UNIVERSITATEA BABES-BOLYAI CLUJ-NAPOCA

FACULTATEA DE CHIMIE SI
INGINERIE CHIMICA

Scoala Doctorala de Chimie

Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf
Rezumatul tezei de doctorat

Doctorand: Ing. Muresan Ancuta-Carmen (cisitorita Balla)
Conducator de doctorat: CSI Dr. Axente Damian

Cluj-Napoca
2015



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf | 2015

CUPRINS

L4 (00 L1 To=T ST STSPT 4

Capitolul 1. Conversia termo-cataliticd a acidului sulfuric la dioxid de sulf. Studiu de

TIEETALULEA. ..ttt et R et ee et en e er e 7
1.1. Descrierea procesului de conversie termo-catalitica a acidului sulfuric.. 8
1.2. Parametri care influenteaza reducerea SOz 1a SOz....cvevvvvvcvrvirnnee. 10
1.2.1. Catalizatorii.......ccovveerrerreerreerercenne .. 10
1.2.2. TeMPETAtUIA $I PIESTUNCA. .....vveeveneereereeeneeieseeseetesseseeseseenees st eseesesesbe e esessebesre st eseebesnnsenseneas 19
1.2.3. VIteza SPAtIala. .....c.cuiiiieiiiiieiei ettt e 20
1.2.4. CaracteristiCi geOMEtriCi........coccvevrueverrivierniriririninneenes e 21
1.3. Cinetica si termodinamica reactiei de reducere a SOz 12 SOj......cvvvvveiiiiiviinincneceine 23
1.4. Reactoare pentru reducerea SO3 18 SOp........couvriiiniiiniii ittt 26
Capitolul 2. Contribufii PEFSONAIE.........c.ciiuiiiiiiiiiieieiiieeie e 29
2.1. Aspecte privind Metoda de TUCTU..........couiruiriiririr s 30
2.1.1. Materiale. Catalizatori .. 30
2.1.2. Descrierea MOdUIUT A8 TUCTU...........ovoiiiiiiiiiriic st 32
2.1.2.1. Instalatia de 1abOTALOL............cccvevieeiierietiteeete et sre e 32
2.1.2.2. Activarea Catalizatorilor.............cccoveriieeiie e 34
2.2. Activitatea catalizatorilor. Influenta diferitilor parametri experimentali asupra conversiei
acidului sulfuric 1a dioxid de SUI............ccorierni e 34
2.2.1. Activitatea catalitica a Pd 5 % /Al,Os.. .. 35
2.2.2. Activitatea cataliticd a Pd 0,5 % /AL Os......ccoceiveiiriiiicicecececie et 39
2.2.3. Activitatea cataliticd a Pt 0,1 %0 JALOz.......cceiviiiiiie et 40
2.2.4. Activitatea catalitici a Pt 2 % / TiO,.......... 41
2.2.5. Activitatea catalitica a o-Fe,O3 (Alfa Aesar). v 42
2.2.6. Activitatea catalitica a trioXidului de FIer..........ccooevri i 44
2.2.7. Activitatea catalizatorilor preparati: Fe,O3 3 % / SiO,, Fe;03 5 % / SiO,, Fe;03 10 % /
SO kbbbt 50
2.3. Analiza catalizatorilor 51
231 BET..ciiiiiiiie, 52
2.3.2. Difractia de raze X 56
2.4. Aspecte privind termodinamica si cinetica reactiei de reducere a trioxidului de sulf la d10x1d
A8 SUIT. et 61
2.4.1. Studiul termodinamic al reactiei de reducere a SO; la SOs.. . 62
2.4.2. Calculul conversiei 1a ChilIDrU..........cccoviiiiii e 63
2.4.3. Studiul cinetic al reactiei de reducere a SOz 18 SOp.....cvevvvveveiieicieiceesce e 65
2.5. Dimensionarea reactorului pentru reducerea trioxidului de sulf la dioxid de
SUIT. e bbbt h bbbt 76
2.6. Reciclarea dioxidului de sulf in instalatia de separare a izotopului “N........c..ccoevriiiininenne. 82
Concluzii $1 0DSEIVatil fINALC.........ccveiieietiieieii et et et ettt 88
BIDIIOGIATIE. ...ttt e 92

Cuvinte cheie: conversie acid sulfuric, dioxid de sulf, reducere, catalizator, termodinamica, cinetica,

parametri de activare, dimensionare reactor



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf | 2015

INTRODUCERE

Acidul sulfuric este un subprodus des intdlnit in industria chimica, devenind un potential deseu
chimic daca nu este reciclat. Un proces chimic particular, in care se obtine H,SO,4 ca subprodus, este
separarea izotopului *N prin schimb izotopic in sistemul (NO, NO,)¢) — HNO3(. Pentru acest proces
este importanta conversia H,SO, la SO,, deoarece reducerea acidului azotic la oxizi de azot are loc prin
reactie cu dioxid de sulf [1]. Astfel reciclarea SO; in instalatia de separare izotopica duce la reducerea
costurilor de producere a izotopului **N. Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf se poate realiza
prin diferite metode: termo-catalitic, termo-electrolitic, sau cu un agent reducator, dar Tn cadrul acestei
lucrari de doctorat se va studia prima metoda.

Obiectivul general al tezei de doctorat este studiul conversiei termo-catalitice a H,SO,4 la SO, in
vederea recicldrii acestuia in instalatia de separare a >N prin prin schimb izotopic in sistemul (NO,
NOZ)(g) - HNO3(5)

Aceastd lucrare de doctorat are doud capitole. Primul capitol este un studiu de literatura, care
prezinta rezultatele obtinute pand acum in ceea ce priveste conversia termo-cataliticd a acidului sulfuric
la dioxid de sulf. Capitolul 2 prezintd rezultatele cercetarilor proprii in acest domeniu. Lucrarea se
ncheie cu concluziile desprinse din cercetarile efectuate si cu prezentarea surselor bibliografice folosite
n text.
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CAPITOLUL I

Conversia termo-catalitica a acidului sulfuric la dioxid de sulf. Studiu de literatura

Conversia H,SO, la SO; poate fi caracterizat prin urmatoarea reactie chimica:

H2S04(1) — SO2(g) + H20(g) + 1/20(g) D
dar, din punct de vedere calitativ, este un proces ce decurge in doud etape consecutive. In prima etapa
are loc descompunerea (disocierea) termica necatalizatd a H,SO,4 la SOs si vapori de apa la temperaturi
cuprinse intre 350 si 400°C [8]:

H2S04(1) — SO5(9) + H.0(g) 2
in a doua etapa are loc reducerea SOz la SO, si Oy, la temperaturi peste 750°C [10], in prezenta unui
catalizator:

SOs(g) — SO2(9) + 1/204(9) ®

Reactia de descompunere a H,SO4 Tn SO; si H,O vapori, (2), decurge cu vitezd mult mai mare
decat reactia de reducere a SO; la SO, si Oy, (3). Se considera ca peste 700°C, disocierea acidului este
completa [30], iar in zona de reducere, intrd un amestec echimolar de SO; si vapori de apa [33]. Astfel,
viteza globala a procesului (1) este determinatd de viteza reactiei de reducere a SO; la SO, (3) [34].
Avand in vedere ca etapa determinanta de vitezd a procesului de conversie a H,SO4 este reactia de
reducere a SO; la SO,, aceasta trebuie sa decurga cu o viteza cit mai mare si cu un randament ridicat,
rolul major avandu-l catalizatorul. Acesta trebuie si indeplineascd doud conditii esentiale [11]:
activitate suficienta pentru a cataliza reducerea SO3 1a SO, si capacitatea de a mentine conversia pe 0
perioada lunga de timp, asiguratd numai in cazul unei structuri stabile a catalizatorului.

Cercetarile privind identificarea catalizatorului care sa indeplineasca cele doua conditii majore au
inceput incd din anii ‘70 continuand si in prezent, fiind testati atdt catalizatori comerciali, cat si
catalizatori nou sintetizati. Sunt investigate materiale precum: oxizi metalici, de exemplu: Fe,O; [10],
metal pe suport, de exemplu: Pt/Al,O5 [35], oxizi metalici pe suport, de exemplu: Fe,Os/Al,O3 [52],
oxizi metalici micsti, de exemplu: CuFe, O, [61].

Temperatura este un alt factor important deoarece are o influentd majora asupra cineticii reactiei de
reducere a SO; la SO, [66]. Atat viteza reactiei cat si echilibrul termodinamic sunt influentate de
temperatura [55]. Reducerea SOj; la SO, este influentata si de presiune — conversii mari se obtin 1a valori
mici ale presiunii [71]. Conversii mari ale SO la SO; se obtin la presiuni mici §i temperaturi mari [72].

Tn procesul de conversie a H,S0, la SO,, viteza spatiali este un parametru important, care
influenteaza gradul de conversie a SOz la SO si intervine in calculele pentru dimensionarea reactorului.
in general sunt utilizate trei tipuri de viteze spatiale: LHSV (Liquid Hourly Space Velocity) [11];
GHSV (Gas Hourly Space Velocity) [43]; WHSV (Weight Hourly Space Velocity) [32]. Tn majoritatea

studiilor privind influenta vitezei spatiale asupra conversiei SO3 la SO,, aceasta se exprima ca WHSV,
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definita ca raportul dintre debitul masic de solutie de acid sulfuric alimentat in reactor (exprimat in g/h)
si masa catalizatorului introdus in reactor (exprimat in g).

Descompunerea (disocierea) termicd a H,SO4 Tn SOj si vapori de apa (2) este un proces endoterm,
cu AH%g = 97,54 klJ/mol [80]. Constanta de echilibru a acestei reactii poate fii calculatd din datele
termodinamice ale componentilor puri, de exemplu la 37°C, K, = 2,9-10 [81]. La 400°C, constanta de
echilibru este mai mare de 1 si creste rapid [66].

Reducerea SOs la SO, si O, (3) este tot un proces endoterm, cu  AHSg = 98,92 kJ/mol [80] care,
desi are loc la temperaturi ridicate, decurge cu viteza foarte mica, de aceea pentru marirea vitezei de
reactie se utilizeaza un catalizator [50]. Constanta de echilibru pentru aceasta reactie devine mai mare
de 1 la temperaturi peste 777°C [66].

Studierea procesului de reducere a SO3 la SO, s-a abordat Tn general la nivel de laborator, caz in
care reactia se desfdsoard intr-un reactor tubular realizat din cuart, incilzit cu ajutorul unui cuptor
electric. In vederea trecerii la scard industriald, se studiazi modelarea si proiectarea altor tipuri de
reactoare, care trebuie sa fie realizate din materiale rezistente atét la temperaturi ridicate cat si la mediul
corosiv dat de amestecul de reactie: SO; nereactionat, SO,, vapori de apa. Materialele cele mai mult
studiate sunt: aliaje speciale cum ar fi Hastelloy C-276 [28], Incolloy 800H [93]; materiale ceramice
precum SiC, SiSiC, SisN4 [95]; diferite materiale ceramice depuse pe un aliaj special, de exemplu:
SiC/Hastelloy X [98], SiC/Inconel 800H, SiC/Inconel 690 [97].

Studiul de literaturd a procesului de conversie a H,SO, la SO, aratd cd este un subiect de
actualitate, intens cercetat pentru a putea fi aplicat in ciclurile cu S-1 de producere a hidrogenului.

Pentru noi, cercetarea acestui proces este importanta, deoarece aplicat pentru reciclarea SO, Tn
instalatia de separare a **N ar duce la o reducere a costurilor se productie, mai mult de atat ar reprezenta

0 noutate Tn ceea ce priveste producerea acestui izotop.
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CAPITOLUL 11

Contributii personale

2.1. Aspecte privind metoda de lucru

2.1.1. Materiale. Catalizatori

Tn vederea conversiei H,S0, la SO, am testat catalizatorii comerciali: Pd 5 % / Al,Os (catalizator
industrial produs in Rusia), Pd 0,5 % / Al,O3 (Sigma — Aldrich), Pt 0,1 % / Al,O; (Alfa Aesar), Pt2 % /
TiO, (Johnson Mathey), a-Fe,O3 (Alfa Aesar) si trioxid de fier. Tn cadrul acestei lucrari de doctorat am
incercat §i prepararea unui catalizator prin metoda impregnarii umede si anume trioxid de fier
impregnat pe silicagel: Fe,03; 3 % / SiO,, Fe;03 5 % / SiO,, Fe;0;3 10% / SiOs.

2.1.2. Descrierea modului de lucru

Conversia H,SO, la SO, s-a testat in instalatia de laborator prezentata schematic in Figura 14.
Utilizand o pompa peristaltica, H,SO, conc. se alimenteaza dintr-o mensurd gradata, in reactorul
tubular de cuart, plasat Tntr-un cuptor electric. Odata ajuns in zona cu temperatura ridicata, H,SO, se
descompune in trioxid de sulf si vapori de apa, acestia trec peste patul de catalizator, unde SOj3 este
redus la SO,. Catalizatorul este fixat in reactor intre doud paturi de granule de cuarf imobilizate cu vata
de cuart. Amestecul gazos (SO, O,, SOj; nereactionat, vapori de apa, He), care paraseste reactorul, trece
printr-un refrigerent de sticla racit cu apa, unde SOj; nereactionat se recombina cu apa formand H,SO,
diluat, care se colecteaza intr-o trapa, iar amestecul SO, si O, se barboteaza in solutie de NaOH 0,1N
pentru absorbtia SO, si determinarea cantitatii formate in reactie. H,SO, colectat se dozeaza prin titrare
cu NaOH 0,1N.

".\]——|

" T

HS0, %%
NaOH 0.1N

Figura 14. Instalatia experimentala

Catalizatorul este pozitionat in mijlocul reactorului ntre doua paturi de granule de cuarf. Avand in
vedere cd nu folosim un alt reactor pentru descompunerea H,SO, lichid Tn SO; si vapori de apa, un alt
rol foarte important al granulelor de cuart din fata catalizatorului, este acela ca reprezinta sectiunea de
descompunere a H,SO, alimentat in reactor, asigurandu-se o evaporare omogena si astfel o curgere

uniforma a amestecului gazos prin patul de catalizator.
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2.2. Activitatea catalizatorilor. Influenta diferitilor parametri experimentali asupra
conversiei acidului sulfuric la dioxid de sulf
Activitatea catalizatorilor este exprimata prin gradul de conversie a H,SO, la SO, determinat cu

urmatoarea ecuatie:

=150 190 (12)

Fil,504

unde: x este gradul de conversie a H,SO, la SO, (%), in continuare ,,conversie”; Fg,, este debitului
molar de SO, (mol/h); F,,, este debitul molar de H,SO, concentrat pur alimentat in reactor (mol/h).

Debitul molar de SO, format in reactie, s-a determinat din cantitatea de SO, absorbita intr-un
volum cunoscut de solutie de NaOH 0,1 N, Tntr-un anumit interval de timp, in care se pun cateva
picaturi de fenolftaleina, solutia colorandu-se in roz; de asemenea, in solutia de NaOH 0,1 N s-au pus si
céteva picaturi de H,O, 30 %. Gazele care ies din instalatia de conversie se barboteazd in aceasta
solutie si se cronometreaza timpul in care are loc virajul de culoare, de la roz la incolor. Astfel debitul

molar de SO, poate fi calculat cu urmitoarea relatie:

__ NNaow'3600

Fso, = (13)

tyiraj
n care: Nyaon este numirul de moli de NaOH corespunzatori volumului de 25 ml (moli); tiirsj eSte
timpul de viraj al solutiei de NaOH de la roz la incolor (s).

2.2.1. Activitatea cataliticd a Pd 5 % /Al,O3

Influenta vitezei spatiale orare de lichid (WHSV) asupra conversiei acidului sulfuric la dioxid de
sulf. Catalizatorul Pd 5 % / Al,Os, granule 0,4 + 0,8 mm, a fost testat in procesul de conversie a H,SO;4
la SO, utilizénd trei debite diferite de H,SO4 96 %, la temperatura de 850°C si presiune atmosferica si
s-a pastrat constantd cantitatea de catalizator introdusa in reactor: 1 g. Se observa o scddere a conversiei
cu cresterea WHSV, respectiv a debitului de alimentare cu H,SO., deoarece creste viteza de deplasare a
amestecului gazos prin patul catalitic, astfel timpul de contact gaz — catalizator scade.

Influenta temperaturii asupra conversiei. Temperatura are influentd majora asupra gradului de

conversie a H,SO, la SO,, aceasta crescand odatd cu marirea temperaturii la care are loc reactia.

Tabelul 5. Conversia H,SO, la SO, in functie de temperatura in prezenta Pd 5 % / Al,O4

Debit H,SO, Temperatura
(mi/h) (°C)
onversia
(%) 750 800 825 850 875 900
9 - 72,00 £ 6,6 - 79,37+18 - 81,08+ 6
28 31,27+3,2 | 51,34+10 | 5763+1,0 | 63,93+1,7 | 6825+2,3 |72,78+17

Mentinerea activitatii catalitice in timp. Rezultatele bune obtinute din determinarile initiale de
activitate ale acestui catalizator ne-au motivat si-i determindm capacitatea de a-si mentine activitatea

catalitica in timp in mediul de reactie. La un debit de alimentare cu H,SO, conc. de 9 ml/h, catalizatorul
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mentine o conversie aprox. constantd (68,91 %) timp de 15 ore, apoi conversia scade treptat, ajungand
la 57,64 % dupa 20 ore (Figura 16). La un debit de alimentare cu H,SO, conc. de 18 ml/h, conversia are
o scadere accentuata intr-un interval de 10 ore, astfel, in primele 5 ore, s-a obtinut o conversie medie de

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

=#=2ml/h H2504 conc

=g 15 mil/h H2504 canc

Comversia H250,41a 803 (%)

0 2,5 5 7.5 10 125 15 175 20 225
Timp de reactie (h)

Figura 16. Variatia conversiei H,SO,4 Tn timp in prezenta Pd 5 % / Al,O3

Aceste rezultate nu sunt foarte promitatoare in vederea utilizarii acestui catalizator intr-o instalatie
pilot pentru conversia H,SO, la SO,, avand in vedere ca pentru o astfel de aplicatie este nevoie de un
catalizator cat mai eficient, rezistent in mediul de reactie foarte coroziv pentru o perioada cat mai mare de
timp, care poate realiza o conversie cAt mai mare la o singurd trecere a reactantului prin patul catalitic. in
plus trebuie mentionat ca acest catalizator este costisitor fiind vorba de un metal nobil (Pd) pe suport.

2.2.2. Activitatea cataliticd a Pd 0,5 % /Al,O;

Utilizand un debit de alimentare cu H,SO,4 conc. de 9 ml/h am testat activitatea acestui catalizator
pentru trei temperaturi de reactie: 800°C, 850°C si 900°C, obtinandu-se urmatoarele conversii: 61,35
4,5 %, 64,1 + 1,6 %, respectiv 81,14 + 3,5 %.

Am ales catalizatorii de Pd pe suport de alumina deoarece in literatura nu am gasit prea multe date
despre activitatea catalitica, cu exceptia a doud surse bibliografice [6, 88]. Ginosar §i colaboratorii [6]
sugereaza cd un astfel de catalizator de paladiu depus pe alumina ar fi stabil, mai ales in cazul in care se
lucreaza la temperaturi ridicate, dar desigur sunt necesare investigatii pentru a confirma acest lucru.
Petropavlovskii si colaboratorii [88] prezintd un studiu cinetic, in prezenta unui catalizator de
Pd/Al,O3, cu dimensiuni ale granulelor intre 0,25 si 0,4 mm, dar nu specifica cantitatea de metal depus
pe suport. Mai mult de atat, acest studiu s-a efectuat intr-un domeniu de presiune foarte ridicat, de la
0,1 MPa péana la 3 MPa, obtindnd conversii sub 20 %, ceea ce este normal, deoarece operarea la
presiuni ridicate duce la conversii mici.

2.2.3. Activitatea catalitici a Pt 0,1 % /Al,O3

Catalizatorul Pt 0,1 % / Al,O5 s-a utilizat Tn cateva experimente pentru a determina efectul WHSV,

respectiv a debitului de alimentare cu H,SO, conc. asupra conversiei la SO,. Rezultatele sunt prezentate



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf | 2015

n Tabelul 6.
Tabelul 6. Conversia H,SO, la SO, in functie de WHSV 1in prezenta Pt 0,1 % / Al,O3
WHSV Debit H,SO4 96 % Conversia
(h (ml/h) (%)
15,9 9 66,25+ 1,6
30,0 17 62,67 £2,0
58,3 33 55,78+ 1,9

Catalizatorul de platind depus pe alumina, cu diferite procente masice de Pt, este indicat [6] ca
fiind un catalizator promitator si in multe studii care analizeaza diferiti catalizatori eficienti pentru
aceastd reactie este dat ca referinta. Comparativ cu datele de literatura, conversiile obtinute de noi
utilizand acest catalizator sunt mai mari. Ginosar §i colaboratorii [6] au testat acest catalizator la un
debit de H,SO;4 de 52 g/h, ceea ce inseamna aprox. 28 ml/h, la 850°C, obtinind o conversie de cca. 50
%. De asemenea, autorii [6] aratd cd acest catalizator isi reduce activitatea cataliticd in timp, datorita
oxidarii platinei de catre oxigenul produs in reactie.

2.2.4. Activitatea catalitici a Pt 2 %/ TiO,

Catalizatorul Pt 2 % / TiO, a fost testat in procesul de conversie a H,SO, la SO, la diferite
temperaturi. Valorile conversiilor obtinute pentru fiecare temperaturd de lucru sunt prezentate in Figura

19 si vor fi utilizate pentru studiul cinetic al reactiei de reducere a SO; la SO,.
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Figura 19. Conversia H,SO, la SO, in functie de temperatura in prezenta catalizatorului Pt 2 % / TiO,

Un astfel de catalizator, dar cu un continut de Pt de 1 %, a fost testat de Petkovic si colaboratorii
[23], 1a 850°C si presiune atmosferica, pentru un debit de H,SO, conc. de 49,5 g/h. Catalizatorul a fost
testat intr-un interval de 548 h in mediul de reactie, conversia initiala fiind de 65 % si scade treptat
ajungand la cca. 35 % la final, datorita sinterizarii si oxidarii platinei, o parte din ea pierzandu-se prin
volatilizare [23].

2.2.5. Activitatea catalitici a a-Fe,O; (Alfa Aesar)

in primele 5 ore de reactie, conversia H,SO, la SO, a fost de cca. 62 %, comparabild cu cea
obtinutd in cazul utilizarii Pd 0,5 % / Al,O3 (64,1 %) si a Pt 0,1 % / Al,O5 (66,25 %) [115, 117], dar
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dupa aprox. 60 de ore, conversia a scazut cu cca. 10 %.

Tntr-un alt experiment, 0,5 g a-Fe,0O3 (Alfa Aesar) pulbere a fost amestecat cu granule de cuarf (0,1
+ 0,3 mm) determinandu-se o conversie medie a H,SO, la SO, de cca. 57 %, pe un interval de timp de
aproape 100 h, dar apare o cadere de presiune in reactor si experimentul a fost oprit.

2.2.6. Activitatea catalitica a trioxidului de fier

Pentru determinarea conversiei, Tn reactor s-au introdus 0,5 g catalizator amestecat cu 1,5 g cuar
granule (0,1+0,3 mm), care formeaza un pat catalitic cu lungimea de 2 cm. Debitul de alimentare cu
H,SO, conc. a fost 9 ml/h, iar temperatura de lucru 850°C, obtindndu-se o conversie medie de cca. 54
%. Desi pulberea de trioxid de fier a fost amestecata cu granule de cuart, apare o cadere de presiune in
reactor, de aceea, pentru a depasi acest inconvenient in testele ulterioare, acest catalizator a fost utilizat
sub forma de granule de 1+3 mm.

Teste de lungd durata

Rezultatele satisfacatoare obtinute in experimentul de 200 h arata ca acest catalizator este rezistent
n mediul coroziv al procesului de conversie a H,SO, la SO,, ceea ce ne-au determinat sa-I testam pe o
perioada cat mai mare de timp. Mai mult de atat, in literaturd lipsesc datele privind performanta acestui
catalizator pe o perioadd mai mare de 120 h [12] in mediul de reactie.

Avand in vedere ca intr-un experiment de lunga durata instalatia ramanea nesupravegheatd, era
necesard inlocuirea reactorului din cuart cu unul metalic. Am ales ca material pentru reactor Incolloy
800, deoarece este utilizat in industria chimica pentru construirea de reactoare, schimbatoare de
caldura, etc. Deaoarece la conversia H,SO,4 la SO, in reactor se formeazi un amestec foarte coroziv
(SO; nereactionat, vapori de apa, SO, O;), si se lucreazd la temperaturi ridicate (800-900°C),
materialul ales trebuia testat din punct de vedere al rezistentei chimice si termice in mediul de reactie.
Teste efectuate au aratat cd acest material se corodeaza in mediul extrem de coroziv al reactiei. Totusi
pentru a se putea efectua teste de lunga durata, trebuia realizat un reactor rezistent din punct de vedere
mecanic si chimic.

Astfel solutia propusa si testatd a fost introducerea unui tub de cuart in tubul de Incolloy 800.
Tubul de cuart a fost fixat in cel metalic cu ajutorul a doud piese realizate din teflon, configuratia

acestui reactor se poate vedea in Figura 25.

Figura 25. Reactorul pentru conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf | 2015

Variatia conversiei in 1100 de ore este prezentati in Figura 26. In primele 400 de ore cand
temperatura s-a fixat la 850°C, s-a obtinut 0 conversie medie de cca. 51 %. Apoi am ridicat temperatura
la 900°C, observandu-se o crestere substantiald a conversiei la cca. 78 %, care s-a mentinut aproape 27
de ore, apoi conversia a scazut cu 10 %, mentinandu-se la o valoare de cca. 67 % aproape 173 h. Dupa
aproximativ 600 de ore, experimentul a fost intrerupt pentru cca. 1 lund, la reluarea experimentului
observandu-se iar o usoara crestere a conversiei la aprox. 72%, probabil datorita acestei pauze in
functionare. Dupa repornire, catalizatorul a mai fost testat incd 500 de ore, obtindndu-se o conversie
medie de 69 %.

90
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= 40
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Figura 26. Experimentul de lunga durata pentru in prezenta Fe,O3 granule

2.2.7. Activitatea catalizatorilor preparati: Fe;O3 3 %/ SiO,, Fe;O3 5 % / SiO,, Fe,03 10 %/ SiO,
Activitatea catalizatorilor preparati a fost testata in diverse conditii de reactie: s-a pastrat constant
debitul de alimentare cu H,SO, conc. si s-a variat temperatura de lucru; s-a pastrat constantd
temperatura si s-a variat debitul de alimentare cu acid H,SO, conc.; s-au pastrat constante atat debitul
de alimentare cu H,SO,, cit si temperatura si s-a variat cantitatea de catalizator introdusa in reactor. in

fiecare caz se observa o scadere semnificativa a conversiei dupa doua ore de reactie.

2.3. Analiza catalizatorilor

23.1.BET

Izotermele de adsorbtie-desorbtie obtinute pentru toti catalizatorii testati sunt izoterme de tip IV,
conform clasificarii [UPAC [119], cu histereza de tip H2. Conform aceleasi clasificari [119], izotermele
de tip IV sunt caracteristice materialelor mezoporoase, care au dimensiunile porilor cuprinse intre 2 si
50 nm (sau 20 si 500 A). Dupa cum se poate observa din Tabelul 10, toti catalizatorii utilizati in studiul
nostru se incadreaza in categoria materialelor mezoporoase.

Dupa utilizare in reactie, se poate observa cd toti catalizatorii suferd modificari structurale:
suprafata specifica si volumul porilor scad foarte mult, iar dimensiunea porilor creste si apare o

distributie mai putin ordonata a acestora.

10
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n cazul trioxidului de fier granulat nu s-a reusit determinarea ariei suprafetei specifice, aceasta fiind

sub domeniul de masura al aparatului, ceea ce sugereaza ca acest catalizator este un material neporos.

Tabelul 10. Caracteristicile suprafetei catalizatorilor comerciali

Catalizator Aria suprafetei Volumul porilor Raza porilor
(m’/g) (cm*/g) A

Neutilizat | Utilizat | Neutilizat | Utilizat | Neutilizat Utilizat
Pd 5% / Al,O 185 82,6 0,53 0,20 80-90 140-156
Pd 0,5% / Al,O3 84 52 0,20 0,10 80 117-155

Pt 0,1% / Al,O3 290 73,7 0,35 0,13 20 88
Pt 2%/ TiO, 64 6,64 0,28 0,0084 80 206-226

a-Fe,03 19 3,55 0,036 0,001 171 9-30°

(Alfa Aesar) 50-225

“utilizat la 750°C

2.3.2. Difractia de raze X

Analiza prin difractie de raze X arati modificdri in structura cristalind a suportului in cazul
catalizatorilor cu Al,Os, datoritd transformarii y - aluminei in & - alumina la temperaturi apropiate de
800°C, acest comportament fiind mentionat si in alte lucrari stiintifice [6]. Aceasta transformare poate fi
responsabila pentru scdderea ariei suprafetei catalizatorilor pe suport de alumind dupa utilizare in reactie
[115]. De asemenea, analiza XRD a catalizatorilor pe suport de alumina indica sulfatarea acestea.

Tn cazul Pt 2 % / TiO,, suportul este in faza anatas, iar dupi utilizare in reactie este un amestec de
anatas si rutil. Aceasta transformare de faza s-a produs in urma tratamentului termic la care a fost supus
catalizatorul: activarea Tn curent de H, la 400°C, apoi ridicarea temperaturii la valoarea utilizata pentru
reactie. De remarcat Tn cazul acestui catalizator este faptul ca suportul nu se sulfateaza.

in ceea ce priveste a-Fe,0; (Alfa Aesar), analiza prin difractie de raze X arati ci nu apar
transformiri de fazi, doar o crestere a dimensiunilor cristalitelor de la 444 A, in proba de catalizator
neutilizatd, la 623 A in proba utilizata in reactie [115].

Analiza prin difractie de raze X a trioxidului de fier granule aratd ca acesta este sub forma de
hematita (a-Fe,03), si, atdt dupa calcinare la 1000°C, cat si dupa utilizare in reactie timp de 1100 h nu
apar modificari de faza. Spectrul XRD al probei utilizate in reactie indica prezenta sulfatului de fier, dar
n cantitate foarte mica, comparativ cu catalizatorii pe suport de alumind. De asemenea, s-au calculat
dimensiunile cristalitelor obtinAndu-se urmitoarele valori: 776 A pentru proba sub forma de pulbere,
892 A pentru proba calcinati la 1000°C si 1024 A pentru proba utilizatd in reactie timp de 1100 h.
Valorile mari ale dimensiunilor cristalitelor explicd imposibilitatea masurarii ariei suprafetei specifice
pentru acest catalizator, avand in vedere ca dimensiuni mari ale cristalitelor sunt corelate cu arii mici
ale suprafetei specifice.

2.4. Aspecte privind termodinamica si cinetica reactiei de reducere a trioxidului de sulf la
dioxid de sulf

Dupa cum am precizat, conversia H,SO, la SO, are loc in doud etape, dar se considerda ca

11
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descompunerea H,SO, Tn SO; si vapori de apa este un proces mult mai rapid decat reducerea cataliticd a
SO; la SO, si O, astfel cea de a doua reactie este etapa determinanta de viteza a intregului proces [33,
34]. De asemenea, se considera ca descompunerea H,SO, este totald la temperaturi peste 350°C [5],
astfel incat in patul catalitic intrd un amestec echimolar de SO3 si H,O sub forma de vapori. Astfel,
intreg procesul de conversie a H,SO,4 la SO, se rezuma la reducerea SO; la SO,, de aceea n acest
subcapitol al tezei se vor prezenta aspecte privind termodinamica si cinetica acestei reactii.

2.4.1. Studiul termodinamic al reactiei de reducere a SO; la SO,

Entalpia de reactie (AH?;), entropia de reactie (AS2r) si energia liberd Gibbs (AG®) s-au calculat

pornind de la datele termochimice tabelate pentru conditii standard [127], utilizand urmatoarele ecuatii:

T

AHY; = AHSq + [, ACOAT (15)
T ACY

ASPr = ASfog + [y0q—2dT (16)

AG® = AHO, — T - ASOy (17)

unde: AH2og—cildura standard de reactie (98,3 kJ/mol), calculati din cildurile de formare standard ale SOj,

SO,, Oz ASY9g—entropia standard de reactie (94,385 J/mol-K), calculatd din entropiile absolute standard

ale SO;, SO,, Oy; ACS = Aa + AbT + % —variatia capacitatii calorice; T-temperatura de reactie (K).
Valorile marimilor termodinamice calculate in intervalul de temperatura 700-925°C sunt prezentate Tn

Tabelul 13. Acestea arata ca reactia de reducere a SOj; la SO, este favorizata de cresterea temperaturii.

Tabelul 13. Marimile termodinamice ale reactiei de reducere a SO3 la SO,

T T AHY; AS?; (I/mol*K) AG (kJ/mol)

(°C) (K) (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 reactia de reducere a SO; la SO,, s-a determinat utilizand relatia:
—RT - InK = AG (18)
n care: R = 8,314 J/mol-K — constanta universala a gazelor; T — temperatura, K (vezi Tabel 13); 4G —
energia libera Gibbs, kd/mol (vezi Tabel 13).

Constanta de echilibru a reactiei de reducere a SO3 la SO, s-a determinat cu ajutorul ecuatiei:

12
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1/2
_ 3’502'3’02

K 20
Y Y503 0
in care: yso, = ﬁ — fractia molard a SO,
05x - <
Yo, = Trosn fractia molard a O,
1-. . ~
Ys0, = —— — fractia molara a SO;

1+0,5x
Rezolvand ecuatia (20), s-a determinat conversia fractionala (X), precum si compozitia la echilibru

a amestecului gazos (SO, O,, SO;), rezultatele fiind prezentate in Tabelul 14.

Tabelul 14. Marimile de echilibru ale reactiei de reducere a SO3 la SO,

T T K X Vso4 Yso, Yo,
() (K)
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 reactiei de reducere a SO; la SO,

n general studiile cinetice privind reducerea catalitici a SOz la SO, pornesc de la premisa ci
aceasta reactie este guvernata de o lege cinetica de ordin intai [5, 83], care se desfasoara intr-un reactor
tubular cu pat fix de catalizator [10, 83]. Si in cadrul acestei lucrari se pleaca tot de la acest considerent,
iar studiul cinetic al reactiei de reducere a SO3 la SO, se bazeaza pe modelul propus de Giaconia si
colaboratorii [10].

Determinarea energiei de activare si a factorului pre-exponential. Se introduce k, exprimat prin

legea lui Arrhenius, in ecuatia:

k
WHSV

—n(1-X) = (28)
si prin logaritmarea ambilor membri, rezulta:
In[-In(1-X)] = —In(WHSV/A) — E,/RT (30)
Reprezentand grafic In[—In(1 — X)] in functie de U/T se obtine o dreaptd, din a cirei pantd se
calculeaza energia de activare (E,), iar din ordonata la origine se determina factorul pre-exponential (A).
Cei doi parametri cinetici, E, si A, s-au determinat pentru reactia de reducere a SOz la SO, n
prezenta a patru dintre catalizatorii studiati in aceastd lucrare, si anume: Pd 5 % / Al,O3, Pt 2 % / TiO,,
a-Fe;0; (Alfa Aesar) sub forma de pulbere amestecata cu granule de cuart, cat si trioxidul de fier sub

forma de granule. Valorile celor doi parametrii sunt:

13



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf | 2015

- In cazul utilizarii catalizatorului Pd 5 % / Al,O; energia de activare este 61,6 + 2,3 kJ/mol, iar
factorul pre-exponential: 3,6x10* h™ [128, 129]. Energia de activare obtinuta de noi este mult mai mic
decat cea raportatd de Petropavlovskii §i colaboratorii [88]: 154 kJ/mol, pentru catalizatorul APK-2
(paladiu depus pe alumina), pentru care nu se specifica concentratia metalului depus pe suport.

- In cazul utilizrii catalizatorului Pt 2 % / TiO; E, = 44,9 + 3,3 kJ/mol, iar A = 3,5x10°% h™* [128].
Dupa cum am mai precizat, acest tip de catalizator a fost testat numai din punct de vedere al activitatii
reducerii trioxidului de sulf in prezenta acestui catalizator.

- In cazul utilizarii catalizatorului o-Fe,O; (Alfa Aesar) E, = 109,4 + 5,1 k/mol, A = 3,1x10° h™*
[128], iar pentru trioxidului de fier granule energia de activare este 112,1 + 4,9 k/mol, iar factorul pre-
exponential: 1,91x10° h™, Diferenta dintre factorii pre-exponentiali este dati de granulatia diferita,
acesta fiind unul din parametri de care depinde factorul pre-exponential [10]. O granulatie mai mica a
catalizatorului duce la factori pre-exponentiali mai mari, deoarece oferd o suprafata de contact reactant-
catalizator mai mare [10].

Dependenta constantei de viteza de temperaturd. Constantele de viteza pentru reactia de reducere a
SO; la SO, s-au calculat din legea lui Arrhenius, in care s-au introdus valorile E; si A determinate

anterior. Rezultatele sunt prezentate in Tabelul 15.

Tabelul 15. Dependenta constantei de viteza de temperatura

Catalizator Temperatura (°C) Constanta ?e viteza
(h?)
Pd 5% / Al,O3 800 36,10
825 42,24
850 49,09
875 56,67
900 65,03
Pt 2%/ TiO, 775 20,23
800 22,81
825 25,58
850 28,55
a-Fe;03 750 8,04
(pulbere amestecat cu 800 14,64
granule de cuart) 825 19,35
850 25,27
875 32,62
900 41,64
Fe.Os tehnic (granule 750 3,61
1+3 mm) 775 4,94
800 6,66
850 11,66
900 19,45
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Determinarea parametrilor de activare: AH”, AS" si AG". Pentru determinarea parametrilor de

activare se utilizeaza forma liniard a ecuatiei Eyring-Polyani:

k Kk, ASO* AHO* 1
ln—=(ln—+ )——-—
T h

R R T

(34)
Reprezentand grafic In(k/T) in functie de (1/T) se obtine o dreaptd cu panta egald cu (— AH°*/R) din
care se obtine entalpia de activare, iar din ordonata la origine, egala cu (In k/h + AS°* /R), se obtine

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

Tabelul 16. Parametri de activare

Catalizator AH* AS°* E, A
(kJ/mol) (J/K-mol) (kJ/mol) (h™
Pt2 %/ TiO, 35,8+3,2 -128,0£3,0 44,9 + 3,3 3,5x10°
Pd 5 % / Al,O3 522+24 -109,0+2,1 61,6+23 3,6x10*
o-Fe 03 100,2+4,9 -71,7+x4.4 109,4 £5,1 3,1x10°
(Alfa Aesar)

Diferite studii cinetice pentru unele reactii chimice [131], atdt omogene cat si heterogene arati ci la
formarea complexului activat, intre energia de activare, E,, si entropia de activare, AS%*, se stabileste o
dependenta liniara, ceea ce dovedeste ca ecuatia cinetica, aplicata pentru a descrie procesul, este corect
aleasd, iar parametri procesului au fost bine calculati. Daca se reprezintd grafic energia de activare in
functie de entropia de activare pentru reactia de reducere a SO3 la SO, catalizata de Pt 2 % / TiO,, Pd 5 % /
AlOs si a-Fe,05 (Alfa Aesar), se obtine o dependenta liniard intre acesti parametri, ceea ce dovedeste ca
modelul ales [10] pentru a caracteriza aceasta reactie este corect si parametri sunt bine calculati.

in ceea ce priveste legitura dintre entalpia de activare si entropia de activare, Cremer [135]

Cazul 1: AHF > AHE > AHE ...; AS? = ASf = AST ...
Cazul 2: AHY > AH} > AHS ...; AST < AS] < AST ...
Cazul 3: AHY > AH} > AHS ...; AST > AS] > AST ...

Dupa cum se poate observa din Tabelul 16, rezultatele obtinute pentru reactia de reducere a SO3 la
SO; se potrivesc cazului 3, si anume: AHZ,,o, > AHZy 41,0, > AHpyri0,, COrespunzand la ASE, o, >
ASZ, /41,05 > AS e /Tio,» astfel se poate admite cd adsorbfia reactantului este mai puternica pe
catalizatorul cu Pt, decét pe cel cu Pd, sau decét pe trioxidul de fier. De aceea, legitura formata intre
complexul activat si catalizator se rupe mult mai usor in cazul trioxidului de fier decat in cazul

catalizatorilor de Pd si Pt.
2.5. Dimensionarea reactorului pentru reducerea trioxidului de sulf la dioxid de sulf

Metoda de calcul aleasd pentru dimensionarea reactorului de reducere a SO3 la SO, este relativ

simpla si poate fi aplicatd pentru orice catalizator utilizat pentru aceasta reactie, daca in prealabil s-a
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determinat energia de activare necesara reducerii SOz la SO,. Daca se cunosc energia de activare si
factorul pre-exponential se calculeaza constanta de viteza de reactie cu ajutorul ecuatiei lui Arrhenius
[128]. Tn cazul catalizatorului Pd 5 % / Al,Os, sub formi de granule cu dimensiunile cuprinse intre 0,4

si 0,8 mm, cu o densitate in vrac de 0,6369 g/cm®, pentru temperatura de 1123 K (850°C) constanta de

k
WHSV

vitezd de reactie este 49,1 h™. Din ecuatia (28): —In(1 — X) = s-a determinat WHSV pentru o

anumitd conversie fractionald (X). Din ecuatia (14), care defineste viteza spatiald orara de lichid:

20
WHSV = % s-a determinat cantitatea de catalizator care se introduce in reactor: W = 1,029 g

pentru un debit masic de HoSOx: 1,50, = 49,46 g/h (28 mi/h H,SO, 96 %, cu densitatea 1,84 glem?)
Cunoscand cantitatea de catalizator si densitatea in vrac a acestuia s-a calculat volumul patului de
catalizator din reactorul: 1,61 cm?, cu ajutorul relatiei:

Vp = eat (35)

Pcat

Debitul total de gaze care intra in patul catalitic este 24,22 1/h (SO3¢) + H20(q) + 1,8 I/h heliu =
26,02 I/h, iar viteza Tn stratul liber (9,2 cm/s) s-a obtinut prin raportarea acestuia la aria sectiunii
reactorului (0,785 cm?). Din volumul reactorului (35) si aria sectiunii s-a determinat lungimea patului
catalitic, 1 = 2 cm, pentru catalizatorul Pd 5 % / Al,Os, in conditiile de lucru prezentate mai sus. S-a
procedat la fel in cazul catalizatorilor: Pt 2 % / TiO, — granule 2+4 mm, o-Fe,O; (Alfa Aesar) — pulbere
amestecatd cu granule de cuart, trioxid de fier — granule 1+3 mm.

Dependenta dimensiunilor reactorului catalitic de conversia fractionala. Variatia lungimii
reactorului de reducere a SO3 la SO, cu conversia fractionald in cazul in care se utilizeaza Pt 2 % /
TiO,, este prezentatd in Tabelul 18, iar pentru Pd 5 % / Al,Os, a-Fe,O; (Alfa Aesar), sub forma de
pulbere amestecata cu granule de cuart [128], si trioxid de fier granule 1+3 mm, in Tabelele 19 si 20.

Nu se poate face o comparatie intre catalizatorii studiati deoarece suprafata lor este diferitd datorita
diferentei de granulatie. Cu toate acestea se poate observa ca nu sunt diferente foarte mari intre
volumul, respectiv dimensiunile reactorului catalitic, ceea ce favorizeaza trioxidul de fier granule, care

este cel mai ieftin si la indemana.

Tabelul 18. Variatia lungimii reactorului pentru reducerea SO; la SO, in functie de conversia
fractionala, la temperatura de 850°C, pentru Pt 2 %/ TiO,

Catalizator X WHSV Vr Woat | d

(h (cm®) (9 (cm) (cm)
0,45 47,79 9,48 7,87 3,42 1,88
0,5 41,22 11,0 9,13 3,96 1,88
Pt2%/TiO, 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
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Tabelul 19. Variatia lungimii reactorului pentru reducerea SO3 la SO, in functie de conversia
fractionald, la temperatura de 850°C, pentru Pd 5 % / Al,O3

Catalizator X WHSV \5 Weat | d

(™) (cm®) (@ | (cm) | (cm)
0,64 48,06 12,29 783 | 442 | 188
0,70 40,78 14,49 933 | 521 | 1,88
Pd 5 % /Al,O3 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. Variatia lungimii reactorului pentru reducerea SO3 la SO, in functie de conversia

fractionald, la temperatura de 850°C, pentru Fe,O;

Catalizator X WHSV Vg Weat | d
(h (cm®) (@ | (cm) | (cm)
0-Fe;05 0,67 22,95 1460 | 16,39 | 2,80 | 257
(Alfa Aesar) 0,70 21,40 1566 | 17,58 | 3,01 | 257
pulbere amestecata cu 0,75 18,36 18,25 | 20,49 | 351 | 2,57
granule de cuar{ 0,80 15,81 21,20 | 23,80 | 408 | 2,57
0,51 16,34 16,07 | 23,02 [ 3,09 | 257
Trioxid de fier 0,60 12,72 20,64 | 29,57 | 396 | 2,57
granule 1+3 mm 0,70 9,68 27,13 | 38,85 | 521 | 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

Dependenta lungimii reactorului catalitic de viteza in strat liber a amestecului gazos. in Tabelele
21-22 sunt prezentate rezultatele obtinute pastrandu-se acelasi debit molar de intrare pentru H,SO,: 4
moli/h, conversia fractionala fiind constantd, egala cu cea determinata experimental in cazul fiecarui
catalizator la temperatura de 850°C si se variaza viteza in strat liber [128].

Lungimea reactorului de reducere a SO3 la SO, creste liniar cu viteza in stratul liber a amestecului
gazos. Se observa ca nu sunt diferente mari intre lungimile reactorului pentru cei patru catalizatori, ceea
ce intareste inca odata ideea ca, pentru reducerea trioxidului de sulf, se poate utiliza trioxid de fier, sub

forma de granule, pentru a reduce caderea de presiune pe reactor.

Tabelul 21. Dependenta dimensiunilor reactorului de viteza in strat liber
pentru catalizatorul Pt 2 % / TiO,, la 850°C

Catalizator X Vr v | d

(cm® | cm/s) | (cm) | (cm)

10 3,70 | 1,80
9 333 | 190

Pt2%/TiO, | 0,45 9,48 8 2,96 | 2,02
7 259 | 2,16
6 222 | 233
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Tabelul 22. Dependenta dimensiunilor reactorului de viteza in strat liber
pentru catalizatorul Pd 5 % / Al,O3, la 850°C

Catalizator X \5 Y | d
(cm® | (cm/s) | (cm) | (cm)
10 4,80 | 1,80
9,2 442 | 1,88
Pd 5 % / Al,O 0,64 | 12,29 8,0 3,84 2,02
7,0 3,66 | 216
6,0 2,87 2,33

Tabelul 23. Dependenta dimensiunilor reactorului de viteza in strat liber

pentru catalizatorul Fe,Os, la 850°C

Catalizator X Vk v | d
(cm?®) (cm/s) | (cm) | (cm)
a-Fe,0; 10 570 | 1,80
(Alfa Aesar) 9 513 | 1,90
pulbere amestecata cu | 0,67 14,60 8 4,56 2,02
granule de cuart 7 3,13 2,16
6 342 | 233
10 6,27 | 1,80
Trioxid de fier 9 5,65 1,90
granule 1+3 mm 0,51 16,07 8 502 | 2,02
7 4,39 2,16
6 3,76 | 2,33

2.6. Reciclarea dioxidului de sulf in instalatia de separare a izotopului °N

La INCDTIM Cluj-Napoca s-au abordat cercetarile privind conversia acidului sulfuric la dioxid de
sulf, pentru reciclarea acestuia in instalatia de producere a izotopului °N.

Tehnologia de producere a izotopului **N, utilizati la INCDTIM Cluj-Napoca, se bazeazi pe
schimbul izotopic n sistemul Nitrox: (NO, NO,)q) — HNOgz(, Tntr-o coloana de separare cu umplutura,
n care acidul azotic circuld in contra-curent cu oxizii de azot. Reactia de schimb isotopic care are loc in

coloana de separare:

(NO, ®NO;) + HNOsy = (“NO, “NO;) + H*NOs (37
este caracterizatd de un factor elementar de separare, oo = 1,055 pentru HNO; 10 M, la temperatura de
20°C si presiune atmosferica. Izotopul °N se concentreazi in faza lichida, la baza coloanei de separare,
iar izotopul **N in faza gazoasa, in varful coloanei de separare.

Pentru conversia HNO3 in oxizi de azot se foloseste SO, iar procesul are loc n refluxorul de

produs, conform reactiilor:

2HNO; + 3 SO, + 2H,0 — 2NO + 3H,S0, (38)

2HNO; + SO, — 2NO; + H,SO,

Acidul sulfuric, deseu al instalatiei de producere a izotopului N, este sub forma de solutie de 65-
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70 %, greu de transportat si valorificat, §i costisitor de neutralizat. Pe de altd parte cca. 50 % din costul
de producere a izotopului N se datoreste alimentarii cu SO, al instalatiei. Reciclarea SO, in instalatia
de producere a **N, prin conversia H,SO, la SO, reprezinti una din metodele importante pentru marirea
eficientei instalatiei de separare izotopica.

in vederea reciclarii SO, in instalatia de producere a °N 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 si colectarea dioxidului de sulf din amestecul gazos, care iese din instalatia de
conversie (SO;, O; si gaz inert — He sau Ar).

Concentrarea acidului sulfuric

Pentru etapa de concentrare a H,SO4 am realizat si experimentat o instalatie de laborator din sticla
(Figura 42).

Vacuummetru
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Trapa cu sita

Coloana cu moleculara

umpluturd 2 Schimbitor de
cildura

(refrigerent)

colectare
pentru H;O

—
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o |E Camaga
umplutura |
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Termometru

Incalzitor
electric
H.S0,

96-98 %

Figura 42. Instalatia de laborator pentru concentrarea acidului sulfuric

Instalatia are doud coloane de sticla prevazute cu camasa vidata, pentru a asigura izolarea termica,
prima coloand are lungimea de 35 cm si diametrul interior de 25 mm, iar cea de a doua este de 30 cm
lungime si acelasi diametru interior. in cele doud coloane s-a introdus umplutur de tip inele Raschig,
din sticla, cu dimensiunile 5x5 mm. Utilizdnd o pompa peristaltic, solutia de H,SO4 65-70 % se

introduce in instalatie printr-o piesa de sticla care face legatura dintre cele doua coloane. Fierbatorul

19



Conversia acidului sulfuric la dioxid de sulf | 2015

instalatiei, de la baza coloanei 1, consta dintr-un balon de sticla cu fund rotund, cu 3 gaturi, cu o
capacitate de 2 1, iar incalzirea lui se realizeaza cu ajutorul unui "cuib" electric prevazut cu termostat.
Vaporii de apa, care parasesc coloana de separare 2, sunt introdusi in vasul de colectare, constand dintr-
un balon de sticla cu 2 gaturi, cu o capacitate de 2 1 si se condenseaza in refrigerentul de sticla, care are
o lungime de 25 cm, racit cu apa de canal, avand o temperatura de cca. 15°C. Instalatia de distilare este
conectati la o pompi de vid preliminar, prin intermediul unei trape cu granule de sita moleculara 5A.

Cu ajutorul acestei instalatii am efectuat cateva experimente de concentrare a H,SO4, cu o durata
medie de 5-6 ore [136]. La inceputul fiecarui experiment in fierbatorul instalatiei s-a introdus o
cantitate cunoscuta de solutie de H,SO4 96 + 0,5 %, deoarece aceasta este concentratia la care se
doreste sa se aduca acidul de 65-70 %. Temperatura de fierbere a lichidului din blaz, corespunzatoare
acestei concentratii, este de 200 £+ 0,5°C, sub vid de cca. 5 mm Hg. Daca se depaseste aceastd
temperatura creste concentratia produsului, dar o parte din H,SO,4 se descompune Th SOjs si vapori de
apa, ajunge anhidrida sulfurica in vapori si asfel creste aciditatea apei colectate. La o temperatura mai
mica de 200°C, concentratia solutiei de H,SO,4 din blaz scade sub 96 %. La o alimentare a instalatie cu
un debit de H,SO, 65,32 % (densitate 1,557 g/cm®) de 53 ml/h, s-a determinat un debit de extractie de
28,9 ml/h H,SO4 96 %, randamentul global al procesului fiind de 98 %.

Etapa de concentrare a H,SO,4 este importantd in procesul de reciclare a SO,, deoarece creste
eficienta conversiei acestuia la SO,: cu cat H,SO, este mai concentrat cu atat randamentul, la o singura
trecere prin reactorul de reducere, este mai ridicat.

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

Pentru ca SO, si poati fi reciclat in instalatia de producere a izotopului °N, acesta trebuie separat
din amestecul gazos care pariseste reactorul de reducere. Tn acest sens am realizat o instalatie de
laborator cu care am reusit sa facem aceasta separare.

Instalatia, prezentata in Figura 43 [137], consta din: doud schimbatoare de caldura, unul din sticla,
170 mm lungime si 35 mm diametrul exterior, si unul din otel inoxidabil, cu o lungime de 250 mm si
un diametru exterior de 85 mm; un turn de uscare, avand inédltimea de 200 mm si diametrul exterior de
40 mm; un vas tampon cu o capacitate de 19,15 I; o trapad de 310 mm lungime si 55 mm diametru
exterior; un cilindru sub presiune pentru colectarea SO,, 250 mm lungime i 70 mm diametrul exterior;
toate aceste componente ale instalatiei sunt din otel inoxidabil; de asemenea instalatia de separare mai
este prevazuta cu diferiti robineti, manometre §i un compresor. Amestecul gazos care paraseste
reactorul de reducere contine: SO, O,, He, SO; nereactionat si vapori de apa. in schimbatorul de
caldura din sticla (refrigerent), racit cu apa, are loc condensarea SO; si a vaporilor de apa, care sunt
colectati sub forma de H,SO, diluat intr-o trapa de sticld. Amestecul gazos ramas: SO, O, si He este
uscat tn turnul de uscare, umplut cu granule de silicagel, impregnat cu H,SO, concentrat. Tnainte ca SO,

sa fie captat, instalatia se spala cu amestecul gazos pana la eliminarea aerului.
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Figura 43. Instalatia de laborator pentru separarea SO,

Pentru separarea SO, am incercat doud metode: separare la temperatura scazuta (-80°C) si separare
la presiune cand s-a utilizat un compresor cu membrana, rezistent la coroziune.

Aplicand prima metoda, SO, este colectat sub forma solida in cilindrul sub presiune la -80°C,
temperatura obtinuta prin amestecarea alcoolului etilic cu azot lichid.

Instalatia a fost testata pentru separarea SO,, utilizadnd in instalatia de conversie un debit de H,SO,
96,3% de 14 ml/h, respectiv 0,253 moli/h, temperatura de 850°C si un catalizator de trioxidului de fier.
Dupa 4 ore, in care cilindrul de captare a SO, a fost tinut constant la -80°C, s-a colectat o cantitate de
34,5 g SO, sau 8,625 g/h SO,. La o conversie medie de 52,51 % a H,SO, la SO,, separarea SO, din
amestecul gazos a fost cantitativa.

Daca separarea SO, se face la presiune cu ajutorul compresorului, pentru récirea cilindrului in care
se face captarea SO, este suficientd o temperaturd de 10-15°C. In cazul utilizarii acestei metode,
amestecului gazos i se permite sa spele intreaga instalatie, pentru a elimina aerul, caz in care robinetul
1, Figura 43, este deschis spre atmosfera, iar compresorul este evitat. Dupa etapa de spalare, robinetul 1
se inchide, permitand amestecului gazos sa intre in vasul tampon la o presiune de aprox. 1,5 atm.
absolut, pentru a evita lichefierea SO, in instalatie. Apoi se porneste compresorul, robinetul (2) se
inchide, iar (3) si (4) se deschid. Astfel are loc comprimarea amestecului gazos, in schimbatorul de
céaldura din otel inoxidabil, cu lichefierea SO, care este colectat Tn cilindrul sub presiune. Compresorul
se opreste doar cand in vasul tampon se atinge presiunea atmosferica. O; si He din cilindrul de colectare
a SO, sunt evacuati in atmosferd la o presiune usor mai ridicatd decat presiunea vaporilor de SO, la
temperatura de lucru.

Separarea SO, din amestecul gazos se face cu o eficientd de peste 99 % daca presiunea din

cilindrul de colectare este de aprox. 15 atm, la temperatura apei de racire.
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CONCLUZII SI OBSERVATII FINALE

Scopul principal al acestei lucrari a fost acela de a studia conversia termo-catalitica a H,SO4 la SO,
n vederea recilarii acestuia in instalatia de separare a **N prin schimb izotopic in sistemul (NO, NO2)
- HNOs), tehnologie utilizata la INCDTIM Cluj-Napoca pentru producerea acestui izotop.

Principalele concluzii si observatii care se desprind din aceasta lucrare sunt:

1. S-a testat activitatea catalitica, exprimata prin gradul de conversie a H,SO,4 la SO,, pentru
urmatorii catalizatori comerciali: Pd 5 % / Al,O3, Pd 0,5 % / Al,O3, Pt 0,1 % / Al,O3, Pt 2 % / TiO; si
Fe,O; si s-a preparat (prin metoda impregnarii umede) catalizatorul Fe,O3/SiO,.

Catalizatorul Pd 5 % / Al,Os, granule cu dimensiuni intre 0,4 si 0,8 mm, prezintd activitate
catalitica buna, dar are capacitate redusa de a mentine o conversie constantd pe o perioadd cat mai
lunga de timp, de exemplu, la un debit de 18 ml/h H,SO, con., conversia scade de la cca. 63 % la 27 %,
dupa doar 10 ore. Aceste rezultate nu sunt deloc promitatoare in vederea utilizarii acestui catalizator
ntr-o instalatie pilot pentru conversia H,SO, la SO,. Mai mult de atét, acest catalizator este costisitor
fiind vorba de un metal nobil (Pd) pe suport.

Catalizatorii Pd 0,5 % / Al,O3, Pt 0,1 % / Al,O; ambii sub forma de granule sferice cu diametrul
intre 2 si 4 mm, duc la conversii de cca. 64 % pentru primul, respectiv 66 %, cel de al doilea. Aceste
conversii au fost obtinute in 5 ore de reactie la 850°C si un debit de alimentare cu H,SO, conc. de 9
ml/h, fiind cu 15 % mai mica fatd de cea obtinuta utilizand catalizatorul Pd 5 % / Al,O3 in aceleasi
conditii experimentale.

S-a testat activitatea catalizatorului Pt 2 % / TiO, la diferite temperaturi, la un debit de alimentare
cu H,SO,4 conc. de 28 ml/h, dar conversiile obtinute sunt relativ mici si cresc foarte putin cu cresterea
temperaturii: de la 34 % la 775°C pana la doar 44 % la 850°C, valoare egald cu cea de la 900°C.

S-a testat catalizatorul a-Fe,O5 (Alfa Aesar) pulbere amestecatd cu granule de cuart (0,1 + 0,3 mm)
cca. 100 de ore, obtinandu-se o conversie de aprox. 57 %, dar apare cadere de presiune pe reactor.

Caderea de presiune a fost evitata atunci cand trioxidul de fier s-a granulat, astfel s-a reusit testarea
pentru conversia H,SO,4 la SO, peste 1000 de ore, ceea ce reprezintd o noutate, avand in vedere ca in
literatura nu sunt date privind performanta acestui catalizator pe o perioada mai mare de 120 h.

S-a testat ca material pentru reactor Incolloy 800, dar se corodeaza in mediul extrem de coroziv al
reactiei de reducere a H,SO4 la SO,, cu toate ca in literatura este prezentat ca un material rezistent in
mediu coroziv §i temperaturi ridicate. Solutia propusa si testatd a fost introducerea unui tub de cuart in
tubul de Incolloy 800, astfel fiind posibil experimentul de peste 1000 h.

Catalizatorii preparati nu au capacitatea de a mentine conversia, aceasta scazand in 2 ore la peste
50% din valoarea initiala.

2. S-au analizat catalizatorii, atat inainte cat si dupa utilizare in procesul de conversie a H,SO, la
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SO,, prin metoda BET si prin difractie de raze X.

Toti catalizatorii testati sunt materiale mezoporoase, cu exceptia trioxidului de fier pentru care nu
s-a reusit determinarea ariei suprafetei specifice, ceea ce arata ca acesta este un material neporos.

Dupa utilizare in reactie, catalizatorii sufera modificari structurale: suprafata specifica si volumul
porilor scad foarte mult, iar dimensiunea porilor creste si apare o distributie mai putin ordonata a acestora.

Analiza XRD aratd modificari in structura cristalind a suportului atat pentru catalizatorii cu Al,Os,
cét si pentru cel cu TiO,, datorita transformarilor de faza: din y-alumina in 8-alumina pentru Al,Os si
din anatas n rutil pentru TiO,. Aceasta transformare de faza duce la scaderea ariei suprafetei
catalizatorilor dupa utilizare in reactie.

De asemenea, analiza XRD arata transformarea aluminei in sulfat de aluminiu dupa utilizare in
reactie, ceea ce duce la scaderea conversiei in timp pentru catalizatorii pe suport de alumina.

In cazul trioxidului de fier nu apar modificiri de fazi, dar creste dimensiunea cristalitelor dupi
utilizare in reactie. Analiza XRD indica formarea sulfatului de fier, dar in cantitate foarte mica si care
nu influenteaza activitatea catalitica, avand in vedere ca valoarea conversiei se mengine constanta peste
1000 h.

3. S-au efectuat studii privind termodinamica si cinetica reactiei de reducere a SO; la SO,
considerand cd descompunerea H,SO, Tn SO; si vapori de apa este totald la temperaturi peste 350°C,
astfel in patul catalitic intrd un amestec echimolar de SOj; si vapori de apa.

S-au calculat marimile termodinamice ale reactiei de reducere a SO; la SO, n intervalul de
temperatura 700-925°C, care arata ca aceasta reactie este favorizata de cresterea temperaturii.

Studiul cinetic al reactiei de reducere a SO3 la SO, s-a facut pe baza modelului propus de Giaconia
§i colaboratorii. S-au determinat parametri cinetici: energia de activare (E,) si factorul pre-exponential
(A) pentru reactia de reducere a SO3 la SO, in prezenta catalizatorilor: Pt 2 % / TiO; (E, = 44,9 + 3,3
kd/mol, A = 3,5x10%), Pd 5 % / Al,O; (E, = 61,6 + 2,3 kd/mol, A = 3,6x10%, Fe,0; (Alfa Aesar)
pulbere amestecati cu granule de cuart (E, = 109,4 + 5,1 kd/mol, A = 3,1x10°) si Fe,O; granule (E, =
112,1 + 4,9 kd/mol, A = 1,9x10°).

S-au calculat entalpia si entropia de activare pentru formarea complexului activat. Intre entropia de
activare si energia de activare existd o dependenta liniard, ceea ce dovedeste ca modelul ales pentru
studiul cinetic este corect, iar parametri sunt corect calculati.

4. S-a prezentat o metoda simpla pentru dimensionarea reactorului catalitic pentru reducerea
H,SO, la SO, la temperatura de 850°C pornind de la energia de activare si factorul pre-exponential
determinate experimental. Astfel a fost posibild determinarea masei catalizatorului, a volumului
reactorului, respectiv a lungimii acestuia. Nu se poate face o comparatie propriu zisa intre catalizatorii
luati in studiu: Pt 2 % / TiO,, Pd 5 % / Al,O3, Fe,O; pulbere amestecatd cu granule de cuart si Fe,Og

granule, datoritd structurii diferite a acestora, dar nu sunt diferente foarte mari intre volumul, respectiv
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dimensiunile reactorului, de aceea trioxidu/ de fier este favorizat avind in vedere ca este cel mai ieftin
§i la indemana catalizator. De asemenea, este de preferat ca acesta sa fie sub forma de granule pentru a
evita caderea de presiune pe reactor.

5. Avand in vedere ci pentru reciclarea SO, in instalatia de producere a *N pe lingi etapa de
conversie a H,SO4 la SO,, mai sunt necesare inca doud etape: concentrarea H,SO, de la 65-70 % la 96-
98 %, respectiv separarea si stocarea SO, din amestecul gazos care iese din instalatia de reducere. Tn
cadrul acestei lucrari am realizat i testat doua instalatii de laborator pentru efecuarea celor doud etape:
randamentul global al procesului de concentrare a H,SO, prin distilare sub vid a fost de 98 %, iar
separarea si colectarea SO, din amestecul de gaze ce paréasesc reactorul de reducere a fost cantitativa.

in final subliniem cele mai importante contributii originale ale acestei lucriri:

- metoda de conversie termo-cataliticd a H,SO4 la SO, pentru reciclarea acestuia in instalatia de
producere a izotopului **N este o noutate la nivel national;

- trioxidul de fier granule este catalizatorul indicat pentru procesul de conversie a H,SO, la SO,
fara a fi nevoie de depunerea lui pe un suport inert, avand in vedere ca acesta suferda transformari
structurale in mediul extrem de coroziv al acestei reactii si la temperatura la care se desfasoara reactia,

ceea ce duce la scaderea performantelor catalizatorului.
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