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INTRODUCERE 

 

 Acidul sulfuric este un subprodus des întâlnit în industria chimică, devenind un potenţial deşeu 

chimic dacă nu este reciclat. Un proces chimic particular, în care se obţine H2SO4 ca subprodus, este 

separarea izotopului 15N prin schimb izotopic în sistemul (NO, NO2)(g) – HNO3(s). Pentru acest proces 

este importantă conversia H2SO4 la SO2, deoarece reducerea acidului azotic la oxizi de azot are loc prin 

reacţie cu dioxid de sulf [1]. Astfel reciclarea SO2 în instalaţia de separare izotopică duce la reducerea 

costurilor de producere a izotopului 15N. Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf se poate realiza 

prin diferite metode: termo-catalitic, termo-electrolitic, sau cu un agent reducător, dar în cadrul acestei 

lucrări de doctorat se va studia prima metodă. 

Obiectivul general al tezei de doctorat este studiul conversiei termo-catalitice a H2SO4 la SO2 în 

vederea reciclării acestuia în instalaţia de separare a 15N prin prin schimb izotopic în sistemul (NO, 

NO2)(g) – HNO3(s). 

 Această lucrare de doctorat are două capitole. Primul capitol este un studiu de literatură, care 

prezintă rezultatele obţinute până acum în ceea ce priveşte conversia termo-catalitică a acidului sulfuric 

la dioxid de sulf. Capitolul 2 prezintă rezultatele cercetărilor proprii în acest domeniu. Lucrarea se 

încheie cu concluziile desprinse din cercetările efectuate şi cu prezentarea surselor bibliografice folosite 

în text.  
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CAPITOLUL I 

Conversia termo-catalitică a acidului sulfuric la dioxid de sulf. Studiu de literatură 

 

 Conversia H2SO4 la SO2 poate fi caracterizat prin următoarea reacţie chimică: 

  H2SO4(l) → SO2(g) + H2O(g) + 1/2O2(g)         (1) 

dar, din punct de vedere calitativ, este un proces ce decurge în două etape consecutive. În prima etapă 

are loc descompunerea (disocierea) termică necatalizată a H2SO4 la SO3 şi vapori de apă la temperaturi 

cuprinse între 350 şi 400°C [8]: 

   H2SO4(l) → SO3(g) + H2O(g)            (2) 

În a doua etapă are loc reducerea SO3 la SO2 şi O2, la temperaturi peste 750°C [10], în prezenţa unui 

catalizator: 

  SO3(g) → SO2(g) + 1/2O2(g)            (3) 

 Reacţia de descompunere a H2SO4 în SO3 şi H2O vapori, (2), decurge cu viteză mult mai mare 

decât reacţia de reducere a SO3 la SO2 şi O2, (3). Se consideră că peste 700°C, disocierea acidului este 

completă [30], iar în zona de reducere, intră un amestec echimolar de SO3 şi vapori de apă [33]. Astfel, 

viteza globală a procesului (1) este determinată de viteza reacţiei de reducere a SO3 la SO2, (3) [34]. 

Având în vedere că etapa determinantă de viteză a procesului de conversie a H2SO4 este reacţia de 

reducere a SO3 la SO2, aceasta trebuie să decurgă cu o viteză cât mai mare şi cu un randament ridicat, 

rolul major avându-l catalizatorul. Acesta trebuie să îndeplinească două condiţii esenţiale [11]: 

activitate suficientă pentru a cataliza reducerea SO3 la SO2 şi capacitatea de a menţine conversia pe o 

perioadă lungă de timp, asigurată numai în cazul unei structuri stabile a catalizatorului. 

 Cercetările privind identificarea catalizatorului care să îndeplinească cele două condiţii majore au 

început încă din anii `70 continuând şi în prezent, fiind testaţi atât catalizatori comerciali, cât şi 

catalizatori nou sintetizaţi. Sunt investigate materiale precum: oxizi metalici, de exemplu: Fe2O3 [10], 

metal pe suport, de exemplu: Pt/Al2O3 [35], oxizi metalici pe suport, de exemplu: Fe2O3/Al2O3 [52], 

oxizi metalici micşti, de exemplu: CuFe2O4 [61]. 

 Temperatura este un alt factor important deoarece are o influenţă majoră asupra cineticii reacţiei de 

reducere a SO3 la SO2 [66]. Atât viteza reacţiei cât şi echilibrul termodinamic sunt influenţate de 

temperatură [55]. Reducerea SO3 la SO2 este influenţată şi de presiune – conversii mari se obţin la valori 

mici ale presiunii [71]. Conversii mari ale SO3 la SO2 se obţin la presiuni mici şi temperaturi mari [72].  

În procesul de conversie a H2SO4 la SO2, viteza spaţială este un parametru important, care 

influenţează gradul de conversie a SO3 la SO2 şi intervine în calculele pentru dimensionarea reactorului. 

În general sunt utilizate trei tipuri de viteze spaţiale: LHSV (Liquid Hourly Space Velocity) [11]; 

GHSV (Gas Hourly Space Velocity) [43]; WHSV (Weight Hourly Space Velocity) [32]. În majoritatea 

studiilor privind influenţa vitezei spaţiale asupra conversiei SO3 la SO2, aceasta se exprimă ca WHSV, 



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf  2015 

 

 
 

4 

definită ca raportul dintre debitul masic de soluţie de acid sulfuric alimentat în reactor (exprimat în g/h) 

şi masa catalizatorului introdus în reactor (exprimat în g).  

 Descompunerea (disocierea) termică a H2SO4 în SO3 şi vapori de apă (2) este un proces endoterm, 

cu ∆H298
0  = 97,54 kJ/mol [80]. Constanta de echilibru a acestei reacţii poate fii calculată din datele 

termodinamice ale componenţilor puri, de exemplu la 37°C, Kp = 2,9·10-9 [81]. La 400°C, constanta de 

echilibru este mai mare de 1 şi creşte rapid [66]. 

 Reducerea SO3 la SO2 şi O2 (3) este tot un proces endoterm, cu  ∆H298
0  = 98,92 kJ/mol [80] care, 

deşi are loc la temperaturi ridicate, decurge cu viteză foarte mică, de aceea pentru mărirea vitezei de 

reacţie se utilizează un catalizator [50]. Constanta de echilibru pentru această reacţie devine mai mare 

de 1 la temperaturi peste 777°C [66]. 

Studierea procesului de reducere a SO3 la SO2 s-a abordat în general la nivel de laborator, caz în 

care reacţia se desfăşoară într-un reactor tubular realizat din cuarţ, încălzit cu ajutorul unui cuptor 

electric. În vederea trecerii la scară industrială, se studiază modelarea şi proiectarea altor tipuri de 

reactoare, care trebuie sa fie realizate din materiale rezistente atât la temperaturi ridicate cât şi la mediul 

corosiv dat de amestecul de reacţie: SO3 nereacţionat, SO2, vapori de apă. Materialele cele mai mult 

studiate sunt: aliaje speciale cum ar fi Hastelloy C-276 [28], Incolloy 800H [93]; materiale ceramice 

precum SiC, SiSiC, Si3N4 [95]; diferite materiale ceramice depuse pe un aliaj special, de exemplu: 

SiC/Hastelloy X [98], SiC/Inconel 800H, SiC/Inconel 690 [97].  

 Studiul de literatură a procesului de conversie a H2SO4 la SO2 arată că este un subiect de 

actualitate, intens cercetat pentru a putea fi aplicat în ciclurile cu S-I de producere a hidrogenului. 

 Pentru noi, cercetarea acestui proces este importantă, deoarece aplicat pentru reciclarea SO2 în 

instalaţia de separare a 15N ar duce la o reducere a costurilor se producţie, mai mult de atât ar reprezenta 

o noutate în ceea ce priveşte producerea acestui izotop. 
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CAPITOLUL II 

Contribuţii personale 

 

2.1. Aspecte privind metoda de lucru 

 2.1.1. Materiale. Catalizatori 

 În vederea conversiei H2SO4 la SO2 am testat catalizatorii comerciali: Pd 5 % / Al2O3 (catalizator 

industrial produs în Rusia), Pd 0,5 % / Al2O3 (Sigma – Aldrich), Pt 0,1 % / Al2O3 (Alfa Aesar), Pt 2 % / 

TiO2 (Johnson Mathey), α-Fe2O3 (Alfa Aesar) şi trioxid de fier. În cadrul acestei lucrări de doctorat am 

încercat şi prepararea unui catalizator prin metoda impregnării umede şi anume trioxid de fier 

impregnat pe silicagel: Fe2O3 3 % / SiO2, Fe2O3 5 % / SiO2, Fe2O3 10% / SiO2.  

 2.1.2. Descrierea modului de lucru 

 Conversia H2SO4 la SO2 s-a testat în instalaţia de laborator prezentată schematic în Figura 14. 

Utilizând o pompă peristaltică, H2SO4 conc. se alimentează dintr-o mensură gradată, în reactorul 

tubular de cuarţ, plasat într-un cuptor electric. Odată ajuns în zona cu temperatură ridicată, H2SO4 se 

descompune în trioxid de sulf şi vapori de apă, aceştia trec peste patul de catalizator, unde SO3 este 

redus la SO2. Catalizatorul este fixat în reactor între două paturi de granule de cuarţ imobilizate cu vată 

de cuarţ. Amestecul gazos (SO2, O2, SO3 nereacţionat, vapori de apă, He), care părăseşte reactorul, trece 

printr-un refrigerent de sticlă răcit cu apă, unde SO3 nereacţionat se recombină cu apa formând H2SO4 

diluat, care se colectează într-o trapă, iar amestecul SO2 şi O2 se barbotează în soluţie de NaOH 0,1N 

pentru absorbţia SO2 şi determinarea cantităţii formate în reacţie. H2SO4 colectat se dozează prin titrare 

cu NaOH 0,1N.  

 

Figura 14. Instalaţia experimentală 

Catalizatorul este poziţionat în mijlocul reactorului între două paturi de granule de cuarţ. Având în 

vedere că nu folosim un alt reactor pentru descompunerea H2SO4 lichid în SO3 şi vapori de apă, un alt 

rol foarte important al granulelor de cuarţ din faţa catalizatorului, este acela că reprezintă secţiunea de 

descompunere a H2SO4 alimentat în reactor, asigurându-se o evaporare omogenă şi astfel o curgere 

uniformă a amestecului gazos prin patul de catalizator. 
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2.2. Activitatea catalizatorilor. Influenţa diferiţilor parametri experimentali asupra 

conversiei acidului sulfuric la dioxid de sulf 

Activitatea catalizatorilor este exprimată prin gradul de conversie a H2SO4 la SO2 determinat cu 

următoarea ecuaţie:  

  𝑥 =
𝐹𝑆𝑂2

𝐹𝐻2𝑆𝑂4
0 ∙ 100                (12)  

unde: x este gradul de conversie a H2SO4 la SO2 (%), în continuare „conversie”; 𝐹𝑆𝑂2
 este debitului 

molar de SO2 (mol/h); 𝐹𝐻2𝑆𝑂4

0  este debitul molar de H2SO4 concentrat pur alimentat în reactor (mol/h). 

Debitul molar de SO2 format în reacţie, s-a determinat din cantitatea de SO2 absorbită într-un 

volum cunoscut de soluţie de NaOH 0,1 N, într-un anumit interval de timp, în care se pun câteva 

picături de fenolftaleină, soluţia colorându-se în roz; de asemenea, în soluţia de NaOH 0,1 N s-au pus şi 

câteva picături de H2O2 30 %. Gazele care ies din instalaţia de conversie se barbotează în această 

soluţie şi se cronometrează timpul în care are loc virajul de culoare, de la roz la incolor. Astfel debitul 

molar de SO2 poate fi calculat cu următoarea relaţie: 

 𝐹𝑆𝑂2
=  

𝑁𝑁𝑎𝑂𝐻∙3600

𝑡𝑣𝑖𝑟𝑎𝑗
               (13) 

în care: NNaOH este numărul de moli de NaOH corespunzători volumului de 25 ml (moli);  tviraj este 

timpul de viraj al soluţiei de NaOH de la roz la incolor (s). 

2.2.1. Activitatea catalitică a Pd 5 % /Al2O3 

Influenţa vitezei spaţiale orare de lichid (WHSV) asupra conversiei acidului sulfuric la dioxid de 

sulf. Catalizatorul Pd 5 % / Al2O3, granule 0,4 ÷ 0,8 mm, a fost testat în procesul de conversie a H2SO4 

la SO2, utilizând trei debite diferite de H2SO4 96 %, la temperatura de 850°C şi presiune atmosferică şi 

s-a păstrat constantă cantitatea de catalizator introdusă în reactor: 1 g. Se observă o scădere a conversiei 

cu creşterea WHSV, respectiv a debitului de alimentare cu H2SO4, deoarece creşte viteza de deplasare a 

amestecului gazos prin patul catalitic, astfel timpul de contact gaz – catalizator scade.  

 Influenţa temperaturii asupra conversiei. Temperatura are influenţă majoră asupra gradului de 

conversie a H2SO4 la SO2, aceasta crescând odată cu mărirea temperaturii la care are loc reacţia.  

Tabelul 5. Conversia H2SO4 la SO2 în funcţie de temperatură în prezenţa Pd 5 % / Al2O3 

Debit H2SO4 

(ml/h) 

Conversia  
(%) 

Temperatura 

(°C) 

750 800 825 850 875 900 

9 - 72,00 ± 6,6 - 79,37 ± 1,8 - 81,08 ± 6 

28 31,27 ± 3,2 51,34 ± 1,0 57,63 ± 1,0 63,93 ± 1,7 68,25 ± 2,3 72,78 ± 1,7 

Menţinerea activităţii catalitice în timp. Rezultatele bune obţinute din determinările iniţiale de 

activitate ale acestui catalizator ne-au motivat să-i determinăm capacitatea de a-şi menţine activitatea 

catalitică în timp în mediul de reacţie. La un debit de alimentare cu H2SO4 conc. de 9 ml/h, catalizatorul 
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menţine o conversie aprox. constantă (68,91 %) timp de 15 ore, apoi conversia scade treptat, ajungând 

la 57,64 % după 20 ore (Figura 16). La un debit de alimentare cu H2SO4 conc. de 18 ml/h, conversia are 

o scădere accentuată într-un interval de 10 ore, astfel, în primele 5 ore, s-a obţinut o conversie medie de 

63,52 %, apoi aceasta scade brusc, ajungând până la o valoare de 26,96 % (Figura 16).  

 

Figura 16. Variaţia conversiei H2SO4 în timp în prezenţa Pd 5 % / Al2O3 

Aceste rezultate nu sunt foarte promiţătoare în vederea utilizării acestui catalizator într-o instalaţie 

pilot pentru conversia H2SO4 la SO2, având în vedere că pentru o astfel de aplicaţie este nevoie de un 

catalizator cât mai eficient, rezistent în mediul de reacţie foarte coroziv pentru o perioadă cât mai mare de 

timp, care poate realiza o conversie cât mai mare la o singură trecere a reactantului prin patul catalitic. În 

plus trebuie menţionat că acest catalizator este costisitor fiind vorba de un metal nobil (Pd) pe suport. 

2.2.2. Activitatea catalitică a Pd 0,5 % /Al2O3 

Utilizând un debit de alimentare cu H2SO4 conc. de 9 ml/h am testat activitatea acestui catalizator 

pentru trei temperaturi de reacţie: 800°C, 850°C şi 900°C, obţinându-se următoarele conversii: 61,35 ± 

4,5 %, 64,1 ± 1,6 %, respectiv 81,14 ± 3,5 %.  

Am ales catalizatorii de Pd pe suport de alumină deoarece în literatură nu am găsit prea multe date 

despre activitatea catalitică, cu excepţia a două surse bibliografice [6, 88]. Ginosar şi colaboratorii [6] 

sugerează că un astfel de catalizator de paladiu depus pe alumină ar fi stabil, mai ales în cazul în care se 

lucrează la temperaturi ridicate, dar desigur sunt necesare investigaţii pentru a confirma acest lucru. 

Petropavlovskii şi colaboratorii [88] prezintă un studiu cinetic, în prezenţa unui catalizator de 

Pd/Al2O3, cu dimensiuni ale granulelor între 0,25 şi 0,4 mm, dar nu specifică cantitatea de metal depus 

pe suport. Mai mult de atât, acest studiu s-a efectuat într-un domeniu de presiune foarte ridicat, de la 

0,1 MPa până la 3 MPa, obţinând conversii sub 20 %, ceea ce este normal, deoarece operarea la 

presiuni ridicate duce la conversii mici. 

2.2.3. Activitatea catalitică a Pt 0,1 % /Al2O3 

 Catalizatorul Pt 0,1 % / Al2O3 s-a utilizat în câteva experimente pentru a determina efectul WHSV, 

respectiv a debitului de alimentare cu H2SO4 conc. asupra conversiei la SO2. Rezultatele sunt prezentate 
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în Tabelul 6. 

Tabelul 6. Conversia H2SO4 la SO2 în funcţie de WHSV în prezenţa Pt 0,1 % / Al2O3 

WHSV  

(h-1) 

Debit H2SO4 96 % 

(ml/h) 

Conversia 

(%) 

15,9 9 66,25 ± 1,6 

30,0 17 62,67 ± 2,0 

58,3 33 55,78 ± 1,9 

Catalizatorul de platină depus pe alumină, cu diferite procente masice de Pt, este indicat [6] ca 

fiind un catalizator promiţător şi în multe studii care analizează diferiţi catalizatori eficienţi pentru 

această reacţie este dat ca referinţă. Comparativ cu datele de literatură, conversiile obţinute de noi 

utilizând acest catalizator sunt mai mari. Ginosar şi colaboratorii [6] au testat acest catalizator la un 

debit de H2SO4 de 52 g/h, ceea ce înseamnă aprox. 28 ml/h, la 850°C, obţinând o conversie de cca. 50 

%. De asemenea, autorii [6] arată că acest catalizator îşi reduce activitatea catalitică în timp, datorită 

oxidării platinei de către oxigenul produs în reacţie.  

2.2.4. Activitatea catalitică a Pt 2 % / TiO2 

Catalizatorul Pt 2 % / TiO2 a fost testat în procesul de conversie a H2SO4 la SO2, la diferite 

temperaturi. Valorile conversiilor obţinute pentru fiecare temperatură de lucru sunt prezentate în Figura 

19 şi vor fi utilizate pentru studiul cinetic al reacţiei de reducere a SO3 la SO2.  

 

Figura 19. Conversia H2SO4 la SO2 în funcţie de temperatură în prezenţa catalizatorului Pt 2 % / TiO2 

Un astfel de catalizator, dar cu un conţinut de Pt de 1 %, a fost testat de Petkovic şi colaboratorii 

[23], la 850°C şi presiune atmosferică, pentru un debit de H2SO4 conc. de 49,5 g/h. Catalizatorul a fost 

testat într-un interval de 548 h în mediul de reacţie, conversia iniţială fiind de 65 % şi scade treptat 

ajungând la cca. 35 % la final, datorită sinterizării şi oxidării platinei, o parte din ea pierzându-se prin 

volatilizare [23]. 

2.2.5. Activitatea catalitică a α-Fe2O3 (Alfa Aesar) 

În primele 5 ore de reacţie, conversia H2SO4 la SO2 a fost de cca. 62 %, comparabilă cu cea 

obţinută în cazul utilizarii Pd 0,5 % / Al2O3 (64,1 %) şi a Pt 0,1 % / Al2O3 (66,25 %) [115, 117], dar 
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după aprox. 60 de ore, conversia a scăzut cu cca. 10 %.  

 Într-un alt experiment, 0,5 g α-Fe2O3 (Alfa Aesar) pulbere a fost amestecat cu granule de cuarţ (0,1 

÷ 0,3 mm) determinându-se o conversie medie a H2SO4 la SO2 de cca. 57 %, pe un interval de timp de 

aproape 100 h, dar apare o cădere de presiune în reactor şi experimentul a fost oprit.  

2.2.6. Activitatea catalitică a trioxidului de fier 

Pentru determinarea conversiei, în reactor s-au introdus 0,5 g catalizator amestecat cu 1,5 g cuarţ 

granule (0,1÷0,3 mm), care formează un pat catalitic cu lungimea de 2 cm. Debitul de alimentare cu 

H2SO4 conc. a fost 9 ml/h, iar temperatura de lucru 850°C, obţinându-se o conversie medie de cca. 54 

%. Deşi pulberea de trioxid de fier a fost amestecată cu granule de cuarţ, apare o cădere de presiune în 

reactor, de aceea, pentru a depăşi acest inconvenient în testele ulterioare, acest catalizator a fost utilizat 

sub formă de granule de 1÷3 mm. 

Teste de lungă durată 

Rezultatele satisfăcătoare obţinute în experimentul de 200 h arată că acest catalizator este rezistent 

în mediul coroziv al procesului de conversie a H2SO4 la SO2, ceea ce ne-au determinat să-l testăm pe o 

perioadă cât mai mare de timp. Mai mult de atât, în literatură lipsesc datele privind performanţa acestui 

catalizator pe o perioadă mai mare de 120 h [12] în mediul de reacţie.  

 Având în vedere că într-un experiment de lungă durată instalaţia rămânea nesupravegheată, era 

necesară înlocuirea reactorului din cuarţ cu unul metalic. Am ales ca material pentru reactor Incolloy 

800, deoarece este utilizat în industria chimică pentru construirea de reactoare, schimbătoare de 

căldură, etc. Deaoarece la conversia H2SO4 la SO2 în reactor se formează un amestec foarte coroziv 

(SO3 nereacţionat, vapori de apă, SO2, O2), şi se lucrează la temperaturi ridicate (800-900°C), 

materialul ales trebuia testat din punct de vedere al rezistenţei chimice şi termice în mediul de reacţie. 

Teste efectuate au arătat că acest material se corodează în mediul extrem de coroziv al reacţiei. Totuşi 

pentru a se putea efectua teste de lungă durată, trebuia realizat un reactor rezistent din punct de vedere 

mecanic şi chimic.  

Astfel soluţia propusă şi testată a fost introducerea unui tub de cuarţ în tubul de Incolloy 800. 

Tubul de cuarţ a fost fixat în cel metalic cu ajutorul a două piese realizate din teflon, configuraţia 

acestui reactor se poate vedea în Figura 25.  

 

Figura 25. Reactorul pentru conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf 
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Variaţia conversiei în 1100 de ore este prezentată în Figura 26. În primele 400 de ore când 

temperatura s-a fixat la 850°C, s-a obţinut o conversie medie de cca. 51 %. Apoi am ridicat temperatura 

la 900°C, observându-se o creştere substanţială a conversiei la cca. 78 %, care s-a menţinut aproape 27 

de ore, apoi conversia a scăzut cu 10 %, menţinându-se la o valoare de cca. 67  % aproape 173 h. După 

aproximativ 600 de ore, experimentul a fost întrerupt pentru cca. 1 lună, la reluarea experimentului 

observându-se iar o uşoară creştere a conversiei la aprox. 72%, probabil datorită acestei pauze în 

funcţionare. După repornire, catalizatorul a mai fost testat încă 500 de ore, obţinându-se o conversie 

medie de 69 %. 

 

Figura 26. Experimentul de lunga durată pentru în prezenţa Fe2O3 granule 

2.2.7. Activitatea catalizatorilor preparaţi: Fe2O3 3 %/ SiO2, Fe2O3 5 % / SiO2, Fe2O3 10 % / SiO2 

 Activitatea catalizatorilor preparaţi a fost testată în diverse condiţii de reacţie: s-a păstrat constant 

debitul de alimentare cu H2SO4 conc. şi s-a variat temperatura de lucru; s-a păstrat constantă 

temperatura şi s-a variat debitul de alimentare cu acid H2SO4 conc.; s-au păstrat constante atât debitul 

de alimentare cu H2SO4, cât şi temperatura şi s-a variat cantitatea de catalizator introdusă în reactor. În 

fiecare caz se observă o scădere semnificativă a conversiei după două ore de reacţie. 

 

2.3. Analiza catalizatorilor 

2.3.1. BET 

Izotermele de adsorbţie-desorbţie obţinute pentru toţi catalizatorii testaţi sunt izoterme de tip IV, 

conform clasificării IUPAC [119], cu histereză de tip H2. Conform aceleaşi clasificări [119], izotermele 

de tip IV sunt caracteristice materialelor mezoporoase, care au dimensiunile porilor cuprinse între 2 şi 

50 nm (sau 20 şi 500 Å). După cum se poate observa din Tabelul 10, toţi catalizatorii utilizaţi în studiul 

nostru se încadrează în categoria materialelor mezoporoase.  

După utilizare în reacţie, se poate observa că toţi catalizatorii suferă modificări structurale: 

suprafaţa specifică şi volumul porilor scad foarte mult, iar dimensiunea porilor creşte şi apare o 

distribuţie mai puţin ordonată a acestora.  



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf  2015 

 

 
 

11 

În cazul trioxidului de fier granulat nu s-a reuşit determinarea ariei suprafeţei specifice, aceasta fiind 

sub domeniul de măsură al aparatului, ceea ce sugerează că acest catalizator este un material neporos. 

Tabelul 10. Caracteristicile suprafeţei catalizatorilor comerciali 

Catalizator Aria suprafeţei  

(m2/g) 

Volumul porilor 

(cm3/g) 

Raza porilor  

(Å) 

Neutilizat Utilizat Neutilizat Utilizat Neutilizat Utilizat 

Pd 5% / Al2O3 185 82,6 0,53 0,20 80-90 140-156 

Pd 0,5% / Al2O3 84 52 0,20 0,10 80 117-155 

Pt 0,1% / Al2O3 290 73,7 0,35 0,13 20 88 

Pt 2% / TiO2 64 6,64 0,28 0,0084 80 206-226 

α-Fe2O3  

(Alfa Aesar) 

19 3,55* 0,036 0,001* 171 9-30* 

50-225 

 *utilizat la 750°C 

 2.3.2. Difracţia de raze X 

Analiza prin difracţie de raze X arată modificări în structura cristalină a suportului în cazul 

catalizatorilor cu Al2O3, datorită transformării γ - aluminei în δ - alumină la temperaturi apropiate de 

800°C, acest comportament fiind menţionat şi în alte lucrări ştiinţifice [6]. Această transformare poate fi 

responsabilă pentru scăderea ariei suprafeţei catalizatorilor pe suport de alumină după utilizare în reacţie 

[115]. De asemenea, analiza XRD a catalizatorilor pe suport de alumină indică sulfatarea acestea. 

În cazul Pt 2 % / TiO2, suportul este în faza anatas, iar după utilizare în reacţie este un amestec de 

anatas şi rutil. Această transformare de fază s-a produs în urma tratamentului termic la care a fost supus 

catalizatorul: activarea în curent de H2 la 400°C, apoi ridicarea temperaturii la valoarea utilizată pentru 

reacţie. De remarcat în cazul acestui catalizator este faptul că suportul nu se sulfatează. 

În ceea ce priveşte α-Fe2O3 (Alfa Aesar), analiza prin difracţie de raze X arată că nu apar 

transformări de fază, doar o creştere a dimensiunilor cristalitelor de la 444 Å, în proba de catalizator 

neutilizată, la 623 Å în proba utilizată în reacţie [115].  

Analiza prin difracţie de raze X a trioxidului de fier granule arată că acesta este sub formă de 

hematită (α-Fe2O3), şi, atât după calcinare la 1000°C, cât şi după utilizare în reacţie timp de 1100 h nu 

apar modificari de fază. Spectrul XRD al probei utilizate în reacţie indică prezenţa sulfatului de fier, dar 

în cantitate foarte mică, comparativ cu catalizatorii pe suport de alumină. De asemenea, s-au calculat 

dimensiunile cristalitelor obţinându-se următoarele valori: 776 Å pentru proba sub formă de pulbere, 

892 Å pentru proba calcinată la 1000°C şi 1024 Å pentru proba utilizată în reacţie timp de 1100 h. 

Valorile mari ale dimensiunilor cristalitelor explică imposibilitatea măsurării ariei suprafeţei specifice 

pentru acest catalizator, având în vedere că dimensiuni mari ale cristalitelor sunt corelate cu arii mici 

ale suprafeţei specifice. 

 2.4. Aspecte privind termodinamica şi cinetica reacţiei de reducere a trioxidului de sulf la 

dioxid de sulf 

 După cum am precizat, conversia H2SO4 la SO2 are loc în două etape, dar se consideră că 
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descompunerea H2SO4 în SO3 şi vapori de apă este un proces mult mai rapid decât reducerea catalitică a 

SO3 la SO2 şi O2, astfel cea de a doua reacţie este etapa determinantă de viteză a întregului proces [33, 

34]. De asemenea, se consideră că descompunerea H2SO4 este totală la temperaturi peste 350°C [5], 

astfel încât în patul catalitic intră un amestec echimolar de SO3 şi H2O sub formă de vapori. Astfel, 

întreg procesul de conversie a H2SO4 la SO2 se rezumă la reducerea SO3 la SO2, de aceea în acest 

subcapitol al tezei se vor prezenta aspecte privind termodinamica şi cinetica acestei reacţii. 

 2.4.1. Studiul termodinamic al reacţiei de reducere a SO3 la SO2 

 Entalpia de reacţie (∆𝐻𝑟,𝑇
0 ), entropia de reacţie (∆𝑆𝑟,𝑇

0 ) şi energia liberă Gibbs (∆𝐺0) s-au calculat 

pornind de la datele termochimice tabelate pentru condiţii standard [127], utilizând următoarele ecuaţii: 

  ∆𝐻𝑟,𝑇
0 = ∆𝐻298

0 + ∫ ∆𝐶𝑝
0𝑑𝑇

𝑇

298
             (15) 

  ∆𝑆𝑟,𝑇
0 = ∆𝑆298

0 + ∫
∆𝐶𝑝

0

𝑇
𝑑𝑇

𝑇

298
             (16)  

  ∆𝐺0 = ∆𝐻𝑟,𝑇
0 − 𝑇 · ∆𝑆𝑟,𝑇

0                (17) 

unde: ∆𝐻298
0 –căldura standard de reacţie (98,3 kJ/mol), calculată din căldurile de formare standard ale SO3, 

SO2, O2; ∆𝑆298
0 –entropia standard de reacţie (94,385 J/mol·K), calculată din entropiile absolute standard 

ale SO3, SO2, O2; ∆𝐶𝑝
0 = ∆𝑎 + ∆𝑏𝑇 +

∆𝑐

𝑇2
 –variaţia capacităţii calorice; T–temperatura de reacţie (K). 

 Valorile mărimilor termodinamice calculate în intervalul de temperatură 700-925°C sunt prezentate în 

Tabelul 13. Acestea arată că reacţia de reducere a SO3 la SO2 este favorizată de creşterea temperaturii. 

Tabelul 13. Mărimile termodinamice ale reacţiei de reducere a SO3 la SO2 

T 

(°C) 

T  

(K) 
∆𝐻𝑟,𝑇

0
 

(kJ/mol) 

∆𝑆𝑟,𝑇
0  (J/mol*K) ∆𝐺 (kJ/mol) 

700 973 97,45 95,58 4,44 

725 998 97,20 95,33 2,06 

750 1023 96,95 95,08 -0,32 

775 1048 96,69 94,83 -2,69 

800 1073 96,41 94,57 -5,06 

825 1098 96,13 94,31 -7,42 

850 1123 95,84 94,05 -9,77 

875 1148 95,54 93,78 -12,12 

900 1173 95,23 93,51 -14,46 

925 1198 94,91 93,24 -16,80 

 2.4.2. Calculul conversiei la echilibru 

 Constanta de echilibru (K) pentru reacţia de reducere a SO3 la SO2, s-a determinat utilizând relaţia: 

  −𝑅𝑇 ∙ 𝑙𝑛𝐾 = ∆𝐺                (18) 

în care: R = 8,314 J/mol·K – constanta universală a gazelor; T – temperatura, K (vezi Tabel 13); ΔG – 

energia libera Gibbs, kJ/mol (vezi Tabel 13). 

 Constanta de echilibru a reacţiei de reducere a SO3 la SO2 s-a determinat cu ajutorul ecuaţiei: 
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  𝐾𝑦 =
𝑦𝑆𝑂2∙𝑦𝑂2

1/2

𝑦𝑆𝑂3

                (20) 

în care: 𝑦𝑆𝑂2
=

𝑥

1+0,5𝑥
 – fracţia molară a SO2 

             𝑦𝑂2
=

0,5𝑥

1+0,5𝑥
 – fracţia molară a O2 

            𝑦𝑆𝑂3
=

1−𝑥

1+0,5𝑥
 – fracţia molară a SO3 

 Rezolvând ecuaţia (20), s-a determinat conversia fracţională (x), precum şi compoziţia la echilibru 

a amestecului gazos (SO2, O2, SO3), rezultatele fiind prezentate în Tabelul 14. 

Tabelul 14. Mărimile de echilibru ale reacţiei de reducere a SO3 la SO2 

T 

(°C) 

T  

(K) 

K 𝑥 𝑦𝑆𝑂3
 𝑦𝑆𝑂2   𝑦𝑂2

 

700 973 0,577135 0,6112 0,297794 0,468137 0,234069 

725 998 0,78014 0,6421 0,270921 0,486053 0,243026 

750 1023 1,038369 0,6705 0,24677 0,502153 0,251077 

775 1048 1,36236 0,6966 0,225024 0,516651 0,258325 

800 1073 1,7637 0,7208 0,205234 0,529844 0,264922 

825 1098 2,254984 0,7428 0,187546 0,541636 0,270818 

850 1123 2,849746 0,7645 0,170374 0,553084 0,276542 

875 1148 3,562382 0,7809 0,157575 0,561617 0,280808 

900 1173 4,408044 0,7973 0,144925 0,57005 0,285025 

925 1198 5,402534 0,8123 0,133485 0,577677 0,288838 

 2.4.3. Studiul cinetic al reacţiei de reducere a SO3 la SO2 

 În general studiile cinetice privind reducerea catalitică a SO3 la SO2 pornesc de la premisa că 

această reacţie este guvernată de o lege cinetică de ordin întâi [5, 83], care se desfăşoară într-un reactor 

tubular cu pat fix de catalizator [10, 83]. Şi în cadrul acestei lucrări se pleacă tot de la acest considerent, 

iar studiul cinetic al reacţiei de reducere a SO3 la SO2 se bazează pe modelul propus de Giaconia şi 

colaboratorii [10].  

 Determinarea energiei de activare şi a factorului pre-exponenţial. Se introduce k, exprimat prin 

legea lui Arrhenius, în ecuaţia: 

  − 𝑙𝑛(1 − 𝑋) =
𝑘

𝑊𝐻𝑆𝑉
               (28) 

 şi prin logaritmarea ambilor membri, rezultă: 

  𝑙𝑛[− 𝑙𝑛(1 − 𝑋)] = −𝑙𝑛 (𝑊𝐻𝑆𝑉 𝐴) − 𝐸𝑎 𝑅𝑇⁄⁄          (30) 

 Reprezentând grafic 𝑙𝑛[− 𝑙𝑛(1 − 𝑋)] în funcţie de 1/T se obţine o dreaptă, din a cărei pantă se 

calculează energia de activare (Ea), iar din ordonata la origine se determină factorul pre-exponenţial (A). 

 Cei doi parametri cinetici, Ea şi A, s-au determinat pentru reacţia de reducere a SO3 la SO2 în 

prezenţa a patru dintre catalizatorii studiaţi în această lucrare, şi anume: Pd 5 % / Al2O3, Pt 2 % / TiO2, 

α-Fe2O3 (Alfa Aesar) sub formă de pulbere amestecată cu granule de cuarţ, cât şi trioxidul de fier sub 

formă de granule. Valorile celor doi parametrii sunt: 
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 - În cazul utilizării catalizatorului Pd 5 % / Al2O3 energia de activare este  61,6 ± 2,3 kJ/mol, iar 

factorul pre-exponenţial: 3,6×104 h-1 [128, 129]. Energia de activare obţinută de noi este mult mai mică 

decât cea raportată de Petropavlovskii şi colaboratorii [88]: 154 kJ/mol, pentru catalizatorul APK-2 

(paladiu depus pe alumină), pentru care nu se specifică concentraţia metalului depus pe suport. 

 - În cazul utilizării catalizatorului Pt 2 % / TiO2 Ea = 44,9 ± 3,3 kJ/mol, iar A = 3,5×103 h-1 [128]. 

După cum am mai precizat, acest tip de catalizator a fost testat numai din punct de vedere al activităţii 

şi stabilităţii în reacţia de reducere a SO3 la SO2 [38], în literatură nu am găsit studii cinetice ale 

reducerii trioxidului de sulf în prezenţa acestui catalizator. 

 - În cazul utilizării catalizatorului α-Fe2O3 (Alfa Aesar) Ea = 109,4 ± 5,1 kJ/mol, A = 3,1×106 h-1 

[128], iar pentru trioxidului de fier granule energia de activare este 112,1 ± 4,9 kJ/mol, iar factorul pre-

exponenţial: 1,91×106 h-1. Diferenţa dintre factorii pre-exponenţiali este dată de granulaţia diferită, 

acesta fiind unul din parametri de care depinde factorul pre-exponenţial [10]. O granulaţie mai mică a 

catalizatorului duce la factori pre-exponenţiali mai mari, deoarece oferă o suprafaţă de contact reactant-

catalizator mai mare [10]. 

 Dependenţa constantei de viteză de temperatură. Constantele de viteză pentru reacţia de reducere a 

SO3 la SO2 s-au calculat din legea lui Arrhenius, în care s-au introdus valorile Ea şi A determinate 

anterior. Rezultatele sunt prezentate în Tabelul 15.  

Tabelul 15. Dependenţa constantei de viteză de temperatură 

Catalizator Temperatura (°C) Constanta de viteză 

 (h-1) 

Pd 5% / Al2O3 800 36,10 

825 42,24 

850 49,09 

875 56,67 

900 65,03 
 

Pt 2% / TiO2 775 20,23 

800 22,81 

825 25,58 

850 28,55 
 

α-Fe2O3 

(pulbere amestecat cu 

granule de cuarţ) 

750 8,04 

800 14,64 

825 19,35 

850 25,27 

875 32,62 

900 41,64 
 

Fe2O3 tehnic (granule 
1÷3 mm) 

750 3,61 

775 4,94 

800 6,66 

850 11,66 

900 19,45 
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 Determinarea parametrilor de activare: ΔΗ0≠, ΔS0≠ şi ΔG0≠. Pentru determinarea parametrilor de 

activare se utilizează forma liniară a ecuaţiei Eyring-Polyani: 

  𝑙𝑛
𝑘

𝑇
= (𝑙𝑛

𝜿

ℎ
+

∆𝑆0≠

𝑅
) −

∆𝐻0≠

𝑅
∙

1

𝑇
             (34) 

Reprezentând grafic ln(k/T) în funcţie de (1/T) se obţine o dreaptă cu panta egală cu (− ∆𝐻0≠ 𝑅⁄ ) din 

care se obţine entalpia de activare, iar din ordonata la origine, egală cu (𝑙𝑛 𝜿 ℎ⁄ + ∆𝑆0≠ 𝑅⁄ ), se obţine 

entropia de activare, valorile acestora sunt prezentate în Tabelul 16.  

Tabelul 16. Parametri de activare 

Catalizator ∆𝐻0≠  
(kJ/mol) 

∆𝑆0≠ 
(J/K·mol) 

Ea 

(kJ/mol) 

A 

(h-1) 

Pt 2 % / TiO2 35,8 ± 3,2 -128,0 ± 3,0 44,9 ± 3,3 3,5×103 

Pd 5 % / Al2O3 52,2 ± 2,4 -109,0 ± 2,1 61,6 ± 2,3 3,6×104 

α-Fe2O3  

(Alfa Aesar) 

100,2 ± 4,9 -71,7 ± 4.4 109,4 ± 5,1 3,1×106 

 Diferite studii cinetice pentru unele reacţii chimice [131], atât omogene cât şi heterogene arată că la 

formarea complexului activat, între energia de activare, Ea, şi entropia de activare, ∆𝑆0≠, se stabileşte o 

dependenţă liniară, ceea ce dovedeşte că ecuaţia cinetică, aplicată pentru a descrie procesul, este corect 

aleasă, iar parametri procesului au fost bine calculaţi. Dacă se reprezintă grafic energia de activare în 

funcţie de entropia de activare pentru reacţia de reducere a SO3 la SO2 catalizată de Pt 2 % / TiO2, Pd 5 % / 

Al2O3 şi α-Fe2O3 (Alfa Aesar), se obţine o dependenţă liniară între aceşti parametri, ceea ce dovedeşte că 

modelul ales [10] pentru a caracteriza această reacţie este corect şi parametri sunt bine calculaţi.  

 În ceea ce priveşte legătura dintre entalpia de activare şi entropia de activare, Cremer [135] 

prezintă 3 posibilităţi ce pot apărea în reacţiile catalizate: 

  Cazul 1: ∆𝐻1
≠ > ∆𝐻2

≠ > ∆𝐻3
≠ … ; ∆𝑆1

≠ = ∆𝑆2
≠ = ∆𝑆3

≠ … 

  Cazul 2: ∆𝐻1
≠ > ∆𝐻2

≠ > ∆𝐻3
≠ … ; ∆𝑆1

≠ < ∆𝑆2
≠ < ∆𝑆3

≠ … 

  Cazul 3: ∆𝐻1
≠ > ∆𝐻2

≠ > ∆𝐻3
≠ … ; ∆𝑆1

≠ > ∆𝑆2
≠ > ∆𝑆3

≠ … 

 După cum se poate observa din Tabelul 16, rezultatele obţinute pentru reacţia de reducere a SO3 la 

SO2 se potrivesc cazului 3, şi anume: ∆𝐻𝐹𝑒2𝑂3

≠ > ∆𝐻𝑃𝑑/𝐴𝑙2𝑂3

≠ > ∆𝐻𝑃𝑡/𝑇𝑖𝑂2

≠ , corespunzând la ∆𝑆𝐹𝑒2𝑂3

≠ >

∆𝑆𝑃𝑑/𝐴𝑙2𝑂3

≠ > ∆𝑆𝑃𝑡/𝑇𝑖𝑂2

≠ , astfel se poate admite că adsorbţia reactantului este mai puternică pe 

catalizatorul cu Pt, decât pe cel cu Pd, sau decât pe trioxidul de fier. De aceea, legătura formată între 

complexul activat şi catalizator se rupe mult mai uşor în cazul trioxidului de fier decât în cazul 

catalizatorilor de Pd şi Pt. 

 

2.5. Dimensionarea reactorului pentru reducerea trioxidului de sulf la dioxid de sulf 

 Metoda de calcul aleasă pentru dimensionarea reactorului de reducere a SO3 la SO2 este relativ 

simplă şi poate fi aplicată pentru orice catalizator utilizat pentru această reacţie, dacă în prealabil s-a 
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determinat energia de activare necesară reducerii SO3 la SO2. Daca se cunosc energia de activare şi 

factorul pre-exponenţial se calculează constanta de viteză de reacţie cu ajutorul ecuaţiei lui Arrhenius 

[128]. În cazul catalizatorului Pd 5 % / Al2O3, sub formă de granule cu dimensiunile cuprinse între 0,4 

şi 0,8 mm, cu o densitate în vrac de 0,6369 g/cm3, pentru temperatura de 1123 K (850°C) constanta de 

viteză de reacţie este 49,1 h-1. Din ecuaţia (28): − 𝑙𝑛(1 − 𝑋) =
𝑘

𝑊𝐻𝑆𝑉
  s-a determinat WHSV pentru o 

anumită conversie fracţională (X). Din ecuaţia (14), care defineşte viteza spaţială orară de lichid: 

𝑊𝐻𝑆𝑉 =  
𝑚̇𝐻2𝑆𝑂4

0

𝑊
 ,  s-a determinat cantitatea de catalizator care se introduce în reactor: W = 1,029 g 

pentru un debit masic de H2SO4: ṁH2SO4

0 = 49,46 g/h (28 ml/h H2SO4 96 %, cu densitatea 1,84 g/cm3) 

 Cunoscând cantitatea de catalizator şi densitatea în vrac a acestuia s-a calculat volumul patului de 

catalizator din reactorul: 1,61 cm3, cu ajutorul relaţiei: 

  𝑉𝑅 =
𝑊𝑐𝑎𝑡

𝜌𝑐𝑎𝑡
                 (35) 

 Debitul total de gaze care intră în patul catalitic este 24,22 l/h (SO3(g) + H2O(g)) + 1,8 l/h heliu = 

26,02 l/h, iar viteza în stratul liber (9,2 cm/s) s-a obţinut prin raportarea acestuia la aria secţiunii 

reactorului (0,785 cm2). Din volumul reactorului (35) şi aria secţiunii s-a determinat lungimea patului 

catalitic, l = 2 cm, pentru catalizatorul Pd 5 % / Al2O3, în condiţiile de lucru prezentate mai sus. S-a 

procedat la fel în cazul catalizatorilor: Pt 2 % / TiO2 – granule 2÷4 mm, α-Fe2O3 (Alfa Aesar) – pulbere 

amestecată cu granule de cuarţ, trioxid de fier – granule 1÷3 mm. 

 Dependenţa dimensiunilor reactorului catalitic de conversia fracţională. Variaţia lungimii 

reactorului de reducere a SO3 la SO2 cu conversia fracţională în cazul în care se utilizează Pt 2 % / 

TiO2, este prezentată în Tabelul 18, iar pentru Pd 5 % / Al2O3, α-Fe2O3 (Alfa Aesar), sub formă de 

pulbere amestecată cu granule de cuarţ [128], şi trioxid de fier granule 1÷3 mm, în Tabelele 19 şi 20.  

Nu se poate face o comparaţie între catalizatorii studiaţi deoarece suprafaţa lor este diferită datorită 

diferenţei de granulaţie. Cu toate acestea se poate observa că nu sunt diferenţe foarte mari între 

volumul, respectiv dimensiunile reactorului catalitic, ceea ce favorizează trioxidul de fier granule, care 

este cel mai ieftin şi la îndemână. 

Tabelul 18. Variaţia lungimii reactorului pentru reducerea SO3 la SO2 în funcţie de conversia 

fracţională, la temperatura de 850°C, pentru Pt 2 % / TiO2 

Catalizator X WHSV 

(h-1) 

VR 

(cm3) 

Wcat 

(g) 

l 

(cm) 

d 

(cm) 

 
 

Pt 2 % / TiO2 

0,45 47,79 9,48 7,87 3,42 1,88 

0,5 41,22 11,0 9,13 3,96 1,88 

0,6 31,18 14,54 12,07 5,23 1,88 

0,7 23,73 19,10 15,85 6,87 1,88 

0,8 17,75 25,54 21,20 9,18 1,88 

 

 



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf  2015 

 

 
 

17 

Tabelul 19. Variaţia lungimii reactorului pentru reducerea SO3 la SO2 în funcţie de conversia 

fracţională, la temperatura de 850°C, pentru Pd 5 % / Al2O3 

Catalizator X WHSV 

(h-1) 

VR 

(cm3) 

Wcat 

(g) 

l 

(cm) 

d 

(cm) 

 
 

Pd 5 % /Al2O3 

0,64 48,06 12,29 7,83 4,42 1,88 

0,70 40,78 14,49 9,33 5,21 1,88 

0,75 35,42 16,67 10,62 5,99 1,88 

0,80 30,51 19,36 12,33 6,96 1,88 

0,75 18,36 18,25 20,49 3,51 2,57 

0,80 15,81 21,20 23,80 4,08 2,57 

Tabelul 20. Variaţia lungimii reactorului pentru reducerea SO3 la SO2 în funcţie de conversia 

fracţională, la temperatura de 850°C, pentru Fe2O3 

Catalizator X WHSV 
(h-1) 

VR 
(cm3) 

Wcat 
(g) 

l 
(cm) 

d 
(cm) 

α-Fe2O3  

(Alfa Aesar) 
pulbere amestecată cu 

granule de cuarţ  

0,67 22,95 14,60 16,39 2,80 2,57 

0,70 21,40 15,66 17,58 3,01 2,57 

0,75 18,36 18,25 20,49 3,51 2,57 

0,80 15,81 21,20 23,80 4,08 2,57 
 

 

Trioxid de fier 

granule 1÷3 mm 

0,51 16,34 16,07 23,02 3,09 2,57 

0,60 12,72 20,64 29,57 3,96 2,57 

0,70 9,68 27,13 38,85 5,21 2,57 

0,75 8,41 31,23 44,74 6,00 2,57 

0,80 7,24 36,26 51,94 6,97 2,57 

 Dependenţa lungimii reactorului catalitic de viteza în strat liber a amestecului gazos. În Tabelele 

21-22 sunt prezentate rezultatele obţinute păstrându-se acelaşi debit molar de intrare pentru H2SO4: 4 

moli/h, conversia fracţională fiind constantă, egală cu cea determinată experimental în cazul fiecărui 

catalizator la temperatura de 850°C şi se variază viteza în strat liber [128]. 

Lungimea reactorului de reducere a SO3 la SO2 creşte liniar  cu viteza în stratul liber a amestecului 

gazos. Se observă că nu sunt diferenţe mari între lungimile reactorului pentru cei patru catalizatori, ceea 

ce întăreşte încă odată ideea că, pentru reducerea trioxidului de sulf, se poate utiliza trioxid de fier, sub 

formă de granule, pentru a reduce căderea de presiune pe reactor. 

Tabelul 21. Dependenţa dimensiunilor reactorului de viteza în strat liber  

pentru catalizatorul Pt 2 % / TiO2, la 850°C 

Catalizator X VR 
(cm3) 

v 
(cm/s) 

l 
(cm) 

d 
(cm) 

 

 
Pt 2 % / TiO2 

 

 
0,45 

 

 
9,48 

10 3,70 1,80 

9 3,33 1,90 

8 2,96 2,02 

7 2,59 2,16 

6 2,22 2,33 
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Tabelul 22. Dependenţa dimensiunilor reactorului de viteza în strat liber  

pentru catalizatorul Pd 5 % / Al2O3, la 850°C 

Catalizator X VR 

(cm3) 

v 

(cm/s) 

l 

(cm) 

d 

(cm) 

 
 

Pd 5 % / Al2O3 

 
 

0,64 

 
 

12,29 

10 4,80 1,80 

9,2 4,42 1,88 

8,0 3,84 2,02 

7,0 3,66 2,16 

6,0 2,87 2,33 

Tabelul 23. Dependenţa dimensiunilor reactorului de viteza în strat liber  

pentru catalizatorul Fe2O3, la 850°C 

Catalizator X VR 
(cm3) 

v 
(cm/s) 

l 
(cm) 

d 
(cm) 

α-Fe2O3 

(Alfa Aesar) 

pulbere amestecată cu 
granule de cuarţ 

 

 

0,67 

 

 

14,60 

10 5,70 1,80 

9 5,13 1,90 

8 4,56 2,02 

7 3,13 2,16 

6 3,42 2,33 
 

 
Trioxid de fier  

granule 1÷3 mm 

 
 

0,51 

 
 

16,07 

10 6,27 1,80 

9 5,65 1,90 

8 5,02 2,02 

7 4,39 2,16 

6 3,76 2,33 

  

2.6. Reciclarea dioxidului de sulf în instalaţia de separare a izotopului 15N 

 La INCDTIM Cluj-Napoca s-au abordat cercetările privind conversia acidului sulfuric la dioxid de 

sulf, pentru reciclarea acestuia în instalaţia de producere a izotopului 15N. 

 Tehnologia de producere a izotopului 15N, utilizată la INCDTIM Cluj-Napoca, se bazează pe 

schimbul izotopic în sistemul Nitrox: (NO, NO2)(g) – HNO3(s), într-o coloană de separare cu umplutură, 

în care acidul azotic circulă în contra-curent cu oxizii de azot. Reacţia de schimb isotopic care are loc în 

coloana de separare: 

(15NO, 15NO2)(g) + H14NO3(s) (14NO, 14NO2)(g) + H15NO3(s)       (37) 

este caracterizată de un factor elementar de separare, α = 1,055 pentru HNO3 10 M, la temperatura de 

20°C şi presiune atmosferică. Izotopul 15N se concentrează în faza lichidă, la baza coloanei de separare, 

iar izotopul 14N în faza gazoasă, în vârful coloanei de separare. 

 Pentru conversia HNO3 în oxizi de azot se foloseşte SO2, iar procesul are loc în refluxorul de 

produs, conform reacţiilor: 

2HNO3 + 3 SO2 + 2H2O → 2NO + 3H2SO4                                   (38) 

2HNO3 + SO2 → 2NO2 + H2SO4          

 Acidul sulfuric, deşeu al instalaţiei de producere a izotopului 15N, este sub formă de soluţie de 65-
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70 %, greu de transportat şi valorificat, şi costisitor de neutralizat. Pe de altă parte cca. 50 % din costul 

de producere a izotopului 15N se datoreşte alimentării cu SO2 al instalaţiei. Reciclarea SO2 în instalaţia 

de producere a 15N, prin conversia H2SO4 la SO2 reprezintă una din metodele importante pentru mărirea 

eficienţei instalaţiei de separare izotopică. 

 În vederea reciclării SO2 în instalaţia de producere a 15N trebuie parcurse trei etape importante: 

 1. Concentrarea acidului sulfuric de la 65 – 70 % la 96 – 98 % 

 2. Conversia acidului sulfuric concentrat la dioxid de sulf 

 3. Separarea şi colectarea dioxidului de sulf din amestecul gazos, care iese din instalaţia de 

conversie (SO2, O2 şi gaz inert – He sau Ar). 

 Concentrarea acidului sulfuric 

Pentru etapa de concentrare a H2SO4 am realizat şi experimentat o instalaţie de laborator din sticlă 

(Figura 42).  

 

Figura 42. Instalaţia de laborator pentru concentrarea acidului sulfuric 

Instalaţia are două coloane de sticlă prevăzute cu cămaşă vidată, pentru a asigura izolarea termică, 

prima coloană are lungimea de 35 cm şi diametrul interior de 25 mm, iar cea de a doua este de 30 cm 

lungime şi acelaşi diametru interior. În cele două coloane s-a introdus umplutură de tip inele Raschig, 

din sticlă, cu dimensiunile 5x5 mm. Utilizând o pompă peristaltică, soluţia de H2SO4 65-70 % se 

introduce în instalaţie printr-o piesă de sticlă care face legătura dintre cele două coloane. Fierbătorul 
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instalaţiei, de la baza coloanei 1, constă dintr-un balon de sticlă cu fund rotund, cu 3 gâturi, cu o 

capacitate de 2 l, iar încălzirea lui se realizează cu ajutorul unui "cuib" electric prevăzut cu termostat. 

Vaporii de apă, care părăsesc coloana de separare 2, sunt introduşi în vasul de colectare, constând dintr-

un balon de sticlă cu 2 gâturi, cu o capacitate de 2 l şi se condensează în refrigerentul de sticlă, care are 

o lungime de 25 cm, răcit cu apă de canal, având o temperatură de cca. 15°C. Instalaţia de distilare este 

conectată la o pompă de vid preliminar, prin intermediul unei trape cu granule de sită moleculară 5Å. 

 Cu ajutorul acestei instalaţii am efectuat câteva experimente de concentrare a H2SO4, cu o durată 

medie de 5-6 ore [136]. La începutul fiecărui experiment în fierbătorul instalaţiei s-a introdus o 

cantitate cunoscută de soluţie de H2SO4 96 ± 0,5 %, deoarece aceasta este concentraţia la care se 

doreşte să se aducă acidul de 65-70 %. Temperatura de fierbere a lichidului din blaz, corespunzătoare 

acestei concentraţii, este de 200 ± 0,5°C, sub vid de cca. 5 mm Hg. Dacă se depăşeşte această 

temperatură creşte concentraţia produsului, dar o parte din H2SO4 se descompune în SO3 şi vapori de 

apă, ajunge anhidridă sulfurică în vapori şi asfel creşte aciditatea apei colectate. La o temperatură mai 

mică de 200°C, concentraţia soluţiei de H2SO4 din blaz scade sub 96 %. La o alimentare a instalaţie cu 

un debit de H2SO4 65,32 % (densitate 1,557 g/cm3) de 53 ml/h, s-a determinat un debit de extracţie de 

28,9 ml/h H2SO4 96 %, randamentul global al procesului fiind de 98 %. 

 Etapa de concentrare a H2SO4 este importantă în procesul de reciclare a SO2, deoarece creşte 

eficienţa conversiei acestuia la SO2: cu cât H2SO4 este mai concentrat cu atât randamentul, la o singură 

trecere prin reactorul de reducere, este mai ridicat. 

 Separarea dioxidului de sulf din amestecul gazos care părăseşte reactorul de reducere 

 Pentru ca SO2 să poată fi reciclat în instalaţia de producere a izotopului 15N, acesta trebuie separat 

din amestecul gazos care părăseşte reactorul de reducere. În acest sens am realizat o instalaţie de 

laborator cu care am reuşit să facem această separare.  

Instalaţia, prezentată în Figura 43 [137], constă din: două schimbătoare de căldură, unul din sticlă, 

170 mm lungime şi 35 mm diametrul exterior, şi unul din oţel inoxidabil, cu o lungime de 250 mm şi 

un diametru exterior de 85 mm; un turn de uscare, având înălţimea de 200 mm şi diametrul exterior de 

40 mm; un vas tampon cu o capacitate de 19,15 l; o trapă de 310 mm lungime şi 55 mm diametru 

exterior; un cilindru sub presiune pentru colectarea SO2, 250 mm lungime şi 70 mm diametrul exterior; 

toate aceste componente ale instalaţiei sunt din oţel inoxidabil; de asemenea instalaţia de separare mai 

este prevăzută cu diferiţi robineţi, manometre şi un compresor. Amestecul gazos care părăseşte 

reactorul de reducere conţine: SO2, O2, He, SO3 nereacţionat şi vapori de apă. În schimbătorul de 

căldură din sticlă (refrigerent), răcit cu apă, are loc condensarea SO3 şi a vaporilor de apă, care sunt 

colectaţi sub formă de H2SO4 diluat într-o trapă de sticlă. Amestecul gazos rămas: SO2, O2 şi He este 

uscat în turnul de uscare, umplut cu granule de silicagel, impregnat cu H2SO4 concentrat. Înainte ca SO2 

să fie captat, instalaţia se spală cu amestecul gazos până la eliminarea aerului. 
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Figura 43. Instalaţia de laborator pentru separarea SO2  

 Pentru separarea SO2 am încercat două metode: separare la temperatură scăzută (-80°C) şi separare 

la presiune când s-a utilizat un compresor cu membrană, rezistent la coroziune. 

 Aplicând prima metodă, SO2 este colectat sub formă solidă în cilindrul sub presiune la -80°C, 

temperatură obţinută prin amestecarea alcoolului etilic cu azot lichid. 

 Instalaţia a fost testată pentru separarea SO2, utilizând în instalaţia de conversie un debit de H2SO4 

96,3% de 14 ml/h, respectiv 0,253 moli/h, temperatura de 850°C şi un catalizator de trioxidului de fier. 

După 4 ore, în care cilindrul de captare a SO2 a fost ţinut constant la -80°C, s-a colectat o cantitate de 

34,5 g SO2 sau 8,625 g/h SO2. La o conversie medie de 52,51 % a H2SO4 la SO2, separarea SO2 din 

amestecul gazos a fost cantitativă. 

 Dacă separarea SO2 se face la presiune cu ajutorul compresorului, pentru răcirea cilindrului în care 

se face captarea SO2 este suficientă o temperatură de 10-15°C. În cazul utilizării acestei metode, 

amestecului gazos i se permite să spele întreaga instalaţie, pentru a elimina aerul, caz în care robinetul 

1, Figura 43, este deschis spre atmosferă, iar compresorul este evitat. După etapa de spălare, robinetul 1 

se închide, permiţând amestecului gazos să intre în vasul tampon la o presiune de aprox. 1,5 atm. 

absolut, pentru a evita lichefierea SO2 în instalaţie. Apoi se porneşte compresorul, robinetul (2) se 

închide, iar (3) şi (4) se deschid. Astfel are loc comprimarea amestecului gazos, în schimbătorul de 

căldură din oţel inoxidabil, cu lichefierea SO2 care este colectat în cilindrul sub presiune. Compresorul 

se opreşte doar când în vasul tampon se atinge presiunea atmosferică. O2 şi He din cilindrul de colectare 

a SO2 sunt evacuaţi în atmosferă la o presiune uşor mai ridicată decât presiunea vaporilor de SO2 la 

temperatura de lucru. 

 Separarea SO2 din amestecul gazos se face cu o eficienţă de peste 99 % dacă presiunea din 

cilindrul de colectare este de aprox. 15 atm, la temperatura apei de răcire. 
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CONCLUZII ŞI OBSERVAŢII FINALE 

 

 Scopul principal al acestei lucrări a fost acela de a studia conversia termo-catalitică a H2SO4 la SO2 

în vederea recilării acestuia în instalaţia de separare a 15N prin schimb izotopic în sistemul (NO, NO2)(g) 

- HNO3(s), tehnologie utilizată la INCDTIM Cluj-Napoca pentru producerea acestui izotop.  

 Principalele concluzii şi observaţii care se desprind din această lucrare sunt: 

 1. S-a testat activitatea catalitică, exprimată prin gradul de conversie a H2SO4 la SO2, pentru 

următorii catalizatori comerciali: Pd 5 % / Al2O3, Pd 0,5 % / Al2O3, Pt 0,1 % / Al2O3, Pt 2 % / TiO2 şi 

Fe2O3 şi s-a preparat (prin metoda impregnării umede) catalizatorul Fe2O3/SiO2.  

 Catalizatorul Pd 5 % / Al2O3, granule cu dimensiuni între 0,4 şi 0,8 mm, prezintă activitate 

catalitică bună, dar are capacitate redusă de a menţine o conversie constantă pe o perioadă cât mai 

lungă de timp, de exemplu, la un debit de 18 ml/h H2SO4 con., conversia scade de la cca. 63 % la 27 %, 

după doar 10 ore. Aceste rezultate nu sunt deloc promiţătoare în vederea utilizării acestui catalizator 

într-o instalaţie pilot pentru conversia H2SO4 la SO2. Mai mult de atât, acest catalizator este costisitor 

fiind vorba de un metal nobil (Pd) pe suport.  

 Catalizatorii Pd 0,5 % / Al2O3, Pt 0,1 % / Al2O3 ambii sub formă de granule sferice cu diametrul 

între 2 şi 4 mm, duc la conversii de cca. 64 % pentru primul, respectiv 66 %, cel de al doilea. Aceste 

conversii au fost obţinute în 5 ore de reacţie la 850°C şi un debit de alimentare cu H2SO4 conc. de 9 

ml/h, fiind cu 15 % mai mică faţă de cea obţinută utilizând catalizatorul Pd 5 % / Al2O3 în aceleaşi 

condiţii experimentale. 

 S-a testat activitatea catalizatorului Pt 2 % / TiO2 la diferite temperaturi, la un debit de alimentare 

cu H2SO4 conc. de 28 ml/h, dar conversiile obţinute sunt relativ mici şi cresc foarte puţin cu creşterea 

temperaturii: de la 34 % la 775°C până la doar 44 % la 850°C, valoare egală cu cea de la 900°C. 

 S-a testat catalizatorul α-Fe2O3 (Alfa Aesar) pulbere amestecată cu granule de cuarţ (0,1 ÷ 0,3 mm) 

cca. 100 de ore, obţinându-se o conversie de aprox. 57 %, dar apare cădere de presiune pe reactor.  

 Căderea de presiune a fost evitată atunci când trioxidul de fier s-a granulat, astfel s-a reuşit testarea 

pentru conversia H2SO4 la SO2 peste 1000 de ore, ceea ce reprezintă o noutate, având în vedere că în 

literatură nu sunt date privind performanţa acestui catalizator pe o perioadă mai mare de 120 h.  

 S-a testat ca material pentru reactor Incolloy 800, dar se corodează în mediul extrem de coroziv al 

reacţiei de reducere a H2SO4 la SO2, cu toate că în literatură este prezentat ca un material rezistent în 

mediu coroziv şi temperaturi ridicate. Soluţia propusă şi testată a fost introducerea unui tub de cuarţ în 

tubul de Incolloy 800, astfel fiind posibil experimentul de peste 1000 h. 

Catalizatorii preparaţi nu au capacitatea de a menţine conversia, aceasta scăzând în 2 ore la peste 

50% din valoarea iniţială. 

 2. S-au analizat catalizatorii, atât înainte cât şi după utilizare în procesul de conversie a H2SO4 la 



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf  2015 

 

 
 

23 

SO2, prin metoda BET şi prin difracţie de raze X. 

 Toţi catalizatorii testaţi sunt materiale mezoporoase, cu excepţia trioxidului de fier pentru care nu 

s-a reuşit determinarea ariei suprafeţei specifice, ceea ce arată că acesta este un material neporos.  

 După utilizare în reacţie, catalizatorii suferă modificări structurale: suprafaţa specifică şi volumul 

porilor scad foarte mult, iar dimensiunea porilor creşte şi apare o distribuţie mai puţin ordonată a acestora. 

 Analiza XRD arată modificări în structura cristalină a suportului atât pentru catalizatorii cu Al2O3, 

cât şi pentru cel cu TiO2, datorită transformărilor de fază: din γ-alumină în δ-alumină pentru Al2O3 şi 

din anatas în rutil pentru TiO2. Această transformare de fază duce la scăderea ariei suprafeţei 

catalizatorilor după utilizare în reacţie.  

 De asemenea, analiza XRD arată transformarea aluminei în sulfat de aluminiu după utilizare în 

reacţie, ceea ce duce la scăderea conversiei în timp pentru catalizatorii pe suport de alumină. 

 În cazul trioxidului de fier nu apar modificări de fază, dar creşte dimensiunea cristalitelor după 

utilizare în reacţie. Analiza XRD indică formarea sulfatului de fier, dar în cantitate foarte mică şi care 

nu influenţează activitatea catalitică, având în vedere că valoarea conversiei se menţine constantă peste 

1000 h. 

 3. S-au efectuat studii privind termodinamica şi cinetica reacţiei de reducere a SO3 la SO2, 

considerând că descompunerea H2SO4 în SO3 şi vapori de apă este totală la temperaturi peste 350°C, 

astfel în patul catalitic intră un amestec echimolar de SO3 şi vapori de apă. 

 S-au calculat mărimile termodinamice ale reacţiei de reducere a SO3 la SO2 în intervalul de 

temperatură 700-925°C, care arată că această reacţie este favorizată de creşterea temperaturii. 

 Studiul cinetic al reacţiei de reducere a SO3 la SO2 s-a făcut pe baza modelului propus de Giaconia 

şi colaboratorii. S-au determinat parametri cinetici: energia de activare (Ea) şi factorul pre-exponenţial 

(A) pentru reacţia de reducere a SO3 la SO2 în prezenţa catalizatorilor: Pt 2 % / TiO2 (Ea = 44,9 ± 3,3 

kJ/mol, A = 3,5×103), Pd 5 % / Al2O3 (Ea = 61,6 ± 2,3 kJ/mol, A = 3,6×104), Fe2O3 (Alfa Aesar) 

pulbere amestecată cu granule de cuarţ (Ea = 109,4 ± 5,1 kJ/mol, A = 3,1×106) şi Fe2O3 granule (Ea = 

112,1 ± 4,9 kJ/mol, A = 1,9×106).  

 S-au calculat entalpia şi entropia de activare pentru formarea complexului activat. Între entropia de 

activare şi energia de activare există o dependenţă liniară, ceea ce dovedeşte că modelul ales pentru 

studiul cinetic este corect, iar parametri sunt corect calculaţi. 

 4. S-a prezentat o metodă simplă pentru dimensionarea reactorului catalitic pentru reducerea 

H2SO4 la SO2 la temperatura de 850°C pornind de la energia de activare şi factorul pre-exponenţial 

determinate experimental. Astfel a fost posibilă determinarea masei catalizatorului, a volumului 

reactorului, respectiv a lungimii acestuia. Nu se poate face o comparaţie propriu zisă între catalizatorii 

luaţi în studiu: Pt 2 % / TiO2, Pd 5 % / Al2O3, Fe2O3 pulbere amestecată cu granule de cuarţ şi Fe2O3 

granule, datorită structurii diferite a acestora, dar nu sunt diferenţe foarte mari între volumul, respectiv 
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dimensiunile reactorului, de aceea trioxidul de fier este favorizat având în vedere că este cel mai ieftin 

şi la îndemână catalizator. De asemenea, este de preferat ca acesta să fie sub formă de granule pentru a 

evita căderea de presiune pe reactor.  

 5. Având în vedere că pentru reciclarea SO2 în instalaţia de producere a 15N pe lângă etapa de 

conversie a H2SO4 la SO2, mai sunt necesare încă două etape: concentrarea H2SO4 de la 65-70 % la 96-

98 %, respectiv separarea şi stocarea SO2 din amestecul gazos care iese din instalaţia de reducere. În 

cadrul acestei lucrări am realizat şi testat două instalaţii de laborator pentru efecuarea celor două etape: 

randamentul global al procesului de concentrare a H2SO4 prin distilare sub vid a fost de 98 %, iar 

separarea şi colectarea SO2 din amestecul de gaze ce părăsesc reactorul de reducere a fost cantitativă. 

 În final subliniem cele mai importante contribuţii originale ale acestei lucrări: 

 - metoda de conversie termo-catalitică a H2SO4 la SO2 pentru reciclarea acestuia în instalaţia de 

producere a izotopului 15N este o noutate la nivel naţional; 

 - trioxidul de fier granule este catalizatorul indicat pentru procesul de conversie a H2SO4 la SO2, 

fără a fi nevoie de depunerea lui pe un suport inert, având în vedere că acesta suferă transformări 

structurale în mediul extrem de coroziv al acestei reacţii şi la temperatura la care se desfăşoară reacţia, 

ceea ce duce la scăderea performanţelor catalizatorului. 
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