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Biomasa p¯edstavuje bezesporu jeden z nejperspektivnÏj-
öÌch obnoviteln˝ch zdroj˘ energie. Ve formÏ odpadnÌho d¯eva
a odpadu ze zemÏdÏlskÈ v˝roby se vÏtöinou spaluje. Spalo-
v·nÌ, produkujÌcÌ jen uûitkovÈ teplo, ale nenÌ jedin˝m moûn˝m
zp˘sobem vyuûitÌ energie biomasy.

ZplyÚov·nÌm biomasy vznik· plyn, kter˝ lze p¯Ìmo vyuûÌt
k v˝robÏ tepla nebo elektrickÈ energie. V z·vislosti na po-
uûitÈm zplyÚovacÌm mÈdiu, typu za¯ÌzenÌ1 a teplotÏ v reaktoru2

se sloûenÌ plynu pohybuje v rozmezÌ 8ñ25 % vodÌku, 10ñ30 %
oxidu uhelnatÈho, 45ñ60 % dusÌku, 0ñ5 % methanu, 0ñ2 % etha-
nu3ñ5. V˝h¯evnost plynu se pohybuje v rozmezÌ 4,5ñ8 MJ.mñ3.
HlavnÌm problÈmem p¯i v˝robÏ elektrickÈ energie ve spalova-
cÌch turbÌn·ch a motorech je p¯Ìtomnost dehtovit˝ch l·tek
a prachov˝ch Ë·stic. StandardnÌ metody pouûÌvanÈ p¯i zply-
Úov·nÌ nebo karbonizaci uhlÌ jsou pouûitelnÈ, ale jejich apli-
kace u st¯ednÌch a mal˝ch jednotek (do 500 kW) vede ke
vzniku obtÌûnÏ zpracovateln˝ch odpad˘  a znaËnÏ  zvyöuje
investiËnÌ a provoznÌ n·klady.

K alternativnÌm metod·m sniûov·nÌ obsahu dehtu v plynu
pat¯Ì v souËasnÈ dobÏ parci·lnÌ oxidace6,7 a termickÈ kata-
lytickÈ ötÏpenÌ8. Parci·lnÌ oxidace sniûuje jak koncentraci
dehtovit˝ch l·tek, tak i celkovou v˝h¯evnost plynu. Kata-
lytickÈ ËiötÏnÌ umoûÚuje zachovat, a nÏkdy i zv˝öit v˝h¯evnost
surovÈho plynu.

V teoretickÈ Ë·sti pr·ce je pops·n mechanismus celkovÈ
reakce probÌhajÌcÌ na katalyz·toru, vliv teploty, pomÏru vodnÌ
p·ry k uhlÌku (d·le S/C) a sloûenÌ plynu a dehtu na ˙Ëinnost
odstraÚov·nÌ dehtu a odolnost katalyz·toru v˘Ëi deaktivaci.
V experiment·lnÌ Ë·sti je prezentov·na rychl· a jednoduch·
testovacÌ metoda umoûÚujÌcÌ volbu vhodnÈho katalyz·toru.
TestovacÌ metoda je zaloûena na mÏ¯enÌ konverze modelov˝ch
l·tek zastupujÌcÌch dehet. Aplikace modelov˝ch podmÌnek
umoûÚuje jak zjednoduöit experiment·lnÌ aparatury, tak i mi-
nimalizovat celkovÈ n·klady na testov·nÌ. Jak˝koliv model,
i ten nejlepöÌ, nem˘ûe dokonale nahradit re·ln˝ systÈm, a proto
je u vybran˝ch katalyz·tor˘ nutno ovÏ¯it jejich vlastnosti
testov·nÌm za re·ln˝ch podmÌnek. Tento problÈm je takÈ
diskutov·n a rozebr·n na konkrÈtnÌm p¯Ìkladu.

Teoretick· Ë·st ñ katalytickÈ ËiötÏnÌ plynu

V dneönÌ dobÏ se nejvÌce pouûÌvajÌ parnÌ reformingovÈ
katalyz·tory a katalyz·tory na b·zi dolomitu, magnezitu8 a ni-
klu. Katalyz·tory na b·zi dolomitu se odliöujÌ od niklov˝ch
jak p¯Ìznivou cenou, tak i odolnostÌ v˘Ëi deaktivaci9,10. HlavnÏ
se pouûÌvajÌ kalcinovan˝ dolomit a v·penec. Chemicky se
jedn· o uhliËitan v·penato-ho¯eËnat˝ nebo v·penat˝ obsahu-
jÌcÌ i r˘znÈ p¯ÌmÏsi11 (oxidy ûeleza, silik·ty apod.). P¯i kalci-
naci p¯ech·zejÌ uhliËitany na oxidy (MgO, CaO), kterÈ vy-
kazujÌ katalytickou aktivitu. PracovnÌ teplota se pohybuje
v rozmezÌ 800ñ900 ∞C. P¯i pouûitÌ zv˝öenÈho tlaku (2 MPa)
se ˙Ëinek dolomitu zv˝öÌ; naopak mnoûstvÌ vodnÌ p·ry p¯Ì-
tomnÈ v plynu na ˙Ëinek dolomitu vliv nem·12. Pro dosaûenÌ
95 % konverze je nutno pouûÌt teplotu vyööÌ neû 800 ∞C.
Teplota re·lnÈho plynu za reaktorem je vÏtöinou niûöÌ, a proto
katalyz·tory jen na b·zi dolomitu Ëasto neumoûÚujÌ kompletnÌ
odstranÏnÌ dehtu. Kv˘li zan·öenÌ katalyz·toru jemn˝mi Ë·sti-
cemi se plyn musÌ odpr·öit. OdstraÚov·nÌ prachu za tak vyso-
k˝ch teplot je problematickÈ z hlediska pouûit˝ch konstruk-
ËnÌch materi·l˘13, p¯Ìtomnosti alk·liÌ v plynnÈ f·zi14a spÈk·nÌ
popela14,15. Proto je uvaûov·nÌ o katalytickÈm ËiötÏnÌ mimo
kontext celkovÈho procesu problematickÈ a ztÏûuje pouûitÌ
zÌskan˝ch poznatk˘ v re·lnÈm technologickÈm procesu.

HlavnÌ v˝hodou niklov˝ch reformingov˝ch katalyz·tor˘
oproti dolomitu je jejich vÏtöÌ aktivita, a to i za niûöÌch teplot
(pod 650 ∞C). V tomto p¯ÌpadÏ lze odpraöov·nÌ jemn˝ch pra-
chov˝ch Ë·stic provÈst pomocÌ keramick˝ch a kol·Ëov˝ch
filtr˘ bez nebezpeËnÈho slinov·nÌ popelovin a ucp·v·nÌ filtru.
TÏkavÈ alk·lie jsou za tÏchto teplot vÏtöinou adsorbovanÈ na
prachov˝ch Ë·sticÌch.

Jako katalyz·tory parnÌho reformingu se pouûÌvajÌ kovy
osmÈ skupiny periodickÈ soustavy. Nikl nanesen˝ na nejr˘z-
nÏjöÌch nosiËÌch je nejbÏûnÏjöÌm katalyz·torem. Jako nosiËe
lze pouûÌt aluminu, aluminosilik·ty, û·ruvzdornÈ materi·ly
a kalcinovanÈ ûelezitÈ rudy9. DalöÌmi p¯Ìsadami mohou b˝t
r˘znÈ oxidy kov˘ (nap¯. CuO, MoO3, WO3). P¯Ìtomny jsou
d·le tzv. promotory16, nap¯. K2O, MgO. KomerËnÌ niklovÈ
katalyz·tory jsou mnohem aktivnÏjöÌ neû kalcinovanÈ dolo-
mity. Zkuöenosti p¯i aplikaci nÌzk˝ch teplot jsou Ëasto spojenÈ
s rychlou deaktivacÌ niklov˝ch katalyz·tor˘9,17.

P¯ev·ûn· vÏtöina pracÌ z oblasti katalytickÈho ËiötÏnÌ ply-
nu ze zplyÚov·nÌ biomasy je zamÏ¯ena na studium niklov˝ch
reformingov˝ch katalyz·tor˘ za teplot typick˝ch pro parnÌ
reforming zemnÌho plynu18. Neuv·dÏjÌ se aktivnÌ prereformin-
govÈ katalyz·tory dob¯e zn·mÈ z procesu nÌzkoteplotnÌho
adiabatickÈho parnÌho reformingu uhlovodÌkov˝ch frakcÌ19,
propan-butanov˝ch smÏsÌ20 a zemnÌch plyn˘ s vÏtöÌm obsa-
hem uhlovodÌk˘21. Takzvan˝ adiabatick˝ prereforming je uû
vÌce nÏû 30 let ˙spÏönÏ aplikov·n jako prvnÌ stupeÚ p¯i pro-
dukci vodÌku z uhlovodÌkov˝ch frakcÌ nap¯Ìklad p¯i v˝robÏ
amoniaku22ñ24. Prereformingov· jednotka se umÌsùuje p¯ed
reformingov˝m reaktorem a pracuje za adiabatick˝ch pod-
mÌnek p¯i teplot·ch v rozmezÌ 300ñ550 ∞C. Produkovan˝ plyn
obsahuje jen komponenty C1 (CO, CO2, CH4), vodÌk a vodnÌ
p·ru18. PrereformingovÈ katalyz·tory se pouûÌvaly pro pro-
dukci plynu z dieselov˝ch (diesel jet fuel) a benzinov˝ch
frakcÌ (bod varu 130ñ360 ∞C) obsahujÌcÌch aû 30ñ40 % arom·-
t˘20,25 a pro v˝robu plynu bohatÈho na methan z destilaËnÌch
ropn˝ch frakcÌ26, a to za teplot niûöÌch neû 500 ∞C. Ve vöech
v˝öe zmÌnÏn˝ch p¯Ìpadech se uv·dÌ jen pozvoln· a velice
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pomal· deaktivace katalyz·tor˘, kter· se zd· b˝t v rozporu
s rychlou deaktivacÌ niklov˝ch katalyz·tor˘ p¯i ËiötÏnÌ plynu
ze zplyÚov·nÌ biomasy p¯i teplot·ch pod 650 ∞C. VysvÏtlenÌ
tohoto zvl·ötnÌho chov·nÌ reformingov˝ch a prereformingo-
v˝ch niklov˝ch katalyz·tor˘ spoËÌv· v mechanismu reakce,
kter· probÌh· na niklovÈm  povrchu a souvisÌ s odliön˝m
mechanismem deaktivace p¯i r˘zn˝ch teplot·ch.

R e a k c e p r o b Ì h a j Ì c Ì n a k a t a l y z · t o r u

Celkovou  reakci  probÌhajÌcÌ  na katalyz·toru je moûno
popsat rovnicÌ (1). Z termodynamickÈho hlediska je tato reak-
ce nevratn· a endotermnÌ, mnoûstvÌ pot¯ebnÈ energie z·visÌ na
teplotÏ, sloûenÌ dehtu a uhlovodÌk˘ ΣCnHm:

dehet + ΣCnHm + H2O + CO2 → CO +H2 +CH4

0 (1)

HlavnÌ reakce sniûujÌcÌ mnoûstvÌ dehtu v plynu je reakce
parnÌho reformingu (2). Tato reakce je endotermnÌ a pro uhlo-
vodÌky vyööÌ neû methan i nevratn·18. Podobn˝m mechanis-
mem probÌh· reakce uhlovodÌk˘ s oxidem uhliËit˝m (4). Re-
akce (5) s oxidem uhliËit˝m, neboli reakce suchÈho reformin-
gu18, je endotermnÏjöÌ neû reakce (3) s vodnÌ parou a pro
dosaûenÌ stejnÈho stupnÏ p¯emÏny je nutno pouûÌt vyööÌ te-
plotu27. Z·roveÚ p¯i teplot·ch niûöÌch neû 650 ∞C se reakce
uhlovodÌk˘ s CO2 uplatÚujÌ v menöÌ mÌ¯e a dominantnÌ jsou
reakce parnÌho reformingu:

CnHm + n H2O → n CO + (n + m/2)H2

= ñ1108 kJ.molñ1, n = 7 (2)

CH4 + H2O « CO + 3 H2

= ñ206,2 kJ.molñ1 (3)

CnHm + n CO2 → 2n CO + (m/2) H2

0 (4)

CH4 + CO2 « 2 CO + 2 H2

= ñ248,9 kJ.molñ1 (5)

CO + H2O « CO2 + H2

= 42,2 kJ.molñ1 (6)

Na katalyz·toru probÌhajÌ i jinÈ reakce, kterÈ v˝razn˝m
zp˘sobem ovlivÚujÌ celkovÈ sloûenÌ plynu. Pat¯Ì k nim reakce
ÑvodnÌho plynuì (6) a methanizaËnÌ reakce reverznÌ parnÌmu
reformingu methanu (3). Tyto reakce zvyöujÌ koncentrace me-
thanu a oxidu uhliËitÈho p¯i teplot·ch pod 500 ∞C a jsou hlav-
nÌm zdrojem methanu v plynu produkovanÈm prereformin-
gem r˘zn˝ch uhlovodÌkov˝ch frakcÌ a paliv. SloûenÌ plynu vy-

stupujÌcÌho z katalyz·toru je ¯Ìzeno termodynamickou rovno-
v·hou skl·dajÌcÌ se ze vöech reakcÌ probÌhajÌcÌch v systÈmu18.
Ust·lenÌ rovnov·hy na katalyz·toru probÌh· velice rychle28.

M e c h a n i s m u s p o v r c h o v È r e a k c e

Mechanismus reakce uhlovodÌk˘ s vodnÌ parou za pod-
mÌnek reformingu je pomÏrnÏ komplikovan˝ a je diskutovan˝
ve velkÈm mnoûstvÌ publikacÌ vÏnovan˝ch problematice par-
nÌho reformingu24; pro zjednoduöenÌ muûe b˝t shrnut˝ do
n·sledujÌcÌch reakËnÌch krok˘:

adsorpce uhlovodÌk˘

CnHm + * CnHx ñ * (7)

zplyÚov·nÌ

CnHx ñ * CHx ñ * plyn (8)

tvorba ÑvousatÈhoì (whisker) uhlÌku

CnHx ñ * C ñ * → uhlÌk (9)
tvorba polymeru

CnHx ñ * ñ[CH2]n ñ * → polymer (10)

kde symbol * je aktivnÌ centrum katalyz·toru.
PrvnÌ krok, adsorpce uhlovodÌk˘ na aktivnÌch centrech

niklu (7), zaËÌn· probÌhat p¯i teplot·ch v rozmezÌ 100 aû 300 ∞C
v z·vislosti na druhu uhlovodÌk˘ a formÏ pouûitÈho kata-
lyz·toru. DalöÌm krokem je reakce α-ötÏpenÌ vazeb CñC ve-
doucÌ k tvorbÏ intermedi·tu C1 (CHx ñ *) a jejich n·slednÈ
dehydrogenace (9). Reakce dehydrogenace probÌh· aû k tvor-
bÏ voln˝ch atom˘ uhlÌku (C ñ *) adsorbovan˝ch na povrchu
niklu. Fragmenty C1, stejnÏ jako i volnÈ atomy uhlÌku, pod-
lÈhajÌ povrchov˝m reakcÌm s adsorbovan˝m kyslÌkem za tvor-
by oxidu uhelnatÈho. Intenzita adsorpce uhlovodÌk˘ na ni-
klovÈm povrchu z·visÌ na typu adsorbovan˝ch uhlovodÌk˘.

Alkeny a arom·ty majÌ vÏtöÌ afinitu k niklovÈmu povrchu
a jejich adsorpce probÌh· rychleji neû u nasycen˝ch uhlo-
vodÌk˘29. Naopak ötÏpenÌ u arom·t˘ a alken˘ probÌh· pomaleji
neû u alkan˘ a m˘ûe vÈst k hromadÏnÌ adsorbovan˝ch uhlo-
vodÌk˘ a n·slednÈ tvorbÏ povrchov˝ch polymer˘29. Rychlost
reakcÌ vedoucÌch k tvorbÏ plynn˝ch sloûek (8) z·visÌ na povr-
chovÈ koncentraci adsorbovanÈho kyslÌku. KyslÌk je produko-
v·n disociacÌ adsorbovanÈ vodnÌ p·ry (oxidu uhliËitÈho). Ad-
sorpce vodnÌ p·ry (oxidu uhliËitÈho) je z·visl· na vlastnostech
systÈmu katalyz·torñnosiË a parci·lnÌm tlaku vodnÌ p·ry (oxi-
du uhliËitÈho). Afinitu vodnÌ p·ry (oxidu uhliËitÈho) lze zv˝öit
volbou vhodnÈho nosiËe, p¯Ìdavkem alk·liÌ a oxid˘ (K2O,
CaO, MgO, La2O3, ZrO2) podporujÌcÌch adsorpci vody30 a adi-
cÌ vhodn˝ch promotor˘31 (V, Cu, Mo, Mn ).

D e a k t i v a c e k a t a l y z · t o r u

Deaktivace katalyz·toru se projevuje ztr·tou jeho aktivity.
P¯ÌËiny mohou b˝t znaËnÏ rozdÌlnÈ. Deaktivace m˘ûe b˝t
zp˘sobena jak katalytick˝mi jedy (H2S) Ëi l·tkami blokujÌcÌmi
mikroporÈznÌ systÈm katalyz·toru (alkalickÈ kovy, SiO2), tak
i nevratn˝mi zmÏnami systÈmu nosiËñkatalyz·tor (spÈk·nÌ,

∆H298
° ≤

∆H298
°

∆H298
°

∆H298
° ≤

∆H298
°

∆H298
°

rA →

rH → rR →

rC →

rP →
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slinov·nÌ) a blokov·nÌm aktivnÌch center katalyz·toru v d˘-
sledku zauhlÌkov·nÌ.

K hlavnÌm katalytick˝m jed˘m pat¯Ì u niklov˝ch kataly-
z·tor˘ slouËeniny sÌry. P¯estoûe v p˘vodnÌ biomase je pomÏr-
nÏ m·lo sirn˝ch l·tek, m˘ûe se v plynu objevovat v koncen-
tracÌch ppm p¯edevöÌm sirovodÌk a v menöÌch mnoûstvÌch
i karbonylsulfid32. SirovodÌk se v·ûe chemisorpcÌ na povrchu
kovu32 za tvorby sulfidu niklu (11). Reakce je dynamick·
a reverzibilnÌ, s klesajÌcÌ teplotou se tolerance katalyz·toru
k mnoûstvÌ sirovodÌku sniûuje. BezpeËn˝ pro provoz refor-
mingov˝ch katalyz·tor˘ za vyööÌch teplot je pomÏr H2S/H2
menöÌ neû 7,5.10ñ5 (cit.33). P¯i teplot·ch niûöÌch neû 500 ∞C
jsou kvantitativnÏ zachycov·na i podstatnÏ menöÌ mnoûstvÌ
H2S a zp˘sobujÌ pomalou deaktivaci prereformingov˝ch kata-
lyz·tor˘34. Regeneraci katalyz·toru lze provÈst za zv˝öenÈ
teploty18 jak vodÌkem (redukËnÌ prost¯edÌ), tak i vodnÌ parou
(oxidaËnÌ prost¯edÌ), nebo vym˝v·nÌm hydroxidy, kyselinami
a jin˝mi rozpouötÏdly35

H2S + Ni « NiñS + H2 (11)

Slinov·nÌ niklov˝ch krystal˘ probÌh· v souladu s Tomma-
nov˝m pravidlem18 a m˘ûe b˝t oËek·v·no nad hraniËnÌ teplo-
tou, kter· je ekvivalentnÌ 50 % teplotÏ bodu t·nÌ. Pro nikl je
tato teplota 591 ∞C. Jeho rychlost ˙zce souvisÌ s teplotou,
morfologiÌ povrchu, strukturou nosiËe a podmÌnkami kalci-
nace a aktivace. Slinov·nÌm se zvÏtöuje velikost niklov˝ch
krystalk˘ a kles· plocha povrchu metalickÈho niklu. Odolnost
v˘Ëi slinov·nÌ se zv˝öÌ volbou nosiËe s termicky rezistentnÌ
mikroporÈznÌ strukturou36. Bylo takÈ zjiötÏno, ûe menöÌ ni-
klovÈ krystalky jsou vÌce rezistentnÌ v˘Ëi zauhlÌkov·nÌ36.

Deaktivace niklov˝ch katalyz·tor˘ zauhlÌkov·nÌm probÌ-
h· t¯emi odliön˝mi mechanismy: tvorbou dlouh˝ch vl·knit˝ch
˙sad, zatahov·nÌm aktivnÌho povrchu niklu povlakem orga-
nick˝ch polymer˘ a tvorbou pyrol˝znÌho uhlÌku. Vöechny
procesy ˙zce souvisÌ s mechanismem povrchovÈ reakce, pro-
bÌhajÌcÌ na katalyz·toru.

VolnÈ atomy uhlÌku, produkovanÈ v d˘sledku dehydro-
genace fragment˘ C1, se rozpouötÏjÌ v niklovÈm krystalu (9),
migrujÌ na opaËnou stranu krystalu a po dosaûenÌ kritickÈ
hodnoty koncentrace se zaËÌnajÌ vyluËovat na povrchu krys-
talu ve formÏ uhlÌkat˝ch vl·ken ñ Ñvous˘î (whiskers). R˘st
se zaËÌn· uplatÚovat p¯i teplot·ch vyööÌch neû 500 ∞C, a to
pravdÏpodobnÏ proto, ûe reakce ötÏpenÌ adsorbovan˝ch uhlo-
vodÌk˘ (9) se st·v· rychlejöÌ neû reakce vedoucÌ k tvorbÏ
plynn˝ch produkt˘. Vl·kna uhlÌku nezp˘sobujÌ p¯Ìmo deakti-
vaci, ale p¯i jejich nadmÏrnÈm r˘stu nast·v· ˙pln· nevratn·
fyzick· destrukce Ë·stic katalyz·toru.

Tvorba jednovrstv˝ch polymernÌch povlak˘ blokujÌcÌch
aktivnÌ centra nast·v· naopak p¯i niûöÌch teplot·ch (reakce
(10)) v d˘sledku zv˝öenÌ koncentrace adsorbovan˝ch uhlo-
vodÌk˘ a intermedi·tu C1 a jejich rekombinacÌ34. VznikajÌcÌ
polymery jsou pomÏrnÏ aktivnÌ a jsou p¯ev·ûnÏ sloûeny z frag-
ment˘ ñCH2ñ, ovöem Ëasem se transformujÌ na m·lo aktivnÌ
polymery aromatickÈho charakteru. Deaktivace ÑpolymernÌm
uhlÌkemî p¯i teplot·ch pod 400 ∞C m˘ûe b˝t aû nÏkolikr·t
rychlejöÌ neû deaktivace sirn˝mi l·tkami. Pro popis a kvanti-
fikaci deaktivace se zav·dÌ pojem rezistentnÌho ËÌsla (Rí)
definovanÈho jako poËet kilogram˘ uhlovodÌk˘ nutn˝ k deak-
tivaci jednoho gramu katalyz·toru37. VÏtöÌ hodnota Rí zna-
men· pomalejöÌ deaktivaci. S rostoucÌ teplotou, pomÏrem S/C

a parci·lnÌm tlakem vodÌku rychlost deaktivace kles·, naopak
s rostoucÌm bodem varu uhlovodÌk˘ a obsahem aromatick˝ch
l·tek roste.

Tvorba pyrol˝znÌho uhlÌku18 na katalyz·torech m˘ûe pro-
bÌhat p¯i teplot·ch vyööÌch neû 650 ∞C. SnadnÏji probÌh· py-
rol˝za nenasycen˝ch uhlovodÌk˘. Je podporov·na na nosiËÌch
s kyselou aktivitou a m˘ûe zp˘sobit ˙plnÈ zanesenÌ kataly-
z·toru. Dost Ëasto tvorba pyrol˝znÌho uhlÌku nast·v· v d˘sled-
ku snÌûenÈ aktivity katalyz·toru. P¯i vyööÌch teplot·ch (nad
700 ∞C) se zaËÌn· zvyöovat i rychlost zplyÚov·nÌ uhlÌkat˝ch
usazenin vodnÌ parou a oxidem uhliËit˝m. Ztr·tu aktivity za
tÏchto podmÌnek lze minimalizovat zv˝öenÌm obsahu vodnÌ
p·ry.

PomÏr S/C a sloûenÌ plynu a uhlovodÌk˘ jsou hlavnÌ para-
metry ovlivÚujÌcÌ nejen rychlost, ale i mechanismus deakti-
vace katalyz·toru18.

Experiment·lnÌ uspo¯·d·nÌ

P o p i s e x p e r i m e n t · l n Ì a p a r a t u r y

TestovacÌ aparatura byla sloûena ze t¯Ì Ë·stÌ. PrvnÌ Ë·st
slouûila pro p¯Ìpravu plynnÈ smÏsi, druh· obsahovala kataly-
tick˝ k¯emenn˝ mikroreaktor a v t¯etÌ Ë·sti se prov·dÏla ana-
l˝za plynu. SchÈma mÏ¯icÌ aparatury je uvedeno na obr·zku 1.

SmÏs plynu z tlakovÈ l·hve (1) se rozdÏluje do t¯Ì proud˘.
Jeden proudÌ do sytiËe pro modelovou l·tku (11), druh˝ do
vodnÌho sytiËe (10) a t¯etÌ se pouûÌv· pro ¯edÏnÌ prvnÌch dvou
(6). Pr˘toky vöech proud˘ jsou regulov·ny jehlov˝mi ventily
(2ñ4) a aktu·lnÌ hodnoty jsou mÏ¯eny kapil·rnÌmi pr˘toko-
mÏry (5ñ7). Koncentrace vody a modelovÈ l·tky v plynu je
nez·visle nastavov·na pomocÌ pr˘toku plynu a konstantnÌch
teplot sytÌcÌch n·dobek. V poslednÌm sytiËi probÌh· p¯Ìprava
fin·lnÌ plynnÈ smÏsi a tÏsnÏ za nÌ plyn vstupuje do kata-
lytickÈho reaktoru (12).

Katalytick˝ reaktor z k¯emennÈho skla je umÌstÏn v elek-
tricky vyh¯ÌvanÈ peci (13). Teplota je ¯Ìzena pomocÌ regul·toru
(15) a je mÏ¯ena termoËl·nkem p¯Ìmo umÌstÏn˝m v kataly-
tickÈm loûi (14). Plyn z reaktoru je po filtraci p¯es mosazn˝
filtr rozdÏlov·n do dvou proud˘. PrvnÌ se pouûÌv· pro anal˝zu,
druh˝ proudÌ do manostatu udrûujÌcÌho konstantnÌ p¯etlak
v reaktoru.

Pro stanovenÌ koncentrace modelovÈ l·tky v plynu byl
pouûit plynov˝ chromatograf CHROM 5 (LaboratornÌ p¯Ìstro-
je Praha) (26), osazen˝ plameno-ionizaËnÌm detektorem (FID)
a n·plÚovou kolonou (1,5 m ◊ 4 mm I.D., stac. f·ze: 3 hm.%
OV-17 na Chromatonu, 60ñ80 mesh). Vzorek plynu se d·vko-
val smyËkou o objemu 0,2 ml (16) pomocÌ öesticestnÈho
kohoutu (17). Pro zamezenÌ kondenzace vody i modelovÈ
l·tky byly v˝stup reaktoru, mosazn˝ filtr, smyËka a d·vkovacÌ
kohout umÌstÏny ve vyh¯ÌvanÈm boxu s teplotou 90ñ120 ∞C
(25). Sign·l z detektoru byl snÌm·n poËÌtaËovou mÏ¯icÌ kartou
(PCL-812 PG) a n·slednÏ zpracov·v·n speci·lnÌm softwarem
CSW. PodrobnÏjöÌ popis analytickÈ metody je uveden v d¯Ì-
vÏjöÌ publikaci38.

V o l b a m o d e l o v ˝ c h p o d m Ì n e k

Pro testov·nÌ katalyz·toru byly do tlakov˝ch n·dob namÌ-
ch·ny smÏsi plyn˘ s r˘zn˝m obsahem H2, CO2 a N2. Re·ln˝
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plyn ze zplyÚov·nÌ obsahuje navÌc oxid uhelnat˝ a methan.
P¯esto, ûe z bezpeËnostnÌch d˘vod˘ byly v testovacÌch smÏ-
sÌch tyto sloûky vynech·ny, vznikaly p¯Ìmo v reaktoru na kata-
lyz·toru. Anal˝za sloûenÌ p¯ipraven˝ch plyn˘ byla provedena
pomocÌ plynovÈ chromatografie. PodrobnÏjöÌ popis pouûitÈ
metody lze nalÈzt ve staröÌch publikacÌch12,35,39.

Volba modelovÈ l·tky je ot·zkou pomÏrnÏ komplikova-
nou, ˙zce souvisÌ s typem zplyÚovacÌho reaktoru a podmÌnka-
mi jeho provozu. NejperspektivnÏjöÌmi pro aplikaci v pr˘my-
slu jsou reaktory fluidnÌ a sesuvnÈ. ProdukujÌ plyn z nÌzk˝m
obsahem dehtu. SloûenÌ plynu a dehtu z fluidnÌch reaktor˘40

bylo podrobnÏ studov·no v d¯ÌvÏjöÌch pracÌch2,39,41 a je dob¯e
pops·no v literatu¯e32,42,43. HlavnÌ sloûkou vysokoteplotnÌho
dehtu jsou uhlovodÌky aromatickÈ: benzen, toluen, naftalen,
acenaftylen. NejnebezpeËnÏjöÌ z hlediska rychlÈ deaktivace
niklov˝ch katalyz·tor˘ jsou tÏûöÌ polyarom·ty. Aznar9 uv·dÌ,
ûe limitnÌ hodnota, nad kterou m˘ûe nastat deaktivace ni-
klov˝ch katalyz·tor˘, je 2 g.mñ3, Corella17 problÈm deaktivace
¯eöÌ pomocÌ ochrannÈho loûe (dolomit), kterÈ je schopno nejen
snÌûit koncentraci dehtu pod tuto hodnotu, ale i mÏnit jeho
sloûenÌ na p¯ev·ûnÏ aromatickÈ uhlovodÌky. To jsou hlavnÌ
d˘vody, proË byl naftalen p¯es jistÈ obtÌûe s p¯Ìpravou mode-
lovÈ plynnÈ smÏsi zvolen za modelovou l·tku.

P o u û i t È k a t a l y z · t o r y

Byly zkouöeny r˘znÈ niklovÈ katalyz·tory. P¯ed pouûitÌm
byly katalyz·tory nadrceny a rozsÌtov·ny. Byla provedena
jejich anal˝za a zmÏ¯en jejich povrch metodou BET (Coul-
ter SA 3100). Pro testov·nÌ byla pouûita frakce o velikosti
0,5ñ1 mm. SloûenÌ a vlastnosti pouûit˝ch katalyz·tor˘ jsou
uvedeny v tabulce I.

Experimenty byly provedeny v k¯emennÈm mikroreaktoru
o vnit¯nÌm pr˘mÏru 7 mm a dÈlce 250 mm. Reaktor je zobrazen

na obr. 2. Katalyz·tory byly plnÏny do reaktoru spoleËnÏ
s k¯emennou drtÌ o stejnÈ velikosti a hmotnostnÌm pomÏru 1:1.
ÿedÏnÌ inertnÌm materi·lem bylo aplikov·no pro snÌûenÌ ob-
jemov˝ch teplotnÌch efekt˘ v reaktoru a dodrûenÌ izotermnÌch
podmÌnek podÈl reaktoru. K¯emenn· drù byla z·roveÚ pouûita
pro zaplnÏnÌ prostoru pod katalytick˝m loûem (10 mm), kde
slouûila pro oh¯·tÌ plynu. P¯ed kaûd˝m mÏ¯enÌm bylo do
reaktoru vloûeno 0,3 g ËerstvÈho katalyz·toru a 0,3 g k¯emen-
nÈho  skla. Tato smÏs  tvo¯ila  katalytickou vrstvu o v˝öce
p¯ibliûnÏ 30 mm.

O b e c n ˝ p o p i s m Ï ¯ e n Ì

Testov·nÌ katalyz·toru se skl·dalo z jeho aktivace a vlast-
nÌho mÏ¯enÌ. VlastnÌ mÏ¯enÌ se prov·dÏlo ve dvou odliön˝ch
uspo¯·d·nÌch. PrvnÌ spoËÌvalo v mÏ¯enÌ z·vislosti konverze na

Obr. 1. SchÈma mÏ¯icÌ aparatury; 1 ñ z·sobnÌ l·hev s plynnou matricÌ; 2, 3, 4 ñ jehlovÈ ventily; 5, 6, 7 ñ kapil·rnÌ pr˘tokomÏry; 8 ñ
termostat pro sycenÌ vodnÌ parou; 9 ñ termostat pro sycenÌ organickou l·tkou; 10 ñ vodnÌ sytiË; 11 ñ naftalenov˝ sytiË; 12 ñ katalytick˝ reaktor;
13 ñ elektricky vyh¯Ìvan· pec; 14 ñ termoËl·nek v reaktoru; 15 ñ jednotka mÏ¯ÌcÌ teplotu (APS 5); 16 ñ d·vkovacÌ smyËka; 17 ñ öesticestn˝
kohout; 18 ñ chromatografick· kolona; 19 ñ plameno-ionizaËnÌ detektor; 20, 21, 22 ñ tlakovÈ l·hve s vodÌkem, vzduchem, dusÌkem; 23 ñ
poËÌtaËovÈ vyhodnocenÌ sign·lu z detektoru (program CSW); 24 ñ v˝stup plynu z d·vkovacÌ smyËky; 25 ñ vyh¯Ìvan˝ box; 26 ñ plynov˝
chromatograf
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Obr. 2. SchÈma katalytickÈho reaktoru; 1 ñ vstup plynu, 2 ñ v˝stup
plynu, 3 ñ vrstva k¯emennÈho skla, 4 ñ katalytick· vrstva, 5 ñ ter-
moËl·nek
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Tabulka I
SloûenÌ a vlastnosti pouûit˝ch katalyz·tor˘

Producent Leuna Werke S¸d Chemie Chemopetrol ICI Haldor-Topsoe BASF
Katalyz·tor LW 6524 G56A Cherox 34-02 Cherox 37-06 K179 RKS-2 G1-25S
Plocha [m2.gñ1] 178,8 58,8 31,4 30,6 87,1 0,3 2,0

Sloûka Obsah [hm.%]
NiO 68,9 33,2 14,51 22,5 14,8 9,58 15,52
Al2O3 29,81 55,74 40,38 1,10 n.d.a 68,99 83,93
SiO2 0,036 0,26 10,05 72,16 n.d.a 0,40 0,18
Na2O 0,22 0,38 0,03 0,20 n.d.a <b 0,13
MgO 0,06 0,08 <b 0,03 n.d.a 20,26 0,04
CaO 0,49 9,64 0,72 0,12 n.d.a 0,31 0,11
Cr2O3 0,13 <b <b 2,84 n.d.a <b <b

Fe2O3 0,37 0,07 0,29 0,05 n.d.a 0,11 0,05
Co3O4 0,23 0,03 0,01 0,02 n.d.a <b <b

CuO 0,21 0,03 <b 0,01 n.d.a <b <b

ZnO 0,04 0,02 0,01 <b n.d.a <b <b

WO3 0,08 0,01 33,47 0,12 n.d.a <b <b

Pozn.: Pouûit· metoda urËenÌ sloûenÌ (rentgenov· fluorescenËnÌ anal˝za) vyhodnocuje obsahy prvk˘ ve formÏ oxid˘; a sloûka
nenÌ urËena, b obsah prvku ve vzorku je menöÌ neû 0,01 g.kgñ1

teplotÏ a druhÈ ve sledov·nÌ konverze v z·vislosti na Ëase p¯i
konstantnÌ teplotÏ.

Aktivace katalyz·toru je d˘leûit˝m krokem a jejÌ pod-
mÌnky do znaËnÈ mÌry ovlivÚujÌ jak katalytickou aktivitu, tak
i odolnost v˘Ëi deaktivaci18. Aktivace se prov·dÏla vûdy za
stejn˝ch podmÌnek, aby bylo moûno porovnat jak v˝sledky
z r˘zn˝ch experiment˘, tak i v˝sledky pro r˘znÈ katalyz·tory.
BÏhem aktivace se teplota v reaktoru zvyöovala z poË·teËnÌ
teploty 200 ∞C rychlostÌ 10 ∞C.minñ1 na 850 ∞C a po dobu
70 minut byla konstantnÌ. BÏhem celÈ aktivace reaktorem
proudil jen modelov˝ plyn (120 ml.minñ1) nasycen˝ vodnÌ
parou (50 g.mñ3 ). Po aktivaci se koncentrace vodnÌ p·ry
a modelovÈ l·tky nastavily na poûadovanÈ hodnoty a byl
spuötÏn teplotnÌ program mÏ¯enÌ. P¯i konstantnÌm sniûov·nÌ
teploty (10 ∞C.minñ1) v rozmezÌ 850ñ200 ∞C se mÏ¯ila koncen-
trace modelovÈ l·tky v plynu za reaktorem. Anal˝za se prov·-
dÏla v intervalech 2ñ3 min. Jako v˝sledek mÏ¯enÌ se zÌskala
konverznÌ charakteristika katalyz·toru ñ z·vislost konverze na
teplotÏ.

MÏ¯enÌ deaktivace katalyz·toru se prov·dÏlo p¯i konstant-
nÌ teplotÏ a sloûenÌ plynu. Po aktivaci se teplota v reaktoru
snÌûila na p¯edem zvolenou hodnotu nad bodem 100% kon-
verze. MÏ¯il se Ëas nutn˝ pro zaË·tek deaktivace a byla sle-
dov·na jejÌ rychlost. Pro zhodnocenÌ r˘zn˝ch vliv˘ byla deak-
tivace katalyz·tor˘ zkouöena p¯i mÏnÌcÌ se koncentraci mode-
lovÈ l·tky a za r˘zn˝ch teplot.

V˝sledky a diskuse

K ¯ e m e n n ˝ r e a k t o r
a j e h o k a t a l y t i c k · a k t i v i t a

P¯ed studiem aktivity a deaktivace katalyz·tor˘ bylo nutno
zjistit, do jakÈ mÌry k¯emennÈ sklo reaktoru a pouûit· k¯e-
menn· drù ovlivÚujÌ v˝sledky mÏ¯enÌ. Proto byla zmÏ¯ena

konverze naftalenu v reaktoru s k¯emennou drtÌ mÌsto kata-
lyz·toru. MÏ¯enÌ bylo provedeno s r˘zn˝mi plyny a r˘znou
koncentracÌ vodnÌ p·ry. Jist· konverze naftalenu byla po-
zorov·na, a to hlavnÏ p¯i teplot·ch nad 800 ∞C. V p¯ÌpadÏ
pouûitÌ ÑsuchÈhoì dusÌku odpovÌdala tato konverze jen reak-
cÌm nekatalytickÈ pyrol˝zy a p¯i teplotÏ 870 ∞C byla menöÌ neû
20 %, v p¯Ìtomnosti vodnÌ p·ry (22,4 g.mñ3) se tato hodnota
nepatrnÏ zv˝öila na 25 % dÌky reakcÌm nekatalytickÈho par-
nÌho reformingu.

DalöÌ n·r˘st byl zaznamen·n u plynu obsahujÌcÌho H2
a CO2. V tomto p¯ÌpadÏ se navÌc uplatÚovaly nekatalytickÈ
reakce reformingu CO2 a hydrokrakov·nÌ. Jist· konverze byla
pozorov·na p¯i 750 ∞C (15 %). P¯i 850 ∞C se hodnota konverze
zv˝öila aû na 55 %. Tento n·r˘st byl zv˝öen na 59 % p¯Ìtom-
nostÌ vodnÌ p·ry, kter· se ˙ËastnÌ reakcÌ parnÌho nekatalytic-
kÈho reformingu. Na z·kladÏ namÏ¯en˝ch hodnot lze konsta-
tovat, ûe  p¯i teplot·ch pod  700 ∞C jsou materi·l  reaktoru
a pouûit· k¯emenn· drù dostateËnÏ inertnÌ a nezkreslujÌ namÏ-
¯enÈ v˝sledky.

A k t i v i t a k o m e r Ë n Ì c h n i k l o v ˝ c h
k a t a l y z · t o r ˘

V˝sledky mÏ¯enÌ konverze naftalenu na komerËnÌch ni-
klov˝ch katalyz·torech jsou shrnuty na obr. 3. Vöechny tes-
tovanÈ katalyz·tory se rozdÏlily do dvou skupin. K prvnÌ pat¯Ì
aktivnÌ prereformingovÈ katalyz·tory s velkou plochou povr-
chu a vysok˝m obsahem niklu. Jejich teplota 100 % konverze
se zvyöuje v po¯adÌ od LW 6524 (310 ∞C) p¯es G56A (400 ∞C)
aû ke K179 (470 ∞C). Velkou aktivitu katalyz·toru LW 6524
lze vysvÏtlit vysok˝m obsahem niklu (68,9 % NiO), velkou
plochou povrchu (178,8 m2.gñ1), podporujÌcÌ disperzi niklo-
v˝ch krystalk˘ na nosiËi a p¯ÌtomnostÌ promotoru (Cu, Co,
Cr). Aktivita  ËerstvÈho katalyz·toru  dokonce umoûÚovala
skoro kompletnÌ hydrogenaci naftalenu na tetrahydronaftalen
p¯i teplot·ch okolo 130 ∞C. Kladnou roli sehr·la i alumina,
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pouûit· jako nosiË s velk˝m povrchem. Druh˝ nejaktivnÏjöÌ
katalyz·tor G56A obsahoval menöÌ mnoûstvÌ niklu (33,2 %
NiO) a byl p¯ipraven˝ na b·zi silik·tu z¯ejmÏ z d˘vodu apli-
kace p¯i vyööÌch teplot·ch. P¯Ìtomnost znaËnÈho mnoûstvÌ
CaO (9,6 %) by mÏla zvyöovat adsorpËnÌ vlastnosti kata-
lyz·toru v˘Ëi vodnÌ p·¯e a snÌûit riziko jeho zauhlÌkov·nÌ.
MenöÌ povrch (58,8 m2.gñ1) a obsah aktivnÌ sloûky si vyû·da-
ly i vyööÌ provoznÌ teplotu. T¯etÌ nejlepöÌ katalyz·tor K179
m· sice vÏtöÌ celkov˝ povrch (87,1 m2.gñ1), ale obsah niklu
(14,8 % NiO) a teplota 100 % konverze ho ¯adÌ spÌöe k
aktivnÌm reformingov˝m katalyz·tor˘m.

D·le lze podle rostoucÌ teploty 100 % konverze se¯adit
n·sledujÌcÌ katalyz·tory: Cherox 37-06 (530 ∞C), Cherox 34-
-02 (570ñ600 ∞C), RKS-2 (580 ∞C) a G1-25S (650ñ690 ∞C).
PoslednÌ dva katalyz·tory pat¯Ì ke skupinÏ vysokoteplotnÌch
reformingov˝ch katalyz·tor˘ s relativnÏ malou plochou povr-
chu a nÌzk˝m obsahem niklu (<15 %) a jejich hlavnÌ aplikacÌ je
vysokoteplotnÌ parnÌ reforming methanu. Katalyz·tor G1-25S
je dokonce typick˝m katalyz·torem pro vysokoteplotnÌ parnÌ
reforming methanu a pouûÌv· se i p¯i ËiötÏnÌ plynu ze zplyÚo-
v·nÌ biomasy7,9. Pro srovn·nÌ je v obr·zku uvedena i konverznÌ
k¯ivka pro dolomit a reaktor s k¯emennou drtÌ. Vöechny ni-
klovÈ katalyz·tory jsou aktivnÏjöÌ neû dolomit.

P¯i katalytickÈm odstraÚov·nÌ naftalenu, podobnÏ jako
i v p¯ÌpadÏ odstraÚov·nÌ toluenu35, byl zaznamen·n jen nepa-
trn˝ vliv zmÏny sloûenÌ plynu (H2, CO2). PodstatnÏjöÌ vliv na
teplotu ˙plnÈ konverze mÏla zmÏna koncentrace vodnÌ p·ry.
DÌky p¯Ìtomnosti H2 a CO2 vznikala voda p¯Ìmo na kata-
lyz·toru reakcÌ vodnÌho plynu (6) a methanizaËnÌ reakcÌ (5).
Aktu·lnÌ koncentrace vodnÌ p·ry se ¯ÌdÌ termodynamickou
rovnov·hou. Proto i v ÑsuchÈmì plynu obsahujÌcÌm H2 a CO2
probÌhaly na katalyz·toru reakce parnÌho reformingu. Potvr-
zuje to i znaËn˝ n·r˘st methanu u prereformingov˝ch kataly-
z·tor˘ p¯i teplot·ch pod 500 ∞C. Nap¯Ìklad p¯i teplotÏ 380 ∞C
a 100 % konverze naftalenu na katalyz·toru LW 6524 dosa-
hovala koncentrace methanu v plynu 1,6 obj.%. Tak velkÈ
mnoûstvÌ nem˘ûe b˝t dle stechiometrie produkov·no z nafta-
lenu. Ovöem p¯i nasycov·nÌ plynu dodateËnou vodnÌ parou
p¯ed reaktorem byla jejÌ koncentrace v reaktoru vÏtöÌ. Zv˝öenÌ
obsahu vodnÌ p·ry (sycenÌ na 24,2 g.mñ3) podporovalo adsorp-
ci vodnÌ p·ry na povrchu katalyz·toru a projevovalo se mÌr-
n˝m posunem konverznÌ k¯ivky smÏrem k niûöÌm teplot·m.

Koncentrace modelovÈ l·tky (naftalenu) byla jednÌm z hlav-
nÌch parametr˘ ovlivÚujÌcÌch vlastnosti katalyz·toru. Zv˝öenÌ
koncentrace naftalenu vedlo fakticky ke snÌûenÌ pomÏru S/C.
Je zn·mo, ûe pod urËitou kritickou teplotou a hodnotou S/C
pro danou l·tku probÌh· deaktivace18,29. Ve vöech p¯Ìpadech
zv˝öenÌ koncentrace z 0,85 aû na 3,2 g.mñ3 vedlo k posunu
konverznÌ k¯ivky smÏrem k vyööÌm teplot·m. U katalyz·tor˘
LW 6524 (obr. 4) a G56A byl tento posun 60 ∞C, u RKS-2 70 ∞C
u K179 120 ∞C a u G1-25S aû neuvÏ¯iteln˝ch 200 ∞C. TÌmto
zvl·ötnÌm chov·nÌm katalyz·toru G1-25S lze Ë·steËnÏ vysvÏt-
lit ztr·tu jeho aktivity pozorovanou p¯i re·ln˝ch testech9,17.
Vliv typu modelovÈ l·tky na aktivitu katalyz·toru lze zjistit ze
srovn·nÌ s d¯ÌvÏjöÌmi v˝sledky35 namÏ¯en˝mi p¯i katalytickÈm
odbour·v·nÌ toluenu. U vöech katalyz·tor˘ pro tot·lnÌ kon-
verzi naftalenu bylo nutno pouûÌt vyööÌ teplotu. O 40 ∞C teplota
vyrostla u katalyz·toru LW 6524, o 70 ∞C u G56A, o 80 ∞C
u K179, o 110 ∞C u RKS-2 a o 100ñ110 ∞C u G1-25S. Naftalen
je za podmÌnek parnÌho reformingu pravdÏpodobnÏ stabilnÏjöÌ
neû toluen, a proto je jako modelov· l·tka vhodnÏjöÌ volbou.

D e a k t i v a c e n i k l o v ˝ c h k a t a l y z · t o r ˘

MÏ¯enÌ konverznÌch z·vislostÌ dovoluje provÈst srovn·nÌ
katalyz·tor˘ dle jejich aktivity, ale bohuûel nenÌ dostaËujÌcÌ
pro aplikaci zvolen˝ch katalyz·tor˘ v re·lnÈm procesu, zvl·öù
v p¯ÌpadÏ ËiötÏnÌ plynu ze zplyÚov·nÌ biomasy. HlavnÌm d˘vo-
dem je deaktivace katalyz·toru.

Deaktivace aktivnÌch prereformingov˝ch katalyz·tor˘ LW
6524 a G56A je zp˘sobena tvorbou polymernÌho uhlÌku bloku-
jÌcÌho povrch niklovÈho katalyz·toru20,34. P¯i teplot·ch v okolÌ
100% konverze byla pozorov·na rychl· deaktivace katalyz·-
toru. SouËasnÏ byly blokov·ny i vöechny chemickÈ reakce,
vyûadujÌcÌ p¯Ìtomnost katalyz·toru. Proto byl p¯i deaktivaci
pozorov·n nejen  n·r˘st  koncentrace naftalenu  na v˝stupu
z reaktoru, ale i rapidnÌ pokles koncentrace methanu. V p¯Ìpa-
dÏ pomalejöÌ deaktivace za vyööÌch teplot byl pozorov·n po-
zvoln˝ pokles koncentrace methanu.

Teplota katalytickÈho loûe a pomÏr mezi vodnÌ parou
a modelovou l·tkou (S/C) jsou hlavnÌmi parametry ovlivÚu-
jÌcÌmi rychlost tvorby polymernÌho uhlÌku20,29,34. Tento fakt lze
ilustrovat obr·zkem 4, kde je uvedena z·vislost konverze na
Ëase p¯i r˘zn˝ch teplot·ch, koncentrace vodnÌ p·ry a nafta-
lenu. Za vyööÌch teplot se zvyöuje rychlost ötÏpenÌ adsor-

Obr. 3. Z·vislost konverze naftalenu (x) na teplotÏ (T) pro r˘znÈ
katalyz·tory; ¡ LW 6524, ∆ G56A, u K179, o cherox 37-06,
l cherox 34-02, p RKS-2, n G1-25S, s k¯emennÈ sklo, ∇ dolomit

Obr. 4. Z·vislost konverze naftalenu (x) na dobÏ provozu (t) za
r˘zn˝ch podmÌnek pro katalyz·tor Leuna Werke (LW) 6524;
podmÌnky mÏ¯enÌ: voda 24,4 g.mñ3, pr˘tok plynu 112 ml.minñ1, sloûenÌ
plynu (PL1): 10,50 % H2, 17,50 % CO2, 71,90 % N2; LW 6524
(deaktivace, PL1) t s H2O (420 ∞C, 1,5 g.mñ3 naftalen), n bez H2O
(420 ∞C, 1,5 g.mñ3 naftalen),o s H2O (420 ∞C, 3,0 g.mñ3 naftalen), l
s H2O (370 ∞C, 1,5 g.mñ3 naftalen), ¡ bez H2O (370 ∞C, 1,5 g.mñ3

naftalen)
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bovan˝ch molekul naftalenu a sniûuje se nebezpeËÌ tvorby
polymernÌch povlak˘. Nap¯. deaktivace LW 6524 p¯i teplotÏ
370 ∞C se objevila jiû po prvnÌch 10 minut·ch provozu a bÏ-
hem dalöÌch 60 minut se konverze snÌûila z p˘vodnÌch 100 %
na 10 %. P¯i teplotÏ 380 ∞C se zn·mky deaktivace zaËaly
projevovat po vÌce neû dvou hodin·ch a za dalöÌch 5 hodin
konverze naftalenu poklesla ze 100 % jen na 85 %. P¯i teplotÏ
420 ∞C po vÌce neû 8 hodin·ch nebyl zaznamen·n û·dn˝
pokles konverze naftalenu, jedin˝m nep¯Ìm˝m n·znakem po-
malÈ tvorby polymernÌho uhlÌku byl konstantnÌ pokles (o 10 %
za celou dobu pokusu) koncentrace methanu v plynu. Velice
podobn· situace byla pozorov·na i u katalyz·toru G56A, je-
nom s tÌm rozdÌlem, ûe pro vÌce neû desetihodinov˝ provoz bez
deaktivace bylo nutno teplotu v reaktoru zv˝öit na 500 ∞C.

Z·vislost deaktivace na koncentraci vody a naftalenu v ply-
nu byla p¯Ìmo v souladu s teoriÌ tvorby polymernÌho uhlÌ-
ku20,29,34. ZmenöenÌm hodnoty S/C, a to buÔ zv˝öenÌm koncen-
trace naftalenu z 1,5 g.mñ3 na 3,2 g.mñ3, nebo snÌûenÌm p¯Ì-
davku vodnÌ p·ry z 24,2 na 0 g.mñ3 (Ñsuch˝ì plyn) byla
podporov·na rychlejöÌ deaktivace, projevujÌcÌ se po kratöÌ
dobÏ. U takto exponovan˝ch prereformingov˝ch katalyz·to-
r˘ byl zjiötÏn znaËn˝ pokles celkovÈho povrchu. Nap¯Ìklad
u vzorku G56A bylo zaznamen·no snÌûenÌ plochy povrchu
z p˘vodnÌch 58 m2.gñ1 u ËerstvÈho katalyz·toru na 22 m2.gñ1

u katalyz·toru exponovanÈho p¯i 450 ∞C a na 20 m2.gñ1 p¯i
470 ∞C. Srovn·nÌm distribuce pÛr˘ ËerstvÈho a exponovanÈho
katalyz·toru byl zjiötÏn ˙bytek pÛr˘ o velikosti pod 5 nm, kter˝
byl Ë·steËnÏ kompenzov·n n·r˘stem objemu pÛr˘ o velikosti
7 nm a vÌce. Tyto v˝sledky ukazujÌ na moûnost, ûe mimo
tvorbu polymernÌho povlaku se mohl za tÏchto podmÌnek na
katalyz·toru vyluËovat i jin˝ typ uhlÌku. Deaktivace byla takÈ
pozorov·na i u vöech reformingovych niklov˝ch katalyz·tor˘.
U katalyz·tor˘ pracujÌcÌch p¯i teplot·ch nad 550 ∞C byl jejÌ
mechanismus odliön˝. Deaktivace byla pravdÏpodobnÏ zp˘-
sobena tvorbou ÑvousatÈhoì uhlÌku a p¯i teplot·ch vyööÌch neû
650 ∞C i tvorbou pyrol˝znÌho uhlÌku hlavnÏ v d˘sledku ma-
lÈho pomÏru S/C a obtÌûnÈ odbouratelnosti naftalenu. Kata-
lyz·tor K179 se p¯i zvyöov·nÌ teploty z 510 na 550 ∞C choval
podobnÏ jako prereformingovÈ katalyz·tory a rychlost deak-
tivace v jeho p¯ÌpadÏ poklesla, ovöem jejÌ poË·tek z˘stal ve
stejnÈm Ëase. ZajÌmav˝ je i vliv zv˝öenÌ koncentrace naftalenu
v plynu z 0,82 na 3,20 g.mñ3 ñ Ëas poË·tku deaktivace se
zkracoval nep¯Ìmo ˙mÏrnÏ koncentraci naftalenu a jejÌ rych-
lost rostla p¯Ìmo ˙mÏrnÏ. Velice podobn· situace byla po-
zorov·na i u ostatnÌch katalyz·tor˘, u kter˝ch ani zv˝öenÌ te-
ploty (aû na 660 ∞C u Cheroxu 37-06, 650 ∞C u G1-25S, 700 ∞C
u RKS-2 a 710 ∞C u Cheroxu 34-02) nepomohlo vy¯eöit pro-
blÈm deaktivace. Zv˝öenÌ pomÏru S/C u nÏkter˝ch katalyz·-
tor˘ zmÌrnilo jejÌ dopad, p¯esto nedovolilo dos·hnout podob-
n˝ch v˝sledk˘ jako u prereformingov˝ch katalyz·tor˘.

P o u û i t e l n o s t k a t a l y z · t o r ˘
z a r e · l n ˝ c h p o d m Ì n e k

Ze srovn·nÌ experiment·lnÌch v˝sledk˘, zÌskan˝ch za mo-
delov˝ch podmÌnek, lze konstatovat, ûe v procesu katalytic-
kÈho ËiötÏnÌ plynu ze zplyÚov·nÌ biomasy mohou b˝t apliko-
v·ny aktivnÌ prereformingovÈ katalyz·tory. Ot·zka odolnosti
tÏchto katalyz·tor˘ v˘Ëi deaktivaci za re·ln˝ch podmÌnek nenÌ
zodpovÏzena ˙plnÏ, protoûe pouûit˝ model se zamÏ¯uje hlavnÏ
na deaktivaci zp˘sobenou vysokoteplotnÌm dehtem. Volba

naftalenu jakoûto l·tky stabilnÌ, tÏûce odbouratelnÈ a zp˘sobu-
jÌcÌ deaktivaci katalyz·tor˘, je z tohoto hlediska volbou velice
vhodnou. P¯esto m˘ûe deaktivace v re·lnÈm plynu nast·vat
takÈ v d˘sledku tvorby uhlÌku disproporcionacÌ CO (Bou-
douardova reakce), zv˝öenÈ adsorpce nenasycen˝ch uhlovo-
dÌk˘ (ethylen, acetylen) a otravy katalyz·toru sirn˝mi slouËe-
niny (H2S). PodrobnÈ informace lze zÌskat jenom ze studia
aktivity katalyz·tor˘ za re·ln˝ch podmÌnek.

Testov·nÌ katalyz·toru G56A za re·ln˝ch podmÌnek se
prov·dÏlo p¯i teplotÏ 530 ∞C a uk·zalo jeho vysokou aktivitu45.
Zvolen· teplota byla jen  o 30 ∞C vyööÌ neû u mÏ¯enÌ p¯i
modelov˝ch podmÌnk·ch. Pro minimalizaci neû·doucÌ Bou-
douardovy reakce byla do plynu p¯ed katalytick˝m reaktorem
nast¯ikov·na dodateËn· vodnÌ p·ra. Kv˘li zvl·ötnÌ konstrukci
katalytickÈho  reaktoru trval pokus jen t¯i  hodiny.  BÏhem
celÈho experimentu bylo zaznamen·no kompletnÌ odstraÚo-
v·nÌ l·tek vyööÌch neû methan a byla zjiötÏna zmÏna sloûenÌ
hlavnÌch komponent plynu. Po celou dobu testu nebyly zazna-
men·ny n·znaky deaktivace katalyz·toru i p¯esto, ûe pouûi-
t˝ zplyÚovacÌ reaktor produkoval vÏtöÌ mnoûstvÌ dehtu (1ñ
1,5 g.mñ3) neû jinÈ typy souproud˝ch reaktor˘ a plyn obsa-
hoval malÈ mnoûstvÌ ethylenu, acetylenu a jin˝ch nenasy-
cen˝ch uhlovodÌk˘. PodrobnÏjöÌ informace  o podmÌnk·ch
experimentu a vlastnostech plynu p¯ed a za reaktorem jsou
mimo r·mec tohoto p¯ÌspÏvku a budou p¯edmÏtem zvl·ötnÌ
publikace. V˝sledky i tak kr·tkodobÈho provozu ukazujÌ na
vhodnou volbu laboratornÌho modelu a poukazujÌ na moûnost
pouûitÌ niklov˝ch prereformingov˝ch katalyz·tor˘ v proce-
sech katalytickÈho ËiötÏnÌ plynu ze zplyÚov·nÌ biomasy.

Z·vÏr

Pouûit· laboratornÌ metoda umoûÚuje na z·kladÏ jedno-
duchÈho mÏ¯enÌ konverze modelovÈ l·tky (naftalenu) volbu
katalyz·toru vhodnÈho pro ËiötÏnÌ plynu ze zplyÚov·nÌ bio-
masy. Mimo mÏ¯enÌ z·vislosti konverze na teplotÏ byla sle-
dov·na i rychlost deaktivace.

Bylo odzkouöeno nÏkolik r˘zn˝ch pr˘myslov˝ch niklo-
v˝ch katalyz·tor˘. NejlepöÌ vlastnosti byli zaznamen·ny u ak-
tivnÌch niklov˝ch prereformingov˝ch katalyz·tor˘, kterÈ byly
schopnÈ kompletnÏ odstraÚovat naftalen jiû p¯i teplot·ch pod
500 ∞C. Za tÏchto podmÌnek byla deaktivace zp˘sobena pro-
st¯ednictvÌm polymernÌch usazenin a byla pozorov·na jen po
delöÌ dobÏ a za snÌûenÈho pomÏru S/C. PrereformingovÈ kata-
lyz·tory proto mohou b˝t vhodnou volbou pro procesy nÌzko-
teplotnÌho ËiötÏnÌ plynu ze zplyÚov·nÌ biomasy.

ReformingovÈ niklovÈ katalyz·tory mÏly dostateËnou ak-
tivitu p¯i teplot·ch nad 500 ∞C a byly schopnÈ konvertovat
naftalen ze 100 %. Slab· odolnost v˘Ëi deaktivaci byla hlavnÌ
p¯ek·ûkou pro aplikaci tÏchto katalyz·tor˘ p¯i teplot·ch v roz-
mezÌ 500 aû 700 ∞C. Pro ˙spÏönÈ pouûitÌ tÏchto katalyz·tor˘
je nutno pouûÌt teplot vyööÌch neû 700 ∞C a dostateËnÏ velk˝
p¯ebytek vodnÌ p·ry pro minimalizaci jejich deaktivace.

LITERATURA

1. Beenaackers A. A. C. M., Maniatis K.: 9th Eur. Biom.
Conf.: Biomass for Energy and Environmental Proceed-
ings (Chartier P., Ferrero G. L., Henius U. M., Hultberg

Chem. Listy 96, 813 ñ 820 (2002) LaboratornÌ p¯Ìstroje a postupy

819



S., Sachau J., Wiinblad M., ed.), str. 1399. Pergamon/El-
sevier Publishers, Copenhagen 1996.

2. Peölov· K., Skoblja S., Koutsk˝ B., Malecha J., Marö·k
J.: 48. konference chemickÈho a procesnÌho inûen˝rstvÌ,
Chisa 2001, SrnÌ, 15.ñ18. ¯Ìjna 2001. »SCHI, SrnÌ 2001.
(pln˝ text p¯edn·öky na CD ROM ISBN 80-86059-32-4).

3. Aznar M. P., Corella J., Delgado J., Lahoz J.: Ind. Eng.
Chem. Res. 1, 1 (1993).

4. GarcÌa L., Salvador M. L., Arauzo J., Bilbao R.: Energy
Fuels 13, 851 (1999).

5. Reed T. B.: Biomass Gasification, Principles and Tech-
nology. Noyes Data Corporation, New Jersey 1981.

6. Myren C., Hornell C.: 9th Eur. Biom. Conf.: Biomass for
Energy  and Environmental  Proceedings (Chartier P.,
Ferrero G. L., Henius U. M., Hultberg S., Sachau J.,
Wiinblad M., ed.), str. 1283. Pergamon/Elsevier Publi-
shers, Copenhagen 1996.

7. Jensen P.A., Larsen E., Jorgensen K. H.: 9th Eur. Biom.
Conf.: Biomass for Energy and Environmental Proceed-
ings (Chartier P., Ferrero G. L., Henius U. M., Hultberg
S., Sachau J., Wiinblad M., ed.), str. 1271. Pergamon/El-
sevier Publishers, Copenhagen 1996.

8. Sutton  D., Keleher  B., Ross R.  H. J.:  Fuel Process.
Technol. 73, 155 (2001).

9. Aznar M. P., Caballero M. A., Gil J., Martin J. A., Corella
J.: Ind. Eng. Chem. Res. 7, 2668 (1998).

10. Lammers G., Orio A., Beenackers A. A. C. M.: 9th Eur.
Biom. Conf.: Biomass for Energy and Environmental
Proceedings (Chartier P., Ferrero G. L., Henius U. M.,
Hultberg S., Sachau J., Wiinblad M., ed.), str. 1416.
Pergamon/Elsevier Publishers, Copenhagen 1996.

11. Simell P. A., Jukka K.: Fuel 71, 211 (1992).
12. Jochov· M.: Diplomov· pr·ce. VäCHT, Praha 1999.
13. Alvin M. A.: Fuel Process. Technol. 56, 143 (1998).
14. Olsson J. G., Pettersson J. B. C.: Energy Fuels 12, 626

(1998).
15. Natarajan E., Ohman S.: Biomass Bioenergy 15, 163

(1998).
16. Bangala D. N. Abatzoglou N., Martin J., Chornet E.: Ind.

Eng. Chem. Res. 10, 4184 (1997).
17. Corella J., OrÌo A., Toledo J. M.: Energy Fuels 3, 702

(1999).
18. Rostrup-Nielsen J. R.: Catalytic Steam Reforming. Sprin-

ger-Verlag, Berlin 1984.
19. Rostrup-Nielsen J. R.: Ammonia Plant Saf. 15, 82 (1973).
20. Christensen T. S.: Appl. Catal., A 138, 285 (1996).
21. Verduijn W. D.: Ammonia Plant Saf. 33, 165 (1993).
22. Rickard V., Winter Madsen S. E. L.: Ammonia Plant Saf.

32, 122 (1992).
23. Nielsen S. E., Dybkjaer I. B.: Ammonia Plant Saf. 37, 125

(1997).
24. Littlewood S., Gamlin T., Linthwaite M.: Ammonia Plant

Saf. 40, 13 (2001).
25. Pieweth; M., Larsen J. S., Christensen T. S.: Proceedings

of the 1996 Fuel Cell Seminar. Book of Abstracts, str.
780. Courtesy Associates Fuel Cell Seminar Organizing
Committee, Orlando 1996.

26. Steinfeld G., Sanderson R., Ghezel-Ayagh H., Abens S.:
AICHE Spring Meeting: Fuel Selection for Fuel Cell

Based Power System, March 5ñ9, Atlanta 2000. (http:
//www.ercc.com/marine_distillate.pdf)

27. Simell P. A., Hakala N. A. K., Haario H. E.: Ind. Eng.
Chem. Res. 36, 42 (1997).

28. Bridger G. W., Gard N. R., Warson H.: Chem. Eng. World
1, 93 (1970).

29. Rostrup-Nielsen J. R.: Stud. Surf. Sci. Catal. 113, 81 (1998).
30. Zamazaky O., Tomishige K., Fujimoto K.: Appl. Catal.,

A 136, 49 (1996).
31. Kepinsky L., Stasinska B., Borowiecky T.: Carbon 38,

1945 (2000).
32. Simmel P.: Catalytic Hot Gas Cleaning of Gasification

Gas. VTT Publications, Espoo 1997.
33. Trimm D. L.: Catal. Today 49, 3 (1999).
34. Christensen T. S., Rostrup-Nielsen J. R.: Deactivation

and Testing of Hydrocarbon Processing Catalysts. Ame-
rican Chemical Society, Washington 1996.

35. Vodr·ûka S.: Diplomov· pr·ce. VäCHT, Praha 1998.
36. Kim J. H., Suh D. J.: Appl. Catal., A 197, 191 (2000).
37. Moseley F., Stephens R. W., Stewart K. D., Wood J.: J.

Catal. 24, 18 (1972).
38. Marö·k J.: Diplomov· pr·ce. VäCHT, Praha 2000.
39. Skoblja S., Koutsk˝ B., Malecha J., Najsr J.: Energetische

und stoffliche Nutzung von Abfallen und Biomassen, Ve-
len/Westfalen, 10.ñ12.4. 2000. Book of Abstracts, str.
319.

40. Simell P. A., Kurkella E., Stahlberg P: Conference on Ad-
vances in Thermochemical Biomass Conversion, Inter-
laken, May 11ñ15, 1992 (Bridgwater A., ed.).

41. Skoblja S., Koutsk˝ B., Malecha J.: 1. konference absol-
vent˘ kursu celoûivotnÌho vzdÏl·v·nÌ plyn·renstvÌ Roû-
nov pod RodhoötÏm, 18.ñ19. kvÏtna 2000. SbornÌk (Bu-
ryan P., ed.), str. 68. VäCHT, Praha 2000.

42. Reed T. B., Gaur S.: A Survey of Biomass Gasification
2000. National Renewable Energy Laboratory and The
Biomass Energy Foundation, Colorado 2000.

43. Knoef H. A. M.: Biomass Bioenergy 18, 39 (2000).
44. Risner H., Skoblja S.: Nepublikovan· data, 2002.

J. Marö·k and S. Skoblja (Department of Gas Manufac-
ture, Coke Chemistry and Atmosphere Protection, Institute of
Chemical Technology, Prague): Role of Catalysts in Tar
Removal from Biomass Gasification

The article is focused on potential utilization of catalysts
in tar removal from biomass gases. In the theoretical part it
deals with the use of catalytic purification and application of
reforming and prereforming catalysts. The processes occur-
ring on the catalyst and their mechanisms including carbon
formation and catalyst deactivation are described and minimi-
zation of the undesirable processes is discussed. A laboratory
method for selection of an appropriate catalyst is described in
the experimental part. Several commercially available refor-
ming and prereforming nickel catalysts were tested. In appli-
cation of classic reforming catalysts, temperatures higher than
700 ∞C and steam excess must be used to minimize deactiva-
tion. If the gas does not contain sulfur compounds and catalyst
regeneration proceeds in the catalytic unit, active prerefor-
ming catalysts can be already used at 450ñ550 ∞C.
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