 

Aceste estimări arată că s-ar putea obţine o reducere a costurilor catalizatorilor cu 50 %, dacă 

metalele nobile sunt înlocuite cu metale mai ieftine (ex. Ni), dar totuşi promotate cu cantităţi 

mici de metale nobile în scopul prezervării performanţelor catalitice în procesul de H2–SCR. 
 

TABEL 4.3. Costurile catalizatorilor estimate din 
preţurile materiile prime 
Catalizator Cost ($/kg) 
Pt (1%)/Al2O3 540 
Ni (10%)–Pt (0.5%)/Al2O3 278 
Pd (1%)/Al2O3 272 
Ni (10%)–Pd (0.5%)/Al2O3 144 
Rh (1%)/Al2O3 392 
Ni (10%)–Rh (0.5%)/Al2O3 203 

 

4.4. Concluzii 

Ni(10%mas.)/Al2O3, împreună cu echivalenţii promotaţi: Ni(10%mas.)–

Pt(0,5%mas.)/Al2O3, Ni(10%mas.)–Pd(0,5%mas.)/Al2O3 şi Ni(10%mas.)–

Rh(0,5%mas.)/Al2O3 au fost testaţi comparativ în reacţia de reducere a NO cu H2 la 

temperaturi sub 350°C. Tehnicile de caracterizare (XRD, TPR, H2–TPD) au arătat că 

promotarea cu Pt, Pd sau Rh creşte reductibilitatea catalizatorului de Ni şi creşte dispersia Ni 

pe suportul de alumină şi, deci, numărul centrilor catalitic activi pentru chemisorbţia H2. 

Testele catalitice de tip TPRea au arătat că Ni/Al2O3 este eficient în reacţia NO + H2, 

dar numai la T > 220°C. În acest domeniu, Ni/Al2O3 prezintă conversii NO de ~95 % şi 

selectivităţi în N2 de peste 70–80 %. Promotarea cu cantităţi mici (0.5 %) de Pt, Pd sau Rh a 

Ni/Al2O3 duce la o îmbunătăţire a activităţii catalitice în reacţia NO + H2, la temperaturi 

semnificativ mai mici. Ni–Pd/Al2O3 este de departe cel mai activ: la temperaturi de 100°C 

sau mai mari se atinge o conversie de 95 %, iar selectivitatea în N2 este de cel puţin 90 %, în 

domeniul 120–125°C. Testele de stabilitate arată că numai Ni–Pd/Al2O3 prezintă valori 

stabile ale parametrilor catalitici la expunere prelungită. Activitatea catalitică foarte bună 

obţinută pentru Ni–Pd/Al2O3 poate fi atribuită atât preferinţei pentru adsorbţia moleculară a 

Pd, dar şi posibilităţii de formare a hidrurilor de Pd, care ar putea elibera specii de hidrogen 

suplimentare în timpul reacţiei. Superioritatea performanţelor catalitice, împreună cu 

costurile mai mici implicate, fac din Ni–Pd/Al2O3 o alternativă interesantă pentru aplicaţii 

industriale specifice, cum ar fi sursele NOx cu conţinut mai mic de oxigen. 
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Acest capitol descrie modelul matematic dezvoltat pentru reactorul experimental utilizat în 
testele de activitate catalitică, luând în considerare un pat de catalizator format de the Pd 
(1%mas.)/Al2O3. S-a construit un model 3D în COMSOL Multiphysics care a fost utilizat 
pentru descrierea reacţiilor şi a fenomenelor de transport ce apar în zonele libere şi în zona 
catalitică a tubului reactorului. Modelul dezvoltat a fost ulterior utilizat pentru studii 
parametrice în vederea investigării influenţei unor parametri cheie asupra performanţelor 
catalitice ale reactorului. Astfel, studiile parametrice au inclus influenţa temperaturii de 
lucru, efectul GHSV, influenţa raportului NO/H2, sau concentraţia NO în debitul de 
alimentare asupra conversei NO şi a randamentului de N2. 
 

5.1. Introducere 

Designul şi dezvoltarea unor catalizatori noi şi eficienţi pentru un proces specific 

implică un volum important de muncă şi de timp şi, în consecinţă de resurse financiare, 

datorită numărului mare de experimente necesare pentru caracterizarea şi testarea fiecărui 

catalizator dintr-o serie în diferite condiţii de operare. Mai mult, implementarea în proces a 

unui catalizator astfel obţinut, adaugă semnificativ la totalul costurilor implicate. În aceste 

condiţii, modelarea proceselor a atras un interes sporit în ultimele decenii, întrucât se pot 

„economisi” experimente scumpe şi de lungă durată [159]. Dezvoltarea modelelor de proces 

nu este menită să înlocuiască cu totul cercetarea experimentală, ci doar să o limiteze pe cât 

posibil şi astfel să aducă completări în înţelegerea proceselor. În cazul modelelor detaliate a 

proceselor chimice, simulările pot ajuta în înţelegerea comportamentului specific al 

procesului, dar şi a interconexiunilor între diferitele procese chimice şi fizice ce apar în 

sistem [160]. 

Scopul acestui capitol este de a dezvolta un model matematic bazat pe ecuaţii de 

bilanţ de impuls şi de masă, folosind un model cinetic bazat pe mecanisme de reacţie pentru 

(i) a descrie şi înţelege curgerea şi reacţiile ce au loc în reactorul experimental prin 

efectuarea de simulări în regim staţionar şi (ii) pentru a prezice comportamentul reactorului 

în cazul variaţiei anumitor parametri de operare. Abordarea noastră a constat în integrarea 

modelului cinetic propus pentru Pd (1%mas.)/Al2O3 în modelul reactorului şi validarea lui cu 

datele experimentale obţinute pentru acelaşi catalizator. Modelul validat a fost ulterior folosit 

pentru efectuarea unor studii parametrice în scopul găsirii unor condiţii de operare mai 

favorabile, fără a afecta performanţele catalitice. 
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5.2. Analiza termodinamică 

Analiza termodinamică pune la dispoziţie informaţii importante pentru proiectarea şi 

operarea reactoarelor chimice, cum ar fi: (i) cantitatea de căldură adsorbită sau eliberată în 

timpul procesului chimic, care mai apoi permite proiectarea termică a reactorului şi (ii) 

conversia maximă care se poate atinge în condiţii specifice de reacţie. Evaluarea entalpiei de 

reacţie din date termodinamice duce la următoarele ecuaţii termochimice:  

 298

(g) 2(g) 2(g) 2 (g)NO  + H   0,5N + H O                     337 07 kJ/mol→ ∆ = − ,R H  (5.4) 

 298

(g) 2(g) 2 (g) 2 (g)NO  +   0,5H   0,5N O  + 0,5H O    170 14 kJ/mol→ ∆ = − ,R H  (5.5) 

 298

(g) 2(g) 3(g) 2 (g)NO  +  2,5H   NH  + H O               378 18 kJ/mol→ ∆ = − ,R H  (5.6) 

Se poate observa că reacţiile luate în discuţie sunt toate exoterme, adică reducerea NO cu 

hidrogen are loc cu eliberare de căldură. 

Calculele termodinamice pot furniza informaţii şi despre echilibrul chimic al 

sistemului, sau despre spontaneitatea reacţiei chimice. Evaluarea energiei libere Gibbs în 

domeniul de temperatură 50–350°C (identic cu cel folosit în testele catalitice) arată că, la 

orice temperatură, aceste reacţii sunt spontane în direcţia formării speciilor reduse de N, 

datorită valorilor negative de pe întreg domeniul (Fig. 5.1). 

În contextul reacţiilor catalitice, trebuie menţionat că echilibrul chimic nu este 

influenţat de catalizator, ci acesta contribuie la micşorarea energiei de activare necesare 

atingerii acestui echilibru. În practică, procesele chimice sunt conduse departe de echilibru 

pentru a favoriza cât mai mult reacţia în sensul dorit. În această ordine de idei se ridică o 

întrebare importantă: cât de departe de echilibru este convenabil să se desfăşoare procesul de 

reducere al NO? Apropierea de echilibru ( eqη ) (l. eng. approach–to–equilibrium) este un 

parametru care poate fi utilizat cu succes pentru a favoriza reacţia dorită [161] (reducerea 

NO): 

eq

Q

K
η =          (5.9) 

 ln ln ln ln∆ = − + = = ηT

R

Q
G RT K RT Q RT RT

K
    (5.11) 

O reacţie este cu atât mai aproape de echilibru cu cât eqη se apropie de 1, adică o reacţie este 

cu atât mai departe de echilibru cu cât ln η  este mai negativ. Figura 5.2 arată că toate trei 

reacţiile sunt foarte departe de echilibru, întrucât ln η prezintă valori negative foarte mari pe 

întreg domeniul de temperatură. Aceasta înseamnă că la fiecare temperatură de lucru reacţia 
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directă este favorizată şi, că la presiune atmosferică, fiecare temperatură de reacţie este o 

alegere bună din punct de vedere termodinamic. Aceste rezultate conduc la concluzia că 

aceste trei reacţii sunt practic ireversibile în condiţiile experimentale investigate. 

  
FIGURA. 5.1. Valorile energiei libere Gibbs în 
funcţie de temperatură pentru reacţiile (5.4) – 
Reacţia 1, (5.5) – Reacţia 2 şi (5.6) – Reacţia 3. 

FIGURA. 5.2. Apropierea de echilibru la diferite 
temperaturi pentru reacţiile (5.4) – Reacţia 1, (5.5) – 
Reacţia 2 şi (5.6) – Reacţia 3. 

 

5.3. Modelul cinetic 

Modelul cinetic propus şi descris în cele ce urmează ia în considerare formarea şi 

distribuţia produşilor de reacţie formaţi în timpul reducerii cu hidrogen a NO pe catalizatori 

de tipul metal nobil/alumină: N2, N2O şi H2O. Trebuie amintit aici că în condiţiile 

experimentale prezentate anterior nu s-a observat formarea de NH3 sau NO2. Etapele de 

reacţie sunt prezentate mai jos, unde S simbolizează un centru catalitic vacant: 

( )1 (S) NO + S  NO→R   (5.12) 

( )2 2 (S) H  + 2S  2H→R   (5.13) 

( )3 (S) (S) (S) (S) NO  + H   N  + OH→R  (5.14) 

( )4 (S) (S) (S) NO  + S  N  + O→R  (5.15) 

( )5 (S) (S) 2 N  + N   N  + 2S→R   (5.16) 

( )6 (S) (S) 2 (S) NO  + N   N  + O  + S→R  (5.17) 

( )7 (S) (S) 2 NO  + N   N O + 2S→R  (5.18) 

( )8 (S) (S) 2 (S) NO + NO N O + O + S→R  (5.19) 

( )9 (S) (S) (S) O  + H   OH  S→ +R  (5.20) 

( )10 (S) (S) 2 OH  + H   H O  2S→ +R  (5.21) 

Mecanismul propus ilustrează contribuţia hidrogenului chemisorbit la disocierea 

moleculară a NO adsorbit (ec. (5.14)). Formarea N2, produsul de reacţie dorit, se datorează 

fie recombinării a doi atomi de N adiacenţi (ec. (5.16)), fie combinării NO adsorbit 

molecular cu un atom de N adsorbit format anterior (etapa 5.17). Pe de altă parte, formarea 

predominantă a N2O la temperaturi sub 150°C (vezi Fig. 3.4) se datorează recombinării fie a 

două molecule adiacente de NO adsorbit (etapa 5.19), fie combinării unei molecule adsorbite 

de NO cu un atom N adsorbit din vecinătate (5.18). De asemenea, se prespune că formarea 

apei potrivit etapei (5.21) este ireversibilă şi că desorbţia ei are loc instantaneu [96]. Viteza 
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de transformare a NO în produşi, sau viteza corespunzătoare celorlalte specii din spaţiul 

reactorului sunt date de: 

( )
2

2

3

2

2

1

NO NO H H

NO

NO NO H H

k p p
R

p p

λ λ

λ λ
=

+ +
 (5.33) 
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+
=
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θ θ   (5.38) 

unde 6k sunt 7k  sunt constantele cinetice ale reacţiilor 6R (5.17) şi 7R (5.18). 

Viteza de reacţie a NO este similară cu cea obţinută de grupul lui Granger [163]. 

Trebuie menţionat însă că modelul lor cinetic a luat în considerare şi formarea amoniacului 

ca produs secundar, pe lângă N2 şi N2O. Totuşi, aproximările utilizate în modelul cinetic 

propus de Granger sunt echivalente observaţiilor noastre experimentale în privinţa absenţei 

NH3 în produşii de reacţie. Pe de altă parte, caracteristicile catalizatorului folosit de grupul 

lor pentru analizele cinetice (suprafaţa specifică BET, porozitatea, dispersia metalică, etc.) 

sunt similare celor corespunzătoare catalizatorului de Pd (1%)/Al2O3 investigat de noi. Din 

acest motiv, în modelul matematic al reactorului s-au folosit constantele cinetice şi parametri 

calculaţi de grupul lui Granger (Tabel 5.1)  
 

TABEL 5.1. Parametri modelului cinetic [69,163]. 

Catalizator 
A 

(mol/m3/s) 
E 

(J/mol) 
NOf  

(Pa-1) 
Hf  

(Pa-1) 

NO

ads H∆  
(J/mol) 

H

ads H∆  
(J/mol) 

Pd (1%mas)/Al2O3 132,69 10⋅  382 10⋅ * 107,11 10−⋅  93, 45 10−⋅  342,6 10− ⋅  316,6 10− ⋅  

3 exp
E

k A
RT

 
= − 

 
, exp

NO

ads
NO NO

H
f

RT

 ∆
λ = − 

 
, exp

H

ads
H H

H
f

RT

 ∆
λ = − 

 
;*valoare ajustată pentru a surprinde evoluţiile observate 

experimental. 
 

Totuşi, nu există estimări ale parametrilor cinetici pentru reacţiile 6R (5.17) şi 7R (5.18) 

necesare evaluării vitezelor de reacţie ale tuturor componenţilor. Trebuie amintit aici că 

rezultatele experimentale prezentate anterior au arătat că formarea N2 şi N2O este dependentă 

de temperatură, selectivitatea în N2O fiind mai ridicată în domeniul temperaturilor mai mici, 

adică T < 100°C (vezi Fig. 3.4 şi 3.20). De aceea, pentru a ilustra această dependenţă, am 

propus o relaţie între constantele cinetice ale reacţiilor 6R (5.17) şi 7R (5.18), care validează 

satisfăcător rezultatele noastre experimentale. Astfel, în domeniul temperaturilor mici (T < 

100°C), raportul ( )6 6 7k k k+  poate fi aproximat prin ( )273 /100= −a T , unde T este 

temperatura de reacţie [K], în timp ce la temperaturi mai mari acest raport poate fi aproximat 
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printr-un factor de 0,85, luând în considerare că în acest domeniu selectivitatea în N2 este 

practic constantă. 

5.3.1. Validarea modelului cinetic 

Validitatea modelului cinetic propus în raport cu rezultatele experimentale a fost 

verificată mai întâi utilizând o subrutină MATLAB în care s-a ţinut cont numai de reacţiile 

ce au loc în spaţiul catalitic. Evaluarea conversiilor NO şi a selectivităţii N2 pe întreg 

domeniul de temperatură (50–350°C) folosind modelul cinetic propus, arată o concordanţă 

bună cu rezultatele experimentale (Fig. 5.5). Se poate deci concluziona că modelul cinetic 

propus este convenabil pentru implementarea în modelul reactorului. 
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FIGURA. 5.5. Profile simulate şi experimentale pentru conversia NO (a) şi selectivitatea în N2 (b) folosind 
modelul cinetic propus în domeniul de temperatură 50–350°C (pentru Pd (1%mas.)/Al2O3, GHSV = 4500 h-1, 
NO/H2 = 1:1,2, mcat = 2 g, Lbed = 3,2 cm). 

 

5.4. Modelul matematic al reactorului catalitic 

5.4.1. Alegerea tipului de reactor 

Testele de activitate catalitică au fost efectuate folosind un reactor cu pat fix ce 

operează în regim de curgere cu deplasare, astfel că modelul matematic prezentat în cele ce 

urmează ia în considerare acest reactor. Condiţiile de operare ale reactorului, împreună cu 

detaliile geometrice şi caracteristicile catalizatorului sunt prezentate în Tabelelul 5.2. 

5.4.2. Configuraţia reactorului catalitic 

Reactorul este format din trei zone (Fig. 5.6): zona 1 şi zona 3 sunt porţiuni inerte din 

punct de vedere chimic, unde apar numai fenomene de transport, în timp ce zona 2 este 

reprezentată de patul catalitic, unde are loc reacţia chimică pe lângă fenomele de transport 

corespunzătoare. În privinţa distribuţiei speciilor, în zona 1 sunt prezenţi numai reactanţii 

(NO şi H2), în timp ce zonele 2 şi 3, sunt caracterizate atât de prezenţa reactanţilor cât şi a 
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produşilor de reacţie (N2, N2O, şi H2O) funcţie de condiţiile de reacţie. Totuşi, în zona 3 nu 

mai apar modificări ale distribuţiei speciilor. 

5.4.3. Ipotezele şi ecuaţiile modelului 

Modelul matematic al reactorului de denoxificare în strat fix de catalizator a fost 

dezvoltat pe baza unor ipoteze de lucru, cum ar fi: 

♦ curgere laminară în fiecare zonă a reactorului; 

♦ nu au loc reacţii în fază gazoasă; 

♦ reacţiile au loc numai în spaţiul catalitic (zona 2), pe suprafaţa catalizatorului; 

♦ reacţiile au loc conform unui mecanism de tip Langmuir–Hinshelwood [163]; 

♦ gradienţii difuzionali sunt neglijabili, adică toţi centrii metalici de la suprafaţă 

sunt accesibili reactanţilor gazoşi [164]; 

♦ temperatura catalizatorului este uniformă [89], ţinând cont că reactanţii au 

concentraţii foarte mici, astfel încât reactoarele de denoxificare sunt practic 

operate în regim izoterm şi control chimic şi difuzional combinat. 
 

 
FIGURA. 5.6. Schema reactorului de 
denoxificare. 

TABEL 5.2. Parametri operaţionali ai reactorului. 
Condiţii de operare 

NO 0,5 % 
H2 0,6 % 
Ar balance 
GHSV 4500 h-1 

Domeniu de temperatură 50–350°C 
Presiune 101325 Pa 
Detaliile catalizatorului 

Catalizator Pd (1%mas)/Al2O3 
Masa 2 g 
Suprafaţa specifică BET 206 m2/g 
Porozitatea (ε) 0,75 
Dimensiunea particulelor ( pd ) ~0,2 mm 
Geometria reactorului  

Lungimea patului catalitic, bedL  32 mm 

Lungimea reactorului, RL  300 mm 
Diametrul interior al reactorului 9 mm  

 

5.4.3.1. Fenomene de transport în zonele inerte (zona 1 şi zona 3) 

Zonele inerte ale reactorului sunt canale libere, de aceea curgerea amestecului gazos, 

reprezentat fie de reactanţi în zona 1, sau de produşii de reacţie împreună cu reactanţii 

neconvertiţi în zona 3, este descrisă de ecuaţia Navier–Stokes: 
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( ) 2

0

∂
ρ + ρ ⋅ ∇ = − ∇ + η∇

∂

∇ ⋅ =

u
u u F p u

t
u

     (5.45) 

Întrucât nu au loc reacţii chimice în aceste zone, nu apar gradienţi de concentraţie, astfel că 

ecuaţiile de bilanţ de masă nu sunt necesare. Ca urmare, zonele inerte ale reactorului sunt 

descrise complet de ecuaţiile de bilanţ de impuls. 

5.4.3.2. Fenomene de transport în regiunea catalitică (zona 2) 

În zona stratului catalitic, curgerea amestecului gazos are loc printr-un mediu poros 

determinat de catalizatorul utilizat, astfel că ecuaţiile de bilanţ de impuls trebuie corectate de 

ecuaţia Brinkman care ţine cont de porozitatea şi permeabilitatea mediului: 

2

0

∂ η η
ρ + = − ∇ + ∇

∂ κ ε

∇ ⋅ =

u
u F p u

t
u

     (5.49) 

Ecuaţiile de bilanţ de masă ce descriu transportul speciilor în zona catalitică (zona 2) sunt 

date de ecuaţiile de difuzie–convecţie în regim staţionar de-a lungul reactorului: 

( )i i i iD c c u R∇ ⋅ − ∇ + =      (5.52) 

Toţi parametri şi toate proprietăţile necesare pentru rezolvarea modelului reactorului au fost 

determinate pe baza ecuaţiile bine cunoscute în domeniul chimiei şi fizicii, şi au fost 

implementate într-o subrutină MATLAB (Anexa 4 în teză). 

5.4.4. Modelul reactorului folosind COMSOL Multiphysics 

COMSOL Multiphysics® este o platformă software dedicată modelării şi simulării 

unei varietăţi largi de probleme ştiinţifice şi inginereşti, cu ajutorul unor metode numerice 

avansate [168]. Una dintre cele mai importante caracteristici ale COMSOL este abilitatea de 

a cupla diferite domenii într-un model integrat, ducând astfel la posibilitatea rezolvării unor 

probleme multidisciplinare. 

S-a construit un model 3D al reactorului luând în considerare geometria cilindrică a 

reactorului şi ţinânt cont de poziţia exactă a patului catalitic în interiorul reactorului. În 

elaborarea modelului s-au folosit două module COMSOL: (1) Free and Porous Media Flow 

Interface (fp); şi (2) Transport of Diluted Species Interface (chds). Simulările au fost făcute 

folosind un mesh de tip Coarser pentru întreaga geometrie a reactorului şi un solver de tipul 

Direct (MUMPS), cu o toleranţă relativă de 10-3. 
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5.5. Rezultatele simulării 

5.5.1. Curgerea în reactorul tubular 

Simulările efectuate cu ajutorul modelului 3D au arătat că variaţia presiunii în 

reactorul experimental de denoxificare apare în principal în zona stratului catalitic (Fig. 5.9), 

iar căderea de presiune nu depăşeşte 0,03 % din presiunea totală în reactor, la cea mai înaltă 

temperatură de lucru. 

   

FIGURA. 5.9. Căderea de 
presiune de-a lungul reactorului 
la 100°C. 

FIGURA. 5.10. Câmpul de 
viteze în zonele libere şi zona 
poroasă.  

FIGURA. 5.11. Criteriul 
Reynolds de-a lungul 
reactorului. 

 

  
 

FIGURA. 5.12. Câmpul de viteze la ieşirea din 
stratul catalitic ( 3,2 cm=bedy ). 

FIGURA. 5.13.  Câmpul de viteze la ieşirea din 
reactor. 
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Profilele de viteză obţinute prin simulare pentru fiecare valoare a temperaturii arată că în 

mediul poros al reactorului curgerea este aproape omogenă, în timp ce în zonele libere se 

dezvoltă un profil de curgere laminară (Fig. 5.10). Într-adevăr, valorile mici ale criteriului 

Reynolds evaluate ( 1Re < ) confirmă ipoteza curgerii laminare enunţate mai sus (Fig. 5.11). 

Profilele de viteză din secţiune transversală la diferite poziţii în reactorul tubular arată că 

viteza de curgere a gazelor este practic constantă pe aproape întrega secţiune a reactorului în 

zona catalitică (Fig. 5.12), în timp ce după ieşirea din strat, curgerea amestecului gazos este 

complet dezvoltată în condiţii laminare (Fig. 5.13). 

5.5.2. Reacţia în zona patului catalitic 

Ţinând cont de reacţiile luate în studiu, simulările în regim staţionar sunt în 

concordanţă cu rezulatele experimentale la fiecare temperatură de lucru. Totuşi, în uma 

simulărilor s-au obţinut valori uşor superioare ale conversiei NO. Astfel, la 100°C, în urma 

simulărilor s-a obţinut o valoare a conversie de 99 %, comparativ cu 94 % experimental, iar 

la 150°C, se obţine conversie totală prin simulare, comparativ cu 97 % experimental. În 

raport cu selectivitatea în N2, în urma simulărilor s-au obţinut valori în jur de 85 %, în timp 

ce din date experimentale s-au calculat valori de 85,3 % la 100°C şi 83,8 la 150°C 

În afară de concordanţa bună cu rezultatele experimentale, modelul reactorului pune 

în evidenţa şi comportamentul catalizatorului în timpul reducerii NO cu hidrogen. Este de 

remarcat că deja la 100°C, NO este redus rapid de H2, după ce gazul de alimentare intră în 

stratul catalitic. În Fig. 5.14 (a) se poate observa că reducerea NO are loc în prima jumătate a 

stratului catalitic, în timp ce Fig. 5.14 (b) demonstrează că, la 100°C, conversia totală se 

atinge până la această poziţie, adică 1,6 cm.=bedy  Profilele de concentraţie ale NO 

prezentate în figurile 5.16 şi 5.17, pentru intrarea în stratul catalitic, respectiv la jumătatea 

stratului catalitic, confirmă că NO este practic complet convertit până spre mijlocul mediului 

poros. Aceste rezultate sugerează că patul catalitic nu a fost utilizat convenabil pentru 

reducerea NO cu hidrogen, şi că lungimea stratului catalitic ar fi putut fi redusă pentru aceste 

condiţii de reacţie. Mai mult, rezultale obţinute în urma simulărilor efectuate la temperaturi 

mai mari întăresc idea utilizării improprii a catalizatorului în timpul testărilor experimentale. 

De exemplu, la 150°C, conversia NO se produce mult mai rapid, adică în primul sfert al 

stratului catalitic (figura nereprezentată aici). În privinţa distribuţiei N2 în stratul catalitic, 

simulările nu au evidenţiat diferenţe semnificative între rezultatele obţinute la diferite 

temperaturi. La 100°C, de exemplu, simulările arată că N2 se formează rapid după intrarea 

debitului de alimentare în zona catalitică (Fig. 5.15 (a)). În consecinţă, profilul corespunzător 
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selectivităţii N2 de-a lungul stratului catalitic prezintă valori într-un domeniu îngust, ţinând 

cont că 2NS  creşte rapid spre valoarea finală (Fig. 5.15 (b)). Trebuie amintit aici că, în afară 

de valorile diferiţilor parametri la ieşirea din reactor, distribuţia lor de-a lungul reactorului 

sau a patului catalitic nu poate fi comparată cu rezultatele experimentale, întrucât rezultatele 

experimentale nu pun în evidenţă vreun comportament din „interior”. 

 

 
 

 

 
 

(a) (b) (a) (b) 

FIGURA. 5.14. (a) Profilul de concentraţie al NO 
de-a lungul reactorului şi (b) profilul de conversie al 
NO de-a lungul patului catalitic, la 100°C. 

FIGURA. 5.15. Profilul de concentraţie al N2 de-a 
lungul reactorului şi (b) profilul selectivităţii N2 
de-a lungul patului catalitic, la 100°C. 

 

  
 

FIGURA. 5.16. Câmpul de concentraţie al NO la 
intrarea în stratul catalitic, la 100°C. 

FIGURA. 5.17. Câmpul de concentraţie al NO la 
jumătatea stratului ( 1,6 cm=bedy ), la 100°C. 

  

Rezultatele simulărilor au evidenţiat un comportament surprinzător al catalizatorului în 

reacţia de denoxificare. A fost neaşteptat ca reactanţii să fie transformaţi în produşi de 

reacţie atât de repede după ce debitul de alimentare pătrunde în stratul catalitic, cu alte 



CAPITOLUL 5 

Modelarea matematică a reactorului de denoxificare 
 

 46 

cuvinte, că cel mult jumătate din catalizatorul disponibil este implicat în reducerea NO. 

Observaţii oarecum similare au fost puse în evidenţă şi de simulările efectuate de Chen şi 

Tan [93] cu un model 3D al unui reactor pentru reducerea NO cu amoniac şi nu cu H2. Şi în 

cazul acestui model al reactorului optimizat pentru NH3–SCR, în urma simulărilor s-a arătat 

că NO este convertit în produşi imediat după intrarea în stratul catalitic. Trebuie precizat însă 

că nu se poate face o comparaţie directă între aceste două modele, în principal datorită 

faptului că Chen şi Tan au raportat condiţii de reacţie diferite de ale noastre, cele mai 

importante diferenţe fiind cele legate de agentul reducător folosit (NH3 şi nu H2) şi de 

mecanismul de reacţie implicat (Eley–Rideal şi nu Langmuir–Hinshelwood). 

5.6.  Studii parametrice 

Pentru efectuarea studiilor parametrice s-a folosit modelul 2D al reactorului pentru a 

reduce duratele lungi de simulare necesare derulării acestor studii cu ajutorul modelului 3D. 

Modelul 2D al reactorului este complet identic cu cel 3D, exceptând dimensiunile modelului. 

S-au făcut diferite evaluări în scopul excluderii diferenţelor privind rezultatele simulărilor 

obţinute prin rularea unui model 2D în loc de un model 3D şi nu s-au observat diferenţe 

pentru nici unul din parametri evaluaţi cu ajutorul modelului 2D comparativ cu cel 3D. 

5.6.1. Efectul temperaturii de reacţie 

Pentru studiile parametrice ce implică temperatura de reacţie, simulările s-au efectuat 

prin varierea acestui parametru cu paşi de 10 grade în domeniul 50–350°C (în conformitate 

cu domeniul investigat experimental). Rezultatele simulărilor arată că apar modificări ale 

distribuţiei concentraţiei speciilor numai după ce gazul de alimentare intră în stratul catalitic, 

iar după ieşirea fluxului gazos din catalizator nu se mai observă modificări ale 

concentraţiilor (Fig. 5.24 şi 5.25). Profilele de concentraţie ale speciilor (reprezentate aici 

pentru NO şi N2 în Fig. 5.24, respectiv 5.25) arată că cele mai importante diferenţe apar la T 

< 100°C. Astfel, creşterea temperaturii cu cîte 10 grade în acest domeniu îngust duce la 

scăderi importante ale concentraţiei NO şi în consecinţă la creşterea concentraţiei N2. 

Trebuie remarcat că deja la 90°C se pot obţine valori finale ale concentraţiei NO şi N2 cu 

puţin înainte ca fluxul gazos să părăsească stratul catalitic, demonstrând astfel că lungimea 

stratului catalitic este suficientă pentru convertirea NO la N2 începând cu această valoare a 

temperaturii. Pe de altă parte, profilele de concentraţie obţinute la temperaturi mai mari de 

100°C sunt aproape identice, iar valorile finale ale concentraţiilor sunt obţinute până la 

jumătatea stratului catalitic. Focalizarea pe spaţiul catalitic, scoate în evidenţă că temperatura 
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influenţează puternic profilele de conversie ale reactanţilor de-a lungul catalizatorului (vezi 

Fig. 5.26 şi 5.27). Profilele de concentraţie ale celor doi reactanţi accentueză faptul că 

temperaturi de reacţie peste domeniul 100–150°C nu conduc la conversii mai bune ale NO. 

Aceste rezultate obţinute din simulări sunt în concordanţă cu rezultatele experimentale 

obţinute pentru Pd (1%mas.)/Al2O3. În raport cu selectivitatea în produsul dorit, N2, 

rezultatele simulărilor arată că profilele pentru randamentele în N2 sunt similare profilelor de 

conversie ale reactanţilor (figură neprezentată aici). Se pot obţine randamente maxime în N2, 

~85 %, deja la 90–100°C, în concordanţă cu rezultatele experimentale (Fig. 3.21). 

  
FIGURA. 5.24. Profile de concentraţie ale NO de-
a lungul reactorului la diferite T (GHSV = 4500 h-1, 
NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

FIGURA. 5.25. Profile de concentraţie ale N2 de-a 
lungul reactorului la diferite T (GHSV = 4500 h-1, 
NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

 

  
FIGURA. 5.26. Profile de conversie ale NO de-a 
lungul catalizatorului la diferite T (GHSV = 4500 h-

1, NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

FIGURA. 5.27. Profile de conversie ale H2 de-a 
lungul catalizatorului la diferite T (GHSV = 4500 h-1, 
NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

 

5.6.2. Efectul GHSV 

Ţinând cont de definiţia vitezei orare spaţiale (GHSV) ca fiind raportul dintre debitul 

volumetric al gazelor de intrare şi volumul catalizatorului, se poate observa că variaţia 

acestui parametru se poate obţine fie prin varierea debitului de alimentare, fie prin varierea 

volumului catalizatorului. În cele ce urmează vor fi prezentate ambele abordări. 

5.6.2.1. Variaţia debitului de alimentare 

Pentru a studia influenţa GHSV asupra performanţelor reactorului prin variaţia 

debitului de alimentare, s-au ales valori ale acestui debit în domeniul 60–360 mL/min, în 

  Creşte T 

   Creşte T 

Pat catalitic 

Creşte T 

Creşte T 

Pat catalitic 
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trepte de 30 mL/min, corespunzând unor valori ale GHSV în domeniul 1800–10800 h-1. 

Rezultatele simulărilor la 150°C au arătat că profilele de concentraţie pentru fiecare specie 

sunt aproape identice de-a lungul reactorului (Fig. 5.30). Dacă ne concentrăm pe spaţiul 

catalizatorului se poate observa că la această temperatură, variaţia GHSV nu infleunţează 

semnificativ profilele de conversie ale NO (Fig. 5.32): prin creşterea GHSV, conversia NO 

scade puţin până spre jumătatea stratului. Cu toate acestea, valorile finale ale conversiei la 

ieşirea din strat sunt identice. Profilele pentru randamentul în N2 nu relevă diferenţe 

importante de-a lungul catalizatorului (rezultatele nu sunt prezentate aici). Aceste rezultate 

implică faptul că la 150°C, folosind catalizatorul de Pd (1%mas.)/Al2O3, se pot trata eficient 

diferite debite de gaze de emisie. 

  
FIGURA. 5.30. Profile de concentraţie ale NO de-
a lungul reactorului la diferite GHSV (T = 150°C, 
NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

FIGURA. 5.32. Profile de conversie ale NO de-a 
lungul catalizatorului la diferite GHSV (T = 150°C, 
NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

 

 

 

 

 
FIGURA. 5.34. Profile de concentraţie ale NO de-
a lungul reactorului la diferite GHSV (T = 75°C, 
NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

FIGURA. 5.36. Profile de conversie ale NO de-a 
lungul catalizatorului la diferite GHSV (T = 75°C, 
NO/H2 = 1/1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 

 

Prin varierea GHSV s-au obţinut rezultate mai interesante la temperaturi mai mici, de ex. 

75°C. Debite mai mari (deci GHSV mai mari) duc la valori finale ale concentraţiei NO mai 

mari şi în consecinţă la valori ale concentraţiei N2 mai mici (Fig. 5.34), demonstrând astfel 

efectul dăunător al vitezelor spaţiale mai mari asupra eficienţei reducerii NO la această 

temperatură. Pe de altă parte, profilele de concentraţie ale NO şi N2 arată că la valori mai 

mici ale GHSV, de ex. 1800 h-1, stratul catalitic este bine utilizat în reacţie, astfel că NO este 
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complet redus înainte de ieşirea din strat. Focalizarea pe zona catalitică arată că s-ar putea 

obţine conversia completă a NO chiar şi la această temperatură joasă (75°C), dacă se 

lucrează la o viteză spaţială mult mai mică (1800 h-1) (Fig. 5.36), sugerând astfel că în cazul 

unor debite de alimentare mai mici, temperaturile de lucru mai joase sunt o alternativă bună 

pentru reducerea completă a NO. Figura 5.38 ilustrează efectul GHSV asupra conversiei NO 

evaluate la ieşirea din stratul catalitic în funţie de temperatură. Se poate observa că, 

indiferent de valoarea GHSV, se poate obţine conversia totală a NO la temperaturi peste 

125°C, iar valori mici ale GHSV (ex. 1800 sau chiar 3600 h-1) asigură conversii foarte mari 

chiar şi în domeniul temperaturilor mici (75–125°C). 

50 75 100 125 150 175 200 225 250 275 300
0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

 

 

C
o

n
v
e
rs

ia
 N

O
 (

%
)

Temperatura (°C)

   1800 h-1

   3600 h-1

   5400 h-1

   7200 h-1

   9000 h-1

 10800 h-1

 
FIGURA. 5.38. Influenţa GHSV asupra conversiei NO la ieşirea din stratul catalitic la diferite temperaturi de 
lucru (NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 
 

5.6.2.2. Variaţia volumului de catalizator 

Luând în considerare că variaţia GHSV implică de fapt o modificare a vitezei 

amestecului gazos, rezultă că varierea GHSV prin varierea volumului catalizatorului poate fi 

obţinută numai prin varierea secţiunii transversale a reactorului şi nu a lungimii stratului 

catalitic pentru un debit ales. Astfel, simulările s-au efectuat prin varierea diametrului 

reactorului de la 0,4 la 3 cm cu paşi de 0,2 cm, ce implică varierea secţiunii reactorului. 

  
FIGURA. 5.39. Influenţa diametrului reactorului 
asupra conversiei NO de-a lungul stratului (T = 
75°C, NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO = 0,5 %, Lbed = 3,2 
cm). 

FIGURA. 5.40. Influenţa diametrului reactorului 
asupra conversiei NO de-a lungul stratului (T = 
150°C, NO/H2 = 1:1,2, [ ]inNO = 0,5 %, Lbed = 3,2 
cm). 
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Figurile 5.39 şi 5.40 arată că prin creşterea GHSV se obţin valori mai mici ale conversiei 

NO, similar cazului discutat în secţiunea 5.6.2.1. Mai important însă este faptul că indiferent 

de modul de abordare privind varierea GHSV, fie prin variaţia debitului fie a geometriei 

reactorului, se obţin parametri de performanţă catalitică similari pentru o anumită valoare a 

GHSV. Rezultă că în funcţie de limitările procesului, se poate alege una din aceste abordări 

pentru a obţine o anumită valoare a GHSV. 

5.6.3. Efectul raportului NO/H2 

 Raportul dintre reactanţi în debitul de alimentare este important din două motive: (i) 

NO ar trebui să fie redus şi convertit în N2 cât mai mult posibil, iar (ii) folosirea unui exces 

prea mare de agent reducător ar trebui evitată. Pentru a evalua influenţa raportului NO/H2 = 

1/r asupra performanţelor catalitice, s-au efectuat simulări prin varierea r de la 0,8 la 2,0 prin 

paşi de 0,2. La 150°C, în afară de raportul de 1/0,8 pentru care NO este convertit în proporţie 

de numai 89 %, în toate celelalte cazuri s-a atins conversie totală în primul sfert al stratului 

catalitic (Fig. 5.41). Hidrogenul, pe de altă parte este convertit total numai în cazul în care 

acesta este reactantul limitativ în sistem (NO/H2 = 1/0.8) (Fig. 5.42). Este interesant de 

observat că deja pentru un raport NO/H2 = 1/1,0 NO este convertit total, corespunzător unui 

grad de transformare al H2 de 90 % şi unei selectivităţi maxime de N2 (figuri nereprezentate 

aici). Aceste rezultate sugerează că, în cazul Pd (1%mas.)/Al2O3, raportul reactanţilor se 

poate reduce de la 1/1,2, aşa cum a fost folosit experimental, la 1/1,0 fără a afecta gradul de 

conversie al NO. 

  
FIGURA. 5.41. Influenţa NO/H2 asupra conversiei 
NO de-a lungul catalizatorului (T = 150°C, GHSV 
= 4500 h-1, [ ]inNO  = 0,5 %). 

FIGURA. 5.42. Influenţa NO/H2 asupra conversiei 
H2 conversion de-a lungul catalizatorului (T = 
150°C, GHSV = 4500 h-1, [ ]inNO  = 0,5 %). 

 

Figura 5.46 sumarizează efectul simultan al variaţiei T şi NO/H2, din perspectiva conversiei 

NO la ieşirea din stratul catalitic. Se poate observa că, pentru un raport de 1/1, sau r mai 

mare, conversia totală a NO poate fi asigurată în domeniul de temperatură de 100 – 150°C. 

La temperaturi sub 100°C până spre 75°C, conversia NO variază între 80 şi 98 %, direct 

proporţional cu raportul reactanţilor folosiţi. Gradul de conversie al H2 scade cu creşterea 
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raportului NO/H2, astfel încât valori maxime pentru fiecare raport se ating cel puţin începând 

cu 100°C (Fig. 5.46 (b)). 
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FIGURA. 5.46. Influenţa NO/H2 asupra conversiei (a) NO şi (b) H2, la diferite temperaturi de operare (GHSV 
= 4500 h-1, [ ]inNO  = 0,5 %, Lbed = 3,2 cm). 
 

5.6.4. Efectul concentraţiei NO în alimentare 

Unul dintre scopurile dezvoltările unei noi tehnologii este acela de a obţine o 

flexibilitate cât mai mare posibilă în utilizarea ei. În cazul specific al reducerii NO cu H2, 

dacă un catalizator ales ar fi eficient în tratarea unui domeniu larg de concentraţii ale NO în 

debitul de alimentare, aceasta ar duce la o flexibilitate mare a procesului. În acest scop, 

modelul reactorului a fost utilizat pentru efectuarea unui studiu parametric în raport cu 

variaţia [ ]inNO  de la 0,1 % la 1,0 %, cu paşi de 0,1 % şi păstrând toţi ceilalţi parametri 

constanţi. La 150°C, indiferent de concentraţia în alimentare, NO este convertit total până la 

jumătatea stratului catalitic, cel mult (Fig. 5.47 (a)). La 75°C, pe de altă parte, se poate 

observa în Fig. 5.47 (b) că gradul de conversie al NO creşte încet de-a lungul stratului 

catalitic pentru fiecare valoare a [ ]inNO , în timp ce la ieşire din strat variaţia e între 78–88 %. 

  
FIGURA. 5.47. Profile de conversie NO simulate de-a lungul patului catalitic la diferite concentraţii ale NO în 
debitul de alimentare: (a) T = 150°C şi (b) T = 75°C (GHSV = 4500 h-1, NO/H2 = 1,2, Lbed = 3,2 cm). 
 

În Fig. 5.48 este prezentat efectul simultan al variaţiei [ ]inNO  şi T asupra conversiei 

NO la ieşirea din strat. Astfel, indiferent de [ ]inNO , se obţine conversia totală a NO la ieşirea 

din strat în domeniul de temperatură 100–150°C, cu valori puţin mai scăzute la 100°C şi 
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[ ]inNO =0,1 %. Aceste rezultate sunt în concordanţă cu rezultatele experimentale: un 

domeniu îngust de temperatură de 100–150°C este suficient pentru conversia totală a NO şi 

cu un randament maxim de N2, pentru un domeniu larg de variaţie a [ ]inNO . 
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FIGURA. 5.48. Influenţa concentraţiei NO în debitul de alimentare asupra conversiei NO la ieşirea din stratul 
catalitic, la diferite temperaturi de operare (GHSV = 4500 h-1, NO/H2 = 1:1,2, Lbed = 3,2 cm). 
 

5.7.  Concluzii 

Reactorul folosit experimental pentru studiul reacţiei de reducere a NO cu H2, a fost 

luat în considerare pentru dezvoltarea unui model matematic comprehensiv al reactorului. 

Simulările în regim staţionar ale modelului 3D dezvoltat în COMSOL, în condiţiile testelor 

catalitice, pun în evidenţă o concordanţă foarte bună cu rezultatele experimentale. S-a 

observat, însă, că în condiţiile experimentale folosite pentru Pd (1%mas.)/Al2O3 la T > 

100°C, catalizatorul nu a fost folosit eficient în aceste testări, întrucât conversia totală a NO 

se atinge până la jumătatea stratului catalitic. Cea mai importantă concluzie rezultată din 

studiile parametrice este că domeniul de temperatură de 100–150°C este suficient pentru 

conversia totală a NO şi randamentul maxim de N2 de cca 85 %, indiferent de valorile 

GHSV, [ ]inNO , sau NO/H2. Pe de altă parte, studiile parametrice au indicat unele posibilităţi 

de scădere a temperaturii de reacţie, fără a afecta performanţele catalitice. Totuşi, pentru a 

discrima corect între efectul acestor parametri asupra performanţei reactorului şi asupra 

posibilelor beneficii (eficienţă energetică, costuri totale de operare, etc.), ar trebui efectuate 

proceduri de optimizare. În ce priveşte rezultatele simulărilor obţinute în studiul influenţei 

NO/H2, acestea trebuie analizate în mod critic întrucât în cazul unui exces al H2 în 

alimentare, NO ar putea fi redus şi la NH3, în afară de N2 şi N2O, aşa cum s-a ţinut cont în 

mecanismul de reacţie. O caracteristică foarte importantă a modelului reactorului este 

flexibilitatea acestuia în utilizarea pentru alţi catalizatori, atât timp cât este disponibil un 

model cinetic adecvat. 



CAPITOLUL 6 
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Scopul acestei teze a fost de a explora o posibilă soluţie pentru diminuarea NOx emişi 

în timpul operării instalaţiei de separare a 15N prin: (1) investigarea şi dezvoltarea unor 

catalizatori cât mai puţin costisitori cu o activitate catalitică bună (conversii NO mari, 

selectivitate foarte bună pentru N2, stabilitate bună în timp) pentru reducerea NOx la 

temperaturi de lucru scăzute şi fără a adăuga un nou poluant în sistem (ex. NH3); şi (2) 

dezvoltarea unui model matematic al reactorului catalitic utilizat în procesul de denoxificare. 

Cele mai importante concluzii şi contribuţii ale tezei sunt: 

Obiectivul 1 

� Testele de activitate catalitică efectuate pentru catalizatorul de Pd (2%mas.)/Al2O3, în 

scopul determinării celor mai bune condiţii de reacţie, au arătat că pentru îndepărtarea 

eficientă a NOx din gazele de emisie, indiferent de concentraţia acestora (0,5–2 %), 

aceste condiţii sunt: domeniul de temperatură de 150–180°C, raportul reactanţilor NO/H2 

în domeniul 1 la 1,0–1,4 (un mic exces de hidrogen în gazele de alimentare) şi valori ale 

GHSV mai mici (3000–7000 h-1) pentru a obţine o selectivitate în N2 mai bună. Desorbţia 

la temperatură programată a reactanţilor, pe de altă parte, a evidenţiat că atât NO, cât şi 

H2 sunt chemosorbiţi pe suprafaţa catalitică la temperatură ambiantă, dar şi la 

temperatură mai mare. Experimentele NO–TPD au pus în evidenţă un mecanism de 

adsorbţie al NO diferit, ca o consecinţă a temperaturii de adsorbţie folosite: la 25°C, NO 

este adsorbit disociativ într-o mai mare măsură, iar la 150°C, adsorbţia moleculară este 

predominantă. În ambele cazuri, însă, adsorbţia NO este urmată de desorbţia NO, N2, 

N2O, O2 şi cantităţi foarte mici de NO2. 

� Pentru catalizatorii Pt (1%mas.)/Al2O3, Pd (1%mas.)/Al2O3 şi Rh (1%mas.)/Al2O3, cu un 

conţinut de metal nobil redus la jumătate (1 %), testele de activitate catalitică de tipul 

TPRea în condiţiile de reacţie stabilite anterior (GHSV, NO/H2), au arătat că atât 

catalizatorul de Pt cât şi cel de Pd sunt similari în raport cu conversia NO: ~90 % la 

75°C, iar în domeniul 100–150°C, se obţin valori uşor mai mari pentru catalizatorul de 

Pd. În raport cu selectivitatea în N2, Pd (1%mas.)/Al2O3 prezintă cele mai bune valori pe 

întreg domeniul de temperatură. Catalizatorul de Rh (1%mas.)/Al2O3 prezintă 

performanţe catalitice bune numai la temperaturi mai mari de 200°C. Astfel, în seria 

investigată, activitatea catalitică scade astfel: Pd (1%mas.)/Al2O3 > Pt (1%mas.)/Al2O3 
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>> Rh (1%mas.)/Al2O3. Testele de stabilitate, de asemenea, au arătat că cel mai bun 

catalizator pentru reducerea cu hidrogen a NO este catalizatorul de Pd. Tehnicile H2–

TPD şi NO–TPD au evidenţiat faptul că toate metalele studiate chemisorb atât 

hidrogenul, cât şi NO, dar au comportamente diferite: Pt este cel mai activ metal pentru 

chemisorbţia H2, urmat de Pd, iar apoi de Rh, în timp ce pentru chemisorbţia NO, toate 

metalele adsorb atât molecular, cât şi disociativ.  

� După cunoştinţa noastră, catalizatorii pe bază de Ni, având compoziţiile: Ni(10%mas.)–

Pt(0,5%mas.)/Al2O3, Ni(10%mas.)–Pd(0,5%mas.)/Al2O3 şi Ni(10%mas.)–

Rh(0,5%mas.)/Al2O3 au fost testaţi pentru prima dată în reacţia de reducere a NO cu 

hidrogen. Testele de activitate catalitică constând în reacţii la temperatură programată au 

arătat că Ni/Al2O3 este eficient în reducerea NO cu hidrogen numai la temperaturi peste 

220°C, când se obţin conversii ale NO de ~95 % şi selectivităţi în N2 peste 70–80 %. 

Promotarea cu Pt, Pd sau Rh (0,5 % masic) a Ni/Al2O3 determină o intensificare a 

performanţelor catalitice în reacţia NO + H2, la temperaturi de reacţie semnificativ mai 

joase: NO este convertit într-o mai mare măsură, cu selectivităţi în N2 mult mai bune. În 

seria catalizatorilor bimetalici, Ni–Pd/Al2O3 este de departe cel mai activ. Deja la 

temperaturi de 100°C sau mai sus, se atinge o conversie a NO de 95 %, iar selectivităţi în 

N2 de cel puţin 90 % se obţin la 120–125°C. Testele de stabilitate, de asemenea, au 

evidenţiat că numai Ni–Pd/Al2O3 prezintă parametri catalitici stabili în timp.  

� Măsurătorile TPR şi H2–TPD au dovedit că promotarea cu Pt, Pd şi Rh creşte gradul de 

reductibilitate al NiO, creşte dispersia Ni pe suportul de alumină şi, în consecinţă, creşte 

numărul centrilor activi pentru chemisorbţia hidrogenului. De asemenea, analizele NO–

TPD demonstrează că gradul de chemisorbţie al NO este intensificat în cazul 

catalizatorilor bimetalici, comparativ cu Ni/Al2O3, fie prin mecanismul de adsorbţie 

molecular (T < 300°C), fie prin cel disociativ (T > 300°C) ce conduce la desorbţia N2, 

N2O, şi NO2. 

� Cea mai importantă contribuţie a tezei privind dezvoltarea unor catalizatori eficienţi 

pentru reducerea NO cu hidrogen, dar cât mai puţin costisitori, este dată de catalizatorul 

de Ni–Pd/Al2O3, care prezintă o activitate catalitică foarte bună în domeniul 

temperaturilor joase (100–130°C), dar şi o stabilitate bună în timp. Mai mult, acest 

catalizator este cel mai puţin costisitor în seria investigată (cu excepţia 

Ni(10%mas.)/Al2O3). Astfel, pentru cazul specific al instalaţiei de separare a 15N din 

cadrul INCDTIM, în urma operării căreia se obţin gaze de emisie cu un conţinut scăzut 

de oxigen, catalizatorul de Ni–Pd/Al2O3 ar putea fi o alternativă viabilă. 
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Obiectivul 2 

� S-a dezvoltat un model matematic pentru reactorul experimental folosit în testele de 

activitate catalitică, considerând un pat catalitic format din catalizator de Pd 

(1%mas.)/Al2O3. Acest model a fost folosit în două scopuri: (a) pentru a descrie şi 

înţelege curgerea şi reacţia în reactorul experimental; şi (b) pentru a prezice 

comportamentul reactorului în condiţiile variaţiei mai multor parametri operaţionali. 

� Simulările efectuate în regim staţionar cu ajutorul modelului 3D al reactorului dezvoltat 

în COMSOL Multiphysics sunt în bună concordanţă cu rezultatele noastre 

experimentale: conversia NO şi randamentul în N2. Totuşi, rezultatele simulărilor au pus 

în evidenţă un comportament interesant în interiorul stratului catalitic, care nu a putut fi 

evidenţiat prin tehnicile experimentale. Astfel, la temperaturi de reacţie de peste 100°C, 

simulările au arătat că stratul catalitic nu a fost utilizat eficient în testele experimentale 

pentru catalizatorul de Pd (1%mas.)/Al2O3, întrucât conversia totală NO se obţine până la 

jumătatea stratului catalitic. De asemnea, prin simulare s-a arătat că de-a lungul stratului 

catalitic curgerea este aproape omogenă, în timp ce în zonele libere este dezvoltat un 

profil de curgere laminar. 

� Modelul validat a fost folosit pentru a efectua studii parametrice, în scopul investigării 

influenţei diferiţilor parametri de operare asupra performanţelor reactorului. Trebuie 

amintit aici că Pd (1%mas.)/Al2O3 a fost testat experimental numai în condiţiile de lucru 

cele mai bune, determinate prin investigaţii amănunţite pentru catalizatorul cu o 

concentraţie de 2 %mas. Pd. Astfel, studiile parametrice completează înţelegerea 

comportamentului reactorului. Cea mai importantă concluzie care se desprinde din 

studiile parametrice efectuate este că domeniul îngust de temperatură între 100 şi 150°C 

este suficient pentru conversia totală a NO, cu un randament maxim în N2 de 85 %, 

indiferent de valoarea GHSV utilizată, de concentraţia NO în alimentare sau de raportul 

între reactanţi. Pe de altă parte, studiile parametrice au evidenţiat unele situaţii în care s-

ar putea conduce reacţia la temperaturi mai joase, fără a afecta performanţele catalitice. 

• O caracteristică foarte importantă a modelului reactorului este flexibilitatea acestuia în 

utilizarea pentru alţi catalizatori. Astfel, atât timp cât este disponibil un model cinetic 

adecvat, acesta poate fi integrat în modelul reactorului şi folosit ulterior pentru controlul 

procesului. 

Rezultatele prezentate şi discutate în această teză au fost publicate în cinci (5) lucrări [61, 

102–104, 127], iar o a şasea lucrare este în pregătire (vezi şi lista de lucrări şi prezentări la 

conferinţe internaţionale, în domeniul tezei). 
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