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INTRODUCERE

Protectia mediului, in general, si diminuarea impactului asupra mediului inconjurator
a poluantilor gazosi, in particular, prezintd un interes major atat pentru autoritati cat si pentru
mediul academic. De aceea, n ultimele decenii, importante resurse financiare si de cercetare
au fost dedicate minimizarii impactului asupra mediului a poluantilor rezultati ca urmare a
cresterii nivelului tehnologic si a dezvoltarii industriale. Majoritatea proceselor industriale si
din domeniul transporturilor determind producerea de gaze de emisie cu diferite componente
nocive cum ar fi: monoxid de carbon (CO), dioxid de carbon (CO;), compusi organici
volatili (VOCs), oxizi de azot (NOy), oxizi de sulf (SOy), particule fine (PM), etc. Datorita
caracteristicilor diferite ale acestor gaze de emisie, in special in privinta compozitiei §i a
temperaturii, tehnologiile de eliminare sau reducere a acestora trebuie sa fie adaptate
procesului vizat.

Scopul acestei teze este de a gasi o solutie eficientd pentru eliminarea oxizilor de
azot rezultati ca si gaze de emisie Tn urma operarii instalatiei de separare a >N la INCDTIM,
Cluj—Napoca. Separarea izotopului PN se realizeaza prin schimb izotopic 1n sistemul NO-
HNOs;, intr-o instalatie formata din doud coloane de separare si alte unitati, asa cum este
descris in detaliu in lucrarea grupului Axente et al. [1]. in comparatie cu alte gaze de emisie
ce contin oxizi de azot, in acest caz particular, concentratia NOx este considerabil mai mare
(pana la 2 %), celalalt component major fiind azotul. O caracteristica foarte importanta a
acestor gaze de emisie este continutul mic de oxigen sau alti compusi (ex. SO,), astfel ca
aceste emisii pot fi asimilate unui amestec gazos format din NOy intr-un gaz inert precum N,
sau Ar. Indepartarea ,eficientd” a NOy implicd douid aspecte importante: (i) folosirea unor
catalizatori cu performate bune in reducerea cu H, a NOy (conversii ridicate, selectivitati
mari Tn N; si stabilitate bund in timp), dar implicand costuri scdzute, fie datoritd materiilor
prime folosite, fie datoritd metodei de sinteza; si (ii) reducerea NOy la temperaturi de reactie
cat mai jos posibile, tinand cont cd in cazul emisiilor rezultate la operarea instalatiei de
separare a BN gazele de emisie sunt reci (~26°C).

Obiectivele specifice rezultate din acest scop general sunt: (1) design-ul, sinteza,
caracterizarea §i testarea de catalizatori, cat mai putin costisitori, pentru Indepartarea
eficienta a NOy prin reducere catalitica cu hidrogen ca agent reducator, la temperaturi de
reactie cat mai scdzute, si (2) modelarea matematicd a reactorului catalitic folosit Tn procesul

de denoxificare, bazat pe catalizatorii dezvoltati.



In privinta primului obiectiv, s-a urmarit designul unor catalizatori eficienti, dar cat
mai putin costisitori. Astfel, pornind de la catalizatori monometalici cu metale nobile depuse
pe alumina drept suport catalitic, s-a investigat eficienta reducerii cu H, a NOy si s-au
determinat cele mai bune conditii de reactie. Aceste conditii de reactie au fost folosite
ulterior pentru investigarea activitatii catalitice a unor catalizatori bimetalici mai ieftini, pe
bazd de Ni: Ni-Pt/Al,03, Ni-Pd/Al,O3 si Ni-Rh/ALO3.

Pentru atingerea celui de-al doilea obiectiv, s-a dezvoltat un model matematic pentru
reactorul de denoxificare, ludnd 1n considerare un pat fix de catalizator format din catalizator
granular. Modelul reactorului a fost simulat folosind COMSOL Multiphysics si MATLAB.
Modelul matematic dezvoltat a fost ulterior folosit pentru studii parametrice, prin care s-a
evidentiat influenta mai multor parametri asupra performantelor catalitice (influenta
temperaturii, efectul GHSV, influenta concentratiei NO in gazele de alimentare, efectul
raportului molar dintre reactanti, NO/H,, etc).

Teza este structuratd in sase capitole. Primul capitol este o privire de ansamblu
asupra aspectelor privind poluantii contindnd oxizi de azot, cu referire la sursele NOy si
impactul lor asupra mediului, precum si tehnologiile folosite pana in prezent pentru
eliminarea acestora. Capitolul al doilea descrie, in detaliu, metodele folosite pentru
prepararea catalizatorilor mono- si bimetalici, tehnicile folosite pentru caracterizarea fizico—
chimica a acestor materiale, precum §i metodele experimentale dezvoltate pentru evaluarea
activitatii catalitice. Capitolele 3 §i 4 prezintd rezultatele cercetarii privind dezvoltarea de
catalizatori eficienti pentru reducerea cu H, a NOy (obiectivul 1), cu discutii detaliate asupra
performantelor catalitice coroborate cu rezultatele obtinute din caracterizarea catalizatorilor.
Capitolul 5 prezintda modelul matematic dezvoltat pentru reactorul catalitic de denoxificare,
impreuna cu rezultatele simularilor, precum si studiile parametrice desfasurate cu ajutorul
acestui model matematic (obiectivul 2). Capitolul final prezinta concluziile generale ale tezei

si unele perspective.

Cuvinte cheie: oxizi de azot, catalizator metal nobil (1%mas.)/alumina, catalizator Ni
(10%mas.)-metal nobil (0,5%mas.)/alumina, H,—TPD, NO-TPD, reactor cu deplasare,

model matematic, studiu parametric.



CAPITOLUL 1

Stadiul actual in reducerea oxizilor de azot (NOy):
Studiu de literatura

Scopul acestui capitol este de a oferi un context al problemei NO,: mecanisme de formare,
sursele si impactul asupra mediului al acestor emisii de NO,. Sunt prezentate pe scurt §i
cdteva aspecte legislative. In acest context sunt luate in considerare doud aborddri: (i) o
privire de ansamblu asupra tehnologiilor curente pentru indepartarea NO,, cu o atentie
speciala asupra procesului de reducere catalitica selectiva (SCR); (ii) o abordare teoretica
a procesului de denoxificare prin modelare matematica pentru a descrie fenomenele ce apar
in reactorul de denoxificare.

1.1. Introducere: Problema NOx

formeaza un numar mare de oxizi si anume: N,O (protoxid de azot), NO (monoxid de azot),
NO; (dioxid de azot), N,O; (trioxid de azot), N,Oy (tetraoxid de azot) si N,Os (pentaoxid de
azot). Dintre acestia, cel mai mare impact negativ asupra mediului Tnconjurator il au NO,
NO; si N,O, ei ajungand in atmosfera in aceasta forma [2]. Abrevierea NOy intdlnitd adesea

in literatura se referd la amestecul gazos format din NO si NO, [2-4].

1.1.2. Surse ale NOy

Oxizii de azot se formeaza in reactiile care au loc 1n faza gazoasa in cursul proceselor
de ardere la temperaturi ridicate [5-7]. In motoarele cu combustie internd, unde se ating
temperaturi ridicate, N si O se combind intre ei formand oxizi de azot: daca sunt conditii
stoichiometrice se formeaza predominant NO, in timp ce in exces de oxigen NO se oxideaza
si se formeaza predominant NO, [7]. in functie de modul de formare a NOy acestia s-au
clasificat in: NO, termic, NO, din combustibil si NO, instantaneu [3,6-8]. In natura,
formarea NOy poate avea loc in unele cazuri cum ar fi: in timpul fulgerelor, la eruptiile
vulcanice sau prin oxidarea amoniacului, dar cantitatea formata este mica si impactul asupra
mediului este extrem de limitat [2].

Sursele de NOy pot fi clasificate nu numai dupa mecanismul de formare, ci si dupa
tipul de activitati Tn urma carora se genereaza. O astfel de clasificare este prezentata in Fig.
1.1 folosind datele din ref. [4]. Majoritatea autorilor sunt de acord cu aceasta clasificare si,

prin simplificare, s-a ajuns la definirea a doud categorii de surse de NOj: (1) surse mobile cu
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e oy

si (2) surse stationare care sunt radspunzatoare de 46 % din cantitatea de NOy generata [9].

Sector
Transport rezidential

nerutier 7% Transport rutier
15% 40%

Industrie
16%

Uzine electrice
22%

FIGURA 1.1. Estimarea surselor de NO, generat de activitatea umana: datele sunt luate din ref [4].

1.1.3. Impactul asupra mediului a emisiilor NOx

Dintre cei doi componenti ai NOx cea mai mare toxicitate o are NO,. Expunerea la
concentratii mari, sau expunerea prelungita duce la probleme respiratorii si cardiovasculare,
sau chiar la moarte in cazuri extreme [2]. Monoxidul de azot (NO), pe de altd parte, duce la
iritarea tesuturilor moi (ochi, gat etc.). Pe langa aceste probleme directe de sdndtate, o serie
de alte efecte negative se Tnregistreaza ca urmare a emisiilor de NOy in atmosfera: ploi acide,

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

1.2. Eliminarea emisiilor NOx

Diversitatea tipurilor de surse de NOy si diversitatea compozitiei gazelor rezultate din
aceste surse a dus la dezvoltarea unei serii de tehnologii de control al emisiilor, adaptate
fiecarui caz 1n parte. Dintre acestea, doud mari categorii pot fi evidentiate: (1) strategiile de
modificare si control al procesului de ardere (numit si control primar) care se aplicd Tnainte
sau 1n timpul arderii; si (2) strategiile de tratament dupa ardere (numit si control secundar)
care presupune reducerea continutului de NO, in gazele rezultate la ardere [6,28]. In cazuri

particulare se poate face si o combinatie a acestor doua strategii.

1.2.2. Tehnologii de control secundare

Tehnicile de tratament dupa ardere, dupa cum sugereza si numele, implica
tratamentul gazelor rezultate in procesele de combustie sau in instalatii chimice speciale, si
au ca scop reducerea continutului de substante poluante, in general, si de NO,, in special. in
acest caz se pot distinge doud abordari: (i) fie indepartarea NO, prin procedee fizice

(adsorbtia pe carbune activ sau 1n solutii alcaline); (ii) fie distrugerea NO, prin
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transformarea lor in produsi nepoluanti prin procedee chimice sau biochimice [2].
Distrugerea oxizilor de azot se realizeaza in principal prin procedee chimice, cum ar fi: (1)
reducerea selectiva (care poate fi catalitici — SCR, sau necatalitici — SNCR); (2) oxidarea
(oxidare in plasma — NTP [30], cu ozon [31], sau oxidare fotocatalitica — PCO [32,33]); (3)
descompunerea NO, (necesita energie de activare ridicata [16,34]); (4) metoda fluxului de
electroni (bazata pe interactiunea NOy cu radiatia [35,36]). Se pot aplica si combinatii ale
acestor metode [31,37,38]. Cele mai raspandite metode chimice de indepartare a NOx,
aplicate atat surselor stationare, cat si celor mobile, sunt cele de reducere a NOy folosind

diversi agenti reducdtori [34].

1.2.2.1. Reducerea selectivd necataliticd (SNCR)

Reducerea selectiva necatalitica consta in reducerea NOy prezenti in gazele de ardere
folosind un anumit agent reducator la temperaturi cuprinse intre 850 si 1175°C [8].
Avantajele SNCR sunt: (i) abordare tehnicd simpld deoarece nu este implicat nici un
catalizator, evitandu-se astfel problemele generate de acesta; (ii) adaptare usoard la
instalatiile stationare existente; (ii1) costuri de investitii i de operare reduse [8,39]. Cele mai
importante dezavantaje ale tehnologiei SNCR sunt: (i) functioneaza intr-o fereastra de
temperaturd Tngustd si situatd la temperaturi mari; (ii) eficientd scdzutd de reducere; (iii)

posibilitatea scaparii in mediu a agentului reducator care este Tn general amoniacul [5,39].

1.2.2.2. Reducerea catalitica selectiva (SCR)

Reducerea catalitica selectivd a NOy implicd folosirea unui catalizator Tn scopul
reducerii energiei de activare necesara reactiei. Procesul este unul heterogen, reactiile avand
loc in sistem gaz—solid. Acest procedeu nu este unul foarte nou, primul sistem SCR fiind
folosit pentru sursele stationare, in Japonia la sfarsitul anilor *70 si in Europa 1n 1985 [15],
dar este unul foarte versatil putand fi aplicat atat surselor stationare, cat si celor mobile. Cele
mai importante avantaje ale SCR sunt: (i) eficientd mare de denoxificare (pana la 90 %); (ii)
aplicabilitate bund in cazul emisiilor cu concentratii foarte scazute de NOy (de nivel ppm);
(iii) necesitd temperaturi de reactie mai scazute ducand implicit la economie de energie; (iv)
se poate aplica fara necesitatea modificarii surselor de NOy [42]. Exista si cateva dezavantaje
care ar trebui mentionate: (i) costuri de implementare si de operare mai ridicate datorita
folosirii catalizatorilor; (ii) poate sa apara otravirea sau dezactivarea catalizatorilor datorita

existentei altor componenti in sursele de NOy; (iii) poate necesita o curatare anterioard a



CAPITOLUL 1
Stadiul actual in reducerea oxizilor de azot (NOx)

gazelor de ardere [42]. S-au identificat si clasificat 4 posibile cdi de reducere selectiva
catalitica a NOy [43]:
(1) NH3-SCR presupune reducerea NO de catre NH; 1n prezenta O,:

4NO +4NH, + O, — 4N, +6H,0 (1.1)
NO +NO, +2NH, — 2N, +3H,0 (1.2)
6NO, + 8NH, — 7N, + 12H,0 (1.3)

Desi la ora actuald este considerata ca fiind cea mai bund tehnologie existenta, sunt
cateva probleme care pot apdrea in aplicarea ei: scapari/scurgeri de NHj, problemele
aparute la transportul si depozitarea amoniacului, mirosul [2,43].

(2) CO-SCR este intalnita cel mai adesea la sursele mobile in cadrul tehnologiei catalitice
cu trei cdi (three—way—catalysis — TWC), care permite eliminarea simultand a trei
compusi din gazele de esapament: NOy, CO si hidrocarburile (HC). In acest caz,
catalizatorul folosit determina oxidarea CO si HC, concomitent cu reducerea NOy [28].
Reducerea NO de catre CO se desfasoard conform reactiei [7]:

2NO +2CO — N, +2CO, (1.6)

(3) HC-SCR s-a dezvoltat pe ideea folosirii hidrocarburilor din combustibil neconsumate
sau consumate partial, in reactia de ardere pentru reducerea NOy formati [16,43,46].
Reactia generala este:

ANO + C H, + (4x+y—-4)/40, — 4N, +xCO, +y/2H,0 (1.7)

Dar procesele chimice implicate sunt mult mai complexe.

(4) H,—SCR s-a dezvoltat in ultimele doud decenii, initial considerandu-se ca Hy, ca si CO
de altfel, nu este eficient pentru reducerea NOy. Chiar daca s-a demonstrat posibilitatea
folosirii H, pentru SCR, acesta a fost considerat un produs chimic prea scump pentru a
putea fi utilizat in acest scop [16]. Odata cu dezvoltarea tehnologiilor de producere a H;

din surse regenerabile s-a dezvoltat si utilizarea lui in denoxificare.

1.3. Reducerea catalitica selectiva cu hidrogen (Hz-SCR)

1.3.1. Hidrogenul - agent reducator eficient pentru NOx

Cresterea interesului pentru tehnologiile bazate pe conceptul de “green chemistry” a
dus la cresterea interesului pentru folosirea hidrogenului in diverse procese. Reducerea NO
de catre H, are ca rezultat formarea N, N>O si NHj, ca specii reduse, si are loc conform
reactiilor [61]:

2NO +2H, — N,+2H,0 (1.8)
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2NO+ H, - N,O+H,0 (1.9)
2NO + 5H, — 2NH, +2H,0 (1.10)

In prezenta oxigenului, insd, procesul de reducere decurge conform urmatoarelor reactii [59]:

2NO +4H, + O, = N,+4H,0 (1.11)
2NO+ 3H, + 0O, —» N,O+3H,0 (1.12)
2H, + 0, — 2H,0 (1.13)

H, este considerat a fi un agent reducator curat §i prietenos cu mediul, acesta fiind unul
dintre principalele avantaje ale folosirii lui in procesul de reducere a NO. Prin aceasta se
evitd folosirea unui compus chimic toxic si potential poluant pentru indepdrtarea unui alt
poluant. Pe de alta parte, costurile folosirii Hy in locul NH3; sunt categoric mai scazute
deoarece amoniacul se produce din hidrogen. Nu trebuie insd uitat cd, dacd hidrogenul
folosit provine din combustibili fosili, acesta este de fapt o sursd indirectd de CO, [43,60].

Un alt avantaj important al H,—SCR este ca permite scaderea costurilor energetice datorita

folosit [62,63].

1.3.2. Catalizatori utilizati in H2-SCR

O serie larga de catalizatori au fost testati pentru H,—SCR si rezultatele obtinute au
fost raportate Tn ultimii ani. Cei mai multi dintre acesti catalizatori sunt pe baza de metale
nobile. Metalele nobile sunt cele mai potrivite pentru a cataliza procesul de reducere
selectivd, deoarece functionarea lor nu este afectata de oxigenul care poate fi prezent in
gazele de ardere [43]. Cele mai folosite metale nobile sunt Pt, Pd, Rh, Ir depuse pe suport
oxidic sau pe zeoliti. In opinia noastrd, cele mai importante contributii in dezvoltarea H,—
SCR 1in ultimul deceniu au fost aduse de doua grupuri de cercetare, unul din Cipru
(Universitatea din Nicosia) condus de Efstathiou si unul din Franta (Universitatea de Stiinta
si Tehnologie din Lille) condus de Granger. Grupul din Cipru lucreaza la dezvoltarea unor
catalizatori cu continut scazut de metale nobile care sa fie eficienti In reducerea NOy de cétre
hidrogen in conditii de lucru similare cu cele Intilnite in sursele stationare (de exemplu
termocentrale unde gazele de ardere contin cantitdti importante de SO,, PM, O, etc.). Astfel,
ei au dezvoltat un catalizator nou Pt (0,1%mas.)/CeO,—MgO care s-a dovedit aplicabil pentru
sursele de NOy industriale [59,62,65]. Mecanismul reactiei a fost de asemenea studiat cu
scopul elucidarii influentei pe care suportul catalitic o are n procesul de reducere selectiva

[66—68]. Grupul din Franta s-a axat mai mult pe studii cinetice folosind diferiti catalizatori,
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atat in prezenta, cat si In absenta oxigenului. Studiile lor au abordat in special catalizatorii pe
baza de Pd depus fie pe y—Al,O3 [63,69,70], fie pe un suport nou dezvoltat de ei: LaCoOs3
[69,71,72].

1.4. Tipuri de reactoare pentru eliminarea NOx

In functie de tehnologia aleasa pentru indepartarea NO,, existd o varietate larga de
reactoare care pot fi utilizate. De exemplu, in cazul reducerii selective necatalitice se
foloseste un reactor 1n care se injecteaza solutia de amoniac sau de uree in zona radianta sau
de convectie a unui fierbdtor pe baza de carbune unde are loc reducerea NOy Intr-o zona
ingustd cu temperatura cuprinsd intre 870 si 980°C [6]. Dar considerand ca majoritatea
tehnologiilor de control secundar al denoxificarii folosesc procedee catalitice, rezulta ca
marea majoritate a reactoarelor folosite pentru acest proces sunt reactoare catalitice.
Selectarea si proiectarea unui reactor catalitic pentru indepartarea NOy depinde de o serie de
factori cum ar fi: tipul de -catalizator, proprietdtile reactantilor, timpul de contact,
temperaturd, presiune, fenomenele de transfer de masa si de caldura etc. [73]. Intr-o lucrare
de sinteza apdruta recent, reactoarele catalitice pentru aplicatiile industriale au fost clasificate
in trei categorii: (1) reactoare structurate; (2) reactoare in pat fluidizat; si (3) reactoare cu

strat catalitic in deplasare [74].

1.5. Modelarea matematica a reactorului catalitic de denoxificare

1.5.1. De ce modelare matematica?

Principalele motive ale dezvoltarii unui model matematic pentru un anumit proces
sunt: (1) descrierea performantelor sau comportarii unui proces; (2) justificarea/explicarea
aparitiei unor comportari specifice ale sistemului; (3) predictia unor rezultate de asteptat in
urma schimbdrii unor parametri ai sistemului care nu pot fi prevazute sau obtinute
experimental. Al treilea motiv este cel mai important in cazul stiintelor ingineresti, in
general, si al ingineriei chimice, Tn particular, deoarece poate duce la reducerea costurilor
odatd cu renuntarea la realizarea efectivd a unor experimente consumatoare de timp si
resurse. Trebuie precizat, totusi, ca partea experimentala nu poate fi ocolita in intregime,
deoarece orice model matematic trebuie validat prin rezultate experimentale, astfel ca o buna
interactiune si conexiune intre tehnicile experimentale si 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 in ultimele decenii, el fiind Tndreptat spre o varietate larga de procedee
[88]. Majoritatea modelelor au fost dezvoltate pentru reactoarele NH;—SCR cu catalizator
monolit in forma de fagure, datorita raspandirii industriale a acestei tehnologii. Unul dintre
primele modele a fost propus de Tronconi et al. [89] si a constat dintr-un reactor
unidimensional bazat pe o ecuatie de viteza de tipul Eley—Rideal. O serie de alte modele au
fost apoi propuse de acelasi grup, avand adaptari atat din punct de vedere cinetic, cat si 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 in care reducerea NO se face cu NH3 [92]. Trebuie spus aici cd majoritatea
acestor modele sunt unidimensionale, modelele 2D sau 3D fiind propuse doar mai tarziu de
catre Dhanushkodi et al. [3] si Chen & Tan [93].

Pentru alte sisteme SCR care folosesc alti agenti reducdtori s-au propus mai putine
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 cuprinzator
impreuna cu simuldri ale unui model de reactor in regim stationar [95]. Pentru H,—SCR s-au
dezvoltat cateva modele de reactoare, atdt in prezenta oxigenului [97], cét si In absenta
acestuia [96]. In ambele cazuri, modelele dezvoltate au luat in considerare un reactor
catalitic avand catalizatorul de tip monolit, in forma de fagure. S-au raportat si cateva
incercari de modelare matematica a reactoarelor bifunctionale, de exemplu pentru un
convertor NSR-SCR s-a propus un model 1D ce tine cont de ecuatiile de bilant de masa si
bilant termic in ambele unititi [88]. In plus, Faghihi si Shamekhi au dezvoltat un model
bazat pe o retea neuronald artificiald care permite obtinerea unor timpi de rulare mult mai

rapizi [98].
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In acest capitol sunt descrise metodele de preparare pentru catalizatorii mono si bi-metalici
despusi pe alumina, precum i tehnicile experimentale folosite pentru caracterizarea lor
(aria suprafetei BET i porozitatea, XRD, TPR, H,-TPD, NO-TPD). Sunt descrise atdt
metodele experimentale folosite pentru testarea performantelor catalitice, cat §i instalatia
folosita. 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 baza de metale nobile au fost preparati prin impregnare
folosind un suport de alumind obtinut in laborator prin precipitare, metodd descrisa in
referintele [102,103]. Impregnarea s-a facut cu solutii de H,PtClg-6H,O (Alfa Aesar, 99,9
%), PA(NO3),-xH,O (Alfa Aesar, 99,9 %) si RhCls-xH,O (Sigma—Aldrich, 99,9 %) in
concentratiile necesare obtinerii unei concentratii metalice 1n catalizator de 1 % masic. Dupa
impregnare, catalizatorii au fost uscati la temperatura camerei timp de 24 h, calcinati la
450°C in Ar timp de 4 h, iar apoi redusi la 450°C 1n H, timp de inca 4 h.

Catalizatorii pe baza de Ni, simplu sau promotati cu metale nobile, au fost preparati
prin impregnare, respectiv co—impregnare folosind un suport de alumina comerciala (Alfa

Aesar, S _ =134 mz/g) [61,104]. Catalizatorul Ni/Al,O3 (10%mas.Ni) s-a obtinut prin

BET
impregnarea suportului cu cantitatea necesara de solutie apoasd de Ni(NOs),
(Ni(NOs),-6H,0, 98 %, Alfa Aesar), In timp ce catalizatorii bimetalici s-au preparat folosind
amestecuri de solutii continind cantitatile necesare de sdruri de Ni sau de metale nobile
pentru a obtine o concentratie a metalelor pe suport de 10 % (masic) pentru Ni si 0,5 %
(masic) pentru metalul nobil. Ulterior impregnarii, catalizatorii au fost uscati la temperatura
camerei peste noapte, apoi la 100°C timp de 2 h, calcinati la 550°C pentru 3 h in Ar, iar apoi
redusi tot la 550°C timp de incd 3 h in H,.

Toti catalizatorii obtinuti din precursori clorurati au fost spalati de mai multe ori cu

apa distilata pentru Tnlaturarea ionului CI'.
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2.2. Tehnici de caracterizare

2.2.1. Suprafata specifica BET si caracteristicile porilor

Determinarea ariei suprafetei totale se bazeaza pe adsorbtia fizicd a unui gaz pe
suprafata unui solid si foloseste modelul matematic dezvoltat de Brunauer—-Emmett—Teller
(BET). Izotermele de adsorbtie—desorbtie a N, s-au masurat folosind un aparat Sorptomatic
1990 (Thermo Electron, USA) la —196°C. Inainte de fiecare masuratoare, probele au fost
degazate 1n vid la 200°C timp de 3 h. Aria suprafetei este estimatad din izoterma de adsorbtie
in intervalul de presiune 0,02-0,3 p/py. Datele de porozitate s-au obtinut folosind metoda
Dollimore—Heal [106]. Diametrul mediu al porilor s-a obtinut din ramura de desorbtie a

izotermei 1n intervalul de presiune 0,01-0,95 p/py.

2.2.2. Difractia de raze X (XRD)

Difractia de raze X este o metoda versatila folosita des pentru caracterizarea structurii
cristaline si pentru estimarea dimensiunii medii a cristalitelor. Trebuie mentionat ca
particulele cu diametre foarte mici (< 3-5 nm) nu pot fi detectate prin XRD si ca se poate
obtine numai o dimensiune medie a cristalitelor, nu si distributia dimensiunilor.
Difractogramele de raze X au fost obtinute folosind un aparat Bruker D8 Advanced
Diffractometer cu radiatie Cu Kol si monocromator de Ge, 1n intervalul 40 kV si 40 mA.

Dimensiunea medie a cristalitelor a fost estimata cu ajutorul ecuatiei lui Scherrer [107].

2.3. Tehnici de caracterizare la temperatura programata

Tehnicile de reactie la temperaturda programatd sunt utilizate foarte des pentru
caracterizarea catalizatorilor, deorece pot aduce informatii importante, sunt relativ ieftine si
nu necesita aparatura complicata. Ele constau 1n general In urmarirea desfasurarii unei reactii

in conditiile cresterii temperaturii cu o0 anumita viteza.

2.3.1. Reducerea la temperatura programata (TPR)

Tehnica TPR furnizeazd informatii despre speciile metalice oxidate prezente pe
suprafata precursorului catalitic dupa impregnare, dar si despre tdria interactiunii acestora cu
suportul. De asemenea, indica temperatura de reducere necesara pentru reducerea completa a
catalizatorului [107]. Aplicatd catalizatorilor bimetalici, aceasta tehnicd poate indica daca
cele doud specii metalice sunt Tn contact direct sau nu, sau gradul lor de amestecare cu

suportul.
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Pentru masuratorile TPR s-a folosit echipamentul Microactivity Reference Reactor
(PID Eng & Tech, Spain) care consta Intr-un reactor catalitic tubular cu diametrul interior de
9 mm, cuplat cu un spectrometru de masa (PrismaPlus, Pfeiffer Vacuum, Germany). S-au
folosit 0,5 g catalizator calcinat, temperatura a fost crescutd de la temperatura camerei la
750°C cu o vitezd de 10°C/min, iar amestecul de gaze pentru reducere a fost H, in Ar (10

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

2.3.2. Desorbtia la temperatura programata a H: (H:—TPD) si dispersia
metalica

Tehnicile de desorbtie la temperaturd programatd furnizeaza informatii privind tipul
si taria centrilor de chemosorbtie pentru diferite specii (H,, NH3z, NO, CO etc), care duc la
obtinerea unor indicii importante despre mecanismul unui anumit proces catalitic. Pentru
cazul specific al reducerii selective a NOy cu H, au fost efectuate desorbtii la temperatura
programata a H, (H,—TPD) si a NO (NO-TPD) in scopul elucidarii interactiunii fiecareia
dintre speciile implicate Tn proces cu suprafata catalizatorului.

Pentru catalizatorii pe baza de metale nobile, experimentele au fost realizate in
acelasi aranjament experimental descris mai sus pentru TPR, si anume, cuplajul
Microactivity Reference Reactor — Spectrometru de masa, folosindu-se cate o sarjd de 2 g
catalizator. Adsorbtia hidrogenului s-a facut la temperatura camerei si la 150°C pentru 30
min folosind un amestec de H, in Ar (5 % vol. pentru Pd (2%mas.)/Al,O3, si 20 % vol.
pentru catalizatorii cu concentratia metalui de 1 % mas.). Dupa chemosorbtia la 150°C,
catalizatorul a fost racit in H, §i apoi curdtat in flux de Ar pentru a indeparta speciile
adsorbite fizic. Temperatura a fost crescuta cu 5°C/min pentru Pd (2%mas.)/Al,O3 si cu
20°C/min pentru restul catalizatorilor. Inainte de chemosorbtie catalizatorii au fost activati
in—situ, la 300°C, in flux de H, pentu 30 min.

Pentru catalizatorii pe bazd de Ni s-a folosit un echipament pentru reactii la
temperaturd programati de tipul TPDRO 1100 Series (Thermo Scientific). In acest caz,
desorbtia s-a efectuat cu o viteza de crestere a temperaturii de 10°C/min, de la temperatura
camerei pana la 1100°C, sub un debit de 20 mL/min Ar. Gazele desorbite s-au inregistrat cu
un detector de termoconductivitate. S-au folosit ~0,35 g, iar pre—tratamentul a fost
urmadtorul: reducere in flux de H, (20 mL/min, 10,1 vol.% H; in Ar) la 550°C pentru 3 h,
racire la 50°C, curatarea suprafetei Tn 20 mL/min Ar timp de 1 h, saturarea cu H, la 50°C (20
mL/min, 10,1 vol.% H, in Ar) pentru 1 h, si curatarea in Ar (20 mL/min) pentru 30 min, la

50°C [61,104]. Dispersia metalului (procentul de atomi de metal expusi pe suprafatd) a fost

12



CAPITOLUL 2
Prepararea catalizatorilor si tehnici experimentale

calculat folosind cantitatea de H, desorbit, tinandu-se cont de o stoichiometrie de M/H; = 2.
Pentru catalizatorii bi—metalici s-a presupus ca, la suprafatd, concentratia metalelor este

identica cu cea din volum.

2.3.3. Desorbtia la temperatura programata a NO (NO-TPD)

In afara de cazurile in care se precizeaza altfel, adsorbtia NO s-a facut la 150°C dintr-
un amestec de NO in Ar (0,5 vol.% in Ar), folosind ~0,5 g catalizator si un debit de 25
mL/min. Catalizatorul a fost racit apoi la temperatura camerei in aceleasi conditii de debit de
gaz si curatat in Ar pentru 0,5 h pentru a indeparta speciile adsorbite fizic. Desorbtia s-a
facut prin cresterea temperaturii cu 10°C/min pana 750°C si produsii de desorbtie au fost
inregistrati cu SM. Inainte de fiecare masuritoare, catalizatorii au fost activati In H, la

350°C, pentru 1 h, iar apoi raciti pand la 150°C in Ar [61,102].

2.4. Testarea activitatii catalitice

2.4.1. Instalatia experimentala

Masuratorile de activitate catalitica s-au facut folosind cuplajul Microactivity
Reference Reactor (PID Eng & Tech, Spain) — Spectrometru de masa (PrismaPlus, Pfeiffer
Vacuum, Germany) descris in sectiunea 2.3.2. Cuplajul dintre reactor si SM s-a facut prin
intermediul unei capilare care poate fi incdlzitd pana la 200°C pentru a evita condensarea
produsilor de reactie. Reactorul catalitic consta Intr-un tub de otel inoxidabil (i.d. 8 sau 9

mm) care poate fi incalzit electric pana la 800°C (Fig. 2.2).

N3 .: No 350°C (60 min) 350°C
Manta electrica
H, 50°C
_<> o -
®.@ 4— Activare — TPRea ——»
£ £ ——__Pat catalizator
= p—A ® +———Debit Hym——pl—— NO:H; = 1:1,3 ——
Pl
Produsi de reaciie
FIGURA 2.2. Instalatia experimentald folosita FIGURA 2.3. Secventele experimentale folosite in
pentru studiile de activitate catalitica. testele de tip TPRea.

Toate testele de activitate cataliticd au fost facute la presiune atmosferica, folosindu-se 1 g
de catalizator (daca nu se precizeaza altfel). S-au folosit gaze de intrare cu diferite
concentratii de NO 1n Ar (1,8 %, 1 % sau 0,5 % v/v NO in Ar). In cadrul studiilor catalitice

preliminare s-a testat influenta catorva parametri asupra activitatii catalitice: temperatura de
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reactie (7), concentratia NO in gazele de intrare ([NO]"), raportul molar intre reactanti

(NO/Hy), viteza spatiald (GHSV). Inainte de testare, catalizatorii au fost redusi in—situ in H,
la 350°C timp de 1 h, dupa care tot sistemul a fost curdtat In Ar, iar reactorul racit pana la
temperatura de reactie. Gazele rezultate Tn urma reactiei au fost analizate cu ajutorul
spectrometrului de masa urmarindu-se numerele de masa (m/z): 2 pentru H, 15 pentru NHj,

28 pentru N, 30 pentru NO, 32 pentru O,, 44 pentru N,O si 46 pentru NO,.

2.4.2. Reactia NO + H: la temperatura programata (TPRea)

Pentru experimentele de reactie la temperaturd programatd (NO + H,), reactorul
continand proba de catalizator s-a incdlzit cu o vitezd de 5°C/min pana la 350°C (prezentat
schematic 1n 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™'. Amestecul de intrare contine 0,5 % NO, 0,65 % Ha, iar restul
Ar, corespunzand unui raport molar NO/H, de 1:1,3. Conditiile 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 facut pentru stabilirea influentei timpului
de reactie asupra performantelor catalitice. Reactia a fost monitorizatd pentru un interval de

timp () s1 s-a evaluat dezactivarea catalizatorului.

2.4.4. Evaluarea datelor experimentale

Conversia (X) unui reactant la o temperatura datd este definitd ca procentul de
reactant transformat in produsi de reactie din totalul de reactant introdus in reactie. In cazul
NO, gradul de conversie se calculeaza cu relatia:
_[voy -[no]”
- [wor

%100, (%) (2.5)

NO

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

formata in urma transformarii reactantilor. Selectivitatea pentru N, s-a calculat cu relatia:

2[N ]uut
= 2 100, (% 2.6
Ny [NO]m _[NO]out X ( ) ( )

Randamentul (Y) intr-un anumit produs este un parametru care cumuleaza activitatea
unui catalizator pentru reactia studiatd cu selectivitatea pentru formarea acelui produs (in
cazul nostru N»):

YN2 = XNO ’ SN2 s (%) 2.7)
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Catalizatori de tipul metale nobile depuse pe alumina
pentru reducerea NO cu hidrogen

Pentru determinarea conditiilor optime de reactie pentru reducerea catalitica selectiva a
NO cu H,, s-a folosit catalizatorul Pd (2%mas.)/Al,O3. S-a studiat influenta urmatorilor
parametri: temperatura de reactie (T), raportul molar al reactantilor (NO/H;), concentratia
NO in gazele de reactie ([NO1" ) si viteza spatiala (GHSV). Rezultatele obtinute au aratat ca

parametri care influenteaza cel mai mult rezultatele catalitice sunt temperatura de reactie si
viteza spatiala. Folosind rezultatele obtinute pe catalizatorul Pd (2%mas.)/Al,03, s-au
stabilit conditiile de reactie cele mai bune, iar apoi s-au testat o serie de catalizatori cu
concentratii mai mici ale metalului nobil, si anume, Pt (1%mas.)/Al;O3, Pd (1%mas.)/Al,O3
si Rh (1%mas. )/AL,O;. Catalizatorul cel mai eficient s-a dovedit a fi cel pe baza de Pd pentru
care s-au obtinut valori ale conversiei de cel putin 90 % si ale selectivitatii pentru N, de 85
% la temperaturi de 75—-100°C. Performantele catalitice pentru cei trei catalizatori studiati
cresc in ordinea Rh (1%mas. )/Al,O3; < Pt (1%mas.)/Al,O3 < Pd (1%mas. )/Al,O;3.

Rezultatele prezentate in acest capitol au fost publicate in ref. [102,103].

3.1. Introducere

Catalizatorii pe baza de metale nobile s-au studiat pentru procesul de reducere a NOy
proveniti atat din surse stationare [15,65], cat si mobile [2,10]. in cazul surselor stationare,
care sunt de interes pentru aceastd lucrare, folosirea acestui tip de catalizatori fost
abandonatd deoarece provocau de asemenea oxidarea NH3 [15]. Trebuie mentionat aici cd, la
ora actuald, cea mai dezvoltatd tehnologie de inlaturare a NOy proveniti din surse stationare
este NH3;—SCR, cu marele ei dezavantaj reprezentat de scaparile de amoniac in atmosfera.

Odatd cu revenirea in atentie a tehnologiei H)—~SCR a crescut si interesul aratat
catalizatorilor bazati pe metale nobile pentru acest proces, datoritd abilitatii lor de a
chemosorbi si activa ambii reactanti, NO si H,. Catalizatorii dezvoltati pentru aplicatii
stationare s-au bazat la inceput pe modelul catalizatorului de tip ,,three way” (TWC) de la
sursele mobile, dar au dezavantajul unui continut mare de metale nobile (in jur de 3 % mas.).
Dintre catalizatorii dezvoltati pand acum pentru aplicatii industriale ii amintim pe cei bazati
pe Pt (Pt/MgO-CeO, [65], Pt/La;O3, Pt/SiO,, Pt/CaO [59], Pt/TiO, [59,111], PUTi-MCM-41
[112]), sau bazati pe Pd (Pd/SiO,, Pd/MgO, Pd/Al,O3 cu 2 % mas. Pd [113]).

Scopul acestui capitol este de a studia procesul de reducere catalitica selectivda a NO
folosind H, ca agent reducator si o serie de metale nobile (Pt, Pd, Rh) depuse pe alumina ca
si catalizatori. Astfel, s-a studiat prima datd catalizatorul Pd (2% mas.)/Al,O3; cu scopul

stabilirii celor mai bune conditii experimentale pentru procesul urmadrit, apoi s-au studiat
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catalizatorii de Pt, Pd si Rh, de asemenea depusi pe alumind, dar avand concentratii ale

metalului la jumatate (1% mas.).

3.3. Pd (2%mas.)/Al;03 - catalizator pentru determinarea
conditiilor optime de reactie

3.3.1. Caracterizarea catalizatorului (BET, XRD)

In urma impregnarii Al,Os pentru obtinerea catalizatorului cu continut de Pd de 2%,
atat aria suprafetei totale, cat si porozitatea se diminueaza. Aria suprafetei scade de la 232,5
mz/g pentru y—-AlLOs, la 190,8 mz/g pentru Pd/Al,O;. Raza medie a porilor scade de
asemenea de la 1,92 nm pentru suport la 1,75 nm pentru catalizator, odatd cu volumul total al
porilor care este 0,18 cm’/g pentru Pd/AlL,O; comparativ cu 0,26 cm’/g pentru suport.
Ambele materiale, atat suportul, cat si catalizatorul, sunt mezoporoase, avand o izoterma de
adsorbtie—desorbtie de tipul IV si o distributie Tngustd a marimii porilor (Fig. 3.1).

Spectrele de difractie de raze X contin linii largi datorate y—Al,Os3 situate la 37,2°,
45,6° si 66,9°, dovedind caracterul mai degraba amorf, decat cristalin al suportului. Pentru
catalizatorul Pd (2%mas.)/Al,03;, Pd este prezent numai in forma metalicd si are o

dimensiune a cristalitelor evaluati la 540 A.

1404 (a) . (111) —ALD,
=12 ! —— Pd (2wt.%)/AI,0,
n@ ] 1 il -
£ 7 o
100 3
< L $
.g 80 fﬁ;@ 60 (b)| E
[ > 7]
"g’_ 60 -~ 5w 8
= - s £
S 404 o S
NE] g
S 20 i = 10 20
> Raza porilor (nm)
01— T T T T T T T T T T T T
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Presiunea relativa, p/p0 20 (°)

FIGURA 3.2. Spectre XRD pentru suportul de
alumind preparat si pentru Pd (2%mas.)/Al,O;
(liniile marcate corespund liniilor de difractie ale
Pd).

FIGURA 3.1. (a) Izoterme de adsorbtie—desorbtie a
N, si (b) (distributia porilor pentru Pd
(2%mas.)/Al,0; (suport preparat prin precipitare).

3.3.2. Testarea activitatii catalitice
3.3.2.1.Influenta temperaturii

Pentru a obtine informatii primare despre efectul temperaturii asupra parametrilor
catalitici ai procesului de reducere a NO cu H; s-a efectuat initial un experiment de reactie la
temperaturd programata, in intervalul de temperatura 50-350°C, folosind o viteza de crestere

a temperaturii de 5°C/min. Produsii de reactie detectati in urma reactiei au fost numai Ny,
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N,O si H,0. Nu s-a observat formarea NO, sau a NH3. Conversia NO creste rapid pe masura
ce temperatura se apropie de 100°C. La aceasta temperaturd, NO este convertit Tn proportie
de 71 %, in timp ce la 110°C conversia este mai mare de 95 %. Nu se observa cresteri
semnificative ale conversiei NO la T > 110°C. in ceea ce priveste conversia Hj, cresterea
acesteia cu temperatura are o pantd mai lind, conversii de peste 85 % atingandu-se numai la
T > 200°C. Influenta temperaturii asupra formarii diversilor produsi de reactie este
prezentata in Fig. 3.4 si este mai accentuatd decat influenta asupra conversiei. Astfel
formarea N,O este favorizatd la T < 150°C, avand un maxim la 110°C. La temperaturi de
peste 175°C, N,O este practic absent din amestecul de produsi de reactie, singura specie
redusa fiind N,, produsul de reactie dorit. Rezultatele obtinute sunt in bund concordantd cu
cele raportate 1n literaturd pentru alti catalizatori: Pt (5%mas.)/SiO, [118], Rh
(0,2%mas)/Al,03 [119], PAMOR or CePdMOR [117], etc.

100
90+
80+
70
60
50
40

—N
30 — Xy Vo
20 —X, l 2
104

0

Conversia reactantilor (%)
Intensitate (u.a.)

50 100 150 200 250 300 350 50 100 150 200 250 300 350
Temperatura (°C) Temperature (°C)

FIGURA 3.3. Conversia NO si H, pentru Pd FIGURA 3.4. Influenta temperaturii asupra formarii

(2%mas.)/Al,O5 1n funtie de temperatura (NO/H, = produsilor pe Pd (2%mas.)/Al,0; (NO/H, = 1:1,1,
1:1,1, GHSV = 6000 h™", [NOT" = 1,8 %). GHSV = 6000 h'", [NOT" = 1,8 %).
100 100
£ . 2 o e
g o
© 60 Z 604
g a0l 2 4]
s z
O 204 o 204
o
% S 10 1% 20 20 o 50 100 150 200 250
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FIGURA 3.6. Profile de conversie a NO pe Pd (2%mas.)/Al,O; la diferite temperaturi (conditii de reactie:
NO/H, = 1:1,25, GHSV = 12000 h™", [NO]" = 1,0 %).

Influenta temperaturii asupra stabilitatii catalizatorilor a fost studiatd la 5 temperaturi
diferite intre 100 si 300°C (Fig. 3.6). In afard de testele efectuate la 100°C, pentru toate

celelalte temperaturi starea stationara se atinge rapid dupa atingerea temperaturii de lucru, iar
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conversia NO se mentine pe durata testului. La 150°C, NO este convertit aproape total, X,

depasind 98 % pentru temperaturile mai ridicate testate.

Atat experimentele de reactie la temperaturd programata, cat si testele de stabilitate
efectuate la diferite temperaturi, au demonstrat cd reducerea NO cu H, in prezenta
catalizatorului de Pd/Al,O3 poate fi efectuatd cu succes la 150°C, obtinandu-se conversii ale

NO mai mari de 98 % si selectivitati pentru N, mai mari de 70 %.

3.3.2.2. Efectul raportului molar al reactantilor (NO/H3)

Rezultatele testelor efectuate folosind cateva rapoarte molare NO:H, situate in jurul
valorii stoichiometrice sunt prezentate in Fig. 3.7 si 3.8. Se poate observa ca un raport molar
apropiat de 1:1 este cel mai potrivit pentru obtinerea unor conversii maxime ale NO.
Folosirea unui exces mai mare de H, nu duce la rezultate mai bune. Folosirea unui raport
molar NO:H; subunitar duce la conversii mai mici (Fig. 3.7) si selectivititi pentru N,O mai
ridicate (Fig. 3.8). Nu s-au observat diferente semnificative ale S, , provenite in urma
variatiei raportului NO:H; in jurul valorii de 1 sau supraunitar. Usoara crestere a conversiei

NO comparativ cu datele prezentate In paragraful precedent se datoreaza valorii mai mici a

GHSYV la care s-a lucrat.

F 50
2 98 Q, 40 -
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Z 96 « 30 4
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3 o
oo M o g o H H B H B
Q?DQ’ & ,\’.\Q ,\P‘Q \6\ g .Q?’% .Q‘gb .\"\Q .\A“Q .\6\ .fb{'ﬂ’
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NOH, NO:H,

FIGURA 3.7. Conversia NO pe Pd (2%mas.)/Al,O; FIGURA 3.8. Formarea N,O (S,,,) functie de
in functie de raportul molar al reactantilor (T =

‘ raportul molar al reactantilor, pe Pd (2%mas.)/Al,0;
150°C, GHSV = 6000 h'', [NO]" = 1,8 %).

(T =150°C, GHSV = 6000 h™', [NO]" = 1,8 %).

3.3.2.3. Efectul concentratiei NO in alimentare

Pentru a testa efectul concentratiei NO 1n debitul de alimentare asupra performantelor
catalitice, s-a lucrat cu doud concentratii ale NO in Ar si anume 1 % vol. si 1,8 % vol., alese
astfel Tncat sa se incadreze in domeniul de concentratii ale NO in gazele rezultate in urma
operdrii coloanei de separare a '>N. Rezultatele prezentate in Fig. 3.10 (a) si (c) dovedesc ca
nu existd o influentd majora a concentratiei NO (in acest domeniu de concentratii) asupra

conversiei NO. Astfel, atat la 100°C, cat si la 150°C se obtin valori foarte asemanatoare ale
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conversiei NO pentru cele doud concentratii NO studiate, $i anume, aproximativ 30 % la
100°C, respectiv 98 % la 150°C. Nici distributia produsilor de reactie nu este influentata
semnificativ de concentratia initiald a NO. Selectivitatea pentru N,O este mai mare la 150°C,

decét la 100°C, conform discutiei prezentate in sectiunea 3.3.2.1.

T=100°C' T=150°Ci
100 100+
(a) (c)
® 804 X 80
° >3
Z 60| 2 e
8 [
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Concentratia NO (%) Concentratia NO (%)
~ 100 100
< (b) = (@
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ON 80 < 804
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FIGURA 3.10. Efectul concentratiei NO in debitul de alimentare asupra gradului de conversie al NO si
selectivitatii In N,O pe Pd (2%mas.)/Al,O3, la doua temperaturi (GHSV = 12000 h', NO/H, = 1:1,25).

3.3.2.4. Efectul vitezei orare spatiale (GHSV)
Viteza orara spatiala (GHSV) leagd debitul de intrare al reactantilor gazosi de

volumul reactorului sau volumul catalizatorului si se calculeaza cu relatia [120, pp. 530]:

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

GHSV = G G.D

Volumul reactorului sau al catalizatorului (m”)

Se poate observa cd una dintre cdile de modificare a GHSV este modificarea vitezei de

intrare a reactantilor, daca se patreaza volumul de catalizator nemodificat.

100 30
< 98 g 25 4
9-/ ON 20 -
S %6 z
g 2 15
g 94 - % 104
S 924 S 5]
w
90 + 0
3000 6000 12000 3000 6000 12000
GHSV (h") GHSV (h™)
FIGURA 3.11. Influenta GHSV asupra conversiei FIGURA 3.12. Influenta GHSV asupra formarii
NO (conditii de reactie: Pd (2%mas.)/ALL,O;, T = N,O (conditii de reactie: Pd (2%mas)/Al,O3, T =
150°C, NO/H, = 1:1,25, [NO]" =1,8 %). 150°C, NO/H, = 1:1,25, [NO]" =1,8 %).
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In cazul experimentelor prezentate aici s-a folosit 1 g de catalizator avand un volum de 1 cm’
diluat cu 1 g cuart de aceeasi densitate si s-a calculat valoarea GHSV luind in considerare
volumul catalizatorului. S-au testat trei valori ale acestui parametru: 3000, 6000 si 12000 h'.
Rezultatele aratd ca variatia GHSV influeteazd mai putin conversia NO, dar influenteaza
major selectivitatea pentru N,O. Prin cresterea GHSV de la 3000 h™' 1a 12000 h™' conversia
scade foarte putin de la 99 % la 98 % (Fig. 3.11), in timp ce selectivitatea pentru N,O creste
semnificativ de la 2 % la 20 % (Fig. 3.12). Se poate concluziona cad formarea N, (produsul

dorit) in urma reducerii NO de catre H, este favorizata de valori mici ale GHSV.

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

Aceastd sectiune prezintd perfomantele catalitice ale catalizatorilor de tipul metale
nobile depuse pe alumind, cu un continut de 1 % metal nobil (procente masice), la
temperaturi de reactie sub 350°C. Catalizatorii cu metale nobile raportati in literaturd pentru
reducerea NO sunt, in general, destinati aplicatiilor Tn domeniul surselor mobile si nu pentru
NOy rezultati din surse stationare. Catalizatorii propusi pentru testare comparativda sunt Pt
(1%mas.)/Al,03, Pd (1%mas.)/Al,O3 si Rh (1%mas.)/Al,03, in conditiile stabilite 1n
Sectiunea 3.3 1n cazul Pd (2%mas.)/Al,Os.

3.4.1. Caracterizarea fizico-chimica a catalizatorilor (BET, XRD)

Izotermele de adsorbtie—desorbtie a N, corespunzdtoare catalizatorilor cu metale
nobile depuse pe alumind, dar si suportului sunt de tipul IV, caracteristice materialelor
mezoporoase. Impregnarea aluminei precipitate cu metale nobile duce la o scddere atat a
suprafetei specifice BET cat si a caracteristicilor porilor (Tabel 3.2). Masuratorile de
difractie de raze X nu au evidentiat linii de difractie corespunzatoare vreunuia dintre
metalele nobile. Acest lucru s-ar putea datora concentratiei mici de metal nobil, dar si

faptului ca particulele metalice depuse sunt mici.

TABEL 3.2. Suprafata specifica (S

medie a porilor (R ) pentru suport si catalizatorii monometalici

ser )» Volumul specific (V),), si raza

Catalizator Sy (m7/gcaty  V, (cm’/g) R, (nm)
ALO; 245 0,22 1,74
Pt/Al,0O3 209,3 0,17 1,69
Pd/Al,O4 220,6 0,19 1,73
Rh/A1,O3 210,6 0,18 1,70
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3.4.2. Desorbtia la temperatura programata a reactantilor
3.4.2.1. Desorbtia la temperaturd programatd a Hz (H;-TPD)

Profiele H,—TPD sunt similare ca forma, picurile de desorbtie fiind centrate in jurul
unor valori similare ale temperaturii; amplitudinea acestor picuri de desorbtie este 1nsa
diferitd, sugerand un comportament diferit al acestor catalizatori In raport cu adsorbtia
hidrogenului, din punct de vedere cantitativ. Astfel, se poate observa scaderea cantitatii de
hidrogen desorbite in urmatoarea serie: Pt (1%mas.)/Al;,O3 > Pd (1%mas.)/Al,O03 > Rh
(1%mas.)/Al,03 > Al,O3 (Fig. 3.17).

— A0,

—— PYALO, 740°C
— Pd/ALO,

——RNALO,

Intensitate (u.a.)

Temperatura (°C)

FIGURA 3.17. Profile de desorbtie a H, pentru Al,O;, Pt (1%mas.)/Al,03;, Pd (1%mas.)/Al,O; si Rh
(1%mas.)/Al,0; (chemisorbtia H, la 150°C, viteza de crestere a temperaturii de 20°C/min).

3.4.2.2. Desorbtia la temperaturd programatd a NO (NO-TPD)

Experimentele de desorbtie la temperaturd programatd a NO s-au efectuat atat pe
suport cat si pe catalizatorii de metal nobil depus pe suport pentru a obtine informatii privind
tipul centrilor catalitici activi §i pentru a investiga modul de adsorbtie a reactantului, NO, dar
si modul in care speciile cu N rezultate sunt desorbite de pe suprafata catalizatorului. in Fig.
3.18 se poate observa ca, pentru fiecare proba, adsorbtia NO la 150°C este urmata de
desorbtia NO, N si N,O. In conditiile noastre experimentale nu s-a observat desorbtia NO,
sau NHj3. Prezenta acestor specii de desorbtie demonstreazd ca adsorbtia NO pe suprafata
catalizatorilor are loc atat molecular cat si disociativ, NO disociat fiind desorbit ulterior sub
forma de N, si N,O. Profilele NO-TPD sugereaza ca prezenta metalelor nobile (Pt, Pd, Rh)
pe alumind intensificad adsorbtia NO, dar si disocierea lui pentru a forma N, sau N,O.
Picurile de desorbtie situate la temperaturi sub 200°C confirma ipoteza lui Granger et al. ca
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 desorbtie la temperaturd programata a NO, N,, N,O, NO, si NH; obtinute dupa
adsorbtia NO la 150°C pe (a) AlL,O;, (b) Pt (1%mas.)/Al,03, (c) Pd (1%mas.)/Al,O; si (d) Rh (1%mas.)/Al,0;
(viteza de crestere a temperaturii 20°C/min).

3.4.3. Determinarea activitatii catalitice

3.4.3.1. Reactii la temperaturd programatd (TPRea)

In cazul catalizatorilor de tipul metale nobile depuse pe alumini cu un continut de 1
% metal nobil, testele TPRea au evidentiat ca NO este redus de H, cu formarea N, si H,O ca
produsi principali, iar N,O este format ca produs secundar. Nu a fost evidentiatd prezenta
NO; sau a NH3 1n gazele efluente.

Conversia NO creste odatd cu cresterea temperaturii in cazul fiecarui catalizator
(Fig. 3.19). Pentru catalizatorii de Pt 1 Pd, X, prezinta valori similare odata cu cresterea 7.
La 50°C, X,, pentru Pt este de cel putin doud ori mai mare decit pentru Pd (40 %,
comparativ cu 16 %), dar creste mult mai rapid in cazul celui de-al doilea, astfel cd amandoi
catalizatorii prezinta valori similare ale X, la 75°C (92 % pentru Pt si 94 % pentru Pd). In
domeniul de temperaturda de 75-200°C, catalizatorul de Pd prezintd valori superioare ale

X o> comparativ cu cel de Pt, cea mai mare diferenta fiind observata la 150°C. Catalizatorul

NO°
de Rh prezinta un comportament foarte diferit, astfel ca X, creste mult mai lent odatd cu

cresterea temperaturii, atingand doar ~27 % pana la 150°C, dar creste mult mai rapid pana la
200°C, cand se atinge o conversie de 96 %. La T > 200°C toti catalizatorii cu metale nobile

prezinta X, > 95 %.
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FIGURA 3.19. X, in reactia NO + H, la temperaturd

programata pentru Pt (1%mas.)/Al,O;, Pd

(1%mas.)/ALO; si Rh (1%mas.)/ALOs (T = 50-350°C, 5°C/min, GHSV = 4500 h”", NO/H, = 1:1,2, [NO]" =

0,5 %).
TABEL 3.3. Temperatura pentru X,, =50 % $i X, =90 %.
Catalizator T, (°C) T,, (°C)
Pt (1%mas.)/Al,Os3 59 68
Pd (1%mas.)/Al,03 61 68
Rh (1%mas.)/Al,O;3 162 181
100 100
90 90
;\? 80 ./.\. ——e—= = 80| " .fI;I
;‘ 70] /.\ I/ sf; 701 ./ / —1
E eo<\_/./ Z 6] [~Sa—u
o 504 = : 50
£ 0] 5 40
"5"3 30 —u— P(1WL%)ALD, '§ 30 —u—P{1WL%)/ALO,
g 20+ —=— Pd(1wt.%)/ALO, o 20 . —=— Pd(1wt.%)/AL,O,
10] —=— Rh(1wt.%)/AL,0, 10 / —=— Rh(1Wt.%)ALO,
0 -t

50 100 150 200 250 300 350
Temperatura (°C)

FIGURA 3.20. Selectivitatea In N, (S, ) In reactia

NO+H, la temperatura programatd pentru Pt
(1%mas.)/Al,0;, Pd (1%mas.)/ALL,O; si Rh
(1%mas.)/ALO; (50-350°C, 5°C/min, GHSV =
4500 h', NO/H, = 1:1,2, [NOT" =0,5 %).
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FIGURA 3.21. Randamentul In N, (Y, ) in reactia

NO+H, la temperaturd programatd pentru Pt
(1%mas.)/Al,0;, Pd (1%mas.)/Al,0; si Rh
(1%mas.)/Al,05 (50-350°C, 5°C/min, GHSV = 4500
h', NO/H, = 1:1.2, [NOT" =0,5 %).

Performantele catalizatorilor au fost evaluate si prin determinarea temperaturii

necesare atingerii unei conversii de 50 % (7,,), sau a temperaturii pentru conversie de 90 %

(T,,). Atat T,, cat si T,, intdresc concluzia cd In raport cu X, la temperaturi mici,

catalizatorii de Pt si Pd sunt foarte similari si amandoi sunt superiori catalizatorului de Rh

(Tabel 3.3).

In raport cu selectivitatea in Ny, catalizatorul de Pd este cel mai promitator (Fig.

3.20). Astfel, valorile S,, pentru acest catalizator sunt superioare celor corespunzdtoare
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catalizatorilor de Pt sau Rh, pe intreg domeniul de temperatura studiat (50-350°C). Deja la
75°C, selectivitatea in N, atinge 80 %, comparativ cu 70 % pentru Pt si, respectiv, 54 %

pentru Rh. Incepand cu temperaturi de reactie peste 100°C, S\, pentru Pd (1%mas.)/Al,03
prezinta valori peste 85 %. Cu exceptia domeniului de temperatura de 50-100°C, atat
catalizatorul de Pt cét si cel de Rh prezinta valori ale S, similare, apropiindu-se de 85 %
doar la 300°C.

Evaluarea randamentului in N, (Y,,) subliniazd mai bine superioritatea

catalizatorului de Pd, in contrast cu ceilalti doi catalizatori investigati (Fig. 3.21). Se poate

observa cd incepand cu 75°C, Y, pentru Pd (1%mas.)/Al,O3 este de cel putin 75 %,

depasind 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 temperaturd, cu exceptia temperaturii de
300°C la care fiecare din acesti catalizatori dau randamente similare Tn N,. Cea mai lenta
crestere cu temperatura apare in cazul catalizatorului de Rh.

Experimentele TPRea au ardtat ca exista o puternica influentd a temperaturii asupra
performantelor catalitice ale celor trei catalizatori de metale nobile depuse pe alumind. Cel
mai activ este Pd (1%mas.)/Al,O3, atat in ce priveste conversia NO, dar si selectivitatea sau
randamentul in N,. Se poate concluziona cd performantele catalitice in reactia de reducere a

NO cu H; creste in seria Rh (1%mas.)/Al,O3; < Pt (1%mas.)/Al,O3; < Pd (1%mas.)/Al,03.

3.4.3.2. Teste de stabilitate

Influenta timpului de stationare asupra performantelor catalitice a fost studiatd pentru
fiecare catalizator la mai multe temperaturi de reactie. Un exemplu de astfel de test este
prezentat numai petru catalizatorul de Pd (1%mas.)/Al,0O3, cel mai activ catalizator in

reducerea NO cu H,.
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FIGURA 3.22. Efectul timpului de stationare asupra conversiei NO (a), selectivitatii n N, (b) si randamentului
in N, (¢) in cazul Pd (1%mas.)/Al,O5 (conditii: 7= 150°C, GHSV = 9000 h!, NO/H, = 1:1,5, [NO]" =0,5 %).
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In acest caz, daci se ia in considerare X, sau Y,,, se poate observa ci regimul stationar se
atinge rapid, in numai 10 min timp de reactie (Fig. 3.22 (a) si (c)). Valorile de regim
stationar sunt ~99 % pentru X, si ~96 % pentru Y. in cazul S,,, regimul stationar se
atinge dupa un timp de reactie mai lung (~60 min), ajungindu-se la ~96-97 % (Fig. 3.22
(b)). Acest comportament al S, este In concordantd cu profilele gazelor efluente inregistrate

cu spectrometrul de masa in timpul reactiei pe Pd (2%mas.)/Al,O3 (Fig. 3.5).

3.5. Concluzii

Catalizatorii de metale nobile depuse pe alumind se dovedesc eficienti in reducerea
NO cu H; la T' < 350°C. Produsii de reactie in cazul fiecarui catalizator sunt N,, H,O si N,O,
ca produs secundar. In conditiile de reactie investigate nu s-a pus in evidenta formarea NO,
sau NHs;.

Folosind catalizatorul de Pd (2%mas.)/Al,O3 s-au determinat cele mai bune conditii

de reactie. S-a aratat cad dintre parametri studiati (7, NO/H,, GHSV, [NO]") temperatura de

reactie are cea mai mare influenta asupra performantelor catalitice. Un raport al reactantilor
apropiat de 1:1 este suficient pentru reducerea aproape totalda a NO cu H,, dar si pentru
atingerea celel mai bune selectivitati In N». Concentratia NO si debitul de alimentare nu au o
influentd semnificativd asupra nici unuia dintre parametri catalitici evaluati. GHSV
influenteazd 1n special selectivitatea in N, si nu conversia NO. Astfel, selectivitati, dar si
randamente mai bune in N, sunt favorizate de valori mai mici ale GHSV.

In seria metalelor nobile cu continut metalic mai mic (1%), catalizatorul de Pd s-a
dovedit a fi cel mai eficient. Deja la temperaturi 1n jur de 75-100°C, conversia NO este peste
90 %, in timp ce selectivitatea In N, este de cel putin 85 %. in raport cu conversia NO,
performantele catalizatorului de Pt sunt similare celui de Pd, dar selectivitatea si
randamentul Tn N,, sunt inferioare. Catalizatorul de Rh este cel mai ineficient, activitate
catalitica buna fiind obtinuta in acest caz numai la 7 > 200°C. Chemisorbtia reactantilor (NO
or Hy) este intensificatd de prezenta metalului nobil, iar H, asistd disocierea NO pentru

formarea speciilor reduse cu azot (N, or N,0).
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CAPITOLUL 4

Catalizatori de Ni depusi pe alumina pentru reducerea NO
cu Hz: Promotarea cu Pt, Pd si Rh

A fost luata in considerare utilizarea catalizatorului de Ni/Al,O; pentru reducerea NO cu
H,, datorita costurilor sale mai mici. De asemnea, s-a luat in considerare §i efectul
promotarii  acestui  catalizator cu metale nobile in concentratii mici. Astfel,
Ni(10%mas.)/Al,O3 si omologii promotati cu 0,5 % mas. metale nobile (Ni—Pt/Al,O3, Ni—
Pd/AL;O; si Ni-Rh/Al,O3) au fost testati in reactia de reducere a NO cu H,. Tehnicile de
caracterizare au evidentiat ca promotarea cu metale nobile intensifica reductibilitatea NiO
din precursorul catalizatorului, precum §i dispersia metalica pe suprafata catalizatorului.
Testele de activitate catalitica constdnd in reactie la temperatura programata (TPRea) §i
teste de stabilitate la diferite temperaturi, in conditii de curgere cu deplasare, au aratat ca
in reactia NO + H,, cel mai eficient catalizator este Ni-Pd/Al;O;: conversii NO peste 95 %
si selectivitati in N, de cel putin 90 % la T > 100°C. In mod neasteptat, desi atat Ni cat si Rh
sunt eficienti pentru adsorptia disociativa a NO (asa cum arata experimentele NO-TPD),
performanta catalizatorului Ni—-Rh/Al,O3 s-a dovedit a fi doar putin superioara celei
corespunzatoare Ni/Al;O;.

Rezultatele prezentate in acest capitol au fost publicate in [61,104].

4.1. Introducere

Cel mai mare impediment 1n inlocuirea actualei tehnologii SCR pe baza de NHj
pentru sursele stationare cu una bazata pe utilizarea H,, este costul ridicat al catalizatorilor
necesari. Catalizatorii H,—SCR sunt in principiu pe bazd de metale nobile cu concentratii de
pana la 3 % a metalului depus pe diferiti suporti [102,111,133]. Pentru a minimiza costul cu
catalizatorii 1n intreaga tehnologie, ar trebui folosite concentratii mai mici ale metalelor
nobile, fird a compromite performantele catalizatorilor. In acest scop, se pot lua in
considerare doud abordari: (1) utilizarea unor materiale reducdtoare ca suport catalitic,
datoritad implicdrii atdt a metalului cat si a suportului catalitic in mecanismul de reactie
[130,134]; sau (2) promotarea unor metale mai ieftine cu metale nobile [135]. Catalizatorii
un metal constituent sa Tmbunatateasca sau sa modifice proprietdtile catalitice ale celuilalt
metal [136,137]. Pana acum s-au raportat mai multi catalizatori bimetalici pentru H,—SCR
aplicatd surselor stationare: Pd(0,63%mas.)-Co(0,58%mas)/Al,Os [138], Pt(1,3%mas.)—
Ni(0,0265%mas.)/Al,Os3 [139], Pt(1,3%mas.)-Co(0,0265%mas.)/Al,O3 [140],
Pd(0,9%mas.)-Ir(Rh)(0,9%mas.)/TiO, [133]. Rezultatele prezentate in acest capitol sunt
menite sd demonstreze efectul benefic al promotarii cu metale nobile a catalizatorului comun

si ieftin de Ni/Al,O3 (10 % mas. Ni) pentru reducerea cu H, a NO.



CAPITOLUL 4
Ni/Al;03 pentru reducerea NO cu Hz: Promotarea cu Pt, Pd si Rh

4.3. Rezultate si discutii
4.3.1. Proprietati structurale ale catalizatorilor
4.3.1.1.Suprafata specifica BET si caracteristicile porilor
Impregnarea suportului de alumina fie doar cu Ni, fie cu Ni promotat cu Pt, Pd sau

Rh duce atat la scaderea suprafetei specifice ( S, ) cat si modificarea carcateristicilor porilor

BET

v

» R ) (Tabel 4.1). Catalizatorii de Ni promotati au o suprafata specificd comparabild cu a
catalizatorului nepromotat. in ce priveste volumul specific al porilor, toti catalizatorii
prezinta valori similare, cu exceptia Ni—Rh/Al,Os3, care prezinta valori usor crescute.
Conform clasificarii [IUPAC [105], atat suportul de alumina cat si catalizatorii pe baza de Ni
prezintd izoterme de adsorbtie—desorbtie de tipul IV, caracteristice materialelor

mezoporoase. De asemenea, toti catalizatorii prezintd o distributie ingusta a porilor.

TABEL 4.1. Proprietati texturale ale catalizatorilor

. SBET V Rm dX'RD dXRD DM

Catalizator > 5 M MN
(m’/gcat) (cm’/g)  (nm) (nm) (nm) (%)

Al,O3 134 0,256 2,61 - - -
Ni/Al,O3 105,2 0,176 2,73 12,27 - 4,57
Ni—Pt/Al,05 107,3 0,178 2,75 4,37 - 10,43
Ni—-Pd/Al,O3 104,0 0,174 2,76 6,45 15,75 6,86
Ni—Rh/Al,05 107,2 0,191 2,78 4,75 - 7,42

Sger — suprafata specificd; V), — volumul specific al porilor; R,, — raza medie a porilor (nm); d -
dimensiunea cristalitelor de Ni; d," — dimensiunea cristalitelor de metal nobil (MN); D, —
dispersia metalica.

4.3.1.2.Difractia de raze X

Fiecare catalizator prezintd linii de difractie corespunzatoare y-Al,O3 (37.3°, 45.7° si
67.1°) si Ni metalic (44.5° — Ni(1 1 1), 51.8° — Ni(2 0 0) si 76.5° — Ni(2 2 0)) (figura
nereprezentatd aici). In cazul catalizatorilor promotati, insa, liniile de difractie ale Ni sunt
putin mai largi si mai mici in amplitudine. Pe de alta parte, lipsa liniilor de difractie
corespunzatoare altor specii ale Ni, cum ar fi NiO or NiAl,O4 dovedeste ca Ni este prezent
in fiecare probd de catalizator numai in forma metalicd. Cu exceptia catalizatorului de Ni-Pd,
liniile de difractie corespunzatoare metalelor nobile nu se evidentiaza 1n spectrele
inregistrate. Acest lucru se datoreazd cel mai probabil concentratiei mici de metal nobil.
Rezultatele prezentate in Tabelul 4.1 aratd cd dimensiunea cristalitelor de Ni este
semnificativ mai micd in cazul catalizatorilor bimetalici, datoritd efectului promotor al Pt, Pd

sau Rh.
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4.3.2. Reactii de suprafata la temperatura programata
4.3.2.1.Reducerea la temperaturd programatd (TPR)

Reducerea la temperatura programata (TPR) a fost utilizatd pentru a investiga
influenta promotirii cu metal nobil aupra reductibilitatii ionilor de Ni** in catalizatorii de Ni
depusi pe alumina, care poate fi mai apoi folositd pentru evaluarea tdriei interactiunii Ni—
suport [146]. Catalizatorul de Ni/Al,O3 nepromotat prezinta un pic de reducere larg situat la
730°C, cu un umadr la 500°C. Este discutabil daca acest pic la temperaturd Tnalta corespunde
NiALbO4 [146] sau NiO interactionind puternic cu suportul de alumina [147], cu atat mai
mult cu cat spectrele de raze X discutate anterior nu pun in evidentd nici una din aceste
specii. Picul de reducere situat la temperaturi mai mici poate fi atribuit NiO aflat in
interactiune mai slaba cu suportul [145]. Profilele de reducere ale catalizatorilor bimetalici
difera semnificativ de cel corespunzator Ni/Al,Os, astfel cd se observda o modificare a
raportului intre amplitudinile picurilor corespunzatoare celor doua tipuri de NiO aflate in
interactiune cu suportul. Experimentele TPR demonstreaza cd promotarea cu cantitdti mici
de metale nobile influenteaza puternic reductibilitatea NiO. Mai multi autori au afirmat ca

proximitate a acestor metale in structura catalizatorilor bimetalici [128,147].
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FIGURA 4.3. Profile TPR pentru Ni/AL,O;, Ni— FIGURA 4.4. Profile H,-TPD pentru Ni/AL,O;, Ni-
Pt/Al,O;, Ni-Pd/Al,0; si Ni-Rh/Al,05 (5°C/min). Pt/A1,03, Ni-Pd/AL, O3 si Ni-Rh/Al,O3 (chemisorbtia H; la
50°C, desorbtia In Ar, 10°C/min).

4.3.2.2.Desorbtia la temperaturd programatd a Hz (H;—-TPD) si dispersia metalicd
Desorbtia la temperaturd programata a H, a fost utilizatd pentru a investiga tipul si
taria centrilor catalitici activi pentru chemisorbtia si activarea hidrogenului. Profilele H,—
TPD evidentiaza faptul ci desorbtia H, are loc la diferite temperaturi (Fig. 4.4). In functie de
taria legaturilor de tipul hidrogen—metal superficial (de la suprafatd), se pot distinge patru

tipuri de picuri de desorbtie. Aceste picuri sunt situate la temperaturi similare, dar au
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amplitudini diferite, demonstrind astfel cd acesti catalizatori prezintd centri catalitici
similari. O evaluare mai atentd a spectrelor H,—~TPD pune in evidentd separarea a doud
regiuni de desorbtie: (i) o regiune situatd la temperaturi mai joase (< 500°C) si (ii) a doua
regiune corespunzitoare temperaturilor mai mari (> 500°C). In literatura, aceste domenii au
fost denumite ca regiuni de desorbtie de tip—1 si respectiv tip—2 [150,151]. Picurile de tip—1
sunt atribuite hidrogenului desorbit de pe nanoparticule de Ni, in timp ce picurile de tip—2
sunt considerate ca fiind date de hidrogenul depozitat 1n straturi de sub suprafata
catalizatorului, sau de hidrogenul rezultat prin spillover. Profilele de desorbtie ale
hidrogenului corespunzatoare catalizatorilor bimetalici prezintd picuri mai mari,
demonstrand ca in aceste cazuri chemisorbtia hidrogenului are loc intr-o masurd mai mare
decét 1n cazul Ni/Al,Os. Profilul de desorbtie al Ni-Pd/Al,Os se evidentiaza in serie, mai
ales datorita schimbarii raportului Intre picurile prezente in regiune de tip—1.

Evaluarea cantitativd a spectrelor H)~TPD releva faptul cd promotarea cu oricare
dintre metalele nobile luate in discutie intensifica dispersia metalica totald, adicd capacitatea
metalelor nobile de chemisorbtie a H, (91,82 pmol Hy/g., pentru Ni—Pt/Al,O3, 59,91 umol
Hj/ge. pentru Ni—Pd/ALOs si 64,90 pmol Hy/ge, pentru Ni-Rh/Al,O3, in comparatie cu
38,86 umol H,/g.: pentru Ni/Al,O3). Dispersia metalica creste in seria Ni/Al,O3 < Ni—
Pd/Al,O3 < Ni—Rh/Al,O3 < Ni-Pt/Al,03 (Tabel 4.1). Aceastd intensificare a dispersiei
metalice poate fi explicatd prin prezenta Pt, Pd sau Rh pe suprafata catalitica, ceea ce duce la

o crestere a numarului de centri metalici activi [147,152].

4.3.2.3. Desorbtia la temperaturd programatd a NO

Este de asteptat ca nichelul sa fie activ in adsorbtia NO, dar influenta metalelor
nobile promotoare asupra gradului si tipului de adsorbtie a NO poate fi evaluatd numai prin
investigatii potrivite pe suprafata catalizatorului. Astfel, experimentele NO-TPD s-au
efectuat pe Ni/Al,Os, precum si pe omologii promotati, pentru a investiga interactiunea
chimica a NO cu suprafata catalizatorului. In cazul catalizatorilor de Ni, adsorbtia NO s-a
facut numai la 150°C (nu si la temperatura camerei ca pentru Pd(2%mas.)/Al,03). Aceasta
temperaturd de adsorbtie a fost aleasa tinand cont cd s-a observat o activitate catalitica
promitatoare a acestor catalizatori 1n jurul acestei valori a temperaturii. Spectrele NO-TPD
obtinute Tn urma adsorbtiei la 150°C au evidentiat desorbtia de pe suprafata catalizatorului a
trei specii ce contin N: NO, N, si N,O (Fig. 4.5), demonstrand ca adsorbtia NO pe suprafata
catalitica are loc atat molecular cat si disociativ. Spectrele TPD optinute pentru Ni/Al,O3

aratd ca speciile moleculare coexista cu cele disociative, raportul intre ele fiind deplasat
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inspre cele din urma (Fig. 4.5 (a)). Pe de alta parte, se poate observa cad aceste doud
mecanisme de adsorbtie a NO pot fi asociate cu domenii de temperaturd: (i) domeniul
temperaturilor mai joase corespunzatoare adsorbtiei moleculare a NO (T < 300°C) si (ii)
regiunea temperaturilor mai mari corespunzatoare adsorbtiei disociative (T > 300°C).
Promotarea cu metale nobile pare sd intensifice capacitatea catalizatorilor bimetalici de
adsorbtie a NO, mai ales in cazul catalizatorilor de Ni—Pt si Ni—Rh, fie prin mecanismul

molecular, fie prin cel disociativ.
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FIGURA 4.5. Profilele de desorbtie la temperaturad programata a NO, N,, N,O obtinute pentru (a) Ni/Al,O3; (b)
Ni-Pt/Al,05; (c) Ni-Pd/Al,O3; (d) Ni-Rh/Al,O5; adsorbtia NO la 150°C, desorbtia in Ar, viteza de crestere a
temperaturii de 10°C/min.

4.3.3. Masuratori de activitate catalitica
4.3.3.1.Reactia la temperaturd programatd (TPRea)

Si 1n cazul catalizatorilor pe bazd de Ni, produsii de reactie detectati prin SM sunt Ny,
N,O si H>O. Nu s-a observat formarea NH3 sau NO; in aceste conditii de reactie, astfel ca si
pentru acesti catalizatori s-au luat in considerare numai reactiile (1.8) si (1.9). TPRea in
domeniul de temperatura 50-350°C arata ca, odatd cu cresterea temperaturii, creste si
conversia NO atat pentru Ni/Al,O3, cit si pentru catalizatorii promotati, atingand valori
similare ale conversiei la temperaturi de peste 200°C. Totusi, in domeniul temperaturilor mai

mici, de ex. 7 < 200°C, promotarea cu Pt, Pd sau Rh duce la Tmbunatatirea gradului de
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conversie al NO. In seria catalizatorilor promotati, Ni-Pd/Al,O3 prezinti cele mai bune
valori ale conversiei: deja la 100°C, conversia NO depaseste 95 %, iar la temperaturi peste
150°C, X, este mai mare de 98 %. Ni-Pt/AL,Os;, pe de alta parte, prezinta valori ale
conversiei NO peste 80 % numai la T > 130°C, dar atinge 98 % 1al50°C, asemeni

catalizatorului cu Pd. In cazul Ni—-Rh/Al,0O3; se obtin valori ale conversiei NO inferioare

celorlalti doi catalizatori promotati, valoarea de 80 % fiind atinsd numai la 140°C.
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FIGURA 4.6. Conversia (a) NO (X,,) si (b) H, FIGURA 4.7. (a) Selectivitatea in N, (Sy,) si (b)

(X,,) 1n reactia NO+H, la temperaturd programata randamentul in N, (Y, ) in reactia NO+H, la
pe Ni/AL,O;, Ni-Pt/Al,0;, Ni-Pd/AL,O; si Ni- temperaturd programatd pe Ni/Al,O;, Ni-Pt/Al,Os3,
Rh/AL,O; (50-350°C, 5°C/min, GHSV = 4500 h™). Ni-Pd/Al,0; si Ni-Rh/Al,05; (50-350°C, 5°C/min,

GHSV = 4500 h™).

TABEL 4.2. Temperatura pentru atingerea conversiei NO de 75 % si 95 %
Temperatura/Catalizator Ni/ALLO;  Ni-Pt/ALLbO;  Ni-Pd/ALL,O; Ni-Rh/AL,O;

T.[°C] (pt. X, =75 %) 178 125 87 132
T, [°C] (pt. X, =95 %) 218 145 98 186

Tabelul 4.2 prezinta temperaturile la care se atinge o conversie a NO de 75 % sau 95 % in
cazul fiecdrui catalizator. Se poate observa ca pentru fiecare tintd de conversie, catalizatorul
promotat cu Pd prezinta cele mai bune performante catalitice, urmat la o distantd apreciabila
de cei promotati cu Pt sau Rh. In raport cu conversia NO, performantele catalitice ale
catalizatorilor investigati cresc in seria Ni—Pd/Al,0O; > Ni—Pt/Al,0O; > Ni—Rh/AL,O3; >
Ni/ALO3 la temperaturi sub 225°C. Totusi, la temperaturi mai mari, performantele lor

catalitice sunt similare Tn aceste conditii de reactie.
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Conversia H; nu creste la fel de rapid precum conversia NO, in ciuda raportului
dintre reactanti apropiat de stoichiometrie (Fig. 4.6 (b)). Astfel, conversia H, atinge 90 %
numai la 350°C, in cazul catalizatorului de Ni nepromotat. Pentru catalizatorii promotati, in
schimb, prezenta metalului nobil in catalizatorul de Ni/Al,O3 este benefica, desi diferentele
intre acesti catalizatori bimetalici pare accentuata.

Un grad mare de conversie al reactantilor este important numai daca transformarea
chimica duce la formarea produsilor de reactie cu un continut minim de produsi secundari.
Astfel, selectivitatea In N, creste lent in cazul Ni/Al,O3 odatd cu cresterea temperaturii,
atingand 70 % la 200°C, in timp ce la temperaturi mai mari, panta se schimba astfel ca se

obtine o Sy, de 95 % la 220°C (Fig. 4.7 (a)). Ni-Rh/Al,Os3 arata valori ale selectivitatii n N

numai cu putin superioare catalizatorului nepromotat. Catalizatorul cu Pt prezintd valori
sensibil mai bune la temperaturi sub 125°C, dar la T > 150°C, selectivitatea in N, atinge
valori similare celor obtinute pentru Ni-Pd/Al,Os. Catalizatorul cu Pd prezinta cele mai bune

valori ale selectivitatii in N pe intreg domeniul de temperatura. Astfel, valori ale S, de 95 %

se obtin la 125°C s1 98 % la 175°C.

In raport cu randamentul in Ny, toti catalizatorii promotati prezinti valori superioare
catalizatorului nepromotat (Fig. 4.7 (b)). Totusi, Ni—Rh/Al,O3; prezintd valori ale
randamentuluii N, doar usor superioare catalizatorului de Ni/Al,Os in domeniul de
temperaturd de 150-350°C. Prin contrast, promotarea cu Pd duce la randamente in N, de 80
% deja la 100°C, 1n timp ce valori mai mari de 90 % sunt obtinute la 7> 125°C.

Era de astepat ca, atat Ni cat si Rh, cunoscuta fiind abilitatea lor de a disocia usor NO
si de a recombina atomii de N rezultati pentru a forma Nj, sd prezinte cea mai bund
performanta cataliticd in reactie de reducere a NO. Experimentele TPD pentru cei doi
reactanti (H,—TPD si NO-TPD) efectuate pentru Ni-Rh/Al,O3 au evidentiat un grad mare de
activare atat a NO cat si a H, pe suprafata catalitica, in contrast totusi cu performantele
catalitice scazute comparativ cu a celorlalti doi catalizatori promotati. Acest comportament
deosebit al catalizatorului de Ni-Rh poate fi determinat fie (i) de faptul ca reducerea NO cu
hidrogen se desfasoara preferential via NO adsorbit molecular, fie (ii) de adsorbtia
disociativa extinsa a NO pe Ni—Rh care ar putea inhiba disocierea moleculeor de H,. Tinand
cont de rezultatele obtinute in urma caracterizarilor si a altor observatii raportate in literatura,
s-a concluzionat cd adsorbtia disociativa extinsa a NO fie pe Ni/Al,O; fie pe Ni-Rh/Al,03

nu duce la performante catalitice superioare in reactia NO + H, in principal datorita
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mecanismului de reactie implicat in care NO adsorbit molecular reactioneaza cu atomi H
chemisorbiti.

Performanta cataliticd a catalizatorului de Ni promotat cu Pd este, de asemenea,
surprinzatoare. Gradul extins al adsorbtiei moleculare ce are loc pe suprafata acestui
catalizator este probabil cea mai plauzibila explicatie. Totusi, nu ar trebui exclusa contributia
formarii hidrurilor de Pd, PdHy, in timpul secventei de reducere a catalizatorului inainte de
testele catalitice [63,128]. Aceste hidruri de Pd ar putea pune la dispozitie cantitati
suplimentare de hidrogen, care ar putea fi ulterior implicate Tn reducerea NO. Aceasta
ipotezd poate fi sustinutd si de profilul H,—TPD diferit, obtinut pentru Ni-Pd/Al,Os3,
comparativ cu ceilalti trei catalizatori, mai ales In domeniul temperaturilor mici (Fig. 4.4). O
reprezentare schematicd a mecanismului propus pentru reducerea NO pe catalizatorul

promotat cu Pd este prezentata in Fig. 4.8 [61].

Nz(g) ?’ %’H O(g,
NO
NO(@T[> L(I) |i| . .
NO + H N ?H | |i|<

I PdH
NHPEUALE)

FIGURA 4.8. Reprezentarea schematica a reactiei NO+H, pe Ni—Pd/Al,O; [lucrarea proprie 61].

4.3.3.2. Efectul timpului de stationare asupra Xno (%) si Snz (%)

Catalizatori eficienti pentru o anumitd reactie nu presupun doar valori bune ale
parametrilor de activitate catalitica (conversie, selectivitate), dar si stabilitate buna 1n conditii
de expunere prelungitd a acestora Tn mediul de reactie. Testele de stabilitate efectuate arata
cd, pentru fiecare catalizator n parte, se pot obtine valori stabile ale parametrilor de
activitate catalitici dupd aproximativ doua ore timp de stationare (Fig. 4.9). In ciuda faptului
ca se obtin relativ repede valori stabile ale parametrilor, acestea sunt Tn principiu mult mai
mici decat cele corespunzatoare testelor TPRea, in special in cazul Ni/Al,O3 si Ni-Rh/AL,Os.
Ni-Pd/Al,O3 este singurul catalizator din serie care, 1n testele de stabilitate, prezinta

performante catalitice similare cu cele obtinute in cazul TPRea. Astfel. La 100°C, X, se
stabilizeaza in jur de 97 % (foarte aproape de 95 % din TPRea), in timp ce S, se apropie de

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

corespunzatoare ale selectivitdtii in N; in jur de 98 % (Fig. 4.9 (f)). In conluzie, si testele de
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stabilitate demonstreaza ca Ni promotat cu Pd este cel mai eficient catalizator din seria

studiata, cu atdt mai mult cu cat se obtin performante foarte bune inca de la 100°C,

indeplinind astfel toate criteriile de performanta.
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FIGURA 4.9. Influenta timpului de stationare asupra X, (%) si Sy (%) la T = 100°C si T = 250°C pentru

4.3.3.3.Analiza de cost a catalizatorilor promotati cu metale nobile

(a)—~(b) Ni/ALOs; (¢)—(d) Ni—Pt/Al,Os, (e)—(f) Ni-Pd/ALOs, (g)—(h) Ni-Rh/ALO; (NO/H,=1:1,3, GHSV = 4500
h™).

Rezultatele activitatii catalitice prezentate si discutate mai sus demonstreazd cd

promotarea Ni/Al,O3 cu mici cantitdti de Pd ar putea fi o alternativd interesantd pentru

minimizarea costutilor procesului H,—SCR. Acest deziderat s-ar putea atinge din doua

motive: (i) temperatura de reactie poate fi minimizata ceea ce duce la costuri energetice mai
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mici; (2) reducerea costului catalizatorului. Avantajul economic al catalizatorilor promotati
asupra catalizatorilor cu un continut de metal nobil mai mare (ex. 1 %) poate fi evidentiat
printr-o analiza de cost, luand in considerare numai costul cu materiile prime (Tabel 4.3).
Aceste estimari aratd ca s-ar putea obtine o reducere a costurilor catalizatorilor cu 50 %, daca
metalele nobile sunt inlocuite cu metale mai ieftine (ex. Ni), dar totusi promotate cu cantitati
mici de metale nobile Tn scopul prezervarii performantelor catalitice Tn procesul de H,—SCR.

TABEL 4.3. Costurile catalizatorilor estimate din
preturile materiile prime

Catalizator Cost ($/kg)
Pt (1%)/A1,05 540
Ni (10%)-Pt (0.5%)/Al1,05 278
Pd (1%)/A1,05 272
Ni (10%)-Pd (0.5%)/Al,03 144
Rh (1%)/Al1,03 392
Ni (10%)-Rh (0.5%)/Al1,05 203

4.4. Concluzii

Ni(10%mas.)/Al,03, Tmpreund cu echivalentii promotati: Ni(10%mas.)—
Pt(0,5%mas.)/Al,O3, Ni(10%mas.)-Pd(0,5%mas.)/Al,O3 si Ni(10%mas.)—
Rh(0,5%mas.)/Al,03 au fost testati comparativ in reactia de reducere a NO cu H la
temperaturi sub 350°C. Tehnicile de caracterizare (XRD, TPR, H,—TPD) au aratat ca
promotarea cu Pt, Pd sau Rh creste reductibilitatea catalizatorului de Ni si creste dispersia Ni
pe suportul de alumina si, deci, numarul centrilor catalitic activi pentru chemisorbtia H,.

Testele catalitice de tip TPRea au aratat ca Ni/Al,Os este eficient in reactia NO + H,,
dar numai la T > 220°C. in acest domeniu, Ni/Al,O; prezinta conversii NO de ~95 % si
selectivitati in N, de peste 70—80 %. Promotarea cu cantitati mici (0.5 %) de Pt, Pd sau Rh a
Ni/Al,O3 duce la o imbundtétire a activitatii catalitice In reactia NO + H,, la temperaturi
semnificativ mai mici. Ni-Pd/Al,O3 este de departe cel mai activ: la temperaturi de 100°C
sau mai mari se atinge o conversie de 95 %, iar selectivitatea in N, este de cel putin 90 %, In
domeniul 120-125°C. Testele de stabilitate aratd ca numai Ni—Pd/Al,Os; prezinta valori
stabile ale parametrilor catalitici la expunere prelungitd. Activitatea catalitica foarte buna
obtinuta pentru Ni-Pd/Al,O3 poate fi atribuitd atat preferintei pentru adsorbtia moleculard a
suplimentare 1n timpul reactiei. Superioritatea performantelor catalitice, impreuna cu
costurile mai mici implicate, fac din Ni-Pd/Al,O3 o alternativa interesantd pentru aplicatii

industriale specifice, cum ar fi sursele NOy cu continut mai mic de oxigen.
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Acest capitol descrie modelul matematic dezvoltat pentru reactorul experimental utilizat in
testele de activitate catalitica, luand in considerare un pat de catalizator format de the Pd
(1%mas.)/Al,O3. S-a construit un model 3D in COMSOL Multiphysics care a fost utilizat
pentru descrierea reactiilor si a fenomenelor de transport ce apar in zonele libere §i in zona
catalitica a tubului reactorului. Modelul dezvoltat a fost ulterior utilizat pentru studii
parametrice in vederea investigarii influentei unor parametri cheie asupra performantelor
catalitice ale reactorului. Astfel, studiile parametrice au inclus influenta temperaturii de
lucru, efectul GHSV, influenta raportului NO/H, sau concentratia NO in debitul de
alimentare asupra conversei NO §i a randamentului de N>.

5.1. Introducere

Designul si dezvoltarea unor catalizatori noi si eficienti pentru un proces specific
implicd un volum important de munca si de timp si, in consecintd de resurse financiare,
datoritd numarului mare de experimente necesare pentru caracterizarea §i testarea fiecarui
catalizator dintr-o serie in diferite conditii de operare. Mai mult, implementarea in proces a
unui catalizator astfel obtinut, adaugi semnificativ la totalul costurilor implicate. In aceste
conditii, modelarea proceselor a atras un interes sporit in ultimele decenii, Intrucat se pot
»economisi” experimente scumpe si de lunga durata [159]. Dezvoltarea modelelor de proces
nu este menitd sa Tnlocuiasca cu totul cercetarea experimentald, ci doar sa o limiteze pe cat
posibil si astfel si aduca completiri in intelegerea proceselor. In cazul modelelor detaliate a
proceselor chimice, simuldrile pot ajuta in intelegerea comportamentului specific al
procesului, dar si a interconexiunilor intre diferitele procese chimice si fizice ce apar in
sistem [160].

Scopul acestui capitol este de a dezvolta un model matematic bazat pe ecuatii de
bilant de impuls si de masa, folosind un model cinetic bazat pe mecanisme de reactie pentru
(i) a descrie si intelege curgerea si reactiile ce au loc in reactorul experimental prin
efectuarea de simulari in regim stationar si (ii) pentru a prezice comportamentul reactorului
in cazul variatiei anumitor parametri de operare. Abordarea noastrd a constat in integrarea
modelului cinetic propus pentru Pd (1%mas.)/Al,O3 in modelul reactorului si validarea lui cu
datele experimentale obtinute pentru acelasi catalizator. Modelul validat a fost ulterior folosit
pentru efectuarea unor studii parametrice in scopul gasirii unor conditii de operare mai

favorabile, fara a afecta performantele catalitice.
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5.2. Analiza termodinamica

Analiza termodinamica pune la dispozitie informatii importante pentru proiectarea $i
operarea reactoarelor chimice, cum ar fi: (i) cantitatea de caldurd adsorbitd sau eliberata in
timpul procesului chimic, care mai apoi permite proiectarea termicd a reactorului si (ii)
conversia maxima care se poate atinge 1n conditii specifice de reactie. Evaluarea entalpiei de
reactie din date termodinamice duce la urmatoarele ecuatii termochimice:

NO, +H,, — 05N, +HO, A H™ =-337,07 kJ/mol  (5.4)

2()

NO, + 05H,, — 05N,0, +0,5H,0, A,H” =-170,14 kJ/mol (5.5)

NO, + 2,5H,, — NH,, +H,0O, A H™ =-378,18 kJ/mol ~ (5.6)

3(®)
Se poate observa ca reactiile luate in discutie sunt toate exoterme, adica reducerea NO cu
hidrogen are loc cu eliberare de caldura.

Calculele termodinamice pot furniza informatii si despre echilibrul chimic al
sistemului, sau despre spontaneitatea reactiei chimice. Evaluarea energiei libere Gibbs in
domeniul de temperatura 50-350°C (identic cu cel folosit 1n testele catalitice) arata ca, la
orice temperaturd, aceste reactii sunt spontane in directia formadrii speciilor reduse de N,
datorita valorilor negative de pe intreg domeniul (Fig. 5.1).

In contextul reactiilor catalitice, trebuie mentionat ci echilibrul chimic nu este
influentat de catalizator, ci acesta contribuie la micsorarea energiei de activare necesare
atingerii acestui echilibru. In practica, procesele chimice sunt conduse departe de echilibru
pentru a favoriza cit mai mult reactia in sensul dorit. In aceastd ordine de idei se ridica o
intrebare importantd: cat de departe de echilibru este convenabil sa se desfasoare procesul de

reducere al NO? Apropierea de echilibru (n, ) (I eng. approach—to—equilibrium) este un
parametru care poate fi utilizat cu succes pentru a favoriza reactia doritd [161] (reducerea

NO):

_Q
n, = (5.9)

R

A GT:—RTan+RT1nQ=RT1n%:RTlnn (5.11)

O reactie este cu atat mai aproape de echilibru cu cat 1, se apropie de 1, adica o reactie este

cu atat mai departe de echilibru cu cat Inm este mai negativ. Figura 5.2 aratd ca toate trei
reactiile sunt foarte departe de echilibru, intrucat Inm prezinta valori negative foarte mari pe

intreg domeniul de temperatura. Aceasta inseamna ca la fiecare temperaturd de lucru reactia
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directa este favorizatd si, ca la presiune atmosfericd, fiecare temperaturd de reactie este o

alegere bund din punct de vedere termodinamic. Aceste rezultate conduc la concluzia ca

aceste trei reactii sunt practic ireversibile Tn conditiile experimentale investigate.
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FIGURA. 5.1. Valorile energiei libere Gibbs 1n
functie de temperaturd pentru reactiile (5.4) —
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5.3. Modelul cinetic

Modelul cinetic propus si descris in cele ce urmeaza ia in considerare formarea si
distributia produsilor de reactie formati in timpul reducerii cu hidrogen a NO pe catalizatori
de tipul metal nobil/alumind: N;, N,O si H,O. Trebuie amintit aici cd in conditiile
experimentale prezentate anterior nu s-a observat formarea de NHj3 sau NO,. Etapele de

reactie sunt prezentate mai jos, unde S simbolizeaza un centru catalitic vacant:

(R) NO+S — NO (512)  (R)NOgy +N, — N, +0, +S (5.17)
(R,) H, +25 — 2H, (5.13)  (R)NOg +N, — N,0+25  (5.18)
(R)NO, +H, — Ny +OH, (5.14) (R)NOy+NOy —»N,0+0,+S (5.19)
(R) NOg, +S — N +0, (5.15)  (R) O, +H, — OHg+ S (5.20)
(R) Ny +N, — N, +2S (5.16)  (R,) OH, +H, — H,0+2S  (5.21)

Mecanismul propus ilustreazd contributia hidrogenului chemisorbit la disocierea
moleculard a NO adsorbit (ec. (5.14)). Formarea N,, produsul de reactie dorit, se datoreaza
fie recombinarii a doi atomi de N adiacenti (ec. (5.16)), fie combinarii NO adsorbit
molecular cu un atom de N adsorbit format anterior (etapa 5.17). Pe de alta parte, formarea
predominantd a N»O la temperaturi sub 150°C (vezi Fig. 3.4) se datoreaza recombinadrii fie a
doua molecule adiacente de NO adsorbit (etapa 5.19), fie combinarii unei molecule adsorbite
de NO cu un atom N adsorbit din vecinatate (5.18). De asemenea, se prespune ca formarea

apei potrivit etapei (5.21) este ireversibila si cd desorbtia ei are loc instantaneu [96]. Viteza
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de transformare a NO in produsi, sau viteza corespunzatoare celorlalte specii din spatiul
reactorului sunt date de:

k6

R, = k6.0, (5.36)
_ 2k3ﬂ’N0pN0"’ﬂ’Hsz (5 33) 2 k6 +k7 3 0
NO T 2 )
1+4 +.A
( vo Pro 1 P, ) RMO = k7 k30N00H (5.37)
2k _+k o RTh
_ eKg kO 6 (5.35)

Hy, 3YNOYH
k,+k,

2k +k
H,0 = k:—l— k77 k39N09H (538)

unde k, sunt k., sunt constantele cinetice ale reactiilor R (5.17) si R (5.18).

Viteza de reactie a NO este similara cu cea obtinuta de grupul lui Granger [163].
Trebuie mentionat insd cd modelul lor cinetic a luat n considerare si formarea amoniacului
ca produs secundar, pe langd N, si N,O. Totusi, aproximadrile utilizate Tn modelul cinetic
propus de Granger sunt echivalente observatiilor noastre experimentale in privinta absentei
NH; in produsii de reactie. Pe de altd parte, caracteristicile catalizatorului folosit de grupul
lor pentru analizele cinetice (suprafata specificd BET, porozitatea, dispersia metalicd, etc.)
sunt similare celor corespunzatoare catalizatorului de Pd (1%)/Al,03 investigat de noi. Din
acest motiv, in modelul matematic al reactorului s-au folosit constantele cinetice si parametri

calculati de grupul lui Granger (Tabel 5.1)

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

A E f fH A H " AadsH !

ads

Catalizat 3 o
atattzator (mol/m’/s) ~ (J/mol)  (pyy (Pa’) (J/mol) (J/mol)

Pd (1%mas)/Al,Os  2,69-10°  82-10°* 7,11-10™°  3,45-10° —42,6:10° -16,6-10°

NO H
k, =Aexp[—R—ET] s Ao = fro exp(— A““I;I; j s Ay =1 exp[— A“}’é;l j ;*valoare ajustatd pentru a surprinde evolutiile observate

experimental.

Totusi, nu existd estimdri ale parametrilor cinetici pentru reactiile R (5.17) si R, (5.18)

necesare evaluarii vitezelor de reactie ale tuturor componentilor. Trebuie amintit aici ca
rezultatele experimentale prezentate anterior au aratat ca formarea N, si N,O este dependenta
de temperatura, selectivitatea in N,O fiind mai ridicatd in domeniul temperaturilor mai mici,
adica T < 100°C (vezi Fig. 3.4 si 3.20). De aceea, pentru a ilustra aceasta dependentd, am
propus o relatie Intre constantele cinetice ale reactiilor R, (5.17) si R, (5.18), care valideaza
satisfacator rezultatele noastre experimentale. Astfel, In domeniul temperaturilor mici (7 <

100°C), raportul k,/(k,+k,) poate fi aproximat prin a=(T-273)/100, unde T este

temperatura de reactie [K], in timp ce la temperaturi mai mari acest raport poate fi aproximat
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printr-un factor de 0,85, luand in considerare cd 1n acest domeniu selectivitatea in N, este

practic constanta.

5.3.1. Validarea modelului cinetic

Validitatea modelului cinetic propus in raport cu rezultatele experimentale a fost
verificata mai intai utilizand o subrutind MATLAB 1n care s-a tinut cont numai de reactiile
ce au loc in spatiul catalitic. Evaluarea conversiilor NO si a selectivitatii N, pe intreg
domeniul de temperaturd (50-350°C) folosind modelul cinetic propus, aratd o concordanta
buna cu rezultatele experimentale (Fig. 5.5). Se poate deci concluziona cd modelul cinetic

propus este convenabil pentru implementarea Tn modelul reactorului.
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FIGURA. 5.5. Profile simulate si experimentale pentru conversia NO (a) si selectivitatea in N, (b) folosind

modelul cinetic propus in domeniul de temperaturd 50-350°C (pentru Pd (1%mas.)/Al,Os, GHSV = 4500 h™,
NO/H, = 1:1,2, mey; =2 g, Lpeg = 3,2 cm).

5.4. Modelul matematic al reactorului catalitic
5.4.1. Alegerea tipului de reactor

Testele de activitate catalitica au fost efectuate folosind un reactor cu pat fix ce
opereaza 1n regim de curgere cu deplasare, astfel ca modelul matematic prezentat in cele ce
urmeaza ia n considerare acest reactor. Conditiile de operare ale reactorului, Tmpreund cu

detaliile geometrice si caracteristicile catalizatorului sunt prezentate in Tabelelul 5.2.

5.4.2. Configuratia reactorului catalitic

Reactorul este format din trei zone (Fig. 5.6): zona 1 si zona 3 sunt portiuni inerte din
punct de vedere chimic, unde apar numai fenomene de transport, in timp ce zona 2 este
reprezentatd de patul catalitic, unde are loc reactia chimica pe langa fenomele de transport
corespunzitoare. In privinta distributiei speciilor, in zona I sunt prezenti numai reactantii

(NO si Hy), in timp ce zonele 2 si 3, sunt caracterizate atit de prezenta reactantilor cat si a
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produsilor de reactie (N,, N>O, si H,O) functie de conditiile de reactie. Totusi, Tn zona 3 nu

mai apar modificari ale distributiei speciilor.

5.4.3. Ipotezele si ecuatiile modelului

Modelul matematic al reactorului de denoxificare in strat fix de catalizator a fost

dezvoltat pe baza unor ipoteze de lucru, cum ar fi:

¢ curgere laminara in fiecare zona a reactorului;

nu au loc reactii in faza gazoasa;

reactiile au loc conform unui mecanism de tip Langmuir—Hinshelwood [163];

L4
¢ reactiile au loc numai in spatiul catalitic (zona 2), pe suprafata catalizatorului;
¢
¢

gradientii difuzionali sunt neglijabili, adica toti centrii metalici de la suprafata

sunt accesibili reactantilor gazosi [164];

¢ temperatura catalizatorului este uniforma [89], tindnd cont ca reactantii au

concentratii foarte mici, astfel incat reactoarele de denoxificare sunt practic

operate in regim izoterm si control chimic si difuzional combinat.

ilntrare (NO +H,)

A

Zona 1

A 4
A
Zona 2
Strat catalitic

A 4
A

Zona 3

A 4

i lesire
Produsi de reactie

FIGURA. 5.6. Schema reactorului de
denoxificare.

TABEL 5.2. Parametri operationali ai reactorului.

Conditii de operare

NO 0,5 %
H, 0,6 %
Ar balance
GHSV 4500 h'!
Domeniu de temperatura 50-350°C
Presiune 101325 Pa
Detaliile catalizatorului

Catalizator Pd (1%mas)/Al,03
Masa 2g
Suprafata specifica BET 206 m?/g
Porozitatea (g) 0,75
Dimensiunea particulelor (d ) ~0,2 mm
Geometria reactorului

Lungimea patului catalitic, L, , 32 mm
Lungimea reactorului, L, 300 mm
Diametrul interior al reactorului 9 mm

5.4.3.1. Fenomene de transport in zonele inerte (zona 1 si zona 3)

Zonele inerte ale reactorului sunt canale libere, de aceea curgerea amestecului gazos,

reprezentat fie de reactanti in zona I, sau de produsii de reactie impreund cu reactantii

neconvertiti In zona 3, este descrisa de ecuatia Navier—Stokes:
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du
—+p(u-V)u=F-Vp+nVu
p, +P(-V) n (5.45)
V-u=0
Intrucat nu au loc reactii chimice in aceste zone, nu apar gradienti de concentratie, astfel ca
ecuatiile de bilant de masa nu sunt necesare. Ca urmare, zonele inerte ale reactorului sunt

descrise complet de ecuatiile de bilant de impuls.

5.4.3.2. Fenomene de transport in regiunea cataliticd (zona 2)
In zona stratului catalitic, curgerea amestecului gazos are loc printr-un mediu poros
determinat de catalizatorul utilizat, astfel ca ecuatiile de bilant de impuls trebuie corectate de

ecuatia Brinkman care tine cont de porozitatea si permeabilitatea mediului:

u m n

M —F-vp+ v

Par T " P (5.49)
V-u=0

Ecuatiile de bilant de masa ce descriu transportul speciilor In zona cataliticd (zona 2) sunt

date de ecuatiile de difuzie—convectie in regim stationar de-a lungul reactorului:

V-(-DV¢, +cu)=R

' (5.52)
Toti parametri si toate proprietatile necesare pentru rezolvarea modelului reactorului au fost
determinate pe baza ecuatiile bine cunoscute in domeniul chimiei si fizicii, si au fost

implementate intr-o subrutina MATLAB (Anexa 4 in teza).

5.4.4. Modelul reactorului folosind COMSOL Multiphysics

COMSOL Multiphysics® este o platforma software dedicatd modelarii si simularii
unei varietdti largi de probleme stiintifice si ingineresti, cu ajutorul unor metode numerice
avansate [168]. Una dintre cele mai importante caracteristici ale COMSOL este abilitatea de
a cupla diferite domenii intr-un model integrat, ducand astfel la posibilitatea rezolvarii unor
probleme multidisciplinare.

S-a construit un model 3D al reactorului luand in considerare geometria cilindrica a
reactorului si tinant cont de pozitia exacti a patului catalitic in interiorul reactorului. In
elaborarea modelului s-au folosit doud module COMSOL.: (1) Free and Porous Media Flow
Interface (fp); si (2) Transport of Diluted Species Interface (chds). Simularile au fost facute
folosind un mesh de tip Coarser pentru intreaga geometrie a reactorului si un solver de tipul

Direct MUMPS), cu o toleranta relativa de 107,
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5.5. Rezultatele simularii

5.5.1. Curgerea in reactorul tubular

Simuldrile efectuate cu ajutorul modelului 3D au aratat ca variatia presiunii in
reactorul experimental de denoxificare apare 1n principal in zona stratului catalitic (Fig. 5.9),
iar caderea de presiune nu depdseste 0,03 % din presiunea totala in reactor, la cea mai Tnalta

temperatura de lucru.
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FIGURA. 5.9. Caderea de FIGURA. 5.10. Céampul de FIGURA. 5.11. Criteriul
presiune de-a lungul reactorului viteze in zonele libere §i zona Reynolds de-a lungul
la 100°C. poroasa. reactorului.
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FIGURA. 5.12. Campul de viteze la iesirea din FIGURA. 5.13. Campul de viteze la iesirea din
stratul catalitic (y,,, =3,2 cm ). reactor.
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Profilele de viteza obtinute prin simulare pentru fiecare valoare a temperaturii arata cd in
mediul poros al reactorului curgerea este aproape omogend, in timp ce in zonele libere se
dezvoltd un profil de curgere laminard (Fig. 5.10). Intr-adevar, valorile mici ale criteriului
Reynolds evaluate ( Re <1) confirmd ipoteza curgerii laminare enuntate mai sus (Fig. 5.11).
Profilele de viteza din sectiune transversald la diferite pozitii in reactorul tubular aratd ca
viteza de curgere a gazelor este practic constanta pe aproape Intrega sectiune a reactorului In
zona catalitica (Fig. 5.12), in timp ce dupa iesirea din strat, curgerea amestecului gazos este

complet dezvoltata n conditii laminare (Fig. 5.13).

5.5.2. Reactia in zona patului catalitic

Tinand cont de reactiile luate in studiu, simuldrile Tn regim stationar sunt in
concordantd cu rezulatele experimentale la fiecare temperaturd de lucru. Totusi, in uma
simularilor s-au obtinut valori usor superioare ale conversiei NO. Astfel, la 100°C, in urma
simularilor s-a obtinut o valoare a conversie de 99 %, comparativ cu 94 % experimental, iar
la 150°C, se obtine conversie totald prin simulare, comparativ cu 97 % experimental. In
raport cu selectivitatea in Ny, in urma simularilor s-au obtinut valori in jur de 85 %, in timp
ce din date experimentale s-au calculat valori de 85,3 % la 100°C si 83,8 la 150°C

In afard de concordanta buna cu rezultatele experimentale, modelul reactorului pune
in evidenta i comportamentul catalizatorului in timpul reducerii NO cu hidrogen. Este de
remarcat ca deja la 100°C, NO este redus rapid de H», dupa ce gazul de alimentare intra in
stratul catalitic. In Fig. 5.14 (a) se poate observa ca reducerea NO are loc in prima jumitate a
stratului catalitic, in timp ce Fig. 5.14 (b) demonstreaza ca, la 100°C, conversia totalda se

atinge pana la aceasta pozitie, adica y,,=1,6 cm. Profilele de concentratie ale NO

prezentate 1n figurile 5.16 si 5.17, pentru intrarea 1n stratul catalitic, respectiv la jumatatea
stratului catalitic, confirma ca NO este practic complet convertit pand spre mijlocul mediului
poros. Aceste rezultate sugereaza cd patul catalitic nu a fost utilizat convenabil pentru
reducerea NO cu hidrogen, si ca lungimea stratului catalitic ar fi putut fi redusa pentru aceste
conditii de reactie. Mai mult, rezultale obtinute Tn urma simularilor efectuate la temperaturi
De exemplu, la 150°C, conversia NO se produce mult mai rapid, adicd in primul sfert al
stratului catalitic (figura nereprezentata aici). In privinta distributiei N, in stratul catalitic,
simularile nu au evidentiat diferente semnificative intre rezultatele obtinute la diferite
temperaturi. La 100°C, de exemplu, simuldrile arata ca N, se formeaza rapid dupa intrarea

debitului de alimentare in zona catalitic (Fig. 5.15 (a)). In consecintd, profilul corespunzitor
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selectivitatii N, de-a lungul stratului catalitic prezinta valori intr-un domeniu ingust, tinind
cont ca §,, creste rapid spre valoarea finala (Fig. 5.15 (b)). Trebuie amintit aici ca, n afara
de valorile diferitilor parametri la iesirea din reactor, distributia lor de-a lungul reactorului
sau a patului catalitic nu poate fi comparatd cu rezultatele experimentale, intrucat rezultatele

experimentale nu pun in evidenta vreun comportament din ,,interior”.
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FIGURA. 5.14. (a) Profilul de concentratie al NO FIGURA. 5.15. Profilul de concentratie al N, de-a
de-a lungul reactorului si (b) profilul de conversie al lungul reactorului si (b) profilul selectivitatii N,
NO de-a lungul patului catalitic, la 100°C. de-a lungul patului catalitic, la 100°C.
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FIGURA. 5.16. Campul de concentratie al NO Ia FIGURA. 5.17. Campul de concentratie al NO la
intrarea 1n stratul catalitic, la 100°C. Jjumadtatea stratului ( y,,, =1,6 cm ), la 100°C.

Rezultatele simuldrilor au evidentiat un comportament surprinzator al catalizatorului in
reactia de denoxificare. A fost neasteptat ca reactantii sd fie transformati In produsi de

reactie atat de repede dupa ce debitul de alimentare patrunde in stratul catalitic, cu alte
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cuvinte, cd cel mult jumatate din catalizatorul disponibil este implicat in reducerea NO.
Observatii oarecum similare au fost puse 1n evidentd si de simuldrile efectuate de Chen si
Tan [93] cu un model 3D al unui reactor pentru reducerea NO cu amoniac si nu cu Hp. Siin
cazul acestui model al reactorului optimizat pentru NH3—SCR, in urma simularilor s-a aratat
cd NO este convertit Tn produsi imediat dupa intrarea in stratul catalitic. Trebuie precizat Tnsa
cd nu se poate face o comparatie directa intre aceste doud modele, in principal datorita
faptului ca Chen si Tan au raportat conditii de reactie diferite de ale noastre, cele mai
importante diferente fiind cele legate de agentul reducator folosit (NH3 si nu Hj) si de

mecanismul de reactie implicat (Eley—Rideal si 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 derularii acestor studii cu ajutorul modelului 3D.
Modelul 2D al reactorului este complet identic cu cel 3D, exceptind dimensiunile modelului.
S-au facut diferite evaluari in scopul excluderii diferentelor privind rezultatele simularilor
obtinute prin rularea unui model 2D in loc de un model 3D si nu s-au observat diferente

pentru nici unul din parametri evaluati cu ajutorul modelului 2D comparativ cu cel 3D.

5.6.1. Efectul temperaturii de reactie

Pentru studiile parametrice ce implica temperatura de reactie, simularile s-au efectuat
prin varierea acestui parametru cu pasi de 10 grade in domeniul 50-350°C (in conformitate
cu domeniul investigat experimental). Rezultatele simuldrilor aratd ca apar modificari ale
distributiei concentratiei speciilor numai dupa ce gazul de alimentare intrd in stratul catalitic,
iar dupd iesirea fluxului gazos din catalizator nu se mai observda modificari ale
concentratiilor (Fig. 5.24 s1 5.25). Profilele de concentratie ale speciilor (reprezentate aici
pentru NO si N, 1n Fig. 5.24, respectiv 5.25) aratd ca cele mai importante diferente apar la T
< 100°C. Astfel, cresterea temperaturii cu cite 10 grade in acest domeniu ingust duce la
scaderi importante ale concentratiei NO si in consecinta la cresterea concentratielr N.
Trebuie remarcat ca deja la 90°C se pot obtine valori finale ale concentratiei NO si N, cu
putin Tnainte ca fluxul gazos sa paraseasca stratul catalitic, demonstrand astfel ca lungimea
stratului catalitic este suficientd pentru convertirea NO la N, Tncepand cu aceastd valoare a
temperaturii. Pe de altd parte, profilele de concentratie obtinute la temperaturi mai mari de
100°C sunt aproape identice, iar valorile finale ale concentratiilor sunt obtinute pand la

jumatatea stratului catalitic. Focalizarea pe spatiul catalitic, scoate 1n evidenta ca temperatura
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influenteazad puternic profilele de conversie ale reactantilor de-a lungul catalizatorului (vezi
Fig. 5.26 si 5.27). Profilele de concentratie ale celor doi reactanti accentueza faptul ca
temperaturi de reactie peste domeniul 100—150°C nu conduc la conversii mai bune ale NO.
Aceste rezultate obtinute din simuldri sunt In concordantd cu rezultatele experimentale
obtinute pentru Pd (1%mas.)/Al,03. In raport cu selectivitatea in produsul dorit, No,
rezultatele simularilor arata ca profilele pentru randamentele in N, sunt similare profilelor de
conversie ale reactantilor (figurd neprezentatd aici). Se pot obtine randamente maxime in N,

~85 %, deja la 90-100°C, in concordanta cu rezultatele experimentale (Fig. 3.21).
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FIGURA. 5.24. Profile de concentratie ale NO de- FIGURA. 5.25. Profile de concentratie ale N, de-a
a lungul reactorului la diferite 7 (GHSV = 4500 ht, lungul reactorului la diferite 7 (GHSV = 4500 h’l,
NO/H, = 1:1,2, [NO]" =0,5 %, Ly.q = 3,2 cm). NO/H; = 1:1,2, [NOT" =0,5 %, Ly,q = 3,2 cm).
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FIGURA. 5.26. Profile de conversie ale NO de-a FIGURA. 5.27. Profile de conversie ale H, de-a
lungul catalizatorului la diferite 7 (GHSV = 4500 h’ lungul catalizatorului la diferite 7 (GHSV = 4500 h’',
h NO/H; = 1:1,2, [NOT" =0,5 %, Ly,q = 3,2 cm). NO/H; = 1:1,2, [NOT" =0,5 %, Ly,q = 3,2 cm).
5.6.2. Efectul GHSV

Tinand cont de definitia vitezei orare spatiale (GHSV) ca fiind raportul dintre debitul
volumetric al gazelor de intrare §i volumul catalizatorului, se poate observa ca variatia
acestul parametru se poate obtine fie prin varierea debitului de alimentare, fie prin varierea

volumului catalizatorului. In cele ce urmeaza vor fi prezentate ambele abordari.

5.6.2.1.Variatia debitului de alimentare

Pentru a studia influenta GHSV asupra performantelor reactorului prin variatia

debitului de alimentare, s-au ales valori ale acestui debit in domeniul 60-360 mL/min, in
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trepte de 30 mL/min, corespunzand unor valori ale GHSV in domeniul 1800-10800 h™.
Rezultatele simuldrilor la 150°C au aratat ca profilele de concentratie pentru fiecare specie
sunt aproape identice de-a lungul reactorului (Fig. 5.30). Daca ne concentram pe spatiul
catalizatorului se poate observa ca la aceasta temperaturd, variatia GHSV nu infleunteaza
semnificativ profilele de conversie ale NO (Fig. 5.32): prin cresterea GHSV, conversia NO
scade putin pand spre jumatatea stratului. Cu toate acestea, valorile finale ale conversiei la
iesirea din strat sunt identice. Profilele pentru randamentul in N, nu releva diferente
importante de-a lungul catalizatorului (rezultatele nu sunt prezentate aici). Aceste rezultate
implica faptul ca la 150°C, folosind catalizatorul de Pd (1%mas.)/Al,Os3, se pot trata eficient

diferite debite de gaze de emisie.
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FIGURA. 5.32. Profile de conversie ale NO de-a
lungul catalizatorului la diferite GHSV (T = 150°C,

NO/H, = 1:1,2, [NOT" = 0,5 %, Ly = 3,2 cm).
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FIGURA. 5.30. Profile de concentratie ale NO de-
a lungul reactorului la diferite GHSV (T = 150°C,

NO/H, = 1:1,2, [NOT" = 0.5 %, Ly,g = 3,2 cm).
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FIGURA. 5.36. Profile de conversie ale NO de-a
lungul catalizatorului la diferite GHSV (T = 75°C,

NO/H, = 1/1,2, [NOT" = 0.5 %, Ly,g = 3,2 cm).

FIGURA. 5.34. Profile de concentratie ale NO de-
a lungul reactorului la diferite GHSV (T = 75°C,

NO/H, = 1:1,2, [NOT" =0,5 %, Ly.q= 3,2 cm).
Prin varierea GHSV s-au obtinut rezultate mai interesante la temperaturi mai mici, de ex.
75°C. Debite mai mari (dect GHSV mai mari) duc la valori finale ale concentratiet NO mai
mari si In consecinta la valori ale concentratiei N, mai mici (Fig. 5.34), demonstrand astfel
efectul daunator al vitezelor spatiale mai mari asupra eficientei reducerii NO la aceasta
temperaturd. Pe de altd parte, profilele de concentratie ale NO si N, aratd ca la valori mai

mici ale GHSV, de ex. 1800 h'l, stratul catalitic este bine utilizat in reactie, astfel ca NO este
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complet redus Tnainte de iesirea din strat. Focalizarea pe zona cataliticd aratd cd s-ar putea
obtine conversia completd a NO chiar si la aceastd temperaturd joasa (75°C), daca se
lucreaza la o viteza spatialda mult mai mica (1800 h'l) (Fig. 5.36), sugerand astfel ca in cazul
unor debite de alimentare mai mici, temperaturile de lucru mai joase sunt o alternativa buna
pentru reducerea completd a NO. Figura 5.38 ilustreaza efectul GHSV asupra conversiei NO
evaluate la iesirea din stratul catalitic in funtie de temperatura. Se poate observa ca,
indiferent de valoarea GHSV, se poate obtine conversia totala a NO la temperaturi peste
125°C, iar valori mici ale GHSV (ex. 1800 sau chiar 3600 h'l) asigurd conversii foarte mari

chiar si in domeniul temperaturilor mici (75-125°C).
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FIGURA. 5.38. Influenta GHSV asupra conversiei NO la iesirea din stratul catalitic la diferite temperaturi de
lucru (NO/H, = 1:1,2, [NO]" =0,5 %, Ly,y = 3,2 cm).

5.6.2.2. Variatia volumului de catalizator

Luand in considerare ca variatia GHSV implica de fapt o modificare a vitezei
amestecului gazos, rezultd ca varierea GHSV prin varierea volumului catalizatorului poate fi
obtinutd numai prin varierea sectiunii transversale a reactorului si nu a lungimii stratului
catalitic pentru un debit ales. Astfel, simuldrile s-au efectuat prin varierea diametrului

reactorului de la 0,4 1a 3 cm cu pasi de 0,2 cm, ce implica varierea sectiunii reactorului.
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cm). cm).
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Figurile 5.39 si 5.40 aratd ca prin cresterea GHSV se obtin valori mai mici ale conversiei
NO, similar cazului discutat in sectiunea 5.6.2.1. Mai important insd este faptul ca indiferent
de modul de abordare privind varierea GHSV, fie prin variatia debitului fie a geometriei
reactorului, se obtin parametri de performantad catalitica similari pentru o anumitd valoare a
GHSV. Rezulta ca in functie de limitarile procesului, se poate alege una din aceste abordari

pentru a obtine o anumita valoare a GHSV.

5.6.3. Efectul raportului NO/H>

Raportul dintre reactanti in debitul de alimentare este important din doua motive: (1)
NO ar trebui sa fie redus si convertit Tn N, cat mai mult posibil, iar (ii) folosirea unui exces
prea mare de agent reducdtor ar trebui evitatd. Pentru a evalua influenta raportului NO/H, =
1/r asupra performantelor catalitice, s-au efectuat simulari prin varierea r de la 0,8 la 2,0 prin
pasi de 0,2. La 150°C, in afara de raportul de 1/0,8 pentru care NO este convertit in proportie
de numai 89 %, in toate celelalte cazuri s-a atins conversie totala in primul sfert al stratului
catalitic (Fig. 5.41). Hidrogenul, pe de alta parte este convertit total numai in cazul in care
acesta este reactantul limitativ in sistem (NO/H,; = 1/0.8) (Fig. 5.42). Este interesant de
observat ca deja pentru un raport NO/H, = 1/1,0 NO este convertit total, corespunzator unui
grad de transformare al H, de 90 % si unei selectivitati maxime de N, (figuri nereprezentate
aici). Aceste rezultate sugereaza cd, in cazul Pd (1%mas.)/Al,O3, raportul reactantilor se
poate reduce de la 1/1,2, asa cum a fost folosit experimental, la 1/1,0 fara a afecta gradul de

conversie al NO.
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FIGURA. 5.41. Influenta NO/H, asupra conversiei FIGURA. 5.42. Influenta NO/H, asupra conversiei
NO de-a lungul catalizatorului (7 = 150°C, GHSV H, conversion de-a lungul catalizatorului (7 =

=4500h', [NO]" =0.,5 %). 150°C, GHSV =4500 h™', [NO]" =0.,5 %).

Figura 5.46 sumarizeaza efectul simultan al variatiei 7 si NO/H,, din perspectiva conversiei
NO la iesirea din stratul catalitic. Se poate observa cd, pentru un raport de 1/1, sau r mai
mare, conversia totald a NO poate fi asigurata in domeniul de temperaturd de 100 — 150°C.
La temperaturi sub 100°C pana spre 75°C, conversia NO variaza intre 80 si 98 %, direct

proportional cu raportul reactantilor folositi. Gradul de conversie al H, scade cu cresterea
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raportului NO/H,, astfel incat valori maxime pentru fiecare raport se ating cel putin Incepand

cu 100°C (Fig. 5.46 (b)).
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FIGURA. 5.46. Influenta NO/H, asupra conversiei (a) NO si (b) H,, la diferite temperaturi de operare (GHSV
=4500h", [NO]" =0,5 %, L,y = 3,2 cm).

5.6.4. Efectul concentratiei NO in alimentare

Unul dintre scopurile dezvoltarile unei noi tehnologii este acela de a obtine o
flexibilitate cat mai mare posibild in utilizarea ei. In cazul specific al reducerii NO cu Hp,
daca un catalizator ales ar fi eficient in tratarea unui domeniu larg de concentratii ale NO in
debitul de alimentare, aceasta ar duce la o flexibilitate mare a procesului. In acest scop,
modelul reactorului a fost utilizat pentru efectuarea unui studiu parametric in raport cu
variatia [NO]" de la 0,1 % la 1,0 %, cu pasi de 0,1 % si pastrand toti ceilalti parametri
constanti. La 150°C, indiferent de concentratia in alimentare, NO este convertit total pana la
jumatatea stratului catalitic, cel mult (Fig. 5.47 (a)). La 75°C, pe de altd parte, se poate
observa in Fig. 5.47 (b) ca gradul de conversie al NO creste incet de-a lungul stratului

catalitic pentru fiecare valoare a [NO]", in timp ce la iesire din strat variatia e intre 78—88 %.
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FIGURA. 5.47. Profile de conversie NO simulate de-a lungul patului catalitic la diferite concentratii ale NO n
debitul de alimentare: (a) T = 150°C si (b) T'= 75°C (GHSV = 4500 h™", NO/H, = 1,2, Ly,q = 3,2 cm).

In Fig. 5.48 este prezentat efectul simultan al variatiei [NO]" si T asupra conversiei
NO la iesirea din strat. Astfel, indiferent de [NO]", se obtine conversia totald a NO la iegirea

din strat in domeniul de temperatura 100-150°C, cu valori putin mai scazute la 100°C si
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[NO]"=0,1 %. Aceste rezultate sunt in concordantd cu rezultatele experimentale: un
domeniu ingust de temperatura de 100-150°C este suficient pentru conversia totala a NO si

cu un randament maxim de N», pentru un domeniu larg de variatie a [NO]".
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FIGURA. 5.48. Influenta concentratiei NO in debitul de alimentare asupra conversiei NO la iesirea din stratul
catalitic, la diferite temperaturi de operare (GHSV = 4500 hl, NO/H, =1:1,2, Ly,g = 3,2 cm).

5.7. Concluzii

Reactorul folosit experimental pentru studiul reactiei de reducere a NO cu Hy, a fost
luat in considerare pentru dezvoltarea unui model matematic comprehensiv al reactorului.
Simuldrile 1n regim stationar ale modelului 3D dezvoltat in COMSOL, in conditiile testelor
catalitice, pun 1n evidentda o concordantd foarte bund cu rezultatele experimentale. S-a
observat, insa, ca in conditiile experimentale folosite pentru Pd (1%mas.)/Al,O3 la T >
100°C, catalizatorul nu a fost folosit eficient in aceste testari, intrucit conversia totala a NO
se atinge pand la jumadtatea stratului catalitic. Cea mai importantd concluzie rezultatd din
studiile parametrice este cd domeniul de temperaturd de 100-150°C este suficient pentru

conversia totald a NO si randamentul maxim de N, de cca 85 %, indiferent de valorile

ege oy

de scadere a temperaturii de reactie, fard a afecta performantele catalitice. Totusi, pentru a
discrima corect intre efectul acestor parametri asupra performantei reactorului §i asupra
posibilelor beneficii (eficientd energeticd, costuri totale de operare, etc.), ar trebui efectuate
proceduri de optimizare. In ce priveste rezultatele simularilor obtinute in studiul influentei
NO/H,, acestea trebuie analizate Tn mod critic Intrucit in cazul unui exces al H, in
alimentare, NO ar putea fi redus si la NH3, in afara de N, s1 N,O, asa cum s-a tinut cont in
mecanismul de reactie. O caracteristica foarte importantda a modelului reactorului este
flexibilitatea acestuia in utilizarea pentru alti catalizatori, atit timp cat este disponibil un

model cinetic adecvat.
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Scopul acestei teze a fost de a explora o posibila solutie pentru diminuarea NOy emisi
in timpul operdrii instalatiei de separare a >N prin: (1) investigarea si dezvoltarea unor
catalizatori cat mai putin costisitori cu o activitate cataliticA bund (conversii NO mari,
selectivitate foarte buna pentru N,, stabilitate bund in timp) pentru reducerea NOy la
temperaturi de lucru scazute si fard a adauga un nou poluant in sistem (ex. NHs); si (2)
dezvoltarea unui model matematic al reactorului catalitic utilizat Tn procesul de denoxificare.
Cele mai importante concluzii i contributii ale tezei sunt:

Obiectivul 1

= Testele de activitate catalitica efectuate pentru catalizatorul de Pd (2%mas.)/Al,O3, in
scopul determindrii celor mai bune conditii de reactie, au aratat ca pentru indepartarea
eficientd a NOy din gazele de emisie, indiferent de concentratia acestora (0,5-2 %),
aceste conditii sunt: domeniul de temperatura de 150-180°C, raportul reactantilor NO/H,
in domeniul 1 la 1,0-1,4 (un mic exces de hidrogen in gazele de alimentare) si valori ale
GHSV mai mici (3000-7000 h™") pentru a obtine o selectivitate Tn N, mai buna. Desorbtia
la temperaturd programata a reactantilor, pe de altd parte, a evidentiat ca atat NO, cat si
H, sunt chemosorbiti pe suprafata cataliticd la temperaturd ambianta, dar si la
temperaturd mai mare. Experimentele NO-TPD au pus in evidentd un mecanism de
adsorbtie al NO diferit, ca o consecintd a temperaturii de adsorbtie folosite: la 25°C, NO
este adsorbit disociativ Intr-o mai mare masurd, iar la 150°C, adsorbtia moleculara este
predominanta. In ambele cazuri, insa, adsorbtia NO este urmata de desorbtia NO, Na,
N,O, O; si cantitati foarte mici de NO,.

= Pentru catalizatorii Pt (1%mas.)/Al,Os, Pd (1%mas.)/Al,O3 si Rh (1%mas.)/Al,O3, cu un
continut de metal nobil redus la jumatate (1 %), testele de activitate catalitica de tipul
TPRea in conditiile de reactie stabilite anterior (GHSV, NO/H;), au aratat cad atat
catalizatorul de Pt cat si cel de Pd sunt similari in raport cu conversia NO: ~90 % la
75°C, iar in domeniul 100-150°C, se obtin valori usor mai mari pentru catalizatorul de
Pd. in raport cu selectivitatea in N, Pd (1%mas.)/Al,O; prezinta cele mai bune valori pe
intreg domeniul de temperatura. Catalizatorul de Rh (1%mas.)/Al,O3 prezintd
performante catalitice bune numai la temperaturi mai mari de 200°C. Astfel, in seria

investigata, activitatea catalitica scade astfel: Pd (1%mas.)/Al,O3 > Pt (1%mas.)/Al,Os
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>> Rh (1%mas.)/Al,O3. Testele de stabilitate, de asemenea, au aratat ca cel mai bun
catalizator pentru reducerea cu hidrogen a NO este catalizatorul de Pd. Tehnicile Hy—
TPD si NO-TPD au evidentiat faptul cd toate metalele studiate chemisorb atat
hidrogenul, cat si NO, dar au comportamente diferite: Pt este cel mai activ metal pentru
chemisorbtia H, urmat de Pd, iar apoi de Rh, 1n timp ce pentru chemisorbtia NO, toate
metalele adsorb atat molecular, cat si disociativ.

Dupa cunostinta noastra, catalizatorii pe baza de Ni, avand compozitiile: Ni(10%mas.)—
Pt(0,5%mas.)/Al,Os, Ni(10%mas.)-Pd(0,5%mas.)/Al,03 si Ni(10%mas.)—
Rh(0,5%mas.)/Al,O3 au fost testati pentru prima data 1n reactia de reducere a NO cu
hidrogen. Testele de activitate catalitica constand in reactii la temperaturd programata au
aratat ca Ni/Al,O; este eficient in reducerea NO cu hidrogen numai la temperaturi peste
220°C, cand se obtin conversii ale NO de ~95 % si selectivitdti in N, peste 70—-80 %.
Promotarea cu Pt, Pd sau Rh (0,5 % masic) a Ni/Al,O3; determind o intensificare a
performantelor catalitice Tn reactia NO + Hj, la temperaturi de reactie semnificativ mai
joase: NO este convertit Intr-o mai mare masura, cu selectivitati in N, mult mai bune. in
seria catalizatorilor bimetalici, Ni-Pd/Al,O; este de departe cel mai activ. Deja la
temperaturi de 100°C sau mai sus, se atinge o conversie a NO de 95 %, iar selectivitati in
N, de cel putin 90 % se obtin la 120-125°C. Testele de stabilitate, de asemenea, au
evidentiat cd numai Ni—Pd/Al,O3 prezinta parametri catalitici stabili Tn timp.
Masuratorile TPR si H,—TPD au dovedit ca promotarea cu Pt, Pd si Rh creste gradul de
reductibilitate al NiO, creste dispersia Ni pe suportul de alumind si, in consecinta, creste
numarul centrilor activi pentru chemisorbtia hidrogenului. De asemenea, analizele NO-
TPD demonstreaza ca gradul de chemisorbtie al NO este intensificat in cazul
catalizatorilor bimetalici, comparativ cu Ni/Al,Os, fie prin mecanismul de adsorbtie
molecular (T < 300°C), fie prin cel disociativ (T > 300°C) ce conduce la desorbtia Ny,
N0, si NO,.

Cea mai importantd contributie a tezei privind dezvoltarea unor catalizatori eficienti
pentru reducerea NO cu hidrogen, dar cat mai putin costisitori, este datd de catalizatorul
de Ni—Pd/Al,Os3, care prezintd o activitate cataliticd foarte bund in domeniul
temperaturilor joase (100-130°C), dar si o stabilitate bund In timp. Mai mult, acest
catalizator este cel mai putin costisitor in seria investigatd (cu exceptia
Ni(10%mas.)/Al,O3). Astfel, pentru cazul specific al instalatiei de separare a N din
cadrul INCDTIM, in urma operdrii careia se obtin gaze de emisie cu un continut scazut

de oxigen, catalizatorul de Ni-Pd/Al,O; ar putea fi o alternativa viabila.
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Obiectivul 2

= S-a dezvoltat un model matematic pentru reactorul experimental folosit in testele de
activitate cataliticd, considerand un pat catalitic format din catalizator de Pd
(1%mas.)/Al,03. Acest model a fost folosit in doud scopuri: (a) pentru a descrie si
intelege curgerea si reactia in reactorul experimental; si (b) pentru a prezice
comportamentul reactorului in conditiile variatiei mai multor parametri operationali.

= Simularile efectuate in regim stationar cu ajutorul modelului 3D al reactorului dezvoltat
in COMSOL Multiphysics sunt in bund concordantd cu rezultatele noastre
experimentale: conversia NO si randamentul in N,. Totusi, rezultatele simularilor au pus
in evidenta un comportament interesant 1n interiorul stratului catalitic, care nu a putut fi
evidentiat prin tehnicile experimentale. Astfel, la temperaturi de reactie de peste 100°C,
simularile au aratat ca stratul catalitic nu a fost utilizat eficient in testele experimentale
pentru catalizatorul de Pd (1%mas.)/Al,O3, intrucét conversia totala NO se obtine pana la
jumatatea stratului catalitic. De asemnea, prin simulare s-a ardtat cd de-a lungul stratului
catalitic curgerea este aproape omogend, in timp ce in zonele libere este dezvoltat un
profil de curgere laminar.

=  Modelul validat a fost folosit pentru a efectua studii parametrice, In scopul investigarii
influentei diferitilor parametri de operare asupra performantelor reactorului. Trebuie
amintit aici ca Pd (1%mas.)/Al,O3 a fost testat experimental numai in conditiile de lucru
cele mai bune, determinate prin investigatii amanuntite pentru catalizatorul cu o
concentratie de 2 %mas. Pd. Astfel, studiile parametrice completeazd intelegerea
comportamentului reactorului. Cea mai importanta concluzie care se desprinde din
studiile parametrice efectuate este cd domeniul ingust de temperatura intre 100 si 150°C
este suficient pentru conversia totald a NO, cu un randament maxim in N, de 85 %,
indiferent de valoarea GHSV utilizata, de concentratia NO 1n alimentare sau de raportul
intre reactanti. Pe de altd parte, studiile parametrice au evidentiat unele situatii Tn care s-
ar putea conduce reactia la temperaturi mai joase, fara a afecta performantele catalitice.

® O caracteristica foarte importantda a modelului reactorului este flexibilitatea acestuia in
utilizarea pentru alti catalizatori. Astfel, atat timp cat este disponibil un model cinetic
adecvat, acesta poate fi integrat Tn modelul reactorului si folosit ulterior pentru controlul
procesului.

Rezultatele prezentate si discutate n aceastd tezd au fost publicate in cinci (5) lucrari [61,

102—-104, 127], iar o a sasea lucrare este Tn pregatire (vezi si lista de lucrari si prezentari la

conferinte internationale, in domeniul tezei).

55



DISEMINARE

Diseminare in domeniul tezei

Articole ISI si lucrari in extenso publicate

1.

M. Mihet, M.D. Lazar — “Effect of Pd and Rh promotion on Ni/Al,O; for NO reduction by
hydrogen for stationary applications”, Chem. Eng. J. 2014, 251, 310-318.

M. Mihet, M.D. Lazar, G. Borodi, V. Almasan — “Effect of Pt Promotion on Ni/Al,O; for the
Selective Catalytic Reduction of NO with Hydrogen”, AIP Conf Proc, 2013, 1565, 126-132.

M. Mihet, M.D. Lazar, V. Almasan, V. Mirel — ,H,~SCR at low temperatures on noble metal
supported catalysts”, AIP Conf Proc, 2012, 1425, 73-76.

M. Mihet, M.D. Lazar, V. Almasan, G. Borodi — “Low temperature hydrogen selective catalytic
reduction of NO on Pd/Al,O3”, Rev. Roum. Chim, 2011; 56(6): 659—-665.

M. Mihet, M. Lazar, V. Almasan — “Mobility of hydrogen species on Ni supported catalysts”, J.
Phys: Conf. Ser. 182, 2009, 012051.

Articol in pregatire

M. Mihet, V.-M. Cristea, M. D. Lazar, A-M Cormos, P.S. Agachi — ,,Reduction of NO by
hydrogen on Pd/Al,Os; in a plug flow reactor: experimental vs. mathematical modeling approach”

Prezentari la conferinte internationale

1.

M. Mihet, V.—M. Cristea, A-M Cormos, M. D. Lazar, P.S. Agachi — ,,Mathematical modeling of
a fixed bed catalytic reactor for the reduction of NO by H,”, 2" International Conference on
Chemical Engineering, Innovative Materials and Processes, ICCE 2014, Iasi, Romania, 5-7
November 2014 (poster).

M. Mihet, M. D. Lazdr, G. Borodi, V. Almasan — ,.Effect of Pt Promotion on Ni/Al,O; for the
Selective Catalytic Reduction of NO with Hydrogen”, International Conference on Processes in
Isotopes and Molecules, PIM 2013, Cluj—Napoca, Romania, 25-27 September 2013 (poster).

M. Mihet, M.D. Lazar, V. Almasan, — “Influence of Noble Metal Addition to Ni/AL,O; for H,—
SCR”, 11" European Congress on Catalysis “EuropaCat 117, Lyon, France, 1 — 6 September
2013 (poster).

M. Mihet, M. D. Lazér, P. Marginean, V. Almasan — “Hydrogen mobility on bimetallic Ni—-Noble
Metal/Al,O; catalysts”, International Symposium of the Romanian Catalysis Society, RomCat
2013, Cluj—Napoca, Romania, 29-31 May 2013 (poster).

M. Mihet, M. D. Lazar, V. Almasan, V. Mirel — ,,H,-SCR at low temperatures on noble metal
supported catalysts”, International Conference on Processes in Isotopes and Molecules, PIM
2011, Cluj—Napoca, Romania, 29 September—1 October 2011 (oral).

M. Mihet, M. D. Lazar, Gh. Borodi, V. Almasan — “H,~SCR of NO on Pt/AL,O; and Pd/AL,O;
catalysts at low temperatures”, 10" European Congress on Catalysis “EuropaCat 10, Glasgow,
Scotland, 28 August — 2 September 2011 (poster).

M. Mihet, M. D. Lazar, V. Almasan, G. Borodi — ,,Low temperature hydrogen selective catalytic
reduction of NO on Pd/AL,O;”, International Symposium of the Romanian Catalysis Society,
RomCat 2010, Iasi, Romania, 23-26 June 2010 (poster).

M. Mihet, M. D. Lazar, V. Almasan — ,,Mobility of hydrogen species on Ni supported catalysts”,
International Conference on Processes in Isotopes and Molecules, PIM 2009, Cluj—Napoca,
Romania, 24-26 September 2009 (oral).

56



BIBLIOGRAFIE

BIBLIOGRAFIE SELECTIVA

[18]
(28]

[44]

[45]

D. Axente, M. Abrudean, A. Baldea, Separarea izotopilor ISN, 180, IOB, Bc prin schimb izotopic, Casa
Cartii de Stiintd, Cluj-Napoca, 1994.

K. Skalska, J.S. Miller, S. Ledakowicz, Trends in NO abatement: a review, Sci. Total Environ. 408
(2010) 3976-3989.

V. Vestreng, L. Ntziachristos, A. Semb, S. Reis, I.S.A. Isaksen, L. Tarrason, Evolution of NO,
emissions in Europe with focus on road transport control measures, Atmos. Chem. Phys. 9 (2009)
1503-1520.

S. Roy, M.S. Hegde, G. Madras, Catalysis for NO, abatement, Appl. Energy. 86 (2009) 2283-2297.

G. Qi, R. Yang, F. Rinaldi, Selective catalytic reduction of nitric oxide with hydrogen over Pd-based
catalysts, J. Catal. 237 (2006) 381-392.

P. Granger, V.I. Parvulescu, Catalytic NO, abatement systems for mobile sources: from three-way to
lean burn after-treatment technologies., Chem. Rev. 111 (2011) 3155-207.

P. Forzatti, Present status and perspectives in de-NO, SCR catalysis, Appl. Catal. A Gen. 222 (2001)
221-236.

J.N. Armor, Catalytic removal of nitrogen oxides: where are the opportunities?, Catal. Today. 26 (1995)
99-105.

M. Fu, C. Li, P. Lu, L. Qu, M. Zhang, Y. Zhou, et al., A review on selective catalytic reduction of NO,
by supported catalysts at 100-300°C - catalysts, mechanism, kinetics, Catal. Sci. Technol. 4 (2014) 14—
25.

P.K. Hopke, Contemporary threats and air pollution, Atmos. Environ. 43 (2009) 87-93.

S. Bhattacharyya, R.K. Das, Catalytic control of automotive NO,: A review, Int J Energy Res. 23
(1999) 351-369.

G. Busca, L. Lietti, G. Ramis, F. Berti, Chemical and mechanistic aspects of the selective catalytic
reduction of NOx by ammonia over oxide catalysts: A review, Appl. Catal. B Environ. 18 (1998) 1-36.
H. Hamada, M. Haneda, A review of selective catalytic reduction of nitrogen oxides with hydrogen and
carbon monoxide, Appl. Catal. A Gen. 421-422 (2012) 1-13.

R. Burch, Low NO, options in catalytic combustion and emission control, Catal Today. 35 (1997) 27—
36.

R. Burch, J.P. Breen, F.C. Meunier, A review of the selective reduction of NO, with hydrocarbons
under lean-burn conditions with non-zeolitic oxide and platinum group metal catalysts, Appl. Catal. B
Environ. 39 (2002) 283-303.

J.D. Holladay, J. Hu, D.L. King, Y. Wang, An overview of hydrogen production technologies, Catal.
Today. 139 (2009) 244-260.

C.N. Costa, A.M. Efstathiou, Low-temperature H,-SCR of NO on a novel Pt/MgO-CeO, catalyst, Appl.
Catal. B Environ. 72 (2007) 240-252.

S. Sharma, S.K. Ghoshal, Hydrogen the future transportation fuel: From production to applications,
Renew. Sustain. Energy Rev. 43 (2015) 1151-1158.

M. Mihet, M.D. Lazar, Effect of Pd and Rh promotion on Ni/Al,O5 for NO reduction by hydrogen for
stationary applications, Chem. Eng. J. 251 (2014) 310-318.

Y. Reneme, F. Dhainaut, P. Granger, Kinetics of the NO/H,/O, reactions on natural gas vehicle
catalysts-Influence of Rh addition to Pd, Appl. Catal. B Environ. 111-112 (2012) 424-432.

R. Burch, M.D. Coleman, An investigation of the NO/H,/O, reaction on noble-metal catalysts at low
temperatures under lean-burn conditions, Appl. Catal. B Environ. 23 (1999) 115-121.

C.N. Costa, P.G. Savva, J.L.G. Fierro, A.M. Efstathiou, Industrial H,-SCR of NO on a novel Pt/MgO—
CeO, catalyst, Appl. Catal. B Environ. 75 (2007) 147-156.

P.G. Savva, A.M. Efstathiou, The influence of reaction temperature on the chemical structure and
surface concentration of active NO, in H,-SCR over Pt/MgO-CeO,: SSITKA-DRIFTS and transient
mass spectrometry studies, J. Catal. 257 (2008) 324-333.

F. Dhainaut, S. Pietrzyk, P. Granger, Kinetic investigation of the NO reduction by H, over noble metal
based catalysts, Catal. Today. 119 (2007) 94-99.

57



BIBLIOGRAFIE

[97]

[102]

[103]

[104]

[109]

[122]

[127]

[130]

[131]

[132]

[161]

[163]

[164]

[165]

[168]

F. Dhainaut, S. Pietrzyk, P. Granger, NO + H, reaction on Pd/Al,O; under lean conditions: kinetic
study, Top. Catal. 42-43 (2007) 135-141.

D. Fissore, O.M. Penciu, A. Barresi, SCR of NOy in loop reactors: Asymptotic model and bifurcational
analysis, Chem. Eng. J. 122 (2006) 175-182.

P. Marin, D. Fissore, A. Barresi, S. Ordéfiez, Simulation of an industrial-scale process for the SCR of
NOj based on the loop reactor concept, Chem. Eng. Process. Process Intensif. 48 (2009) 311-320.

W. Agar, D.W. Ruppel, Extended reactor concept for dynamic DeNOx design, Chem. Eng. Sci. 43
(1988) 2073-2078.

E. Mufioz, P. Marin, F. V. Diez, S. Ordéfiez, Selective catalytic reduction of NO in a reverse-flow
reactor: Modelling and experimental validation, Appl. Energy. 138 (2015) 183-192.

C.C. Botar-Jid, P.S. Agachi, D. Fissore, Comparison of reverse flow and counter-current reactors in the
case of selective catalytic reduction of NO,, Comput. Chem. Eng. 33 (2009) 782-787.

R. Zukerman, L. Vradman, M. Herskowitz, E. Liverts, M. Liverts, A. Massner, et al., Modeling and
simulation of a smart catalytic converter combining NO, storage, ammonia production and SCR, Chem.
Eng. J. 155 (2009) 419-426.

G. Schaub, D. Unruh, J. Wang, T. Turek, Kinetic analysis of selective catalytic NO, reduction (SCR) in
a catalytic filter, Chem. Eng. Process. 42 (2003) 365-371.

C.-T. Chen, W.-L. Tan, Mathematical modeling, optimal design and control of an SCR reactor for NO,
removal, J. Taiwan Inst. Chem. Eng. 43 (2011) 409-419.

J. Xu, R. Clayton, V. Balakotaiah, M.P. Harold, Experimental and microkinetic modeling of steady-
state NO reduction by H, on Pt/BaO/Al,0; monolith catalysts, Appl. Catal. B Environ. 77 (2008) 395—
408.

J. Xu, M.P. Harold, V. Balakotaiah, Microkinetic modeling of steady-state NO/H,/O, on Pt/BaO/Al,O;
NOj storage and reduction monolith catalysts, Appl. Catal. B Environ. 89 (2009) 73-86.

M. Mihet, M.D. Lazar, V. Almasan, G. Borodi, Low temperature Hydrogen selective catalytic reduction
of NO on Pd/Al,O3, Rev. Roum. Chim. 56 (2011) 659-665.

M. Mihet, M.D. Lazar, V. Almasan, V. Mirel, H,-SCR at low temperatures on noble metal supported
catalysts, AIP Conf. Proc. 73 (2012) 73-76.

M. Mihet, M.D. Lazar, G. Borodi, V. Almasan, Effect of Pt promotion on Ni/Al,O;5 for the selective
catalytic reduction of NO with hydrogen, AIP Conf. Proc. 126 (2013) 126-132.

G.F. Froment, K.B. Bischoff, J. De Wilde, Chemical Reactor Analysis and Design, third ed., John
Wiley & Sons Inc., New-York, 2011.

R. Burch, J.P. Breen, F.C. Meunier, A review of the selective reduction of NO, with hydrocarbons
under lean-burn conditions with non-zeolitic oxide and platinum group metal catalysts, Appl. Catal. B
Environ. 39 (2002) 283-303.

M. Mihet, M. Lazar, V. Almasan, Mobility of hydrogen species on Ni supported catalysts, J. Phys.
Conf. Ser. 182 (2009) 012051.

P. Granger, J.P. Dacquin, F. Dhainaut, C. Dujardin, The formation of N,O during NO, conversion:
Fundamental approach and practical developments, in: P. Granger, V.I. Parvulescu (Eds.), Studies in
Surface Science and Catalysis, Elsevier, Amsterdam, 171, 2007, pp. 291-324.

M. Gajdos, J. Hafner, A. Eichler, Ab initio density-functional study of NO on close-packed transition
and noble metal surfaces: I. Molecular adsorption, J. Phys. Condens. Matter. 18 (2006) 13—40.
J.Pérez-Ramirez, R.J. Berger, G. Mul, F. Kapteijn, J.A. Moulijn, The six-flow reactor technology A
review on fast catalyst screening and kinetic studies, Catal Today. 60 (2000) 93—-109.

F.C. Meunier, J. Scalbert, F. Thibault-Starzyk, Unraveling the mechanism of chemical reactions through
thermodynamic analyses: A short review, Appl. Catal. A Gen. (2014) 1-8.

F. Dhainaut, S. Pietrzyk, P. Granger, Kinetics of the NO+H, reaction over supported noble metal based
catalysts: Support effect on their adsorption properties, Appl. Catal. B Environ. 70 (2007) 100-110.

A. Kumar, X. Zheng, M.P. Harold, V. Balakotaiah, Microkinetic modeling of the NO+H, system on
Pt/Al,O; catalyst using temporal analysis of products, J. Catal. 279 (2011) 12-26.

R.J. Berger, F. Kapteijn, J.A. Moulijn, G.B. Marin, J. De Wilde, M. Olea, et al., Dynamic methods for
catalytic kinetics, Appl. Catal. A Gen. 342 (2008) 3-28.

Comsol Multiphysics User’s Guide, Version 4., COMSOL AB, 2010.

58



