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Kinetyka reakcji spalania domieszek organicznych
na katalizatorach niskotemperaturowych
Wstep stad p
Katalityczne spalanie domieszek organicznych powietrza jest po- k= m_o,:[_ In(l - )] )

wszechnie stosowana metoda oczyszczania gazéw [Konieczynski,
1992]. Podstawa projektowania reaktorow katalitycznych sa dane ki-
netyczne [Szarawara i Skrzypek, 1980]. W pracach [Parus i in., 2009;
2011] opisano kinetyke proceséw spalania domieszek organicznych na
katalizatorach tradycyjnych. Obecnie sa znane katalizatory niskotempe-
raturowe [Straszko i in., 2012].

W pracy przedstawiono wyniki badan dotyczace kinetyki spalania
domieszek organicznych na katalizatorach niskotemperaturowych. Ka-
talizatory te otrzymano we wlasnym laboratorium.

Podstawy teoretyczne

W procesach katalitycznego spalania domieszek organicznych sa
stosowane katalizatory porowate. W tym przypadku szybkos¢ procesu
zwykle zalezy takze od transportu masy i transportu ciepla w ziarnie
katalizatora [Satterfield i Sherwood, 1963, Peterson, 1965, Satterfield,
1970]. Wpltyw transportu jest do pominigcia jesli reakcja przebiega
w obszarze kinetycznym (proszek katalizatora o odpowiedniej wielko-
Sci ziaren) [Parus i in., 2009, 2011].

Spalanie domieszek w powietrzu najczesciej przebiega jako reakcja
I rzedu [Straszko, 1979; Konieczynski, 1992]. Jej szybkos¢ opisuje sig
nastepujaco:
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Funkcje k(7) opisuje si¢ rOwnaniem Arrheniusa
k(T) =Aexp<— %) (2

Po wprowadzeniu stopnia przemiany i podstawieniu rown. (2) do
réwn. (1) otrzymano

& — k(1 - ) 3)

Rown. (3) opisuje przebieg reakcji w obszarze kinetycznym. Wplyw
transportu w ziarnie katalizatora ujmuje si¢ za pomoca wspotczynnika
wykorzystania powierzchni 1. Znajac szybkos¢ reakcji w obszarze ki-
netycznym r i wspotczynnik wykorzystania powierzchni n oblicza si¢
obserwowana szybko$¢ procesu r ze wzoru

r* =nr (4)

Dla reakceji I rzedu, przebiegajacej izotermicznie, znana jest anali-
tyczna posta¢ réwnania opisujacego wspotczynnik wykorzystania po-
wierzchni. Dla ziarna sferycznego i reakcji I rzgdu ma ono postaé

__3 1 1
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Dla reakcji innych rzgdow i warunkéw nie izotermicznych nie sa
znane pelne rownania analityczne opisujace wspotczynnik wykorzysta-
nia powierzchni n. Stosuje si¢ rozwiazania asymptotyczne [Peterson,
1965, Straszko, 1979].

Badania kinetyki procesow katalitycznego spalania domieszek orga-
nicznych w powietrzu zwykle prowadzi si¢ stosujac instalacje przepty-
wowe z mikro reaktorem rurowym. Réwnanie projektowe idealnego
reaktora rurowego ma postaé [Straszko, 1979]

B k(1-0)

Stala szybkosci reakcji k ma wymiar [m’/(kg,'s)]. Wspolezynniki 4
i E rownania Arrheniusa wyznacza si¢ metodami regresji liniowej ze
wzoru

E
= - £ 8
Ink=1n4 RT (3)

Badania doswiadczalne

Synteza katalizatorow

Otrzymano katalizatory mieszane MnO, — CuO; MnO, — Fe,O4
i MnO, — Fe,0; — CuO. Jako prekursory stosowano Mn(NOs;), 4H,0;
Fe(NO;); 9H,0 i Cu(NO;), 3H,0 firmy Chempur. Wodorotlenki straca-
no 10% roztworem NaOH. W koncowym etapie dodawano niewielka
ilo$¢ 20% roztworu Na,CO;. Sole rozpuszczano w dejonizowanej wo-
dzie. Roztwor ogrzewano do 80°C. W tej temperaturze stracano wo-
dorotlenki. Roztwor NaOH dodawano matymi porcjami z wkraplacza.
Stracanie trwato okoto 2 h. Po straceniu osad stabilizowano przez 2 h
w 80°C. Po ochtodzeniu uktadu do temperatury pokojowej, najpierw
przemywano kilkakrotnie osad przez dekantacjg, a potem stracone wo-
dorotlenki oddzielano na saczku. Mase suszono w 110°C. Wysuszony
material kalcynowano w powietrzu w 400°C przez 2 h.

Badania kinetyczne
Pomiary przeprowadzono w instalacji pokazanej na rys. 1.
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Rys. 1. Schemat instalacji pomiarowej: / — reaktor rurowy, 2 — katalizator, 3 — ko-

lumna nasycajaca, 4 — mieszalnik gazow, 5 — piec elektryczny, 6 — blok oczyszczania

powietrza, 7 —butla z powietrzem, 8 —ruszt, 9 — zbiornik cieczy zasilajacej, 10 —zbior-

nik cieczy wyczerpanej, 1/ — zbiornik wyréwnawczy, /2 — pompa perystaltyczna,

13 — manometr rtgciowy, /4 — przeptywomierz cieczowy, /5 — termopara, /6 — mi-

liwoltomierz, /7 — zawor redukcyjny, /8 — zawor iglicowy, 19 — zawor teflonowy,
A,B — punkty poboru probek do analizy

Czgs¢ strumienia powietrza z butli, regulowang zaworem — /8, kiero-
wano do wypelionej szklanymi pierscieniami kolumny — 3, zraszanej
zwiazkiem organicznym. W kolumnie powietrze nasycato si¢ parami
tego zwiazku. Po nasyceniu wprowadzano je do mieszalnika — 4. Druga
czg$¢ strumienia powietrza kierowano bezposrednio go mieszalnika —
4. Sumaryczny przeptyw powietrza mierzono przeptywomierzem cie-
czowym — /4. Uzyskana mieszaning wprowadzano do mikroreaktora
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rurowego — I, ogrzewanego w piecu — 5. Temperatur¢ mierzono w zto-
zu katalizatora termopara — 15. Stosowano 0,5 g katalizatora. Wielkos¢
czastek katalizatora dobierano wedtug zasad opisanych w pracy [Strasz-
ko, 1979]. Frakcje proszkéw rozdzielano na sitach. Przeptyw powietrza
wynosit 20 Ndm’/h, co w przeliczeniu na 1 g katalizatora daje obciaze-
nie 40 Ndm’/ gx-h. Probki do analizy pobierano na wlocie i wylocie z re-
aktora. Oznaczenia wykonano na chromatografie Chrom 5.0 (produkcji
czeskiej). Na podstawie wynikow analiz obliczano stopien przemiany
ze WZoru
o~ ©)
Coi

Nalezy doda¢, ze wynikajaca z przebiegu reakcji zmiana objgtoscio-
wego przeptywu gazu wynosita maksymalnie 0,4%. Pozwalalo to przy-
ja¢ E,, = F, const i uzasadniato zastosowanie wzoru (9).

O(,-=1—

Wyniki i dyskusja

Na rys. 2a przedstawiono zaleznosci stopnia przemiany acetonu od
temperatury uzyskane na roéznych katalizatorach. Stosowano poczatko-
we stgzenia acetonu z zakresu: 3,48+6,9 g/m3. Natomiast na rys. 2b po-
kazano wykresy Ink — 1000/7 uzyskane na podstawie tych wynikow.

W uktadzie wspotrzednych In k£ — 1000/7 otrzymano proste. Wspot-
czynniki réwnania Arrheniusa wyznaczono metoda regresji liniowe;j
wykorzystujac program Statistica 6.0. Wyniki podano w tab. 1.

Tab. 1. Zestawienie wspotczynnikow rownania Arrheniusa.
Spalanie acetonu na katalizatorach tlenkowych

Katalizator Nm;;lkgks kJ/fr?nol R
65% mas MnO, + 35% mas CuO 3,23-10" 166,16 0,966
45% mas MnO, + 55% mas CuO 45910 77,36 0,970
45% mas + 35% mas Fe,0; + 20% mas CuO 1,61-10% 220,09 0,967
60% mas MnO, + 40% mas CuO 1,17-10* 51,66 0,963
65% mas MnO, + 35% mas Fe,O, 1,19-10° 64,26 0,972

Uzyskane wyniki pokazuja, ze spalanie acetonu na niskotemperatu-
rowych katalizatorach tlenkowych przebiegalo wedtug kinetyki reakcji
I rzedu.

Narys. 3a przedstawiono wykresy o(7) dla procesow spalania domie-
szek modelowych na katalizatorze 60% mas MnO, + 40% mas CuO.

Dla poréwnania zamieszczono rowniez wykres dotyczacy spalania
octanu n-butylu na katalizatorze 45% mas MnO, + 35% mas Fe,0; +
20% mas CuO (krzywa 3). Natomiast na rys. 3b zamieszczono wykresy
In k£ — 1000/T uzyskane dla rozpatrywanych przypadkow. W uktadzie
wspotrzednych In £ — 1000/7 otrzymano proste. Wyznaczone na tej pod-
stawie wspotczynniki rownania Arrheniusa podano w tab. 2.
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Rys. 2. Zalezno$ci stopni przemiany od
temperatury i wykresy In & — 1000/7. Spa-
lanie acetonu na katalizatorach: 1 — 65%
mas MnO, + 35% mas CuO; 2 —45% mas
MnO2 + 55 % mas CuO; 3 — 45% mas
MnO, + 35% mas Fe,O; + 20% mas CuO;
4 —60% mas MnO2 + 40 % mas CuO; 5 —
65% mas MnO, + 35% mas Fe,0;

1000/T

Rys. 3. Zaleznosci stopnia przemiany od
temperatury i wykresy Ink — 1000/7. Spa-
lanie na katalizatorze 60% mas MnO, +
40% mas CuO: 1 —acetonu; 2 — octanu -n-
butylu; 4 — p-ksylenu; 5 —toluenu i octanu
n-butylu na katalizatorze 45% mas + 35%
mas Fe,0; +20% mas CuO (krzywa 3 )

Tab. 2. Zestawienie wspotczynnikow rownania Arrheniusa.
Spalanie domieszek modelowych na katalizatorze 60% mas MnO, + 40% mas CuO

Domieszka Nm31/4kgk's W /fnol R
aceton 1,54-10" 136,68 0,942
octan n-butylu 2,81-10° 96,73 0,968
octan n-butylu” 3,05:10" 179,59 0,976
p-ksylen 1,62:10° 90,81 0,988
toluen 1,11-10 80,55 0,980

* na katalizatorze 45% mas + 35% mas Fe,0; + 20% mas CuO

Spalanie domieszek modelowych przebiegato rowniez wedtug kine-
tyki reakcji I rzgdu.

Podsumowanie i wnioski

W pracy badano kinetyke spalania domieszek modelowych na nisko-
temperaturowych katalizatorach tlenkowych. Opisano metodg otrzymy-
wania tych katalizatorow.

Badania kinetyczne przeprowadzono na aparaturze przeptywowe;j
z mikroreaktorem rurowym.

Wykazano, ze spalanie domieszek modelowych na niskotemperatu-
rowych katalizatorach tlenkowych przebiegato wedtug kinetyki reakcji
I rzgdu. Dla rozpatrywanych uktadéw wyznaczono wspdtczynniki row-
nania Arrheniusa A1iE.

Oznaczenia

A, E—wspoélczynniki w rown. Arrheniusa (8)
¢; —stezenie domieszki, [g/m3]
F,., F,—objetosciowy przeptyw gazu odpowiednio na wlocie i wylocie
z reaktora, [Ndm®/h]
m; —masa katalizatora, [g]
k, —stata szybkosci reakeji, [1/s]
k —stata szybkosci reakcji odniesiona do jednostkowej masy kata-
lizatora, [Nm3/kgk~s]
7 —szybkos¢ reakcji w obszarze kinetycznym, [1/s]
" —obserwowana szybko$¢ procesu, [1/s]
R —stata gazowa, [kJ/mol ‘K]
t, T—temperatura odpowiednio, [°C], [K]
o —stopien przemiany
T—czas, [h], [s]
1 — wspotczynnik wykorzystania powierzchni dla ziana o symetrii
sferycznej i reakcji I rzgdu

Dy, =R,/ g

i reakcji IerQdu

— modut Thielego dla ziarna o symetrii sferycznej
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