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Uvod

Biomasa predstavuje bezesporu jeden z nejperspektivnéj-
Sich obnovitelnych zdroji energie. Ve formé odpadniho dieva
a odpadu ze zemédélské vyroby se vétsinou spaluje. Spalo-
vani, produkujici jen uzitkové teplo, ale neni jedinym moznym
zplsobem vyuziti energie biomasy.

Zplynovanim biomasy vznika plyn, ktery 1ze pfimo vyuZzit
k vyrobé tepla nebo elektrické energie. V zdvislosti na po-
uzitém zplyiovacim médiu, typu zafizeni' a teploté v reaktoru®
se sloZeni plynu pohybuje v rozmezi 8-25 % vodiku, 10-30 %
oxidu uhelnatého, 45-60 % dusiku, 0-5 % methanu, 0-2 % etha-
nu*™. Vyhievnost plynu se pohybuje v rozmezi 4,5-8 MJ.m ™.
Hlavnim problémem pfi vyrobé elektrické energie ve spalova-
cich turbindch a motorech je pfitomnost dehtovitych ldtek
a prachovych castic. Standardni metody pouzivané pii zply-
novani nebo karbonizaci uhli jsou pouzitelné, ale jejich apli-
kace u stfednich a malych jednotek (do 500 kW) vede ke
vzniku obtizné zpracovatelnych odpadi a znacné zvysuje
investi¢n{ a provozni naklady.

K alternativnim metoddm sniZovani obsahu dehtu v plynu
patii v soucasné dobé parcidlni oxidace®” a termické kata-
lytické §tépen1’8. Parcidlni oxidace snizuje jak koncentraci
dehtovitych ldtek, tak i celkovou vyhfevnost plynu. Kata-
lytické ¢isténi umoziiuje zachovat, a nékdy i zvysit vyhievnost
surového plynu.

V teoretické Casti prace je popsdn mechanismus celkové
reakce probihajici na katalyzdtoru, vliv teploty, poméru vodni
pary k uhliku (dale S/C) a slozeni plynu a dehtu na t¢innost
odstraiiovani dehtu a odolnost katalyzdtoru vaci deaktivaci.
V experimentdlni ¢dsti je prezentovana rychld a jednoduchd
testovaci metoda umoziujici volbu vhodného katalyzdtoru.
Testovaci metoda je zaloZzena na méfeni konverze modelovych
latek zastupujicich dehet. Aplikace modelovych podminek
umoziuje jak zjednodusit experimentalni aparatury, tak i mi-
nimalizovat celkové ndklady na testovdni. Jakykoliv model,
iten nejlepsi, nemtize dokonale nahradit redlny systém, a proto
je u vybranych katalyzédtorti nutno ovéfit jejich vlastnosti
testovanim za redlnych podminek. Tento problém je také
diskutovdn a rozebran na konkrétnim piikladu.
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Teoreticka ¢ast — katalytické ¢isténi plynu

V dnesni dobé se nejvice pouzivaji parni reformingové
katalyzdtory a katalyzatory na bazi dolomitu, magnezitu® a ni-
klu. Katalyzdtory na bdzi dolomitu se odliSuji od niklovych
jak piiznivou cenou, tak i odolnosti vii¢i deaktivaci”'’. Hlavng
se pouzivaji kalcinovany dolomit a vdpenec. Chemicky se
jedna o uhli¢itan Vai?enato-hofeénaty nebo vdpenaty obsahu-
jici i rizné piimési'! (oxidy Zeleza, silikdty apod.). Pii kalci-
naci prechdzeji uhli¢itany na oxidy (MgO, CaO), které vy-
kazuji katalytickou aktivitu. Pracovni teplota se pohybuje
v rozmezi 800-900 °C. Pfi pouziti zvySeného tlaku (2 MPa)
se ucinek dolomitu zvysi; naopak mnozstvi vodni pdry pfi-
tomné v plynu na t¢inek dolomitu vliv nema'? Pro dosaZeni
95 % konverze je nutno pouZzit teplotu vyssi nez 800 °C.
Teplota redlného plynu za reaktorem je vétSinou niZsi, a proto
katalyzdtory jen na bazi dolomitu ¢asto neumoziuji kompletni
odstranén{ dehtu. Kvili zandSen{ katalyzdtoru jemnymi ¢dsti-
cemi se plyn musi odprasit. Odstrafiovdni prachu za tak vyso-
kych teplot je problematické z hlediska pouZitych konstruk-
¢nich materidli'?, ptitomnosti alkalii v plynné fizi'*a spékani
popela'*!> Proto je uvazovini o katalytickém &isténi mimo
kontext celkového procesu problematické a ztézZuje pouZziti
ziskanych poznatkl v redlném technologickém procesu.

Hlavni vyhodou niklovych reformingovych katalyzatord
oproti dolomitu je jejich vétsi aktivita, a to i za nizsich teplot
(pod 650 °C). V tomto piipadé 1ze odprasovani jemnych pra-
chovych castic provést pomoci keramickych a koldcovych
filtri bez nebezpecného slinovéni popelovin a ucpdvani filtru.
Tekavé alkdlie jsou za téchto teplot vétSinou adsorbované na
prachovych ¢éésticich.

Jako katalyzatory parniho reformingu se pouzivaji kovy
osmé skupiny periodické soustavy. Nikl naneseny na nejrtiz-
néjSich nosicich je nejbéznéjsim katalyzdtorem. Jako nosice
Ize pouzit aluminu, aluminosilikdty, Zdruvzdorné materidly
a kalcinované Zelezité rudy’. Dalimi piisadami mohou byt
rizné oxidy kovil (napi. CuO, MoO,, WO,). Pfitomny jsou
ddle tzv. promotory'®, nap. K,O, MgO. Komer¢ni niklové
katalyzdtory jsou mnohem aktivnéj$i nez kalcinované dolo-
mity. ZkuSenosti pii aplikaci nizkych teplot jsou Casto spojené
s rychlou deaktivaci niklovych katalyzatora®!”.

Prevdzna vétsina praci z oblasti katalytického cistén{ ply-
nu ze zplyiovani biomasy je zaméfena na studium niklovych
reformingovych katalyzdtor za teplot typickych pro parn{
reforming zemniho plynu'®. Neuvadéji se aktivni prereformin-
gové katalyzatory dobfe zndmé z procesu nizkoteplotniho
adiabatického parniho reformingu uhlovodikovych frakci',
propan-butanovych smési*’ a zemnich plynid s vétsim obsa-
hem uhlovodiki®!. Takzvany adiabaticky prereforming je uz
vice néz 30 let dspésné aplikovan jako prvni stupen pii pro-
dukci vodiku z uhlovodikovych frakei naptiklad pfi vyrobé
amoniaku®>* Prereformingovd jednotka se umistuje pied
reformingovym reaktorem a pracuje za adiabatickych pod-
minek pfi teplotdch v rozmezi 300-550 °C. Produkovany plyn
obsahuje jen komponenty C1 (CO, CO,, CH,), vodik a vodn{
péaru'®. Prereformingové katalyzdtory se pouzivaly pro pro-
dukci plynu z dieselovych (diesel jet fuel) a benzinovych
frakei (bod varu 130-360 °C) obsahujicich az 30—40 % aromé-
1320 a pro vyrobu plynu bohatého na methan z destila¢nich
ropnych frakci®, a to za teplot nizsich nez 500 °C. Ve viech
vySe zminénych pfipadech se uvddi jen pozvolnd a velice
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pomald deaktivace katalyzdtord, kterd se zdd byt v rozporu
s rychlou deaktivaci niklovych katalyzatora pfi ¢isténi plynu
ze zplynovéani biomasy pfi teplotich pod 650 °C. Vysvétleni
tohoto zvlastniho chovani reformingovych a prereformingo-
vych niklovych katalyzétorti spo¢ivd v mechanismu reakce,
ktera probihd na niklovém povrchu a souvisi s odliSnym
mechanismem deaktivace pri riznych teplotach.

Reakce probihajici na katalyzdtoru

Celkovou reakci probihajici na katalyzdtoru je mozno
popsat rovnici (1). Z termodynamického hlediska je tato reak-
ce nevratnd a endotermni, mnoZstvi potiebné energie zavisi na
teploté, sloZeni dehtu a uhlovodikii XC H,

dehet + XC H,, + H,0 + CO, — CO +H, +CH,

AHe < 0 (1)

Hlavni reakce snizujici mnoZzstvi dehtu v plynu je reakce
parniho reformingu (2). Tato reakce je endotermni a pro uhlo-
vodiky vy$s§i neZ methan i nevratna'®, Podobnym mechanis-
mem probihd reakce uhlovodikl s oxidem uhli¢itym (4). Re-
akce (5) s oxidem uhlic¢itym, neboli reakce suchého reformin-
guls, je endotermnéjsi nez reakce (3) s vodni parou a pro
dosazeni stejného stupné pfemény je nutno pouzit vyssi te-
plotu”’. Zarovei pii teplotich nizsich nez 650 °C se reakce
uhlovodikt s CO, uplatiiuji v mensi mife a dominantni jsou
reakce parniho reformingu:

CH, +nH,0—nCO+ (n+m/2)H,

AH5g =—1108 kJ.mol ™, n =7 (2)
CH,+H,0 < CO+3H,

AH4q =-206,2 kJ.mol™ (3)
CH, +nCO,— 2nCO + (m/2) H,

AH54 < 0 (4)
CH,+CO,«>2CO+2H,

AHgq =-248.9 kJ.mol™ (5)
CO + H,0 < CO, + H,

AHgq = 42,2 kJ.mol™ (6)

Na katalyzdtoru probihaji i jiné reakce, které vyraznym
zpusobem ovliviiuji celkové slozeni plynu. Patif k nim reakce
,,vodniho plynu‘ (6) a methanizac¢ni reakce reverzni parnimu
reformingu methanu (3). Tyto reakce zvySuji koncentrace me-
thanu a oxidu uhli¢itého pfi teplotdch pod 500 °C a jsou hlav-
nim zdrojem methanu v plynu produkovaném prereformin-
gem ruznych uhlovodikovych frakci a paliv. SloZeni plynu vy-
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stupujiciho z katalyzatoru je fizeno termodynamickou rovno-
vahou sklddajici se ze vSech reakci probihajicich v systémulg.

Ustaleni rovnovahy na katalyzitoru probih4 velice rychle®®.
Mechanismus povrchové reakce

Mechanismus reakce uhlovodikd s vodni parou za pod-
minek reformingu je pomérné komplikovany a je diskutovany
ve velkém mnozstvi publikaci vénovanych problematice par-
niho reformingu®*; pro zjednoduseni muze byt shrnuty do
nésledujicich reak¢énich krokd:

adsorpce uhlovodika

CH, +*—2> CH —* (7)
zplynovani

CH,-* —%— CH -* —%— plyn (8)
tvorba ,,vousatého (whisker) uhliku

CH, —* —<> C-* — uhlik (9)
tvorba polymeru

CH, - * —t— —[CH,], - * — polymer (10)

kde symbol * je aktivni centrum katalyzatoru.

Prvni krok, adsorpce uhlovodikli na aktivnich centrech
niklu (7), zalind probihat pfi teplotdch v rozmezi 100 az 300 °C
v zdvislosti na druhu uhlovodiktii a formé pouzitého kata-
lyzatoru. Dal$im krokem je reakce o-Stépeni vazeb C-C ve-
douci k tvorbé intermedidtu C1 (CH, — *) a jejich nasledné
dehydrogenace (9). Reakce dehydrogenace probihd az k tvor-
bé volnych atomt uhliku (C — *) adsorbovanych na povrchu
niklu. Fragmenty C1, stejné jako i volné atomy uhliku, pod-
1éhaji povrchovym reakcim s adsorbovanym kyslikem za tvor-
by oxidu uhelnatého. Intenzita adsorpce uhlovodikt na ni-
klovém povrchu zdvisi na typu adsorbovanych uhlovodik.

Alkeny a aromdty maji vétsi afinitu k niklovému povrchu
a jejich adsorpce probihd rychleji nez u nasycenych uhlo-
vodiki®. Naopak §tépeni u arométii a alkend probiha pomaleji
nez u alkand a muze vést k hromadéni adsorbovanych uhlo-
vodikii a ndsledné tvorb& povrchovych polymer®. Rychlost
reakci vedoucich k tvorbé plynnych slozek (8) zavisi na povr-
chové koncentraci adsorbovaného kysliku. Kyslik je produko-
vén disociaci adsorbované vodni pary (oxidu uhli¢itého). Ad-
sorpce vodni pdry (oxidu uhlicitého) je zavisld na vlastnostech
systému katalyzdtor—nosi¢ a parcidlnim tlaku vodni pary (oxi-
du uhlic¢itého). Afinitu vodni pary (oxidu uhli¢itého) 1ze zvysit
volbou vhodného nosice, piidavkem alkdlif a oxidd (K,O,
Ca0, MgO, La,0;, ZrO,) podporujicich adsorpci vody*” a adi-

ci vhodnych promotorﬁ*1 (V, Cu, Mo, Mn).

Deaktivace katalyzdtoru

Deaktivace katalyzdtoru se projevuje ztratou jeho aktivity.
Pri¢iny mohou byt znacné rozdilné. Deaktivace miize byt
zplisobena jak katalytickymi jedy (H,S) ¢i latkami blokujicimi
mikroporézni systém katalyzdtoru (alkalické kovy, SiO,), tak
i nevratnymi zménami systému nosi¢—katalyzator (spékani,
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slinovdni) a blokovanim aktivnich center katalyzatoru v di-
sledku zauhlikovani.

K hlavnim katalytickym jeddm patfi u niklovych kataly-
zatoru slouceniny siry. Prestoze v ptivodni biomase je pomér-
né mdlo sirnych latek, mtze se v plynu objevovat v koncen-
tracich ppm predevs§im sirovodik a v mensich mnozZstvich
i karbonylsulfid®>. Sirovodik se vdze chemisorpci na povrchu
kovu™ za tvorby sulfidu niklu (I7). Reakce je dynamicka
a reverzibilni, s klesajici teplotou se tolerance katalyzatoru
k mnozstvi sirovodiku snizuje. Bezpecny pro provoz refor-
mingovych katalyzator za vyssich teplot je pomér H,S/H,
mensi nez 7,5.107 (cit.33). Pii teplotdch nizsich nez 500 °C
jsou kvantitativné zachycovdna i podstatné mensi mnozstvi
H,S a zptisobuji pomalou deaktivaci prereformingovych kata-
1yzeit0rf134. Regeneraci katalyzdtoru lze provést za zvySené
teploty'® jak vodikem (redukéni prostieds), tak i vodni parou
(oxidacni prostfedi), nebo vymyvanim hydroxidy, kyselinami
a jinymi rozpoustédly™

H,S + Ni <> Ni-S + H, (11)

Slinovani niklovych krystald probihd v souladu s Tomma-
novym pravidlem'® a miiZe byt o¢ekdvano nad hrani¢ni teplo-
tou, kterd je ekvivalentni 50 % teploté bodu tani. Pro nikl je
tato teplota 591 °C. Jeho rychlost tzce souvisi s teplotou,
morfologii povrchu, strukturou nosi¢e a podminkami kalci-
nace a aktivace. Slinovdnim se zvétSuje velikost niklovych
krystalkt a klesd plocha povrchu metalického niklu. Odolnost
vici slinovéani se zvysi volbou nosice s termicky rezistentn{
mikroporézni strukturou®®. Bylo také zjiiténo, Ze mensi ni-
klové krystalky jsou vice rezistentni vii¢i zauhlikovani>®.

Deaktivace niklovych katalyzétorti zauhlikovanim probi-
h4 tfemi odliSnymi mechanismy: tvorbou dlouhych vldknitych
dsad, zatahovanim aktivniho povrchu niklu povlakem orga-
nickych polymerti a tvorbou pyrolyzniho uhliku. VSechny
procesy tizce souvisi s mechanismem povrchové reakce, pro-
bihajici na katalyzatoru.

Volné atomy uhliku, produkované v disledku dehydro-
genace fragmenti C1, se rozpoustéji v niklovém krystalu (9),
migruji na opacnou stranu krystalu a po dosazeni kritické
hodnoty koncentrace se zacinaji vylucovat na povrchu krys-
talu ve formé uhlikatych vldken — ,,voust” (whiskers). Rast
se zaéind uplatiiovat pii teplotdch vyssich nez 500 °C, a to
pravdépodobné proto, Ze reakce Stépeni adsorbovanych uhlo-
vodikli (9) se stdvd rychlejsi nez reakce vedouci k tvorbé
plynnych produkti. Vldkna uhliku nezptsobuji piimo deakti-
vaci, ale pfi jejich nadmérném ristu nastdva dplnd nevratnd
fyzickd destrukce Castic katalyzatoru.

Tvorba jednovrstvych polymernich povlakd blokujicich
aktivni centra nastdvd naopak pii nizSich teplotich (reakce
(10)) v dusledku zvyseni koncentrace adsorbovanych uhlo-
vodikd a intermedidtu C1 a jejich rekombinaci**, Vznikajici
polymery jsou pomérné aktivni a jsou pfevazné slozeny z frag-
mentd —CH,—, ovS§em casem se transformuji na malo aktivni
polymery aromatického charakteru. Deaktivace ,,polymernim
uhlikem™ pfi teplotdch pod 400 °C muze byt az nékolikrat
rychlejsi nez deaktivace sirnymi latkami. Pro popis a kvanti-
fikaci deaktivace se zavadi pojem rezistentniho cisla (R’)
definovaného jako pocet kilogramt uhlovodikti nutny k deak-
tivaci jednoho gramu katalyzatoru®’. V&tii hodnota R’ zna-
mend pomalejsi deaktivaci. S rostouci teplotou, pomérem S/C
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a parcidlnim tlakem vodiku rychlost deaktivace klesd, naopak
s rostoucim bodem varu uhlovodikd a obsahem aromatickych
latek roste.

Tvorba pyrolyzniho uhliku'® na katalyzitorech miize pro-
bihat pfi teplotidch vyssich nez 650 °C. Snadnéji probihd py-
rolyza nenasycenych uhlovodiki. Je podporovdna na nosicich
s kyselou aktivitou a mize zpUsobit tplné zaneseni kataly-
zatoru. Dost Casto tvorba pyrolyzniho uhliku nastdavd v dasled-
ku snizené aktivity katalyzdtoru. Pfi vyssich teplotach (nad
700 °C) se zacind zvySovat i rychlost zplynovani uhlikatych
usazenin vodni parou a oxidem uhli¢itym. Ztritu aktivity za
téchto podminek lze minimalizovat zvySenim obsahu vodni
pary.

Pomér S/C a slozeni plynu a uhlovodiki jsou hlavni para-
metry ovliviiujici nejen rychlost, ale i mechanismus deakti-
vace katalyzatoru's,

Experimentalni usporadani

Popis experimentdlni aparatury

Testovaci aparatura byla sloZena ze tff ¢dsti. Prvni cdst
slouzila pro piipravu plynné smési, druhd obsahovala kataly-
ticky kfemenny mikroreaktor a v tfeti Cdsti se provadéla ana-
lyza plynu. Schéma méfici aparatury je uvedeno na obrazku 1.

Smés plynu z tlakové ldhve (1) se rozdéluje do tif proudi.
Jeden proudi do sytice pro modelovou latku (11), druhy do
vodniho sytice (10) a tieti se pouziva pro fedéni prvnich dvou
(6). Pritoky vsech proudd jsou regulovdny jehlovymi ventily
(2-4) a aktudlni hodnoty jsou méfeny kapildrnimi pritoko-
méry (5-7). Koncentrace vody a modelové litky v plynu je
nezdvisle nastavovdna pomoci priitoku plynu a konstantnich
teplot syticich nadobek. V poslednim sytici probihd pfiprava
findlni plynné smési a tésné za ni plyn vstupuje do kata-
lytického reaktoru (12).

Katalyticky reaktor z kiemenného skla je umistén v elek-
tricky vyhiivané peci (13). Teplota je fizena pomocireguldtoru
(15) a je méfena termoclankem piimo umisténym v kataly-
tickém lozZi (14). Plyn z reaktoru je po filtraci pfes mosazny
filtr rozdélovan do dvou proudd. Prvni se pouZzivd pro analyzu,
druhy proudi do manostatu udrzujictho konstantni pretlak
v reaktoru.

Pro stanoveni koncentrace modelové ldatky v plynu byl
pouZit plynovy chromatograf CHROM 5 (Laboratorni pfistro-
je Praha) (26), osazeny plameno-ionizacnim detektorem (FID)
a ndpliovou kolonou (1,5 m x 4 mm L.D., stac. faze: 3 hm.%
OV-17 na Chromatonu, 60—80 mesh). Vzorek plynu se ddvko-
val smyckou o objemu 0,2 ml (16) pomoci Sesticestného
kohoutu (17). Pro zamezeni kondenzace vody i modelové
latky byly vystup reaktoru, mosazny filtr, smycka a divkovaci
kohout umistény ve vyhfivaném boxu s teplotou 90-120 °C
(25). Signdl z detektoru byl snimdn pocitacovou méfici kartou
(PCL-812 PG) a ndsledné zpracovdvan specidlnim softwarem
CSW. Podrobné&jsi popis analytické metody je uveden v dii-
v&j3i publikaci’®.

Volba modelovych podminek

Pro testovani katalyzatoru byly do tlakovych nddob nami-
chdny smési plynd s riznym obsahem H,, CO, a N,. Redlny
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Obr. 1. Schéma mérici aparatury; 1 — zdsobni ldhev s plynnou matrici; 2, 3, 4 — jehlové ventily; 5, 6, 7 — kapildrni prtitokoméry; 8 —
termostat pro syceni vodni parou; 9 — termostat pro syceni organickou latkou; 10 — vodni syti¢; 11 — naftalenovy syti¢; 12 — katalyticky reaktor;
13 — elektricky vyhfivand pec; 14 — termoclanek v reaktoru; 15 — jednotka méfici teplotu (APS 5); 16 — ddvkovaci smycka; 17 — Sesticestny
kohout; 18 — chromatografickd kolona; 19 — plameno-ioniza¢ni detektor; 20, 21, 22 — tlakové ldhve s vodikem, vzduchem, dusikem; 23 —
pocitatové vyhodnoceni signalu z detektoru (program CSW); 24 — vystup plynu z davkovaci smycky; 25 — vyhiivany box; 26 — plynovy

chromatograf

plyn ze zplyiiovani obsahuje navic oxid uhelnaty a methan.
Presto, Ze z bezpecnostnich diivodl byly v testovacich smé-
sich tyto slozky vynechdny, vznikaly pfimo v reaktoru na kata-
lyzdtoru. Analyza sloZeni ptipravenych plynd byla provedena
pomoci plynové chromatografie. Podrobné%jﬁl' popis pouzité
metody lze nalézt ve stariich publikacich'**>*’

Volba modelové litky je otdzkou pomérné komplikova-
nou, Uzce souvisi s typem zplynovaciho reaktoru a podminka-
mi jeho provozu. Nejperspektivnéj$imi pro aplikaci v primy-
slu jsou reaktory fluidni a sesuvné. Produkuji plyn z nizkym
obsahem dehtu. SloZeni plynu a dehtu z fluidnich reaktori*
bylo podrobné studovéno v diivéjsich pracich>***'a je dobie
popséno v literatuie®>*>* Hlavni slozkou vysokoteplotniho
dehtu jsou uhlovodiky aromatické: benzen, toluen, naftalen,
acenaftylen. Nejnebezpecnéjsi z hlediska rychlé deaktivace
niklovych katalyztor jsou t&Z§i polyaromaty. Aznar’ uvadi,
7e limitni hodnota, nad kterou muZe nastat deaktivace ni-
klovych katalyzatord, je 2 g.m’3, Corella'” problém deaktivace
fesi pomoci ochranného loZe (dolomit), které je schopno nejen
snizit koncentraci dehtu pod tuto hodnotu, ale i ménit jeho
sloZeni na prevdzné aromatické uhlovodiky. To jsou hlavni
divody, pro¢ byl naftalen pies jisté obtize s piipravou mode-
lové plynné smési zvolen za modelovou ldtku.

Pouzité katalyzdtory

Byly zkouseny rizné niklové katalyzatory. Pred pouzitim
byly katalyzdtory nadrceny a rozsitovany. Byla provedena
jejich analyza a zméfen jejich povrch metodou BET (Coul-
ter SA 3100). Pro testovdni byla pouzita frakce o velikosti
0,5-1 mm. SloZen{ a vlastnosti pouzitych katalyzdtord jsou
uvedeny v tabulce L.

Experimenty byly provedeny v kiemenném mikroreaktoru
o vnitinim priméru 7 mm a délce 250 mm. Reaktor je zobrazen
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Obr. 2. Schéma katalytického reaktoru; 1 — vstup plynu, 2 — vystup
plynu, 3 — vrstva kfemenného skla, 4 — katalytickd vrstva, 5 — ter-
moclanek

na obr. 2. Katalyzdtory byly plnény do reaktoru spole¢né
s kiemennou drti o stejné velikosti a hmotnostnim poméru 1:1.
Redéni inertnim materidlem bylo aplikovéano pro sniZeni ob-
jemovych teplotnich efektd v reaktoru a dodrzeni izotermnich
podminek podél reaktoru. Kfemennd drt byla zaroven pouzita
pro zaplnéni prostoru pod katalytickym lozem (10 mm), kde
slouzila pro ohfdti plynu. Pfed kazdym méfenim bylo do
reaktoru vloZeno 0,3 g Cerstvého katalyzdtoru a 0,3 g kiemen-
ného skla. Tato smés tvorila katalytickou vrstvu o vySce
pfiblizné 30 mm.

Obecny popis méfeni
Testovan{ katalyzatoru se sklddalo z jeho aktivace a vlast-

niho méfeni. Vlastni méfeni se provddélo ve dvou odlisnych
uspordddnich. Prvni spo¢ivalo v méfeni zavislosti konverze na
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Tabulka I
Slozeni a vlastnosti pouzitych katalyzatort

Laboratorni pfistroje a postupy

Producent Leuna Werke  Stid Chemie Chemopetrol ICI Haldor-Topsoe BASF
Katalyzator LW 6524 G56A Cherox 34-02 Cherox 37-06 K179 RKS-2 G1-258
Plocha [m%g™']  178,8 58,8 31,4 30,6 87,1 0,3 2,0
Slozka Obsah [hm. %]

NiO 68,9 33,2 14,51 22,5 14,8 9,58 15,52
ALO, 29,81 55,74 40,38 1,10 n.d.? 68,99 83,93
Sio, 0,036 0,26 10,05 72,16 n.d.? 0,40 0,18
Na,0 0,22 0,38 0,03 0,20 n.d.? < 0,13
MgO 0,06 0,08 <& 0,03 nd.? 20,26 0,04
CaO 0,49 9,64 0,72 0,12 n.d.? 0,31 0,11
Cr,0, 0,13 <’ <’ 2,84 n.d.? <’ <’
Fe,0, 0,37 0,07 0,29 0,05 n.d.? 0,11 0,05
Co,0, 0,23 0,03 0,01 0,02 nd.* < <
CuO 0,21 0,03 <& 0,01 nd.? < <
ZnO 0,04 0,02 0,01 < n.d.? < <
WO, 0,08 0,01 33,47 0,12 nd.? < <

Pozn.: Pouzitd metoda urceni sloZeni (rentgenova fluorescenéni analyza) vyhodnocuje obsahy prvki ve formé oxidi; * slozka

neni uréena, ® obsah prvku ve vzorku je mensi nez 0,01 g.kg™!

teploté a druhé ve sledovani konverze v zdvislosti na case pri
konstantni teploté.

Aktivace katalyzdtoru je ddleZitym krokem a jeji pod-
minky do zna¢né miry ovliviuji jak katalytickou aktivitu, tak
i odolnost vii¢i deaktivaci'®. Aktivace se provadéla vzdy za
stejnych podminek, aby bylo mozno porovnat jak vysledky
z rdznych experimentt, tak i vysledky pro rizné katalyzatory.
Béhem aktivace se teplota v reaktoru zvySovala z pocatecn{
teploty 200 °C rychlosti 10 °C.min"' na 850 °C a po dobu
70 minut byla konstantni. B&hem celé aktivace reaktorem
proudil jen modelovy plyn (120 ml.min™") nasyceny vodni
parou (50 g.m’3 ). Po aktivaci se koncentrace vodni pary
a modelové latky nastavily na pozadované hodnoty a byl
spustén teplotni program méfeni. Pfi konstantnim sniZovani
teploty (10 °C.min"") v rozmezi 850-200 °C se méfila koncen-
trace modelové latky v plynu za reaktorem. Analyza se prova-
déla v intervalech 2-3 min. Jako vysledek méfeni se ziskala
konverzni charakteristika katalyzatoru — zavislost konverze na
teploté.

Meéfeni deaktivace katalyzdtoru se provadélo pii konstant-
ni teploté a sloZeni plynu. Po aktivaci se teplota v reaktoru
snizila na pfedem zvolenou hodnotu nad bodem 100% kon-
verze. Méfil se Cas nutny pro zacdtek deaktivace a byla sle-
dovéna jeji rychlost. Pro zhodnoceni riznych vliva byla deak-
tivace katalyzatorti zkouSena pii ménici se koncentraci mode-
lové latky a za rGiznych teplot.

Vysledky a diskuse

Kfemenny reaktor
a jeho katalytickd aktivita

Pred studiem aktivity a deaktivace katalyzétort bylo nutno
zjistit, do jaké miry kiemenné sklo reaktoru a pouzitd kie-
mennd drt ovliviiuji vysledky méfeni. Proto byla zméfena
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konverze naftalenu v reaktoru s kfemennou drti misto kata-
lyzédtoru. Méfeni bylo provedeno s riznymi plyny a rdznou
koncentraci vodni pary. Jistd konverze naftalenu byla po-
zorovdna, a to hlavné pii teplotich nad 800 °C. V pripadé
pouziti ,,suchého* dusiku odpovidala tato konverze jen reak-
cim nekatalytické pyrolyzy a pti teploté 870 °C byla mensi nez
20 %, v pritomnosti vodni pary (22,4 g.m’3) se tato hodnota
nepatrn€ zvysila na 25 % diky reakcim nekatalytického par-
niho reformingu.

Dalsi ndrGst byl zaznamendn u plynu obsahujictho H,
a CO,. V tomto pfipadé se navic uplatiiovaly nekatalytické
reakce reformingu CO, a hydrokrakovdni. Jistd konverze byla
pozorovéna pti 750 °C (15 %). Pti 850 °C se hodnota konverze
zvysila az na 55 %. Tento ndrtst byl zvySen na 59 % pritom-
nosti vodni pdry, kterd se ucastni reakci parniho nekatalytic-
kého reformingu. Na zdkladé namétenych hodnot Ize konsta-
tovat, ze pfi teplotich pod 700 °C jsou materidl reaktoru
a pouzitd kiemennd drt dostate¢né inertni a nezkresluji nameé-
fené vysledky.

Aktivita komerénich niklovych
katalyzdtort

Vysledky méfeni konverze naftalenu na komer¢nich ni-
klovych katalyzdtorech jsou shrnuty na obr. 3. VSechny tes-
tované katalyzatory se rozdélily do dvou skupin. K prvni pati{
aktivni prereformingové katalyzatory s velkou plochou povr-
chu a vysokym obsahem niklu. Jejich teplota 100 % konverze
se zvySuje v pofadi od LW 6524 (310 °C) pies G56A (400 °C)
az ke K179 (470 °C). Velkou aktivitu katalyzatoru LW 6524
Ize vysvétlit vysokym obsahem niklu (68,9 % NiO), velkou
plochou povrchu (178,8 m?.g™"), podporujici disperzi niklo-
vych krystalk na nosi¢i a piitomnosti promotoru (Cu, Co,
Cr). Aktivita cerstvého katalyzdtoru dokonce umoZiovala
skoro kompletni hydrogenaci naftalenu na tetrahydronaftalen
pfi teplotdch okolo 130 °C. Kladnou roli sehrdla i alumina,
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pouzitd jako nosi¢ s velkym povrchem. Druhy nejaktivnéjsi
katalyzdator G56A obsahoval mensi mnozstvi niklu (33,2 %
NiO) a byl pfipraveny na bdzi silikdtu zfejmé z divodu apli-
kace pii vyssich teplotich. Pfitomnost znacného mnozstvi
CaO (9,6 %) by méla zvySovat adsorpcni vlastnosti kata-
lyzatoru vici vodni pdfe a snizit riziko jeho zauhlikovani.
Mensi povrch (58,8 m?.g™!) a obsah aktivni slozky si vyzada-
ly i vyS8i provozni teplotu. Treti nejlepsi katalyzator K179
md sice vét3i celkovy povrch (87,1 m%g™), ale obsah niklu
(14,8 % NiO) a teplota 100 % konverze ho fadi spiSe k
aktivnim reformingovym katalyzdtoram.

Didle lze podle rostouci teploty 100 % konverze setadit
ndsledujici katalyzdtory: Cherox 37-06 (530 °C), Cherox 34-
-02 (570-600 °C), RKS-2 (580 °C) a G1-25S (650-690 °C).
Posledni dva katalyzdtory patii ke skupiné vysokoteplotnich
reformingovych katalyzdtora s relativné malou plochou povr-
chu a nizkym obsahem niklu (<15 %) a jejich hlavni aplikaci je
vysokoteplotni parni reforming methanu. Katalyzator G1-25S
je dokonce typickym katalyzdtorem pro vysokoteplotni parni
reforming methanu a pouziva se i pii ¢isténi plynu ze zplyio-
vani biomasy . Pro srovndni je v obrazku uvedena i konverzni
kfivka pro dolomit a reaktor s kiemennou drti. VSechny ni-
klové katalyzdtory jsou aktivnéjsi neZ dolomit.

Pii katalytickém odstrafiovdni naftalenu, podobné jako
i v pfipadé€ odstranovani toluenu™, byl zaznamendn jen nepa-
trny vliv zmény sloZeni plynu (H,, CO,). Podstatnéjsi vliv na
teplotu tplné konverze méla zména koncentrace vodni pary.
Diky pfitomnosti H, a CO, vznikala voda pfimo na kata-
lyzétoru reakei vodniho plynu (6) a methanizacni reakcei (5).
Aktudlni koncentrace vodni pary se fidi termodynamickou
rovnovéhou. Proto i v ,,suchém® plynu obsahujicim H, a CO,
probihaly na katalyzatoru reakce parniho reformingu. Potvr-
zuje to i zna¢ny ndriist methanu u prereformingovych kataly-
zdtord pii teplotdch pod 500 °C. Naptiklad pii teploté 380 “C
a 100 % konverze naftalenu na katalyzatoru LW 6524 dosa-
hovala koncentrace methanu v plynu 1,6 obj.%. Tak velké
mnozstvi nemize byt dle stechiometrie produkovdno z nafta-
lenu. OvSem pfi nasycovdni plynu dodatecnou vodni parou
pred reaktorem byla jeji koncentrace v reaktoru vétsi. Zvyseni
obsahu vodni pary (syceni na 24,2 g.m™) podporovalo adsorp-
ci vodni pdry na povrchu katalyzdtoru a projevovalo se mir-
nym posunem konverzni kfivky smérem k niz§im teplotdm.

Koncentrace modelové latky (naftalenu) byla jednim z hlav-
nich parametrd ovlivilujicich vlastnosti katalyzdtoru. Zvysen{
koncentrace naftalenu vedlo fakticky ke sniZzeni poméru S/C.
Je zndmo, Ze pod urcitou kritickou teglotou a hodnotou S/C
pro danou latku probihd deaktivace'®?’. Ve viech pfipadech
zvy3eni koncentrace z 0,85 aZ na 3,2 g.m™ vedlo k posunu
konverzni kfivky smérem k vys$sim teplotdm. U katalyzdtord
LW 6524 (obr. 4) a G56A byl tento posun 60 °C, u RKS-2 70 °C
u K179 120 °C a u G1-25S az neuvéfitelnych 200 °C. Timto
zvlastnim chovanim katalyzatoru G1-25S lze ¢dstecné vysvét-
lit ztritu jeho aktivity pozorovanou pii redlnych testech™!”.
Vliv typu modelové latky na aktivitu katalyzatoru lze zjistit ze
srovndni s dfiv&jsimi vysledky®> naméfenymi pii katalytickém
odbourdvani toluenu. U vSech katalyzétor pro totdlni kon-
verzi naftalenu bylo nutno pouZzit vyssi teplotu. O 40 °C teplota
vyrostla u katalyzdtoru LW 6524, o 70 °C u G56A, o 80 °C
uK179,0110 °‘CuRKS-2a0100-110 °CuG1-25S. Naftalen
je za podminek parniho reformingu pravdépodobné stabilné&jsi
nez toluen, a proto je jako modelova ldtka vhodnéjsi volbou.
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Obr. 3. Zavislost konverze naftalenu (x) na teploté (7) pro razné
katalyzatory; O LW 6524, A G56A, € K179, O cherox 37-06,
® cherox 34-02, <> RKS-2, @ G1-25S, A kiemenné sklo, V dolomit

070 I I I I I I

120 240 360 480 600

t, min

Obr. 4. Zavislost konverze naftalenu (x) na dobé provozu (¢) za
ruznych podminek pro katalyzitor Leuna Werke (LW) 6524;
podminky mé&feni: voda 24,4 g.m >, priitok plynu 112 ml.min ", sloZen{
plynu (PL1): 10,50 % H,, 17,50 % CO,, 71,90 % N,; LW 6524
(deaktivace, PL1) ¥ s H,0 (420 °C, 1,5 g,m_3 naftalen), @ bez H,0O
(420 °C, 1,5 g.m ™ naftalen), O s H,O (420 °C, 3,0 g.m ™’ naftalen), ®
s H,O (370°C, 1,5 g.m'3 naftalen), O bez H,0 (370 °C, 1,5 g.m'3
naftalen)

Deaktivace niklovych katalyzdtord

Meéfeni konverznich zdvislosti dovoluje provést srovndni
katalyzdtort dle jejich aktivity, ale bohuZel neni dostacujici
pro aplikaci zvolenych katalyzdtord v redlném procesu, zv14st
v piipadé ¢iSténi plynu ze zplynovani biomasy. Hlavnim divo-
dem je deaktivace katalyzdtoru.

Deaktivace aktivnich prereformingovych katalyzatora LW
6524 a G56A je zplisobena tvorbou polymerniho uhliku bloku-
jiciho povrch niklového katalyzatoru®* P¥i teplotach v okoli
100% konverze byla pozorovdna rychld deaktivace katalyzd-
toru. Soucasné byly blokovéany i vSechny chemické reakce,
vyZzadujici pfitomnost katalyzatoru. Proto byl pfi deaktivaci
pozorovdn nejen ndriist koncentrace naftalenu na vystupu
z reaktoru, ale i rapidni pokles koncentrace methanu. V piipa-
dé pomalejsi deaktivace za vyssich teplot byl pozorovédn po-
zvolny pokles koncentrace methanu.

Teplota katalytického loZze a pomér mezi vodni parou
a modelovou litkou (S/C) jsou hlavnimi parametry ovliviiu-
jicimi rychlost tvorby polymerniho uhliku®*** Tento fakt Ize
ilustrovat obrazkem 4, kde je uvedena zavislost konverze na
Case pii riznych teplotdch, koncentrace vodni pary a nafta-
lenu. Za vysSich teplot se zvySuje rychlost $tépeni adsor-
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bovanych molekul naftalenu a sniZuje se nebezpeci tvorby
polymernich povlakt. Napf. deaktivace LW 6524 pfi teploté
370 °C se objevila jiz po prvnich 10 minutdch provozu a bé-
hem dal8ich 60 minut se konverze sniZila z ptivodnich 100 %
na 10 %. Pri teploté¢ 380 °C se zndmky deaktivace zacaly
projevovat po vice neZ dvou hodindch a za dalSich 5 hodin
konverze naftalenu poklesla ze 100 % jen na 85 %. Pii teploté
420 °C po vice nez 8 hodindch nebyl zaznamendn Zzadny
pokles konverze naftalenu, jedinym nepfimym naznakem po-
malé tvorby polymerniho uhliku byl konstantni pokles (o 10 %
za celou dobu pokusu) koncentrace methanu v plynu. Velice
podobnd situace byla pozorovdna i u katalyzatoru G56A, je-
nom s tim rozdilem, zZe pro vice nez desetihodinovy provoz bez
deaktivace bylo nutno teplotu v reaktoru zvysit na 500 °C.

Zavislost deaktivace na koncentraci vody a naftalenu v ply-
nu byla pfimo v souladu s teorii tvorby polymerniho uhli-
ku?**34 Zmensenim hodnoty S/C, a to bud zvySenim koncen-
trace naftalenu z 1,5 g.m™ na 3,2 g.m >, nebo snizenim pii-
davku vodni pdry z 24,2 na 0 g.m’3 (s,suchy* plyn) byla
podporovdna rychlejsi deaktivace, projevujici se po kratsi
dobé. U takto exponovanych prereformingovych katalyzdto-
ri byl zjistén znacny pokles celkového povrchu. Napriklad
u vzorku G56A bylo zaznamendno sniZeni plochy povrchu
z piivodnich 58 m”.g™" u erstvého katalyzatoru na 22 m*.g™!
u katalyzdtoru exponovaného pii 450 °C a na 20 mz.g’1 pri
470 °C. Srovnanim distribuce p6ra Cerstvého a exponovaného
katalyzdtoru byl zjistén ubytek pord o velikosti pod 5 nm, ktery
byl ¢astecné kompenzovian ndristem objemu port o velikosti
7 nm a vice. Tyto vysledky ukazuji na moznost, Ze mimo
tvorbu polymerniho povlaku se mohl za téchto podminek na
katalyzatoru vylucovat i jiny typ uhliku. Deaktivace byla také
pozorovana i u viech reformingovych niklovych katalyzatort.
U katalyzdtori pracujicich pfi teplotich nad 550 °C byl jeji
mechanismus odliSny. Deaktivace byla pravdépodobné zpi-
sobena tvorbou ,,vousatého** uhliku a pfi teplotdch vyssich nez
650 °C i tvorbou pyrolyzniho uhliku hlavné v dtsledku ma-
Iého poméru S/C a obtizné odbouratelnosti naftalenu. Kata-
lyzator K179 se pii zvySovani teploty z 510 na 550 °C choval
podobné jako prereformingové katalyzdtory a rychlost deak-
tivace v jeho pfipadé poklesla, ovSem jeji pocatek zlstal ve
stejném Case. Zajimavy je i vliv zvyseni koncentrace naftalenu
v plynu z 0,82 na 3,20 g.m™ — ¢as pocdtku deaktivace se
zkracoval nepifimo umérné koncentraci naftalenu a jeji rych-
lost rostla pfimo umérné. Velice podobnd situace byla po-
zorovana i u ostatnich katalyzatord, u kterych ani zvySeni te-
ploty (az 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 vyfesit pro-
blém deaktivace. ZvySeni poméru S/C u nékterych katalyza-
torti zmirnilo jeji dopad, presto nedovolilo dosdhnout podob-
nych vysledki jako u prereformingovych katalyzdtord.

Pouzitelnost katalyzdtord
za redlnych podminek

Ze srovnani experimentdlnich vysledkd, ziskanych za mo-
delovych podminek, 1ze konstatovat, Ze v procesu katalytic-
kého cisténi plynu ze zplynovani biomasy mohou byt apliko-
vany aktivni prereformingové katalyzatory. Otazka odolnosti
téchto katalyzatord vici deaktivaci za redlnych podminek neni
zodpovézena tplné, protoze pouzity model se zamétuje hlavné

na deaktivaci zpisobenou vysokoteplotnim dehtem. Volba
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naftalenu jakozto latky stabilni, t€Zce odbouratelné a zptisobu-
jici deaktivaci katalyzdtord, je z tohoto hlediska volbou velice
vhodnou. Piesto miize deaktivace v redlném plynu nastdvat
také v disledku tvorby uhliku disproporcionaci CO (Bou-
douardova reakce), zvySené adsorpce nenasycenych uhlovo-
dikt (ethylen, acetylen) a otravy katalyzatoru sirnymi slouce-
niny (H,S). Podrobné informace lze ziskat jenom ze studia
aktivity katalyzdtord za redlnych podminek.

Testovani katalyzatoru G56A za redlnych podminek se
provadélo pii teploté 530 °C a ukazalo jeho vysokou aktivitu*’.
Zvolend teplota byla jen o 30 °C vys$§i nez u méfeni pfi
modelovych podminkdch. Pro minimalizaci nezddouci Bou-
douardovy reakce byla do plynu pred katalytickym reaktorem
nastfikovdna dodate¢nd vodni pdra. Kvili zv1astni konstrukci
katalytického reaktoru trval pokus jen tfi hodiny. Béhem
celého experimentu bylo zaznamendno kompletni odstraio-
vani latek vyssich nez methan a byla zjiSténa zména slozen{
hlavnich komponent plynu. Po celou dobu testu nebyly zazna-
mendny naznaky deaktivace katalyzdtoru i presto, Ze pouZzi-
ty zplynovaci reaktor produkoval vét$si mnozstvi dehtu (1-
1,5 gm™) nez jiné typy souproudych reaktord a plyn obsa-
hoval malé mnozstvi ethylenu, acetylenu a jinych nenasy-
experimentu a vlastnostech plynu pred a za reaktorem jsou
mimo rdmec tohoto pfispévku a budou predmétem zvlastni
publikace. Vysledky i tak kratkodobého provozu ukazuji na
vhodnou volbu laboratorniho modelu a poukazuji na moznost
pouziti niklovych prereformingovych katalyzatorG v proce-
sech katalytického cisténi plynu ze zplyniovani biomasy.

Zavér

Pouzitd laboratorni metoda umoziuje na zdkladé jedno-
duchého méteni konverze modelové ldtky (naftalenu) volbu
katalyzdtoru vhodného pro ¢isténi plynu ze zplynovani bio-
masy. Mimo méfeni zdvislosti konverze na teploté byla sle-
dovdna i rychlost deaktivace.

Bylo odzkou$eno nékolik rdznych primyslovych niklo-
vych katalyzatorti. Nejlepsi vlastnosti byli zaznamendny u ak-
tivnich niklovych prereformingovych katalyzétort, které byly
schopné kompletné odstranovat naftalen jiz pri teplotach pod
500 °C. Za té&chto podminek byla deaktivace zptisobena pro-
sttednictvim polymernich usazenin a byla pozorovéna jen po
delsi dobé a za snizeného poméru S/C. Prereformingové kata-
lyzatory proto mohou byt vhodnou volbou pro procesy nizko-
teplotniho ¢isténi plynu ze zplyiiovani biomasy.

Reformingové niklové katalyzatory mély dostatecnou ak-
tivitu pfi teplotdch nad 500 °C a byly schopné konvertovat
naftalen ze 100 %. Slabd odolnost vii¢i deaktivaci byla hlavni
prekdzkou pro aplikaci téchto katalyzdtori pii teplotdch v roz-
mezi 500 az 700 °C. Pro uspésné pouziti téchto katalyzatord
je nutno pouzit teplot vyssich nez 700 °C a dostatecné velky
prebytek vodni pary pro minimalizaci jejich deaktivace.
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J. Marsak 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 450-550 °C.



