Reakcje i procesy katalityczne (cz. Xll ¢)

Hydrokraking katalityczny cd.

6. Katalizatory dwufunk-
cyjne Ni(Co)-Mo(W) [40]
Obecnie jako katalizatory prze-
mystowe hydrokrakingu naj-
czesciej stosuje sie uktad Ni-Mo
naniesiony na zeolity lub glino-
krzemiany amorficzne, albo ich
mieszaniny z tlenkiem glinu,
gdyz wykazuja one wysoka
aktywno$¢ w reakcjach uwo-
dornienia, hydrokrakingu oraz
hydrorafinacji. Jedynie wyzsza
aktywnos$¢ wykazujg katalizato-
ry Ni-W, ale ze wzgledu na wyz-
szg cene wolframu ich zastoso-
wanie jest ograniczone.

Wybér nosnika katalizatoréw
przemystowych jest uzalez-
niony najczesciej od rodzaju
surowca lub jakosci produktu.
Uzyskanie maksymalnej wy-
dajnosci benzyny wymagac
bedzie nosnika o silniejszych
wiasciwosciach  kwasowych,
ktérym moze by¢ mieszanina
sktadajaca sie z 80% zeoli-
tu i 20% obojetnego lepisz-
cza. Natomiast dla uzyskania
maksymalnej
Sredniego destylatu, zastosu-
je s3 mieszanine zawierajaca
10% zeolitu, 70% tlenku glinu
i 20% lepiszcza [41, 42].

wydajnosci

6.1. Charakter naniesionej fazy
metalicznej na zeolity

Zwykle stosowane s3 dwie
metody nanoszenia fazy me-
talicznej na nosnik:
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- impregnacja wodnymi roz-
tworami soli

- wymiana jonowa w stanie
statym a nastepnie kalcynacje.
Podczas impregnacji i kalcy-
nacji czes¢ jonéw glinu moze
ulec wymyciu ze struktur po-
wierzchniowych,
duje powstawanie w zeolicie
miejsc nieaktywnych. Nale-

Cco powo-

zy wiec tak dobra¢ warunki
impregnacji i kalcynacji, aby
wprowadzenie do zeolitu fazy
metalicznej jak najmniej wpty-
wato na zmiane jego tekstury
i struktury a w tym kwasowo-
sci, i dyspersji fazy metalicznej
[43, 44].

Wykazano, ze w wyniku im-
pregnacji ultrastabilnego ze-
olitu Y roztworem wodnym
heptamolibdenianu
[(NH,4)gMo,0,,] oraz kalcyna-
Cji na pierwszym etapie wy-
stepuje silne wzajemne od-

amonu

dziatywanie pomiedzy MoO;
a wiekszoscig grup OH zeoli-
tu. Impregnacja solami niklu
na drugim etapie powoduje
wspoétdziatanie jonéw niklu
wyfacznie z silnie kwasowy-
mi grupami OH, co z kolei
powoduje czesciowe zmniej-
szenie kwasowosci zeolitu.
Natomiast jednoczesna im-
pregnacja jonami obu metali
nastepuje wspétdziatanie po-
miedzy jonami Ni i Mo, w wy-
niku czego kwasowosc¢ zeolitu

nie zmnienia sie [45]. Nalezy
jednakze podkresli¢, ze do
tej pory natura fazy meta-
licznej nie zostata doktadnie
poznana. Wiadomo, ze jony
niklu Ni2* z tatwoscia pene-
trujg wnetrze zeolitu (nawet
w mikroporach), zwiekszajac
liczbe centréw kationowych.
Natomiast ilos¢ molibdenu,
jaka moze by¢ wprowadzo-
na do zeolitu jest limitowa-
na rozmiarem i objetoscig
poréw. Ponadto w zeolitach
impregnowanych jonami
molibdenu obserwuje sie mi-
krokrysztaty MoO; [46] zdy-
spergowane na powierzch-
ni ziaren zeolitu. Wykazano
rébwniez, ze czes¢ jondw mo-
libdenu, w wyzszych tempe-
raturach kalcynacji migruje
i wbudowuje sie w strukture
szkieletu zeolitowego. Mo-
libden moze wystepowac na
powierzchni zeolitu w posta-
ci réznych ugrupowan, takich
jak: MoO,, (Mo0;0,,)% lub
(MogO,,)%. Aktywnosc¢ i se-
lektywnos$¢ procesu hydro-
krakingu bardzo silnie zalezy
od stezenia centrow meta-
licznych i kwasowych orazich
rozkfadu na powierzchni no-
$nika [47]. W przypadku gdy
centra metaliczne determi-
nuja wiasciwosci katalizatora,
woéwczas zachodzg reakcje
hydrogenolizy i w rezulta-
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cie otrzymuje sie duze ilosci
produktéw gazowych (C,
i C,), natomiast gdy przewa-
zajg wihasciwosci kwasowe to
dominuja reakcje krakingu,
woéwczas otrzymany produkt
jest mniej uwodorniony. Ide-
alny proces hydrokrakingu
gwarantuje tylko odpowied-
nia réwnowaga miedzy
liczba i moca centrow kwa-
sowych oraz liczbg centrow

metalicznych [48, 49].

7. Dezaktywacja kataliza-
toréw

Dezaktywacja katalizatoréw
jest waznym problemem
technicznym i ekonomicznym
katalitycznych proceséw prze-
rébki surowcéw naftowych.
Czas zycia katalizatorow
stosowanych w poszczegdl-
nych procesach jest bardzo
rézny i wynosi od kilku se-
kund w krakingu fluidalnym
do kilku miesiecy a nawet lat
w przypadku katalizatoréw
wodoroodsiarczania.
sko dezaktywacji jest spo-

wodowane silng adsorpcja

Zjawi-

substancji na centrach aktyw-
nych katalizatora. Adsorpcja
tych substancji jest silniejsza
niz adsorpcja reagentéw na
tych samych centrach. Zwy-
kle substancje dezaktywujace
moga by¢ obecne w substra-
tach jako zanieczyszczenia,



a

Rys. 16. Typy struktur poliaromatycznych koksu wysokotemperaturowego: alkilocyklo-
pentapiren - a, alkilobenzoperylen - b, alkilokoronen - c [3,52]

lub moga tworzy¢ sie w cza-
siereakcji w wyniku przemia-
ny produktéw posrednich lub
koncowych; moga tez pocho-
dzi¢ z innych zrédet np. z apa-
ratury.

Koszt zwigzany z wymiana, re-
generacjq i utylizacjg zuzytych
katalizatoréow stanowi znacza-
ca pozycje w kosztach catego
procesu [50]. Wzgledy ekono-
miczne s3 wiec waznym po-
wodem badan nad przyczyn
dezaktywacji i
jej unikniecia. Podstawowymi
czynnikami, ktére wptywaja

mozliwoscia

na dobdr warunkéw procesu
s szybkos¢ dezaktywacji oraz
mozliwos¢ regeneracji katali-
zatora [51].

Proces dezaktywacji zachodzi
gtébwnie w wyniku:

- zatrucia polegajacego na
utracie aktywnosci poprzez
silng chemisorpcje trucizn na
typo-
wym przyktadem jest dzia-
fanie zasadowych heterocy-
klicznych
(pirydyna, chinolina i inne) na
kwasowe komponenty kata-
lizatorow hydrokrakingu (gli-
nokrzemiany, zeolity),

- pokrycia powierzchni ka-

centrach aktywnych;

zwigzkéw azotu

talizatora nieaktywnymi
substancjami  powstajacymi
w reakcjach ubocznych. Dez-
aktywacja moze zachodzi¢

poprzez pokrycie centrow

aktywnych  polimerycznymi
weglowodorami zwanymi de-
pozytem weglowym (zwanym
koksem) lub przez blokowa-
nie dostepu do centréw ak-
tywnych,

- proceséw zwiagzanych
z przemianami w katalizato-
rze. Dotyczy to spiekania, kto6-
re spowodowad moze zmniej-
szenie powierzchni wtasciwej
i z nig zwiazanej liczby cen-
tréow aktywnych lub wzrost
krystalitow. Moga réwniez
nastapi¢ zmiany chemiczne
natury faz podczas przemian
temperaturowych  lub
utworzenie nowych zwiazkéw
chemicznych.

Przyczyny wymienionych
upatrywac
w btedach powstatych w cza-
sie
niewtasciwej aktywacji, nie-
wiasciwej procedurze ekspe-

tez

zmian mozna

syntezy katalizatoréw,

rymentalnej zwigzanej z do-
borem temperatury, doborem
stezenia reagentéw lub tez
niewtasciwej regeneracji kata-
lizatora. Wrazliwos¢ kataliza-
tora na czynniki powodujace
dezaktywacje katalizatorow
jest rézna i zalezy od catego
systemu katalitycznego, tzn.
od natury katalizatora, natury
i wielkosci zatrucia, doboru
warunkéw reakgcji.

W przypadku trucizn katali-
tycznych czutos¢ na zatrucie
zalezy od:

- liczby centréw aktywnych
i ich mocy: w pierwszym
rzedzie zatruwane s3 centra
aktywne o duzej mocy; przy
obecnosci niewielkiej liczby
centréow aktywnych ilos¢ tru-
cizny potrzebnej do ich zatru-
cia jest rowniez mata,

— sity chemisorpcji trucizny
na centrum aktywnym: kata-

lizator jest mato podatny na
trucizne gdy adsorpcja truci-
zny jest staba,
- zdolnos¢

zaadsorbowa-
nej trucizny do hamowania
aktywnosci katalitycznej: ak-
tywnos¢ katalityczna maleje
niekiedy znacznie bardziej
po adsorpcji niewielkiej ilo-
$ci trucizny niz wynikatoby
to z obliczenia liczby centréw
aktywnych pokrytych przez
trucizne.

Proces dezaktywacji zwigza-
ny jest ponadto z reakcjami
chemicznymi  zachodzacymi
w samym katalizatorze. Moz-
na go sklasyfikowa¢ w trzech
grupach (Tabela 2) [40].
Dezaktywacja
jest procesem dynamicznym
w czasie i powoduje zwykle

katalizatora

szybkie obnizenie aktywno-
$ci i selektywnosci. Gtéwny-
mi przyczynami tych zmian
czasowych jest zatrucie ka-
talizatora, inhibitowanie, za-
spiekanie,
reakcje chemiczne w ciele
statlym oraz przemodelowanie
ugrupowan

nieczyszczenie,

powierzchnio-
wych, z ktérymi sg zwigzane
centra aktywne. Cze$¢ z tych
jest
natomiast przyktadem dezak-
tywacji odwracalnej jest utra-
katalitycznej

zmian nieodwracalna,

ta aktywnosci

Tabela 2. Charakterystyka reakcji chemicznych zwigzang z dezaktywacjg katalizatoréw [40]

Reakcja

Charakterystyka

reakcja nie powoduje zmian
ogdlnego sktadu katalizatora

- przemiany fazowe
- segregacja fazowa
- reakcje miedzy fazami statymi

skfadu katalizatora

reakcje powodujace zmiany

- utrata skfadnika

- reakcja w fazie gazowej lub ciektej:
utlenianie, redukcja, tworzenie weglikow

- tworzenie zwigzkow z depozytem

katalizatora

reakcje ztozone

w ciele statym

jednoczesne pojawienie sie zmian
teksturalnych wraz z reakcja chemiczng

- jednoczesne pojawienie sie dwoch
lub wiecej reakcji w ciele statym
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Rys. 17. Uproszczony schemat powstawania koksu z we-
glowodoréw na kwasowych i dwufunkcyjnych katalizato-

rach [3,53]

spowodowana osadzaniem
sie na powierzchni kataliza-
tora koksu. Proces regenera-
¢ji katalizatora polega w tym
przypadku na utlenianiu tego
depozytu w atmosferze mie-
szaniny powietrze - para wod-

na lub powietrze - azot.

7.1. Dezaktywacja przez za-
koksowanie [3]

Koks jest depozytem weglo-
sie pod-
czas reakcji katalitycznej na
katalizatora.

wym tworzacym
powierzchni
W jego skfad wchodza weglo-
wodory (wielopierscieniowe,
aromatyczne, olefiny i zwigzki
heterocykliczne), ktére w wa-
runkach procesu, ulegaja re-
akcjom polikondensacji lub
polimeryzacji i ktére blokuja
dostep czasteczkom reagenta
do centrow aktywnych katali-
zatora (rys.16).

Mechanizm powstawa-

nia koksu jest zréznicowany,
zalezy od rodzaju surowca
i warunkéw procesu, gtéwnie
od temperatury i wifasciwo-
$ci  katalizatoréw. Schemat
powstawania koksu na dwu-

funkcyjnych  katalizatorach
kwasowych przedstawiono na
rys. 17.

W temperaturach ponizej
200°C powstawanie depozytu
weglowego przebiega gtéw-
nie poprzez reakcje konden-
sacji i przegrupowania, a skfad
koksu
zalezy przede wszystkim od
rodzaju reagenta. Natomiast
koks wysokotemperaturowy

(zawiera poliolefiny)

powstajacy w temperaturach
powyzej 350°C ma charakter
poliaromatyczny i praktycznie
jego sktad nie zalezy od su-
rowca. Wykazano [53], ze me-
chanizm tworzenia depozytu
weglowego w wysokich tem-
peraturach obejmuje oprécz
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Rys.18. Umieszczenie koksu powstajgcego z weglowodo-
row w temperaturze 450°C w porach zeolitu typu X i Y; me-
tylokoronen — a, metylopiren — b, metylochryzen - c [55]

reakcji kondensacji i przegru-
powania réwniez szereg reak-
Cji przeniesienia wodoru (na
kwasowych)
oraz odwodornienia (na kata-
lizatorach dwufunkcyjnych).

Stwierdzono [54], ze w wy-
sokich temperaturach na ze-
olicie USY tatwiej tworza sie
struktury aromatyczne i po-
liaromatyczne (rys. 18), a na
ZSM-5 dominujg poliolefiny
i czasteczki monoaromatycz-
ne, natomiast na SAPO tworzg
sie wylacznie struktury olefi-
nowe i poliolefinowe. Rodzaj
utworzonych struktur zwia-

katalizatorach

zany jest z roéznicami w roz-
miarach poréw poszczegél-
nych zeolitéw, ktére wynosza:
7.4 A dla USY; 5,6 A dla ZSM-5;
i 4,3 A dla SAPO-34. Jest wiec
zrozumiate, ze w porach ZSM-
5 nie moga powstawac wiel-
kie pierscieniowe czasteczki
koksu w przeciwienistwie do
USY gdzie czasteczki weglo-
wodoréw moga stopniowo
odktadac sie wielowarstwowo
tworzac
skupiska.

wielopierscieniowe

Stwierdzono rowniez [56], ze
sktad koksu utworzonego na
danym katalizatorze nie jest
jednolity. W duzych komo-
rach (ang. supercages) zeolitu
H-MCM-22, koks sktada sie
z czastek polialkiloaromatycz-
nych (rys. 19), natomiast koks
zlokalizowany w kanatach
sinusoidalnych sktada sie wy-
tacznie z czasteczek naftalenu.
Wynika to z tego, ze dezak-
tywacja w duzych komorach
spowodowana jest blokowa-
niem poréw, a w kanatach
sinusoildalnych zatruwaniem
centréw przy
czym im wieksza moc centrow
aktywnych tym dezaktywacja
jest szybsza.

aktywnych,

W  przypadku katalizatoréw
dwufunkcyjnych
centra metaliczne o wtasciwo-

zarébwno

$ciach uwodorniajagco - od-
wodorniajacych jak i centra
kwasowe przyczyniajg sie do
powstawania koksu. Na cen-
trach metalicznych koks jest
rezultatem sukcesywnego
odwodornienia weglowodo-

row prowadzacego nawet



do wegla pierwiastkowego
(tzw. koks grafitowy), nato-
miast na centrach kwasowych
koks tworzy sie w wyniku poli-
meryzacji cze$ciowo odwodor-
nionych produktéw posred-
nich migrujacych z centréw
metalicznych katalizatora [57].
Ogdlnie przyjmuje sie, ze lo-
kalizacja i natura koksu silnie
zalezg od wiasciwosci katali-
zatora, gtéwnie jego kwaso-
wosci i liczby silnych centréw
kwasowych oraz budowy tek-
sturalnej. Badajac zaleznosci
pomiedzy kwasowoscia i roz-
mieszczeniem centréw  ak-
tywnych katalizatora a naturg
koksu stwierdzono [58], ze
koks utworzony na zeolicie H-
-USY zostat jedynie na silnych
centrach kwasowych, zwigza-
nych z mostkowymi grupami
OH katalizatora.
grupy skrajne OH (brzegowe)
oraz centra kwasowe Lewisa
(rys. 12, 13) nie uczestniczyly
w tworzeniu koksu.

Natomiast

Ponadto istniejag dane do-
Swiadczalne [59] $wiadczace
o tym, ze prekursorami two-
rzenia sie koksu sg adsorbuja-
ce sie w pierwszej kolejnosci,
na silnych centrach kwaso-
wych, heterocykliczne zwigzki
azotu.

7.2. Dezaktywacja przez zatru-
wanie centréw aktywnych [3]

rezultatem
silnej  chemisorpg;ji
czyszczeh na powierzchni
katalizatora, ktére uniemoz-
liwiaja dostep reagenta do
centrow aktywnych. Truci-
zny moga wystepowac jako

Zatruwanie jest
zanie-

sktadniki surowca a takze jako
produkty posrednie lub kon-
cowe reakcji. Przyjmuje sie,
ze podczas zatruwania pod-
stawowa struktura centréw

Rys.19. Kumulowanie sie czgsteczek koksu z czgsteczek
koronenu ulokowanych w dwdch sagsiadujacych ze soba
klatkach centralnych zeolitu H-MCM-22 [55]

HS, NHy —> propan, butan
produkty benzyna lekka
$rednie destylaty
olej opatowy

surowiec

3-4,5 MPa

8-15 MPa

rozdziat

H,S, NH3
produkty

rozdziat

surowiec
[ HT |

3-4,5 MPa

8-15 MPa

H,S, NH3
produkty

|

$rednie destylaty — 40-20%
Odsiarczony olej opatowy — 60-80%

rozdziat

surowiec
7y HT/HC

> hydrowax

Rys. 20. Schemat instalacji hydrokrakingu: dwuetapowy
- a, przeptywowy - b, jednoetapowy - c [3,60]

aktywnych katalizatora nie
ulega zmianie. Trucizny moga
adsorbowac sie na centrach
aktywnych odwracalnie, nie-
odwracalnie
odwracalnie [8]. W przypadku
adsorpcji odwracalnej aktyw-

lub czesciowo

nosc¢ katalizatora powraca do
poczatkowej po usunieciu
trucizny z reagenta, w czasie
zaleznym od sit adsorpcji dzia-
tajacych w danych warunkach
oraz stezenia trucizny. W ad-
sorpcji czesciowo odwracal-
nej aktywnos¢ katalizatora po
zatruciu wzrasta z czasem ale
bardzo wolno w stosunku do
szybkosci procesu. Natomiast
w adsorpcji nieodwracalnej
dezaktywacja nie zalezy od
stezenia trucizny, ale tylko od
sit adsorpcji, wtedy trucizna
zajmuje najsilniejsze centra
aktywne katalizatora i nie ule-
ga desorpcji w danych warun-
kach.

7.2.1. Zatruwanie zwigzkami
organicznymi azotu [3]

W procesach uszlachetniania
i przeréobki surowca naftowe-

go, gdzie stosowane sg dwu-
funkcyjne katalizatory typu
metal - zeolit, podstawowymi
truciznami katalizatorow sg
gtéwnie organiczne zwigzki
azotowe. Z powodu ich za-
natury adsorbujg
sie one odwracalnie lub nie-
odwracalnie na kwasowych

sadowej

centrach typu Brgnsteda oraz
Lewisa.

8. Procesy technologiczne
w hydrokrakingu

Wiekszos¢
tutaj badan byta prowadzona
w warunkach idealnych, dla
zwigzkéw modelowych i okre-

przedstawionych

Slonych katalizatoréw. Po-
znanie reakcji zachodzacych
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na tych uktadach byto bar-
dzo istotne w projektowania
katalizatorow odpowiednich
dla konkretnego surowca czy
ukierunkowania

okreslony produkt.
Ponizej przedstawiono ogol-

reakcji na

ne schematy stosowanych
najczesciej rozwigzan [60].
W rozwigzaniu dwuetapowym
(rys. 20a) hydrorafinacje (HT)
i hydrokraking (HC) prowadzi
sie w oddzielnych reaktorach,
po etapie hydrorafinacji na-
stepuje rozdziat produktow,
tutaj siarkowodoér i amoniak
jest usuwany wraz z produk-
tami gazowymi, nie przere-
agowane frakcje sa witaczane
w drugi etap czyli hydrokra-
king wiasciwy. Hydrokraking
wiasciwy prowadzi sie pod
wysokim cisnieniem wodoru
80 - 150 atm i w temperaturze
350 - 450°C. Warunki cisnienia
i temperatury sg dobierane
zaleznie od rodzaju surowca.
Produktami procesu sa weglo-
wodory gazowe, benzyna lek-
ka o duzej zawartosci izopara-
fin, srednie destylaty (paliwo
lotnicze, olej silnikowy) oraz
Sredniowrzacy, odsiarczony
olej opatowy.

W procesie z seryjnym usta-
wieniem reaktoréw HT i HC
(rys. 20b), nie ma miedzyeta-
powego rozdziatu produk-
tow, wiec proces hydrokra-
kingu przebiega w obecnosci
zwigzkdw siarki i azotu. Z tego
powodu konieczne jest tu
stosowanie katalizatorow
o umiarkowanej kwasowo-
$ci. W wyniku otrzymuje sie
ilosci  destylatéw
lekkich i srednich. Proces ten
jest opfacalny gdyz koszty
aparaturowe w poréwnaniu

mniejsze

z poprzednimi rozwigzaniami
s3 znacznie nizsze.

W ostatnich latach wzrasta za-
interesowanie procesem jed-
noetapowym (rys. 20 ¢c), prowa-
dzonym w jednym reaktorze,
pod umiarkowanym ci$nie-
niem wodoru 30-70 atm.
tego
sq $rednie destylaty w ilosci
20 - 40% oraz odsiarczony olej
opatowy 60-80%.

Proces

Produktami procesu

prowadzony jest
przy uzyciu katalizatorow
o umiarkowanej kwasowo-
sci, naniesionych na tlenek
glinu zmieszany z zeolitem
lub utozonych warstwowo,
katalizatorach hydrorafinacji
i hydrokrakingu. Atrakcyjnosc
tego rozwigzania, to mniejsze
zuzycie wodoru a wiec duzo
nisze (o ok. 20%) koszty niz
w hydrokrakingu gtebokim.
Cechg wspdlng wszystkich
tych rozwiagzan jest mozliwos¢
catkowitego lub czesciowego
zawracania nieprzereagowa-
nego surowca.

W hydrokrakingu stosowane
s reaktory [61]:

- z cyrkulacja katalizatora
i czesciowa jego regeneracja,
- ze statym ztozem kataliza-
tora,

- z katalizatorem zawieszo-
nym w surowcu,

- z mieszadtem.

Obok konstrukcji aparaturo-
wych decydujace znaczenie
z technologiczno-ekonomicz-
nego punktu widzenia maja
rodzaje zastosowanych kata-
lizatoréw. Nalezy doda¢, ze
istniejg szerokie mozliwosci
dostosowywania  wiasciwosci
katalizatoréw do konkretnego
surowca i warunkoéw procesu.
Praktycznie dla kazdego rodza-
ju surowca mozna zaprojekto-
wac najbardziej optymalny ka-
talizator. Ostatnio coraz czesciej
stosuje sie jako skfadniki uwo-
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dorniajgce metale szlachetne
(pallad, platyne), pétszlachetne
(osm, iryd) oraz metale ziem
rzadkich. Oprécz katalizatorow
na nosnikach wprowadza sie
réwniez katalizatory metaloor-
ganiczne (np. naftenian molib-
denu) w postaci suspensyjnej,
ktére w poréwnaniu z trady-
cyjnymi katalizatorami umozli-
wiajg lepszy kontakt pomiedzy
reagentami a faza aktywna, a co
za tym idzie wzrost wydajnosci
procesu w kierunku lekkich
frakcji [62 — 64].

Literatura

[1] J.G.Speight, The Chemistry
and Technology of Petroleum,
Marcel Dekker, New York,
1991.

[2] JH. Gary, G.E. Handwerk,
Petroleum Refining Technology
and Economics, Marcel Dekker,
New York, 1994.

[3] G. Fabis, Praca doktorska
Dezaktywacja
hydrokrakingu  organicznymi

katalizatorow

zwiqgzkami azotu, siarki i tlenu
(promotor Z.Sarbak) Uniwer-
sytet im. A.Mickiewicza, Po-
znan 2005.

[4] M.J. Girgis, B.C. Gates,
Ind. Eng. Chem. Res., 30,
2021(1991).

[5]1 H. Topsee, B.S. Clause,
F.E. Massoth, Hydrotreating
Catalysis, Springer,
1996.

[6] Z. Sarbak, Struktura i ak-
tywnos¢ katalizatoréw hydro-
denitrogenacji, Wyd. Naukowe
UAM, Poznan 1985.

[71 G.W. Mushrush, E.J. Beal,
D.R. Hardy, J.M. Hughes, Fuel
Proc.Tech., 61, 197 (1999) .
[8] E. Furimsky, F.E. Mas-
soth, Catal. Today, 52, 381
(1999).

[9] E. Furimsky, Appl. Catal. A,
199, 147 (2000).

Berlin

[10] Z. Sarbak, Lab
2012.

[11] R.P. Silvy, Appl. Catal. A.,
261,247 (2004).
[12] DECHEMA
Nr 13: Kataliza, zamieszczo-
ny w Przem. Chem., 82, 126
(2003).

[13] . Hermandez-Beltana,
R. Quintana-Soldrzano, J. Sa-
chez-Valente, F. Pedraza-Ar-
chila, F. Figureas, Appl. Catal.
B, 42,321 (2003).

[14] J. Weitkamp, P.A. Jacobs,
J.A. Martens, Appl. Catal. A, 8,
123 (1983).

[15] J.B. Butt, E.E.
sen, Activation, Deactivation
and Poisoning of Catalysts,
Academic Press, San Diego,
1988.

[16] J.A. Martens, PA. Jacobs,
J. Weitkamp, Appl. Catal.A, 20,
283 (1986).

[17] G.Fabis, Z.Sarbak, Przem.
Chem., 82,479 (2003).

[18] G.Guan,Z.Wang, S.Yu, A.
Guo, G. Que, Fuel. Proc. Techn.,
85, 165 (2003).

[19] J.A. Martens, PA. Jacobs,
J. Weitkamp, Appl. Catal.A, 20,
239 (1986).

[20] J.A. Martens, M. Thielen,
P.A.Jacobs, Catal. Today, 1,435
(1987).

[21] V. Calemna, S. Peratello,
C. Perego, Appl. Catal., 190,
207 (2000).

[22] G.F. Froment, Catal. To-
day, 1,455 (1987).

[23] J. Lungstein, A. Jentys,
H. Vinek, Appl. Catal., 166, 29
(1998).

[24] J. Lungstein, A. Jentys,
H. Vinek, Appl. Catal., 152, 93
(1997).

[25] Z.Zahn, l. Manninger, Z.
Paal, D. Barthomeuf, J. Catal.,
147,333 (1994).

[26] E.Blomsma, JA. Martens, PA.
Jacobs, J. Catal, 165,241 (1997).

17(4),

Raport

Peter-



[27] J. Scherzer, A.J. Gruia, Hy-
drocracking Science and Techno-
logy, Marcel Dekker, New York,
1996.

[28] Z.Sarbak, Nieorganiczne mate-
riaty nanoporowate, Wyd. Naukowe
UAM, Poznan 2009.

[29] Z. Sarbak, Adsorpcja i Adsor-
benty. Teoria i zastosowanie, Wyd.
Naukowe UAM, 2000.

[30] J.B.Peri, J. Phys. Chem., 69, 220
(1965).

[31] H.Knzinger, H. Ratnasamy, Ca-
tal. Rev. -Sci. Eng. 17,31 (1978).
[32] J. Weitkamp, Solid State lonics,
131,175 (2000).

[33] M. Trombetta, T. Armaroli,
Appl. Catal. A, 192, 125 (2000).

[34] G.M.Zhidomirov, A.L. Jakovlev,
M.A. Molov, Catal. Today, 51, 397
(1999).

[35] T. Isoda, K. Kusakabe, S. Mo-
rooka, Energy and Fuels, 12, 493
(1998).

[36] G.T. Kerr, AW. Chester, D.H.
Olsen, Acta Phys. Et Chem., 24, 169
(1978).

[37] B. Sulikowski, Wiadomosci
Chemiczne 39,405 (1985).

[38] A.Corma, Chem.Rev., 97,2379
(1997).

[39] S. Coluccia, I. Marchese, G.
Martra, Micropor. Mesopor. Mater.,
30,57 (1998).

[40] Z. Sarbak, Kataliza w ochronie
Srodowiska, Wyd. Naukowe UAM,
Poznan 2004.

[41] H.F. Rase, Handbook of Hete-
rogenous Catalysts, CRC Press, Boca
Raton, 2000.

[42] M.A. Ali, T. Tatsumi, T. Masuda,
Appl. Catal., 233, 77 (2002).

[43] J.W. Ward, Stud. Surf. Sci. Ca-
tal., 16, 587(1983).

[44] J.Valyon, A. K. Meszaros, Zeoli-
tes; Facts, Figures, Future, Elseviere,
Amsterdam, 1989.

[45] V.Formes, M.J.Vazques, A. Cor-
ma, Zeolites, 6, 25 (1986).

[46] T. Klimova, M. Calderon, J. Ra-
mirez, Appl. Catal., 240, 29 (2002).

[47]1 J. Lungstein, A. Jentys,
H. Vinek, Appl. Catal.,, 168, 29
(1998).

[48] J. Lungstein, A. Jentys,
H. Vinek, Appl. Catal.,, 152, 93
(1997).

[49] F. Alvarez, F.R. Ribeiro, G. Perot,
J. Catal., 162, 179 (1996).

[50] C.H. Bartholomew, Appl. Ca-
tal., 212,17 (2001).

[51] S.T. Sie, Appl. Catal,, 212, 129
(2001).

[52] P.Forzatti, L. Letti, Catal. Today,
52,165 (1999).

[53] M. Guisnet, P. Magnous, Appl.
Catal. A, 212, 83 (2001).

[54] J. Li, G.Xiong, Z. Feng, Q. Liu,
C.Li, Micropor. Mezopor. Mat., 39,
275 (2000).

[55] E. Besset, D. Meloni, D. Martin,
M. Guisnet, Stud. Surf. Sci. Catal,,
126,171 (1999).

[56] D. Meloni, D. Martin, M.
Guisnet, Appl. Catal. A, 215, 67
(2001).

[57] P. Magnoux, P. Cartrand, S. Mi-
gnard, M. Guisnet, J. Catal., 106, 242
(1987).

[58] H.S. Cerqueira, P. Ayrault, J.
Datka, M. Guisnet, Microp. Mesop.
Mat., 38, 197 (2000).

[59] D. Dong, S. Jeong, F.E.
Massoth, Catal. Today, 37, 267
(1997).

[60] J.K. Minderhand, J.A.R. van
Vean, Fuel Proc. Tech., 35, 87
(1993).

[61] H. Limmer, H. Schuter, K.
Washimi, Chem. Tech., 38, 157
(1986).

[62] W. Kotowski, Nafta, 6, 209
(1981).

[63] B. Fixari, S. Peureux, Energy
and Fuels, 8, 588 (1994).

[64] A. Del Bianco, S. Di Carlos,
Energy and Fuels, 8,593 (1994).

* Prof. Zenon Sarbak - Wydziat Che-
mii, Uniwersytet im. Adama Mickie-
wicza, Poznan, e-mail:
sarbak@amu.edu.pl

The Formula for
Success in Business
and Research

Czas odwiedzic targi
BIOTECHNICA 2013!

Europejskie miejsce spotkan nr 1
dla branzy biotechnologii,

nauk przyrodniczych i technik
laboratoryjnych

Trzy sposrod wielu powodow aby

odwiedzic targi:

B dostep do petnego spektrum oferty
Swiatowej biotechnologii w ciagu trzech dni

B informacje o nowosSciach w badaniach,
bio-ustugach, produkcji zywnosci,
biotechnologii w przemysle i medycynie

B mozliwos¢ nawiazania nowych kontaktow
biznesowych

Informacje i bilety wstepu:
www.biotechnica.de/en/tickets

H Switzerland

PARTNER COUNTRY

=][m]
TECHNICA

Hannover

Deutsche Messe
Hannover - Germany

biotechnica.de

&

rok 18, nr 2 LA\ ‘ 21



