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SAZETAK

Prekomjerne emisije hlapivih organskih spojeva (VOC) u okolis, koje uglavnom
potjecu iz razli¢itih industrijskih postrojenja i motornih vozila, u velikoj mjeri narusavaju
kvalitetu zraka, a samim time i kvalitetu Zivota. Trenutno postoje brojne tehnologije kojima se
koncentracija hlapivih organskih spojeva u zraku odrzava ispod dopustenih granica.
Kataliticka oksidacija hlapivih organskih spojeva intenzivno se izucava od 70-tih godina
proslog stoljeca s ciljem pronalazenja ucinkovitog katalizatora i1 prikladne izvedbe reaktora. U
novije vrijeme istrazivanja u ovom podru¢ju usmjerena su na primjenu metodologije
intenzifikacije procesa, koja najces¢e podrazumijeva integriranje katalitickih i1 adsorpcijskih
procesa te razvoj i primjenu strukturiranih izvedbi katalizatora, a posebice monolitne izvedbe.

Cilj ovog rada bio je razvoj metalnog monolitnog katalizatora/reaktora za kataliti¢ku
oksidaciju toluena kao predstavnika hlapivih organskih spojeva. Toluen je izabran kao
modelna komponenta, jer se primjenjuje u razliitim industrijama (poput automobilske i
farmaceutske industrije), a u okoli§ Cesto dospijeva i kao rezultat proizvodnje i uporabe
organskih kemikalija, otapala, bojila i sli€nih proizvoda. S obzirom da je jedan od specifi¢nih
ciljeva istrazivanja bio pronaci katalizator koji moze posluziti kao zamjena za skupe
katalizatore na bazi plemenitih metala, posebna paznja posvecena je metalnim oksidima
mangana i prijelaznih metala (kao §to su zeljezo, nikal i bakar) te njihovoj usporedbi sa
srodnim tipovima katalizatora.

Prvi dio rada ukljucuje pripremu i detaljnu karakterizaciju mijeSanih manganovih
oksida u praskastom obliku, ispitivanje njithovih fizicko-kemijskih 1 katalitickih znacajki pri
katalitickoj oksidaciji toluena te usporedbu s perovskitnim katalizatorima (LaFeOs i LaMnOs)
i dopiranim cerijevim oksidima (CeO, katalizator dopiran s ionima sljede¢ih metala: Cu, Mn,
Al, Cd, Fe, Ni, Zn i Co). Kao pokazatelj u¢inkovitosti pripremljenih katalizatora koriSten je
komercijalni katalizator Pt-Al,Os3. Ispitan je utjecaj kemijskog sastava kataliti¢ki aktivne tvari
na znacajke pripremljenih katalizatora, kao i1 utjecaj radnih uvjeta, kao Sto su temperatura,
protok reakcijske smjese, ulazna koncentracija toluena te dimenzije zrna praskastog
katalizatora na konverziju toluena.

Ispitivanje Kkataliticke aktivnosti praskastih katalizatora provedeno je u reaktoru s
nepokretnim slojem katalizatora pri razli¢itim radnim uvjetima, a u zavrSnom dijelu
istrazivanja predloZeni su odgovarajuci kineticki i reaktorski modeli. Za tu svrhu provedeno je
testiranje eksperimentalnih rezultata na jednodimenzijski (1D) pseudohomogeni model
cijevnog reaktora i dvodimenzijski (2D) heterogeni model s unutarfaznom difuzijom.

Mijesani oksidi mangana 1 prijelaznith metala koji su se u prethodnom dijelu
istrazivanja pokazali najboljim katalizatorima za oksidaciju toluena, u drugom dijelu
istrazivanja koriSteni su za pripremu metalnih monolitnih katalizatora/reaktora. Tijekom
istrazivanja razvijena je metoda nanoSenja kataliticki aktivnog sloja na povrSinu prethodno
oblikovanog metalnog monolitnog nosaca. Da bi se omogucila priprema stabilnog katalitickog
sloja provedena je obostrana anodizacija aluminijevih ploc¢ica koje su posluZzile za pripremu
metalnih monolitnih struktura. Ispitan je utjecaj uvjeta anodizacije i kemijskog sastava
kataliti¢ki aktivnog sloja na znacajke pripremljenih katalizatora, kao i utjecaj radnih uvjeta,
kao Sto su temperatura, protok reakcijske smjese, ulazna koncentracija toluena te utjecaj



debljine katalitickog sloja. Ustanovljeno je da je anodizacija Al plocica oksalnom kiselinom
(C2H204) prikladniji nadin anodizacije od anodizacije sumpornom kiselinom (H,SO,). Od
izu¢avanih metalnih monolitnih katalizatora (Al/Al,O3-MnQOy, Al/Al,O3-MnFeOy, Al/Al,O3-
MnNiOy i Al/AI,O3-MnCuOy) najbolju aktivnost pokazivali su metalni monoliti koji sadrze
mijesani oksid mangana i bakra kao kataliticki aktivnu komponentu. Takoder su provedena
istrazivanja s ciljem dodatnog poboljsanja ucinkovitosti metalnih monolitnih katalizatora
optimiranjem kemijskog sastava katalitickog sloja, tj. omjera mangana 1 bakra. Zakljuceno je
da se s povecanjem udjela mangana poboljSavaju kataliticka svojstva mijeSanog manganovog
oksida te da uvodenje bakra rezultira sinergistickim djelovanjem. Tijekom istrazivanja
katalitiCka oksidacija toluena provodena je na monolitnim katalizatorima pri razli¢itim
prostornim vremenima, pri ¢emu su prostorna vremena mijenjana promjenom protoka
reakcijske smjese uz konstantu duljinu monolitnog Kkatalizatora, a provedena je i serija
mjerenja u kojima su prostorna vremena mijenjana promjenom duljine monolita uz konstantan
protok reakcijske smjese. Detaljna analiza rada monolitnih katalizatora/reaktora ukljucivala je
1 ispitivanje utjecaja unutarfazne i medufazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije. Metalni
monolitni Kkatalizatori pripremljeni u ovom radu usporedeni su s keramickim monolitnim
katalizatorima koji su takoder sadrzavali mijeSane okside mangana kao kataliticki aktivne
komponente, kao i s dostupnim komercijalnim monolitnim katalizatorom (Purelyst PH — 304)
koji je sadrzavao plemenite metale.

U zavr$nom dijelu istrazivanja s ciljem detaljne analize rada i modeliranja monolitnog
reaktora predloZen je i razvijen jednodimenzijski (1D) heterogeni model koji je ukljucivao
medufaznu difuziju. Provedena je ocjena prihvatljivosti predlozenog modela te su procijenjeni
kljuéni parametri modela uz korijen srednjeg kvadratnog odstupanja kao kriterij slaganja.
Potvrdeno je da predloZeni model dobro opisuje eksperimentalne rezultate te se stoga moze
uspjeSno primijeniti za opisivanje metalnog monolitnog reaktora pri uvjetima koriStenim u
ovom radu.

Kljucne rijeci: kataliticka oksidacija, toluen, mijeSani manganovi oksidi, monolitni
katalizator/reaktor, jednodimenzijski (1D) heterogeni model monolitnog reaktora.



ABSTRACT

Excessive emissions of volatile organic compounds (VOCs) into the environment,
which mainly result from different industrial plants and motor vehicles, greatly affect the
quality of the air and thus the quality of life. There are currently many technologies that keep
the concentration of volatile organic compounds in the atmosphere below the allowed limits.
The catalytic oxidation of volatile organic compounds has been intensively investigated since
the 1970s with the aim of finding efficient catalysts and suitable reactors. More recently,
research in this area is focused on the application of process intensification methodology,
which most often involves the integration of catalytic and adsorption processes, and the
development and application of structured catalysts, in particular monolith reactors. The aim
of this dissertation was to develop a metal monolith catalyst/reactor for catalytic oxidation of
toluene as a representative volatile organic compound. Toluene was chosen as a model
component because it is used in various industries (such as the automotive and pharmaceutical
industries), and is often emitted in the environment as a result of the production and use of
organic chemicals, solvents, dyes and similar products. Since one of the specific research
objectives was to find a catalyst that could serve as a substitute for expensive noble metal
catalysts, special attention was given to manganese metal oxides mixed with transition metals
(such as iron, nickel and copper) and their comparison to other similar catalyst types.

The first part of the paper includes the preparation and detailed characterization of
mixed manganese oxides in powder form. Catalytic properties of the prepared catalysts were
tested in catalytic oxidation of toluene and the results were compared to results obtained with
similar types of catalysts such as perovskite catalysts (LaFeOs; and LaMnO3) and doped
cerium oxides (CeO, catalyst doped with the following metal ions: Cu, Mn, Al, Cd, Fe, Ni, Zn
and Co). Commercial catalyst Pt-Al,O3 was used as an indicator of the efficiency of the
prepared catalysts. The influence of the chemical composition on the properties of the
prepared catalysts was tested, as well as the influence of temperature, reaction mixture flow
rate, toluene inlet concentration, and particle size of powder catalysts on toluene conversion.

The catalytic activity of powder catalysts was tested in the fixed bed reactor at various
working conditions. Appropriate kinetic and reactor models (one-dimensional (1D) pseudo-
homogenous model and a two-dimensional (2D) heterogeneous model with intra-phase
diffusion) were proposed and tested in this part of the study.

Mixed manganese and transition metal oxides, which in the previous part of the study
showed the best catalytic properties, were used in the second part of the study for the
preparation of metal monolith catalysts/reactors. Deposition method of stabile catalytically
active layer on the surface of the corrugated metal monolith support was developed during the
research. In order to prepare metal monolith structures for a stable catalytic layer deposition,
two-sided anodization of aluminum tiles was used. The influence of the anodization
parameters and the chemical composition of the catalytically active layer on the properties of
the prepared catalysts were tested, as well as the influence of the working conditions, such as
temperature, reaction mixture flow rate, toluene inlet concentration and the effect of the
thickness of the catalytic layer. It was concluded that the anodization of aluminum tiles with
oxalic acid (C,H,04) was more successful than the anodization with sulfuric acid (H2SO,).



Out of the studied metal monolith catalysts (Al/Al,03-MnOy, Al/Al,O3-MnFeOy, Al/Al,Os-
MnNiOy and Al/Al,O3-MnCuOQy) the metal monoliths with mixed manganese and copper
oxides exhibited the best catalytical activity in toluene oxidation. Further research was carried
out to improve the efficiency of the metal monolith catalysts by optimizing the chemical
composition of the catalytic layer, i.e. the ratio of manganese and copper. It was concluded
that with the increase in the manganese share, the catalytic properties of the mixed manganese
oxides were improved and the introduction of copper resulted in synergistic effect. The
catalytic tests with monolith catalysts/reactors were carried out at different space times,
changing the space times by changing the reaction mixture flow rate over constant monolith
length, and also, by changing the length of the monolith at constant reaction mixture flow
rate. Detailed analysis of monolith catalyst/reactor activity involved testing the influence of
both the inter-phase and intra-phase diffusion on the overall reaction rate. Metal monolith
catalysts, prepared in this study, were compared to the ceramic monoliths, as well as to the
commercial monolith catalyst (Purelyst PH — 304) with noble metals (Pt and Pd) as
catalytically active substances.

In the final part of the research a one-dimensional (1D) heterogeneous model with
inter-phase diffusion was proposed and developed. The proposed model assessment was
carried by the root mean square deviation as the criterion, and the key parameters of the
model were estimated. It was confirmed that the proposed model describes experimental
results well, and can therefore be successfully applied to describe the metal monolith reactor
under the conditions used in this research.

Keywords: catalytic oxidation, toluene, mixed manganese oxides, monolithic
catalyst/reactor, one-dimensional (1D) heterogeneous model of the metal monolith reactor.
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1. UVOD

Zastita i o¢uvanje ljudskog okoliSa posljednjih godina postaju sve vazniji segmenti U
znanstvenom istrazivanju, u kojem posebno mjesto zauzima istrazivanje oneciS¢enja zraka,
ozbiljnog problema za zdravlje ljudi i ukupni ekosustav.

Svakih nekoliko godina izdaju se nove smjernice 1 kriteriji vezani uz zastitu okolisa.
Jedan od glavnih prioriteta tijekom posljednja dva desetljeta odnosio se na smanjivanje
ugljikovog monoksida (CO) i dusikovih oksida (NOy) iz motornih vozila, $to je do sada
uglavnom uspjesno rijeSeno. Danas se kao novi izazov javlja uklanjanje hlapivih organskih
spojeva (engl. Volatile Organic Compounds, VOCs) iz otpadnih plinova prije njihovog
ispustanja u okoli§ [1]. Ispustanje hlapivih organskih spojeva u okoli§ znacajno doprinosi
oneciS¢enju zraka te je najznacajnija vrsta emisije u atmosferu, odmah nakon emisije
suspendiranih Cestica. Njihova emisija rezultat je svakodnevnih aktivnosti u cestovnom
prometu zbog izgaranja fosilnih goriva, rada raznih industrijskih postrojenja, a najveéim je
dijelom rezultat proizvodnje i uporabe organskih kemikalija, otapala, bojila i sli¢nih
proizvoda [2].

Hlapivi organski spojevi su organski spojevi ¢iji je tlak para 0,01 kPa ili visi pri
293,15 K, odnosno koji imaju odredenu hlapivost u odredenim uvjetima primjene [3]. Cesto
se dijele na metanske (CH,4) i ne-metanske (NMVOC) hlapive organske spojeve, tj. hlapive
organske spojeve koji sadrze ili ne sadrZze aromatsku jezgru (benzenski prsten). Toluen (po
IUPAC-nomenklaturi metilbenzen, metilbenzol, toluol, fenilmetan), aromatski ugljikovodik
(C7Hs, CgHs-CH3), po svojstvima slican benzenu, Cest je reagens u proizvodnji razli¢itih
spojeva poput benzaldehida, benzojeve kiseline i benzilnih alkohola. Osim u zraku [4, 5], u
znatnim se koli¢inama nalazi i u industrijskim otpadnim vodama [6].

Hlapivi organski spojevi mogu biti prekursori ozona, fotokemijskog smoga i
sekundarnih aerosola, a mnogi, poput benzena i toluena, posebno su Stetni za ljudsko zdravlje
zbog neugodnog mirisa, otrovnosti, te mutagene i kancerogene prirode [7]. Na ozbiljnost
ovog problema ukazuje Cinjenica da je europsko zakonodavstvo u podrucju zastite okoliSa
postavilo za cilj sniZzenje emisije hlapivih organskih spojeva u okolinu te njihovo
zamjenjivanje manje Stetnim spojevima. Emisije hlapivih organskih spojeva regulirane su
zakonodavstvom Europske unije od 1999. kada je donesena smjernica pod nazivom Solvent
Directive (1999/13/EC) [8]. Tijekom 2005. godine, Vije¢e Europske unije objavilo je



uvoD

Tematsku strategiju o oneciS¢enju zraka, a 2006. donesen je i Goteborski protokol, gdje se
navodi da se maksimalna emisija hlapivih organskih spojeva do 2020. godine u zemljama
Europske Unije treba smanjiti za gotovo 50% u odnosu na baznu 2000. godinu. Kao S§to je
navedeno ovom smjernicom "cjelovita provedba postojeceg zakonodavstva ne bi bila
dovoljna da se ispune ciljevi Tematske strategije do 2020., stoga su potrebne daljnje mjere
posebno u podrucju industrijskih emisija". Zbog svega navedenog posljednjih godina strogo
se prate i reguliraju emisije hlapivih organskih spojeva u atmosferu.

Najbolje raspolozive tehnike za smanjenje emisija hlapivih organskih spojeva iz
glavnih nepokretnih izvora opcenito se mogu svrstati u primarne i sekundarne postupke.
Primarni ili preventivni postupci usredotoCeni Su na optimiranje procesa (npr. optimiranje
procesnih parametara, sastava ulaznih smjesa, itd.) i modifikaciju procesne opreme. Medutim,
procesni uvjeti su ¢esto ogranieni 1 ne mogu u potpunosti ispuniti ocekivanja pa se moraju
koristiti sekundarne ili naknadne metode za smanjenje emisija. Sekundarni postupci su
usmjereni na naknadnu obradu hlapivih organskih spojeva, tj. na uklanjanje Stetnih spojeva ili
razgradnju do manje Stetnih produkata, a temelje se na postupcima oporabe (npr. adsorpcija,
apsorpcija i filtracija) i postupcima razgradnje (npr. kataliticka i nekataliticka (toplinska)
oksidacija te biorazgradnja) [9]. Od navedenih metoda, kataliticka oksidacija pokazala se
najatraktivnijim, najprikladnijom i visokou¢inkovitom metodom za smanjenje emisija
hlapivih organskih spojeva u okoli$ s obzirom da prisutnost katalizatora omogué¢ava provedbu
oksidacije na znatno nizim temperaturama od onih potrebnih za nekataliti¢ku oksidaciju [10].
Razvoj metoda za prociS¢avanje zraka te interes za heterogenu katalizu prati i razvoj razlic¢itih
katalizatora. Komercijalni katalizatori koji se uglavnom primjenjuju za smanjivanje hlapivih
organskih spojeva uglavnom su plemeniti metali na odgovarajué¢im poroznim nosa¢ima, npr.,
platina ili paladij na aluminijevom oksidu, silicijevom dioksidu, itd. lako su plemeniti metali
vrlo aktivni katalizatori za kataliticku oksidaciju, oni su vrlo skupi i podlozni su deaktivaciji
trovanjem, narocito u prisustvu spojeva koji sadrze klor, sumpor 1 fosfor ili u prisutnosti vode,
kao jednog od produkata izgaranja. Stoga postoji znacajan interes za zamjenu plemenitih
metalnih katalizatora s jeftinijim katalizatorima otpornim na deaktivaciju. Katalizatori na bazi
oksida prijelaznih metala (Ni, Cu, Co, Cr, Mn, i Fe) intenzivno su proucavani, a njihova
aktivnost pri katalitiCkoj oksidaciji opcenito je niza od aktivnosti plemenitih metalnih
katalizatora. Od katalizatora na bazi metalnih oksida, oksidi mangana i bakara smatraju se
najaktivnijim i obecavaju¢im katalizatorima za izgaranje hlapivih organskih spojeva [10].
Kataliticki sustavi koji se sve ¢eS¢e primjenjuju u zastiti okoliSa zasnivaju se na monolitnoj

izvedbi reaktora, Cija je glavna prednost u odnosu na klasi¢ne izvedbe reaktora niski pad tlaka
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pri velikim protocima uobicajeno prisutnim pri razliitim primjenama u zastiti okolisa. Prvi
uspjesno primijenjeni monolitni reaktori koriSteni su u automobilskoj industriji za obradu
ispusnih plinova, a od onda je njihova primjena postala uobi¢ajena i u drugim sustavima Koji
se odnose na procis¢avanje otpadnih ili ispusnih plinova [11].

Cilj ovog doktorskog rada je razvoj metalnih monolitnih katalizatora za kataliticku
oksidaciju hlapivih organskih spojeva s naglaskom na primjeni jeftinijih i za okoli§
Fe, Ni i Cu oksidima. Prvi dio rada odnosi se na pripremu i detaljnu karakterizaciju mijeSanih
metalnih oksida mangana (Mn-Fe, Mn-Ni i Mn-Cu) te ispitivanje njihovih katalitickih
znacajki pri katalitickoj oksidaciji toluena. Rezultati tih istrazivanja omogucili su razvoj
metalnih monolitnih struktura sa slojem mijeSanih manganovih oksida kao kataliticki
aktivnom komponentom. Drugi dio rada odnosi se na izucavanje Kkataliticke oksidacije
hlapivih organskih spojeva na metalnim monolitnim strukturama pri razli¢itim uvjetima rada
te detaljnu analizu rada takvog sustava. U ovom dijelu istrazivanja naglasak je dan na
izuCavanje interakcija izmedu razli¢itih fizi¢kih i kemijskih procesa koji se odigravaju unutar
metalnih monolitnih reaktora. Detaljno je ispitan utjecaj prijenosa tvari i topline na kataliticku
oksidaciju toluena, koji je izabran kao modelna komponenta. Sa svrhom kvantitativne ocjene
ucinkovitosti metalnih monolitnih reaktora s nanesenim/imobiliziranim slojem katalizatora pri
oksidaciji hlapivih organskih spojeva izveden je odgovarajuci heterogeni matemati¢ki model.
Ocjena prihvatljivosti primijenjenog modela (validacija) provedena je usporedbom

eksperimentalnih rezultata s vrijednostima dobivenim prema modelu.
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2. CILJ, HIPOTEZE I OCEKIVANI ZNANSTVENI DOPRINOSI

Cilj istrazivanja

Cilj predlozenog istrazivanja je razvoj metalnog monolitnog reaktora za kataliticku

oksidaciju hlapivih organskih spojeva, uz primjenu toluena kao modelne komponente.

Aktivnosti potrebne za ostvarivanje cilja uklju¢ivale su odabir i detaljno odredivanje fizi¢ko-

kemijskih i ostalih znacajki vezanih uz primjenska svojstva katalizatora, izbor i razvoj metode

nanoSenja katalitickog sloja na metalni monolitni nosa¢, istrazivanje kinetike reakcije i

predlaganje odgovarajuceg kinetickog modela, izvodenje reaktorskog modela te procjenu

parametara modela i ocjenu prihvatljivosti modela.

Hipoteze istraZivanja

Izborom odgovarajuée metode pripreme Kkatalizatora, optimiranjem parametara
pripreme i izmjenom kemijskog sastava Katalizatora moguée je postici
zadovoljavajuce primjenske i kataliticke znacajke (aktivnost, selektivnost, stabilnost).
Provedbom odgovarajuée predobrade povrs$ine nosaca i primjenom pogodne metode
nanoSenja na metalni monolitni nosa¢ moze se utjecati na poboljSanje adhezije
katalitickog sloja na metalni monolitni nosac.

Primjenom temeljne metodologije kemijskog inzenjerstva moguée je razviti

odgovarajuce kineticke modele 1 modele reaktora.

Ocekivani znanstveni doprinosi istrazivanja

Ocekivani znanstveni doprinos predvidenog istrazivanja o€ituje se u sljedecem:

e unapredenju postojecih i razvoju novih postupaka pripreme monolita, poboljsanju
katalitickih (aktivnost, selektivnost, stabilnost), fizickih (optimiranje kemijskog
sastava, strukture, poroznosti katalitiCkog sloja i1 raspodjele kataliticki aktivnih
komponenata), mehanickih, toplinskih 1 ostalih zna¢ajki monolita o kojima zavise

njihova uporabna svojstva.
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razvoju novog tipa metalnog monolitnog katalizatora/reaktora za Kkataliticku
oksidaciju hlapljivih organskih spojeva primjenom toluena kao modelne
komponente.

detaljnoj analizi rada i modeliranju metalnog monolitnog reaktora, predlaganju
odgovaraju¢ih kinetickih 1 reaktorskih modela pomocu kojih ¢e se opisati
hidrodinamika te slozeni kemijski 1 fizicki procesi koji se istovremeno provode u

takvim kataliti¢kim sustavima.
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3. TEORIJSKI DIO

3.1. OneciS¢enje zraka

Zrak je smjesa plinova koji tvore Zemljinu atmosferu. Prema volumnim udjelima suhi
zrak najvise sadrzi duSika, zatim kisika, argona te u manjim koncentracijama ostale plinove
ukljucujuéi 1 staklenicke plinove, od kojih su najznacajniji predstavnici ugljikov dioksid,
metan, dusikovi oksidi i ozon (slika 3.1). Atmosfera (gré. atmos = para i sfaira = kugla) stiti
povrsinu Zemlje od prekomjernog zagrijavanja i hladenja te od opasnog Suncevog
kratkovalnog zracenja i opasnih kozmickih zraka. To je slozen i dinamicki sustav u kojem se
neprestano odigravaju fizicke i kemijske reakcije. Mnogi procesi u atmosferi nalaze se u
stanju dinamicke ravnoteze. Tako je, na primjer, razina kisika u atmosferi rezultat prirodnog
ciklusa ugljika koji ukljucuje procese fotosinteze u kojima se oslobada kisik i procese
respiracije kojima se trosi kisik. Bitno su obiljezje Zemljine atmosfere promjene temperature i
tlaka s visinom, a ovisno o udaljenosti od povr§ine Zemlje i promjeni temperature, razlikuju
se sljedeci slojevi atmosfere: troposfera, stratosfera, mezosfera, termosfera i egzosfera [12].
Taj slozeni sustav pod utjecajem je razli¢itih oneciSéenja i zagadenja od kojih najznacéajniju

ulogu imaju onecisc¢enja prouzrokovana ljudskom djelatnoscu.

etan (CHy)

ripton (Kr)

Vodik (H,)
Argon (Ar)
0,93% = idusikov oksid
Helij (He) g » ™N,0)
Ugljikov monoksid
(co)

Ostali 0.036% Ksenon (Xe)

Dusik (Ny)

Ozon (O3)
78%

usikov dioksid
(NOy)

Ugljikov dioksid (CO,)

0,039% Jod (Ip)

Slika 3.1 Sastav zraka
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Oneciséenje je pojam koji se odnosi na pojavu neke tvari u okoliSu, na odredenom
mjestu, u odredenom vremenu i koncentraciji. Pritom oneciS¢enje nije posljedica trajnog
stanja i ne uzrokuje znacajnu $tetu u okoliSu. Nasuprot tome, zagadenje predstavlja unoSenje
zagadivala (oneciS¢ujuce tvari ili oneciS¢ivaca) u okolis, ljudskom djelatnoS¢u, sa trajnim
Stetnim djelovanjem na ziva bi¢a i ljudsko zdravlje. Pojam emisija odnosi se na proces
ispustanja oneciS¢ujucih tvari, zagadivala, mirisa (ili mirisnih tvari), buke, topline ili
radijacije u okolis. Izvori onecis¢enja/zagadenja mogu biti razliciti 1 dijele se na viSe nacina.
Prema izvoru, mogu se podijeliti na prirodne ili biogene 1 antropogene, a prema polozaju i
mobilnosti na pokretne i nepokretne izvore. U tablici 3.1 prikazani su uobicajeni izvori

onecis¢enja/zagadenja te glavna oneciséivala/zagadivala zraka.

Tablica 3.1 Najc¢esci izvori oneéiScenja/zagadenja i oneciséivala/zagadivala zraka

Izvor oneciS¢enja/zagadenja Oneciséivalo/Zagadivalo
Energetski i termoenergetski objekti S0O,, NOy, CO,, Pb, Cd, Hg
Uporaba goriva u kué¢anstvima, ustanovama i maloj privredi  CO, SO,, NOy, CO,, Pb
Kotlovnice i procesi izgaranja u industriji SO;,, NOy, CO, Pb, Cd, Hg
Proizvodni procesi (ne-energetski procesi) CO, NOy, NMVOC, N,0O, NH3
Pridobivanje i distribucija fosilnih goriva NMVOC, CHy, Hg

Uporaba otapala NMVOC

Cestovni promet CO, CO,, NOy, SO,, NMVVOC
Ostali mobilni izvori i strojevi CO, NOy, COy, SOy, Pb
Obrada i odlaganje otpada CH,

Poljoprivreda CHg, N,O, NH3

Prirodni izvori CHy4, NH3, N,O, NMVVOC

U novije se vrijeme pored staklenickih plinova (ugljikov dioksid (CO3), metan (CHy,),
didusikov oksid (N20) i klorofluorougljici (CFC)) sve vea paZnja znanstvene i struc¢ne
javnosti usmjerava na prisutnost organskih spojeva u atmosferi, a posebice na kontinuiran
porast njihove koncentracije. Svi ovi plinovi uzrokuju zagrijavanje povrsine zemlje 1 nizih
slojeva atmosfere i dovode do pojave poznate pod nazivom ucinak staklenika ili globalno
zagrijavanje. Najznacajniji predstavnici organskih spojeva koji predstavljaju sve veci problem
u zastiti zraka su hlapivi organski spojevi, skupina ugljikovodika koja, osim atoma ugljika 1
vodika, moze sadrzavati i druge atome ili skupine poput metilne skupine, a zbog svoje male

molekularne mase lako hlape na sobnoj temperaturi te je zbog toga od velike vaznosti
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uklanjanje ili smanjenje razine ovih spojeva u zraku. Aromatski ugljikovodici, poput toluena,
imaju vrlo Siroko podrucje primjene, upotrebljavaju se u skoro svim industrijama i ¢esto se
nalaze u nasoj okolini te smo s njima u svakodnevnom dodiru. Stoga je danas gotovo
nemoguce izbjec¢i njihovom negativnom utjecaju, bilo zbog suvremenog nacina zivota, bilo
zbog zivota u veé¢im gradovima s puno industrije, ispusnih plinova motornih vozila i ostalih

negativnih utjecaja.

3.2. Hlapivi organski spojevi
3.2.1. Definicije hlapivih organskih spojeva

Hlapivi organski spojevi velika su grupa organskih spojeva koji zbog svoje strukture
lako isparavaju pri normalnim atmosferskim uvjetima temperature i tlaka. Smijernice
Europske unije (2010/75/EU) [3], spomenute u uvodu, definiraju hlapive organske spojeve
kao organske spojeve ¢iji je tlak para vecéi ili jednak 0,01 kPa pri 293,15 K, odnosno spojeve
koji imaju odredenu hlapivost pri odredenim uvjetima uporabe. Osim ove opcenite definicije
postoji jo§ nekoliko definicija koje poblize odreduju znacajke te grupe spojeva. Prema
tumacenju Ameri¢ke agencije za zaStitu okolisa (engl. United States Environmental
Protection Agency, US EPA) hlapivi organski spojevi obuhvacaju sve spojeve koji sadrze
ugljik (osim ugljikovih oksida (CO i CO,), karbonilne kiseline, metalnih karbida ili karbonata
te amonijevog karbonata), koji sudjeluju u atmosferskim fotokemijskim reakcijama. Ta
definicija ukljucuje sve organske spojeve osim onih za koje je ustanovljeno da imaju
zanemarivu fotokemijsku reaktivnost, te se prema njoj, Sirok spektar organskih spojeva, poput
alifatskih, aromatskih i kloriranih ugljikovodika, aldehida, ketona, estera, organskih kiselina i
alkohola moze smatrati hlapivim organskim spojevima [13]. Hlapivost spoja dovodi se u vezu
s temperaturom vrenja, dakle, Sto je nize vreliSte to je hlapivost spoja veca. Stoga se za
definiciju i klasifikaciju organskih spojeva ponekad moze koristiti i to¢ka vrelista, kao $to je
to slucaj kod Svjetske zdravstvene organizacije (engl. World Health Organization, WHO)
koja svaki organski spoj ¢ije je vreliSte u rasponu od (50-100 °C) do (240-260 °C), a tlak
zasi¢enja para pri 25 °C veéi od 100 kPa, svrstava u grupu hlapivih organskih spojeva [14].
Novija smjernica Europske unije (2004/42/EC) propisuje ograni¢enja emisija hlapivih
organskih spojeva koje nastaju upotrebom organskih otapala u odredenim bojama, lakovima i

proizvodima za zavr$nu obradu vozila, a definira hlapive organske spojeve kao spojeve s
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pocetnom tockom vrenja manjom ili jednakom 250 °C pri standardnom tlaku od 101,3 kPa
[15].

3.2.2. Podjela i izvori emisija hlapivih organskih spojeva u okolis§

Hlapivi organski spojevi mogu se podijeliti prema hlapivosti, tj. temperaturi vrelista,
prema strukturi odnosno kemijskom sastavu te prema izvoru emisija.

Prema hlapivosti Svjetska zdravstvena organizacija (WHO) ih svrstava u tri skupine:
jako hlapivi, hlapivi i slabo hlapivi organski spojevi (tablica 3.2) [14]. Sto je veca hlapivost
(nize vreliSte), veca je vjerojatnost da ¢e spoj biti emitiran s materijala ili povrSine u zrak.
Jako hlapivi organski spojevi zbog svoje velike hlapivosti se gotovo u cijelosti nalaze u
atmosferi u plinovitom stanju, dok su vrlo rijetko prisutni u materijalima ili na povrsini. Slabo
hlapivi organski spojevi prisutni u zraku ¢ine vrlo mali udio ukupno prisutnih onecis¢ivala,
dok je vecina prisutna u kapljevinama ili krutinama ili se nalaze na povrSinama (praSina,

namjestaj, gradevinski materijal).

Tablica 3.2 Podjela hlapivih organskih spojeva prema temperaturi vrelista

Skupine Temperatura vrelista, °C  Primjer spoja
Jako hlapivi organski spojevi <0 to (50-100) Propan, butan, metilklorid
Hlapivi organski spojevi (50-100) do (240-260) Formaldehid, toluen, aceton,

etanol, heksanal, izopropil
alkohol
Slabo hlapivi organski spojevi  (240-260) do (380-400)  Pesticidi (DDT), plastifikatori,

usporivaci gorenja

Iz skupine hlapivih organskih spojeva obi¢no se izdvaja metan, a ostali hlapivi
organski spojevi obi¢no se nazivaju nemetanski hlapivi organski spojevi (etan, propan, butan
itd.). Takva podjela rezultat je ¢injenice da metan ne odgovara nekim temeljnim postavkama u
definiciji hlapljivih organskih spojeva. Metan je jedan od najsnaznijih staklenickih plinova te
izravno utjeCe na ucinak staklenika oteZavajuci izlazak dugovalnog toplinskog zracenja iz
atmosfere. Nemetanski hlapljivi organski spojevi mogu se svrstati u sekundarne staklenicke
plinove, jer ne uzrokuju ucinak staklenika izravno, ve¢ sudjeluju u sporednim reakcijama

kojima nastaju molekule ozona u troposferi koje pridonose u€inku staklenika.
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Prema kemijskom sastavu hlapivi organski spojevi ovise 0 izvoru emisija te mogu

sadrzavati velik broj razlicitih spojeva, kao Sto su alkani, olefini, alkoholi, ketoni, aldehidi,

aromati i halogenirani ugljikovodici (tablica 3.3).

Tablica 3.3 Podjela hlapivih organskih spojeva prema kemijskom sastavu te pripadajuci izvori

emisija

Kemijski sastav

Izvor emisija

Halogenirani ugljikovodici
poliklorirani metani (PCMs) - kloroform,

diklormetan, triklormetan

klorobenzen, dikloretan, trikloretilen,
tetrakloretan, trikloretan i tetrakloretilen

Aromatski spojevi

benzen, toluen i etilbenzen

Aldehidi

Alkoholi i ketoni

Policikli¢ki aromatski ugljikovodici

otpadni materijali podrijetlom iz
prociS¢avanja voda i sustava isparavanja

boje i ljepila, proizvodnja lijekova,
polimerne sinteze, otapala, sredstva za
¢iS¢enje

naftni proizvodi, ukljucujuéi benzin i
druga goriva proizvedena iz nafte,
detergenti

mnogi industrijski proizvodi, kao Sto su
obradene drvene smole, kozmetika,
ljepila, gradevinski materijal, sredstva
za CiS¢enje, dezinficijensi, iverica,
Sperploca, tepih, dim cigarete i tkanine
kozmetika i proizvodi za osobnu njegu

poput laka za nokte, parfema i laka za
kosu

nepotpuno izgaranje goriva, asfalt,
termoelektrana

U najcesce 1 toksi¢ne ne-halogene spojeve ubrajaju se formaldehid, benzen, toluen,

propilen, fenol, aceton i stiren. Formaldehid uzrokuje rak kod Zivotinja 1 ljudi, a Cesto se

primjenjuje u industriji za proizvodnju gradevinskog materijala te proizvoda za domacinstvo.

Sve veca koncentracija formaldehida u atmosferi rezultat je sve ucestalija primjene biogoriva

na bazi etanola u automobilima [16]. Aromati i alkeni glavni su predstavnici onec¢is¢ujucih

tvari u industrijskim i automobilskim emisijama, a propilen i toluen posebno su prepoznati
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kao velika zagadivala zbog visokog potencijala nastajanja fotokemijskog ozona (engl.
Photochemical Ozone Creativity Potential) [7]. Policiklicki aromatski ugljikovodici
predstavljaju vaznu skupinu hlapljivih zagadivala okoliSa, a nastaju uglavnom tijekom
procesa izgaranja. Halogenirani, a posebice klorirani hlapivi organski spojevi (kao S§to su
diklormetan, kloroform, ugljik tetraklorid, 1,2-dikloretan, trikloretilen, tetrakloretilen) imaju
znacajnu primjenu u industriji 1 zahtijevaju posebnu paznju zbog njihove toksicnosti 1 velike
stabilnosti/postojanosti [16].

Kao §to je ve¢ spomenuto hlapivi organski spojevi mogu se podijeliti i prema izvoru
emisija. Takva podjela razlikuje biogene i antropogene hlapive organske spojeve [17].
Biogeni hlapljivi organski spojevi su spojevi koji sadrze ugljik i emitiraju se prirodno sa
Zemljine povrSine u atmosferu. Ta opcenita kategorizacija ukljucuje Sirok raspon organskih
tvari emitiranih iz vegetacije, tla i oceana, te isklju¢uje metan, CO i CO,. Prirodni izvori
hlapivih organskih spojeva su mocvare, Sume, oceani i vulkani s procijenjenom globalnom
biogenom brzinom emisija hlapivih organskih spojeva na oko 1150 Tg god™ [18]. Za razliku
od njih antropogeni hlapivi organski spojevi su zapravo nemetanski hlapljivi organski
spojevi koji se emitiraju prilikom razli¢itih ljudskih aktivnosti, od koristenja i izgaranja
fosilnih goriva do kemikalija koje se koriste u razli¢itim tvornicama i industrijskim procesima
[7]. 1zvori emisija antropogenih hlapivih organskih spojeva mogu se podijeliti na pokretne i
nepokretne izvore. Pokretni izvori emisija uglavnom ukljucuju emisije iz razli¢itih
prijevoznih sredstava, dok nepokretni izvori podrazumijevaju emisije iz tvornica i rafinerija,
razli¢itih industrijskih procesa (ukljucujuci kemijska i farmaceutska postrojenja te postrojenja
za proizvodnju elektri¢ne energije), emisije s benzinskih postaja te emisije koje nastaju
prilikom razli¢itih ljudskih aktivnosti poput tiskanja, proizvodnje hrane, cipela, automobila,
namjeStaja 1 tkanina. U svim tim proizvodnim procesima prisutni su organski spojevi kao
derivati nafte, kemikalije, otapala, pigmenti, premazi, boje, adhezivi, itd. Obi¢no ti spojevi
napustaju mjesto proizvodnje u obliku plinovitog efluenta koji sadrZi niske koncentracije
hlapivih organskih spojeva i kao takav odlazi u atmosferu. Oko 235 milijuna tona hlapivih
organskih spojeva oslobada se godi$nje u atmosferu iz antropogenih izvora, a razlog tome je
Sto postoje tisuce razliCitih hlapljivih organskih spojeva proizvedenih i upotrebljavanih u
svakodnevnom zivotu [19]. U zadnje vrijeme sve vise pozornosti privlace i hlapivi organski
spojevi koji se emitiraju u zatvorenim prostorima u kojima borave i Zive ljudi zbog koriStenja
proizvoda koji sadrze hlapljive organske spojeve kao uobicajeni sastojak, a oneciS¢uju zrak u
zatvorenom prostoru. To su boje, lakovi, otapala, odstranjivaci boja, sredstva za ¢is€enje i

dezinfekciju, aerosoli u kozmetici, pesticidi, gradevinski materijal i namjestaj, te uredska
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oprema poput pisaca i kopirnih aparata [19]. Svi ti proizvodi mogu otpustiti organske spojeve
tokom koristenja, a u odredenom stupnju i tokom skladistenja. Udio pojedinih izvora u emisiji

nemetanskih hlapivih organskih spojeva u Europi prikazan je na slici 3.2 [20].

Proizvodnjai
distribucajaenergije
8.67%

nergija koristenau
industriji
2.20%

Otpad
1.42%

Necestovni promet
1.05%

0.08%

Slika 3.2 Udio pojedinih izvora u emisiji nematanskih hlapivih organskih spojeva u Europi u
2015. godini

Ukupna emisija hlapivih organskih spojeva na podru¢ju Republike Hrvatske u 2016.
godini iznosila je 3 197,96 tone $to je gotovo dvostruko u odnosu na 2014. i 2015. godinu
(tablica 3.4).

Najveca emisija hlapivih organskih spojeva u sve tri godine odnosi se na procese
tiskanja dok se slijede¢a najveca emisija u 2014. i 2015. godini odnosi na procese nano$enja
ljepila, a u 2016. godini na procese premazivanja u razli¢itim industrijskim djelatnostima.

Udio emisija prema vrstama aktivnosti u 2016. godini prikazan je na slici 3.3 [21, 22].
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Tablica 3.4 Emisija hlapljivih organskih spojeva na podru¢ju Republike Hrvatske u 2014.,

2015. i 2016. godini prema pojedinim aktivnostima

Aktivnost Emisija hlapivih organskih spojeva, tona

2014. 2015. 2016.
Nanosenje ljepila (adheziva) 272,24 200,56 207,72
Proizvodnja drvenih i plasti¢nih laminata 57,02 53,73 47,13
Procesi premazivanja u razli¢itim ind. 27,69 66,10 1 024,06
djelatnostima
Premazivanje zavojnica 0,00 0,11 0,11
Kemijsko ¢iS¢enje 9,01 160,89 100,85
Proizvodnja obuée 108,64 77,97 62,12
Proizvodnja premaza, lakova, tinte i ljepila 53,55 90,15 42,10
Proizvodnja farmaceutskih proizvoda 2,11 0,13 71,05
Tiskanje 1 140,06 1 079,58 1 604,18
Povrsinsko ¢is¢enje 0,00 0,00 0,00
Zavr$na obrada vozila (lakiranje) 33,34 49,85 31,58
UKUPNO 1703,67 1 779,07 3 197,96

Nanosenja ljepila
(adheziva)
6.50%
Procesi premazivanjau
razli¢itim industrijskim A emijsko ¢iscenje
djelatnostima N 3.15%
32,02%
\ Proizvodnja
\ farmaceutskih proizvoda

Tiskanje
50.16%

Slika 3.3 Udio pojedinih izvora u emisiji nemetanskih hlapivih organskih spojeva u Republici

2.22%

Proizvodnjadrvenih i
plasti¢nih laminata
1.47%

___ Proizvodnjapremaza,

lakova, tinteiljepila
1,32%
ovriinsko ¢iscenje

0.99%

Premazivanje vozila
0.22%

Hrvatskoj 2016. godine
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3.2.3. Utjecaj emisija hlapivih organskih spojeva na okolis i ljudsko zdravlje

Kada organski spojevi dospiju u atmosferu, predstavljaju klju¢ni doprinos nastajanju
ozona [15], ali i znacajno utje¢u na ljudsko zdravlje. lako se u atmosferi nalaze u niskim
koncentracijama hlapivi organski spojevi uzrokuju znacajna oneciS¢enje/zagadenja Cije
posljedice se mogu gledati na lokalnoj, regionalnoj ili globalnoj razini. Lokalno zagadenje
odnosi se na neposredan utjecaj prisutnin hlapivih organskih spojeva na zdravlje ljudi i
vegetaciju, kao 1 na materijalna i1 kulturna dobra. Zagadenje na regionalnoj razini ocituje se
pojavom fotokemijskog smoga i kiselih kisa te eutrofikaciju (zakiseljavanje tla i podzemnih
voda), dok se globalne posljedice odnose na troposferski ozon, razgradnju ozonskog sloja,
ucinak staklenika i globalne klimatske promjene (porast razine mora i saliniteta voda,
smanjenje bioraznolikosti, erozija tla, dezertifikacija, promijenjena hidrologija i dr.) [17].
Nastajanje prizemnog (ili troposferskog) ozona i kancerogenog smoga stvara veliku
zabrinutost za zdravlje ljudi i to zbog toga Sto su hlapivi organski spojevi uglavnom
fotokemijski osjetljivi spojevi, pa kada su izlozeni oksidima dusSika i suncevoj svjetlosti
dovode do nastajanja ozona i drugih produkata kako je prikazano sljede¢im izrazom:

NOyx + VOC + sunceva svjetlost —» O3 + NOy + drugi produkti
Troposferski ozon treba razlikovati od ozona u visim slojevima atmosfere (Stratosferski ozon)
koji apsorbira $tetno UV zracenje i omoguéava zivot na zemlji [18].

Zdravstveni problemi koji nastaju zbog izlozenosti hlapivim organskim spojevima
ukljucuju iritaciju di$nih puteva, grla i ociju, glavobolja, alergijske reakcije na kozi, gubitak
koordinacije 1 mucnina, oStecenja jetre, bubrega i centralnog ziv€anog sustava, a neki hlapivi
organski spojevi su i kancerogeni [23]. Dugotrajno izlaganje hlapivim organskim spojevima u
zatvorenim prostorima uzrokuje bolest poznatu pod nazivom ,sindrom bolesnih zgrada*
(engl. Sick building syndrome, SBS). ,,Sindrom bolesnih zgrada“ opisuje zdravstveno stanje u
kojem ljudi koji dugotrajno borave u zatvorenom prostoru osjecaju neke simptome bolesti ili
se ne osjecaju dobro bez nekog ocitog razloga. Simptomi su prepoznati jo§ 80-ih godina, a
ukljucuju razliCite iritacije ociju, nosa, grla i koze, te glavobolje, letargiju, razdrazljivost i
slabu koncentraciju. lako se ovi simptomi na prvi pogled mogu ¢initi trivijalnima, oni zajedno
predstavljaju znacajan problem, u smislu bolovanja i slabe produktivnosti, a veliku
zabrinutost izazivaju situacije u kojima se ,,sindrom bolesnih zgrada*® javlja u dje¢jim
vrti¢ima, Skolama i bolnicama gdje su pojedinci osjetljiviji i gdje provode mnogo vremena.
Kao moguce rjesenje, osim primjene gradevinskog materijala i namjestaja koji uzrokuju

manje kemijskih emisija, predlaze se osiguravanje odgovarajuc¢e ventilacije i grijanja,
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smanjenje buke, osiguravanje prikladnog osvjetljenja te smjestanje zgrada u manje zagadena
gradska podruc¢ja [24-26]. Na slici 3.4 dan je sazet prikaz mogucih utjecaja hlapljivih

organskih spojeva na ljudsko zdravlje i okolis koji nas okruzuje [27].

{ Utjecaj hlapivih organskih spojeva ]

NA ZDRAVLJE

7
NA OKOLIS /

(
/ Osteéenale ]-

—>[ Iritacija ociju ]
> Iritacija koze |

Povijesna 1
kulturna dobra | ' || Upale disnih organa

-)[ NaruSena/o ]' Gradevinei | > Bolestisrca |
| matenel L)

_>[ Hotolcemyslal smop ] Kvaliteta zivota

J\ J

'->[ Kisele kise ] Gospodarstvo 1
ekonomija |
—>[ Eutrofikacija ] \ /

—>[ Troposferski ozon ]

->[ Razgradnja ozonskog SlO_]a

_>[ Ucinak stakl enjka Porast razine mora__|
\ Porast saliniteta voda | |
{ Globalne klimatske Smanjenje bioraznolikosti ]

promjene ) /

Slika 3.4 Prikaz mogucih utjecaja hlapljivih organskih spojeva na ljudsko zdravlje i okoli§

Globalno

3.2.4. Zakonodavstvo i ogranicenje emisija hlapivih organskih spojeva

Zbog iznimno Stetnog utjecaja hlapivih organskih spojeva na okoli$ 1 zdravlje ljudi,
kao i zbog stalnog porasta njihovih emisija u okolis, potrebno je voditi raCuna o sve strozim
zahtjevima vezanim uz ograni¢enje njihovih emisija.

Pravilnik Americke agencije za zastitu okolisa (US EPA) koji se odnosi na smanjenje
emisija organskih spojeva u zrak postavio je standarde kvalitete okolnog zraka, prema kojima
se maksimalna koncentracija ugljikovodika od 1,6:10* kg m™ (0,24 ppm) ne smije
pojavljivati vise od ukupno 3 sata godiSnje. Prema amandmanu americkog Zakona o ¢istom
zraku izmijenjenom i dopunjenom 1990. godine (engl. Clean Air Act Amendment of 1990,
CAA) obavezno je smanjenje emisija hlapivih organskih spojeva u podruc¢jima u kojima je

uoceno prekoraenje trenutnog nacionalnog standarda kvalitete zraka za troposferski ozon od
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0,12 ppm. Prema tom amandmanu takoder se zahtijeva smanjenje emisija 189 opasnih
zagadivala zraka, od kojih se vecina odnosi na hlapive organske spojeve [28].

S obzirom da znacajan doprinos emisiji hlapivih organskih spojeva potjece iz primjene
raznih goriva Europska zajednica donijela je propis o ograni¢enju emisija od 35 g ukupnih
organskih spojeva (engl. Total organic compounds, TOC) po kubnom metru punjenja benzina
(35 groc M™). Na sli¢an nadin, ameri¢ka Agencija za zatitu okoliSa postavila je ograniGenje
emisija od 10 groc M, dok je Njemacki TA-Luft Standard, poznat po najstrozim kriterijima,
ograni¢io emisije iz benzina na 150 mgroc (bez metana) po kubicnom metru napunjenog
proizvoda (0,15 groc m™®) [29, 30].

Republika Hrvatska od 1991. godine pocinje provoditi specifiéne mjere smanjenja
emisija u zrak utvrdene Konvencijom o dalekoseznom prekograni¢nom oneci$éenju zraka iz
1979. godine, protokolom uz Konvenciju u vezi sa zajedni¢kim pradenjem i procjenom
dalekoseznog prekograni¢nog prijenosa oneciséujucih tvari u Europi (EMEP protokol) te u
skladu s osam protokola kojima je Konvencija dopunjena. Prilikom pridruzivanja Europskoj
uniji Republika Hrvatska ratificirala je i protokol o nadzoru emisija hlapivih organskih
spojeva ili njihovih prekograni¢nih strujanja ¢iji je cilj nadzor emisija hlapljivih organskih
spojeva ili njihovih prekograni¢nih strujanja/prijenosa u okoliSu. Svi ti protokoli u svrhu
zastite okolisa i ljudskog zdravlja obvezuju na primjenu odgovaraju¢ih nacionalnih i
medunarodnih emisijskih standarda kojima bi se postoje¢i glavni nepokretni izvori
rekonstruirali i poboljsali te ogranicili sastojci u proizvodima za industriju ili kuénu njegu koji

potencijalno mogu biti izvor emisija hlapljivih organskih spojeva [22].
3.2.5. Toluen

Kao $to je ranije istaknuto, hlapivi organski spojevi predstavljaju vrlo rasirenu i
raznovrsnu grupu organskih spojeva. U ovom doktorskom radu kao modelna komponenta za
izuCavanje kataliticke oksidacije hlapivih organskih spojeva izabran je toluen. Toluen je
predstavnik aromatskih hlapivih organskih spojeva, a njegov izbor kao modelne komponente
opravdan je Cinjenicom da u realnim sustavima poseban problem predstavlja razgradnja
aromatskih spojeva te imaju¢i u vidu da je Cesto primjenjivan hlapivi organski spoj u
razli¢itim industrijama, poput automobilske, farmaceutske i drugima industrijama [22].

Toluen (po IUPAC-nomenklaturi metilbenzen, metilbenzol, toluol, fenilmetan) je
kemijski spoj molekulske formule CgHsCHs, a njegova strukturna formula prikazana je na

slici 3.5. Za njegovo otkri¢e zasluzan je poljski kemicar Filip Walter koji ga je 1837. godine
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izolirao iz ulja bora. Godine 1841. francuski kemidar Henri Etienne Sainte-Claire Deville
izolirao je ugljikovodik iz balzama Tolua (aromatski ekstrakt iz tropskog kolumbijskog drveta
Myroxylon balsamum), no tek 1850. godine kada je Auguste Cahours destilacijom drveta
izolirao ugljikovodik koji je po svojstvima bio sli¢an Devilleovom otkri¢u ovaj spoj dobiva
naziv toluen. Toluen je nekorozivna, lako hlapiva tekucina s izrazenim mirisom |
temperaturom vreliSta od 111 °C. Temperatura lediSta mu je -95 °C, tlak para pri 20 °C iznosi
2,8 kPa, a topljivost u vodi pri istoj temperaturi je 0,52 g dm™ [31]. Uz benzen i ksilen ubraja

se u aromatske ugljikovodike.

GHS 07

CH3 - @

GHS 02

& Q-
s

Slika 3.5 Strukturna formula toluena i odgovarajuci piktogrami opasnosti

Toluen se uglavnom proizvodi industrijski zbog niskih troskova proizvodnje, a
njegova laboratorijska proizvodnja je minimalna. Reagira u reakcijama elektrofilne aromatske
supstitucije te je reaktivniji od benzena, jer metilna grupa sadrZana u toluenu lakSe otpusta
elektrone nego vodik iz benzena. S obzirom da je toluen manje otrovan i manje opasan od
benzena, ima veliku vaznost te Siroku primjenu. Takoder je i manje je hlapiv od benzena.

Toluen ima veliku industrijsku i komercijalnu primjenu. Pocetna je sirovina u mnogim
industrijskim procesima, kao $to su sinteza gume, fenola, TNT-a te proizvodnja sirovina za
sintezu poliuretana. Primjenjuje se takoder u tiskanju, pri proizvodnji ljepila, lakova,
kozmetickih proizvoda 1 u obradi koZe. Nastaje tijekom kataliticke konverzije benzina i
aromatizacijom ugljikovodika te kao produkt sagorijevanja koksa u pe¢ima. Toluen se rabi i
kao ucinkovit razrjedivac, a tijekom procesa povecanja oktanskog broja goriva obi¢no nastaje
u obliku smjese benzen-toluen-ksilen (BTX). Gorivo s 84 vol.% toluena koristi se kao
pogonsko gorivo za vozila tipa Formulal od 1980-ih. U laboratorijskim uvjetima toluen se
koristi za razbijanje crvenih krvnih stanica kako bi se izdvojio hemoglobin u biokemijskim
eksperimentima [31].

Njegovo rasprostiranje u atmosferi ovisi o meteoroloskim uvjetima te o reaktivnosti U
atmosferi. Tijekom zime vrijeme zadrzavanja toluena prije razgradnje u atmosferi moZe biti 1

nekoliko tjedana ili mjeseci, a tijekom ljeta to vrijeme iznosi nekoliko dana [22]. Svjetska
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proizvodnja toluena procjenjuje se na 10 milijuna tona, a zajedno s ostalim onecis¢ujuéim
tvarima u atmosferi toluen pridonosi nastajanju smoga.

Glavno djelovanje kod udisanja para toluena je na srediSnji ziv€ani sustav, a simptomi
ovise o koncentraciji para. Izlozenost niskim do umjerenim koncentracijama toluena mogu
uzrokovati umor, zbunjenost, slabost, gubitak pamcenja, muc¢ninu, gubitak apetita, sluha i
vida. Ovi simptomi obi¢no prestaju kratko nakon prestanka izloZenosti utjecaju toluena.
Udisanje visokih koncentracija toluena osim navedenih simptoma moze izazvati i nesvijest,
pa cak 1 smrt (1%). Doticaj tekuceg toluena s koZom izaziva suSenje, crvenilo, a nakon
viSekratne izlozenosti i dermatitis. Osim navedenog, toluen kod trudnica moze izazvati
ostecenje fetusa, a Stetnost toluena povecava benzen koji je uvijek prisutan u toluenu tehnicke
Cistoce [32, 33].

Americka agencija za zaStitu okoliSa navodi nekoliko razli¢itth granicnih
koncentracija kojima ljudi ne bi smjeli biti izlozeni pri udisanju para toluena ovisno o
vremenu izlozenosti tim parama. Tako smjernice za planiranje hitnih intervencija Americke
udruge za industrijsku higijenu (engl. American Industrial Hygiene Association's emergency
response planning guidelines, AIHA ERPG) navode maksimalnu koncentraciju toluena u
zraku od 190 mg m™ ispod koje se smatra da veéina ljudi (radnika) smije biti izloZena do
najduze 1h a da pri tom ne doZzivi niSta osim blagih prolaznih Stetnih u¢inaka na zdravlje ili da
osjeti jasno definiran nepozeljni miris. Nacionalni institut za sigurnost i zdravlje na radu
(engl. National Institute of Occupational Safety and Health, NOISH) navodi nekoliko
razli¢itih vrijednosti i to IDLH (engl. immediately dangerous to life or health concentration)
vrijednost od 1885 mg m™ kao preporucenu grani¢na vrijednost pri kojoj radnik stigne na
vrijeme pobjeci od izlaganja jer ¢e duze izlaganje vjerojatno izazvati smrt ili neposredne i/ili
odgodene trajne Stetne posljedice za zdravlje, REL (engl. recommended exposure limit)
vrijednost od 375 mg m™ kao preporutenu grani¢na vrijednost za 8- ili 10-satnu prosje¢nu
vremensku izloZenost te STEL vrijednost (engl. short-term exposure limit) od 560 mg m™ kao
grani¢nu maksimalnu vrijednost kojoj ljudi ne bi smjeli biti izloZzeni duze od 15-ak minuta
tijekom radnog dana [33-36].

Pravilnik Republike Hrvatske o grani¢nim vrijednostima izlozenosti opasnim tvarima
[37] definira kratkotrajnu grani¢nu vrijednost izloZenosti (KGVI), grani¢nu vrijednost
izlozenosti na radu (GVI) te bioloSku grani¢nu vrijednost (BGV). Kratkotrajna grani¢na
vrijednost izloZenosti (KGVI) je ona koncentracija kemikalije kojoj radnik moze bez
opasnosti od oStecenja zdravlja biti izloZen kroz krace vrijeme. 1zloZenost takvoj koncentraciji

opasne tvari moze trajati najviSe 15 minuta i ne smije se ponoviti viSe od Cetiri puta tijekom
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radnog vremena. Izmedu dvije izlozenosti toj koncentraciji mora pro¢i najmanje 60 minuta.
Grani¢na vrijednost izloZenosti na radu (GVI) je prosjecna koncentracija (prosjek
vremenski izmjerenih koncentracija) tvari (plinova, para, aerosola, prasine) u zraku na mjestu
rada u zoni disanja radnika u odnosu na odreden ciljani period. Smatra se da utvrdena
grani¢na vrijednost izloZenosti pri temperaturi od 20 °C i tlaku zraka od 1013 mbara prema
sadasnjim saznanjima ne dovodi do osStecenja zdravlja pri svakodnevnom osmosatnom radu
(uz normalne mikroklimatske uvjete i umjereno fizicko naprezanje). BioloSka grani¢na
vrijednost (BGV) je ona koncentracija opasne kemikalije i/ili njezina metabolita, odnosno
bioloskih ucinaka nastalih pod djelovanjem te kemikalije u organizmu, koja se odreduje u
odgovaraju¢em bioloskom uzorku (krv, plazma, mokraca, izdahnuti zrak) radnika
profesionalno izlozenih kemikalijama u svakodnevnom osmosatnom radu, uz normalne
mikroklimatske uvjete i umjereno fizicko naprezanje, a kod koje prema sadasnjem stupnju
saznanja ne dolazi do Stetnih ucinaka po zdravlje.

Kratkotrajna grani¢na vrijednost izlozenosti (KGVI) toluenu je 100 ppm, odnosno 384
mg m™. Grani¢na vrijednost izloZzenosti (GVI) toluenu iznosi 50 ppm, odnosno 192 mg m=,
dok je bioloska grani¢na vrijednost (BGV) za profesionalnu izlozenost toluenu u krvi na kraju
radne smjene 10,85 pmol L™ (1,0 mg L™), odnosno u krajnje izdahnutom zraku za vrijeme
izlozenosti 0,83 pmol L™ (20 ppm) [37, 38].

3.2.6. Postupci za smanjenje emisija hlapivih organskih spojeva u okolis$

Prethodno spomenute grani¢ne vrijednosti imaju tendenciju snizavanja i njihove
vrijednosti se prilagodavaju u skladu s rezultatima novijih istrazivanja utjecaja hlapivih
organskih spojeva na zdravlje ljudi i okoli$, pa je razvoj u¢inkovitih metoda i materijala za
smanjenje koncentracije hlapivih organskih spojeva od velike vaznosti. Zbog sve strozih
zakonskih propisa potrebno je smanjiti ili potpuno ukloniti emisije hlapivih organskih spojeva
u atmosferu. Smanjenje emisija moguce je posti¢i na razlic¢ite nacine, a pritom se mogu
primijeniti razliCite fizicke, kemijske, bioloSke te ostale metode i postupci.

Metode uklanjanja hlapljivih organskih spojeva uobicajeno se klasificiraju u dvije
velike skupine i to primarne ili preventivne metode i metode naknadne obrade ili.
sekundarne metode. Osnovna znac¢ajka preventivnih metoda sastoji u primjeni tzv. procesno-
ili proizvodno- integriranih mjera s ciljem smanjenja i izbjegavanja nastajanja otpadnih
tokova neposredno na samom izvoru odnosno prije ispustanja u okolis, ukljucujuéi npr. nove

puteve sinteze, primjenu ¢is¢ih i/ili alternativnih sirovina, optimiranje procesa, tehnicke
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prilagodbe procesa, primjenu novih/boljih katalizatora i/ili otapala, itd. lako je prva skupina
ucinkovitija i djelotvornija, primjenjivost tih metoda je ograni¢ena, jer u nekim situacijama
nije moguce modificirati postupak i/ili odgovaraju¢u opremu. Nasuprot tome, druga skupina
metoda obuhvac¢a metode obrade otpadnih procesnih tokova nakon njihovog nastanka (tzv.
sekundarni ili naknadni postupci). Metode naknadne obrade mogu se podijeliti na dvije
podskupine:

e postupci oporabe koji se zasnhivaju na uklanjanju pojedinih sastojaka iz otpadnih
plinova i njihovom recikliranju u izvorni proces ili na njihovoj ponovnoj uporabi u
drugim procesima u obliku polaznih sirovina ili kao izvora energije, npr. membranska
separacija, kondenzacija, adsorpcija i apsorpcija,

e postupci razgradnje koji sluze za trajno uklanjanje hlapivih organskih spojeva iz
otpadnih tokova bez pronalazenja njihove ponovne uporabne vrijednosti, a ukljucuju
biolosku obradu otpadnih plinova koji sadrze hlapive organske spojeve i
mirise/mirisne tvari (biofiltracija, bioapsorpcija i procis¢avanje kroz prokapni sloj s
biomasom) te postupke potpune razgradnje koji, izmedu ostalog, ukljucuju toplinsku
(nekataliticku) i kataliticku oksidaciju.

Treba napomenuti da su postupci oporabe nedestruktivni, za razliku od druge
spomenute skupine postupaka [30, 39]. Detaljna podjela metoda za smanjenje emisija
hlapivih organskih spojeva shematski je prikazana na slici 3.6, a odabir najpogodnije metode
ovisit ¢e o Zeljenom stupnju smanjenja emisije, njezinoj ucinkovitosti, 0 Svojstvima
oneciscujuce tvari/zagadivala (hlapljivost, molekulska masa, pH, topljivost u vodi ili u drugim
otapalima), stupnju opasnosti za okolis§, svojstvima struje zraka (koncentracija, protok, tlak
pare, temperatura, sadrzaj topline, sadrZaj vlage), o sigurnosnim pitanjima (zapaljivost,

eksplozivnost), vrijednosti obnovljenog materijala, itd.
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Slika 3.6 Pregled postupaka za smanjenje emisija hlapivih organskih spojeva u atmosferu

U slu¢ajevima kada otpadne plinske smjese, koje je potrebno obraditi, sadrze hlapive
organske spojeve s velikom uporabnom vrijedno$¢u pozeljno je i ekoloski prihvatljivo
primijeniti odgovarajuci postupak oporabe, a na raspolaganju su razlicite separacijske metode,
kao §to su adsorpcija, apsorpcija, membranska separacija i kondenzacija.

Postupci razgradnje, koji uglavnom uklju¢uju kemijsku oksidaciju (toplinsku i
kataliticku) te bioloSku obradu (npr. biofiltracija), koriste se ukoliko hlapivi organski spojevi
nemaju zadovoljavajuc¢u uporabnu vrijednost ili ukoliko postupci oporabe nisu ekonomski
prihvatljivi. Oksidacija moze biti kataliti¢ka (provodi se u prisustvu katalizatora) ili toplinska
(provodi se pri visokim temperaturama), a u nekim slucajevima moze biti fotokataliticka ili se
moze provoditi primjenom UV zraCenja te primjenom dodatnih kemikalija, dok se bioloska

obrada provodi djelovanjem mikroorganizama [19].
3.2.6.1. Postupci oporabe

Postupci oporabe uklju¢uju adsorpciju, apsorpciju, kondenzaciju i membransku

separaciju.
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Adsorpcija je postupak koji se koristi za uklanjanje plinova i para iz otpadnih plinova,
a postize se primjenom odgovaraju¢e porozne krutine (adsorbens). Opcéenito se dijeli prema
vrsti interakcije plina koji se uklanja i krutine na fizi¢ku adsorpciju i kemisorpciju, od kojih se
fizicka adsorpcija ¢eS¢e primjenjuje. Dimenzioniranje adsorpcijskog sustava ovisi 0
kemijskim znacajkama hlapivih organskih spojeva ili opasnih spojeva (engl. Hazardous air
pollutant, HAP) koji se uklanjaju, fizickim svojstvima ulaznog toka onecis¢enog plina (tj.
temperaturi, tlaku 1 brzini protoka) te o fizickim znacajkama adsorbensa. Uobicajeni
industrijski adsorpcijski sustavi Cesto se zasnivaju na primjeni aktivnog ugljena, zeolita i
polimernih adsorbensa. Adsorpcijski sustavi mogu se primjenjivati za $irok raspon ulaznih
koncentracija hlapivih organskih spojeva od 10 ppm do 10000 ppm, a ucinkovitost ovih
sustava obi¢no prelazi 95 %, ovisno o adsorbensu. Adsorpcija je naj¢eS¢e primjenjivana
metoda nakon oksidacije [30, 40].

Apsorpcija se koristi za uklanjanje hlapivih organskih spojeva iz plinovite otpadne
struje kontaktom onecis¢enoga zraka s odgovaraju¢im otapalom, pri ¢emu dolazi do otapanja
hlapivih organskih spojeva i1 njihovog prelaska u tekuéu fazu. Apsorpcija je jedan od
znacajnijih procesa za smanjenje emisija u atmosferu. Kako se u veéini slucajeva kao
kapljevina koristi voda, proces se Cesto naziva ispiranje ili skrubiranje. Na proces u najvecoj
mjeri utjeCu: velika povrSina kontakta, veliki omjer kapljevina-plin, visoka koncentracija
onecis¢enja prisutnog u plinskoj smjesi 1 niska temperatura. Apsorpcijski sustav moze biti
dizajniran za obradu koncentracija hlapivih organskih spojeva u rasponu od 500 do 5000 ppm,
a pritom se moze posti¢i u¢inkovitost uklanjanja hlapivih organskih spojeva od 95 do 98%
[30, 40].

Separacija kondenzacijom moze se posti¢i povecanjem tlaka sustava na zadanoj
temperaturi (kondenzacija kompresijom) ili sniZavanjem temperature pri konstantnom tlaku
(kondenzacija hladenjem). Kako kondenzacija ne uklju¢uje ni jednu drugu dodatnu
komponentu, to je vrlo jednostavna i prihvatljiva metoda. Medutim, ova metoda ima i neke
nedostatke: ograni¢ena je na rad s visokim koncentracijama oneciséenja i na hlapive organske
spojeve s visokim toCkama vrelista, radi pri ekstremnim radnim uvjetima (temperatura i tlak),
podrazumijeva visoke troskove rada, itd. Posebno je ucinkovita za uklanjanje hlapivih
organskih spojeva s tockom vrenja iznad 38°C te pri relativno visokim koncentracijama, iznad
5000 ppm, pri ¢emu se postize uéinkovitost uklanjanja od 70 do 85 % [30, 40].

Membranska separacija plinova zasniva se na selektivnoj permeabilnosti organskih
para pri prolazu kroz membranu. Hlapivi organski spojevi iz membranskog separacijskog

procesa obicno se recikliraju i uglavnom ne dolazi do nastajanja ostatka tijekom samog
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procesa. Membransku separaciju treba uzeti u razmatranje kad je potrebno raditi pri malim
protocima i visokim koncentracijama otpadnih plinovitih struja, jer pri tim uvjetima
kondenzacija ili adsorpcija nisu dovoljno ekonomic¢ne ili se njima ne moze posti¢i zeljena
uc¢inkovitost. Metodom membranske separacije postize se ucinkovitost uklanjanja hlapivih

organskih spojeva od 90 do 99 % [30, 40].
3.2.6.2. Postupci razgradnje

Razgradnja hlapivih organskih spojeva moze se posti¢i provedbom oksidacije
(toplinske ili kataliticke) te bioloSkom obradom.

Bioloska obrada podrazumijeva digestiju  hlapivih  organskih  spojeva s
mikroorganizmima u aerobnim uvjetima rada, a dijeli se na biofiltraciju, bioapsorpciju i
proc¢is¢avanje kroz prokapni sloj s biomasom. Bioloska obrada je jo§ uvijek relativno slabo
primjenjivana metoda za uklanjanje hlapivih organskih spojeva, no unato¢ tome, ta metoda
nudi brojne prednosti uglavnom zbog manjih operativnih i kapitalnih troSkova, s obzirom da
mikroorganizmi razgraduju organske spojeve ve¢ pri sobnoj temperaturi, pa proces nije
energetski intenzivan (ne ovisi o toplini, zracenju i drugim oblicima energije). Primjeri
biorazgradivih hlapljivih organskih spojeva su razliciti esteri, benzen, fenol i toluen.

Biofiltracija je tehnika koja se temelji na sposobnosti mikroorganizama (uglavnom
bakterija) da prevedu organsku onecis¢uju¢u tvar do H,O, CO, i biomase u aerobnim
uvjetima rada. UspjeSnost biofiltracije ovisi o razgradivosti organske onecis¢ujuée tvari.
Spojevi male molekulske mase koji su topljivi u vodi i sadrze atome kisika pogodni su za
biofiltraciju. Aldehidi, ketoni, alkoholi, eteri, esteri i organske kiseline brzo se razgraduju u
biofilterima, dok se halogenirani i1 poliaromatski ugljikovodici sporo razgraduju. Za lako
razgradive spojeve djelotvornost uklanjanja veca je od 90 % [30, 40].

Bioapsorpcija (ili bioispiranje) zasniva se na kombinaciji postupka apsorpcije i
biorazgradnje, pri ¢emu voda za ispiranje sadrzi populaciju mikroorganizama prikladnih za
oksidaciju Stetnih plinovitih spojeva.

Proc¢is¢avanje kroz prokapni sloj s biomasom podrazumijeva rad pri uvjetima koji
su sli¢ni uvjetima rada pri procesu bioapsorpcije, a razlika je u tome Sto se mikroorganizmi
nanose na odgovarajuci nosac [39].

Od svih prethodno spomenutih postupaka za smanjenje emisija hlapivih organskih
spojeva najviSe se primjenjuje oksidacija. Postoje dvije osnovne izvedbe oksidacije: toplinska

(nekataliticka) oksidacija i kataliticka oksidacija, a u novije vrijeme sve je veci interes za
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primjenom naprednih oksidacijskih procesa za prociS¢avanje zraka i smanjenje emisija
hlapivih organskih spojeva, od kojih je najzastupljenija fotokataliza.

Toplinska oksidacija ili nekataliticko spaljivanje je proces oksidacije zapaljivih
materijala kojim se povecava njihova temperatura iznad to¢ke samozapaljenja u prisutnosti
kisika 1 odrzava ih na visokoj temperaturi dovoljno dugo vremena, S$to osigurava potpuno
izgaranje/oksidaciju do ugljikovog dioksida i vode. Suvremena postrojenja za toplinsku
oksidaciju dizajnirana su za obradu hlapivih organskih spojeva u rasponu koncentracija od
100 do 2000 ppm uz ucinkovitost razgradnje od 95 do 99 %. Rekuperativna ili regenerativna
izvedba procesa, odnosno moguénost oporabe toplinske energije smanjuje operativne
troskove, §to je i razlog velike primjenjivosti takvih postrojenja. Postrojenja za toplinsku
oksidaciju uglavnom su dizajnirana tako da osiguravaju izuzetno kratko vrijeme zadrzavanja
u zoni izgaranja (oko 1 sekunde), pri temperaturama od 650 do 1100 °C. Nakon izgradnje
postrojenja i njegovog pustanja u rada vrijeme zadrzavanja teSko se moze promijeniti bez
vecih konstruktivnih promjena, stoga temperatura postaje radna varijabla koja se podesava s
obzirom na vrstu plina koji se obraduje te sukladno Zeljenoj konverziji. Tako se 98 %
oksidacija nehalogeniranih hlapivih organskih spojeva postize pri temperaturama od oko 870
°C, s vremenom zadrzavanja od 0,75 sekundi, dok je za oksidaciju halogeniranih organskih
spojeva potrebna temperatura od 1100 °C. Rad pri radnim temperaturama blizu 982 °C moze
dovesti do nastajanja tzv. ,termickih“ duSikovih oksida (reakcijom duSika iz zraka za
izgaranje), te sekundarnih one¢is¢ujucih tvari koje mogu zahtijevati daljnje postupke obrade.
Opcenito govoreéi, toplinska oksidacija moze se koristiti za uklanjanje hlapivih organskih
spojeva iz skoro svih izvora emisija, medutim nije pogodna za obradu izvora emisija pri
kojima se ¢esto mijenja protok otpadnih plinova koje je potrebno obraditi. Promjena protoka
radnog fluida uzrokuje promjenu vremena zadrZavanja i slabo mijeSanje smjese plinova te
dovodi do smanjenja konverzije i smanjenja temperature u reaktoru $to rezultira smanjenjem
ucinkovitosti toplinske oksidacije [40].

Kataliticka oksidacija ¢e u daljnjem tekst biti detaljnije opisana S obzirom da je ona

tema istrazivanja ovog doktorskog rada.

3.3. Kataliti¢ke reakcije

Osim velike vaZznosti pri proizvodnji korisnih produkata, u novije vrijeme kataliticke
reakcije sve vise se koriste kao napredne tehnologije za proizvodnju energije (npr. kataliticko

spaljivanje metana u plinskim turbinama na hibridnim monolitnim strukturama), a danas su
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nezamjenjive tehnologije za proc¢is¢avanje otpadnih plinskih struja (npr. za uklanjanje
hlapljivih organskih spojeve, procis¢avanje ispusnih plinova iz automobila i sl.), kao i za
obradu voda i otpadnih voda. Osim potpune oksidacije ugljikovodika do krajnjih produkata
(CO2 i Hy0), koja je najprihvatljivija u zaStiti okoliSa, veliku vaznost ima i selektivna
kataliticka oksidacija ili djelomicna oksidacija koja je rezultat primjene jako selektivnih
katalizatora i1 nastojanja za dobivanjem/proizvodnom djelomi¢no oksidiranog ugljikovodika,
koji je meduprodukt odgovarajuce reakcije oksidacije. Prema jednoj od najopéenitijih podjela,
kataliticke reakcije mogu se podijeliti na one koje se uobi¢ajeno provode u industriji te na

kataliticke reakcije ¢ija je primarna uloga zastita okolisa.
3.3.1. Kataliticke reakcije u industriji

Kataliticki procesi imali su i jo§ uvijek imaju snaZan utjecaj na razvoj moderne
ekonomije 1 odrzive proizvodnje, Sto posebno dolazi do izrazaja u kemijskoj procesnoj
industriji, iako u novije vrijeme njihova uloga sve viSe dolazi do izrazaja i u drugim
podru¢jima, kao Sto su energetika, razvoj novih materijala, medicina i sl. Industrijski vazni
heterogeni kataliti¢ki postupci koji su razvijeni jo§ u prvim desetlje¢ima dvadesetog stoljeca,
kao §to su sinteza amonijaka, kataliticka oksidacija sumpor(lV)-oksida u sumpor(V1)-oksid,
oksidacija amonijaka u Ostwaldovom postupku proizvodnje nitratne Kiseline, sinteza
metanola i drugih ugljikovodika iz sintetskog plina, oksidacija etena u etilenov oksid i danas
predstavljaju glavne nacine sinteze navedenih proizvoda. S druge strane, sinteza i primjena
novih vrsta katalizatora dovodi do poboljSanja u¢inkovitosti postojecih industrijskih procesa 1
razvoja novih postupaka proizvodnje, koji podrazumijevaju uporabu obnovljivih sirovina,
netoksiénih reagensa, novih visokoselektivnih viSekomponentnih oksidnth 1 metalnih
katalizatora, zeolita i primjenu kompleksa prijelaznih metala te smanjenje nastajanja otpadnih
tokova. Velika kemijska industrija, kako anorganska tako i organska, kao i dio biokemijske
industrije, uglavnom koristi krute katalizatore za ubrzanje reakcija (kao $to su, primjerice,
sinteza amonijaka, hidriranja razlicitih frakcija nafte, okso sinteze, sinteza metanola, Fischer -
Tropschova sinteza, hidriranje ulja, biokemijski procesi (enzimski katalizatori) i velik broj

Vecina procesa u naftnoj 1 petrokemijskoj industriji, ukljuujuéi procese
prociscavanja, rafiniranja (oplemenjivanja) te razli¢ite kemijske procese takoder se zasniva na
uporabi katalizatora. Brojni organski intermedijeri potrebni za proizvodnju plasti¢nih masa,

sintetickih vlakana, farmaceutskih proizvoda, boja i pigmenata mogu se proizvesti iskljucivo
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katalitickim procesima. Gotovo 85% svih kemijskih produkata prolazi kroz barem jedan
kataliticki stupanj tijekom proizvodnje. Bez primjene katalizatora mnoge reakcije u
kemijskim industrijskim postrojenjima ne bi se mogle izvoditi ili bi procesi bili nedovoljno
ekonomicni. Katalizatori ubrzavaju reakcije za jedan red veliine, Sto omogucava da se
reakcije odigravaju u prihvatljivim termodinamickim uvjetima te pri znatno nizim
temperaturama i tlakovima. Prema tome, ucinkovit katalizator, u kombinaciji s optimalnom
izvedbom reaktora i optimiranjem uvjeta rada cijelog postrojenja, postaje klju¢ni ¢imbenik za
smanjenje troSkova investicija 1 proizvodnih troskova cjelokupnog kemijskog industrijskog

procesa.
3.3.2. Kataliticke reakcije u zastiti okolisa

U najvaznije reakcije koje se koriste u zastiti okoliSa za sprjeavanje emisija Stetnih
tvari ubrajaju se upravo kataliticke reakcije. Prema misljenju brojnih znanstvenika kataliza je
osnova zelene kemije, jer vremenski i prostorno ubrzava procese, smanjuje utrosak energije i
koncentraciju otpadnih sporednih produkata, a istovremeno razvoj novih katalizatora
omogucava zamjenu opasnih polaznih sirovina s ekoloski povoljnijima.

Pod katalizatorima za zastitu okoliSa podrazumijevaju se katalizatori koji se rabe za
prociséavanje otpadnih ili ispusnih tokova iz energetskih i industrijskih postrojenja, a prema
nekim tumacenjima katalizatori se mogu podijeliti na automobilske 1 industrijske katalizatore.
Opcenito se pojam kataliza u zastiti okolisa (engl. environmental catalysis) odnosi na sve
kemijske procese u kojima se rabe katalizatori, a koji omogucavaju:

e smanjenje emisija oneciS¢ujucih tvari u atmosferu, posebice iz ispuSnih i dimnih
plinova (kao §to su CO, NOy, hlapivi organski spojevi i sl.) iz pokretnih i nepokretnih
izvora emisija,

e konverziju krutog i tekuceg otpada u ekoloski prihvatljive produkte,

e proizvodnju alternativnih, manje Stetnih produkata koji mogu zamijeniti ekoloski
opasne spojeve kao $to su primjerice klorofluorougljici (CFCs),

e zamjenu ekoloSki neprihvatljivih katalizatora u postoje¢im procesima (npr. zamjena
sulfatne i fluoridne kiseline koje se rabe u procesima alkilacije sa Cvrstim
superkiselinama),

e nove kemijske procese za proizvodnju Zeljenih produkata uz minimalno nastajanje

sporednih produkata i dr.
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Katalizom u zastiti okoliSa $titi se ozonski omotac, sprje¢ava se ili ublazuje nastajanje
ucinka staklenika, rjeSavaju se problemi u okoliSu vezani uz transport i proizvodnju energije,
omogucava se pretvorba obnovljivih sirovina (primjerice biomase) u korisne kemikalije,
uklanjaju se za okoli§ Stetne emisije iz kemijskih, petrokemijskih i drugih industrija i
omogucava se razvoj odrzivih i ekoloski prihvatljivih tehnologija. S ciljem rjesavanja
problema vezanih uz zastitu okoliSa brojni istrazivaci i znanstvenici nastoje istraziti nove i
poboljsati postojece kataliticke postupke, a posebice postupke kataliticke oksidacije, koji sve
viSe postaju kljuéne tehnologije za smanjenje emisija Stetnih tvari u okoli§ (NOy, hlapivih
organskih spojeva, CO, krutih Cestica koje nastaju sagorijevanjem dizel goriva i sl.), a ujedno
predstavljaju temelj za razvoj naprednih procesa kojima se Stedi energija i pronalaze
alternativne sirovine s neznatnim utjecajem na okoliS. Kataliticka oksidacija smatra se
izuzetno prikladnom 1 jako ucinkovitom metodom koja se primjenjuje u zastiti zraka, a
posebice za smanjenje emisija CO i hlapivih organskih spojeva. Prednost ove metode, u
odnosu na ostale poznate metode koje se primjenjuju za istu svrhu, sastoji se u tome §to se

moze primijeniti pri relativno niskim temperaturama, pri ¢emu se Stedi energija.

3.4. Kataliticka oksidacija hlapivih organskih spojeva

Procesi kataliticke oksidacije imaju izuzetno vaznu ulogu pri rjeSavanju problema u
zaStiti okoliSa, a najceS¢e se govori o procesima kao Sto su: katalitiCka oksidacija hlapljivih
organskih spojeva, redukcija NOy, niskotemperaturna oksidacija CO, mokra oksidacija fenola,
oksidacija krutih Cestica, hidroobrada Stetnih plinova, itd. Oksidacija ugljikovog monoksida
(CO) pri niskim temperaturama ima cijeli niz vaZznih primjena poput smanjenja emisije CO iz
automobila pri hladnom startu i praznom hodu motora do selektivne detekcije CO u plinskim
senzorima.

Kataliticka oksidacija smatra se najperspektivnijom metodom za razgradnju hlapivih
organskih spojeva [7], a obi¢no se primjenjuje kad su koncentracije hlapivih organskih
spojeva relativno niske, tj. od nekoliko stotina do nekoliko tisu¢ina ppm. U slucaju da otpadni
plinovi sadrze visoke koncentracije hlapivih organskih spojeva, kao prethodni stupanj za
kataliticku oksidaciju moze se koristiti toplinska oksidacija. Velika prednost Kkataliticke
oksidacije je 1 u moguénosti njezine primjene za smanjenje emisija hlapivih organskih spojeva
iz pokretnih izvora. Poznato je da uslijed nepotpunog izgaranja goriva u motorima automobila
dolazi do ispustanja Stetnih spojeva u atmosferu, poput ugljikovodika, CO i NOy. Razvojem

katalitickog pretvornika, smanjuju se emisije hlapivih organskih spojeva, CO 1 NOy
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kemijskom pretvorbom tih spojeva do CO,, H,O i N, te su danas svi noviji automobili
opremljeni sa spomenutim pretvornicima. Kao i toplinska, kataliticka oksidacija takoder ima
odredena ogranicenja. Iako su najvece prednosti kataliticke oksidacije vezane uz rad pri nizim
temperaturama, S$to podrazumijeva manji utroSak energije i1 manje dimenzije uredaja za
provedbu procesa oksidacije, potrebno je naglasiti i nedostatak navedenog procesa kataliticke
oksidacije koji se o€ituje u velikoj osjetljivosti katalizatora na radne uvjete kao $to su ulazna
koncentracija, protoci plinskih smjesa (prostorno vrijeme, tj. vrijeme zadrzavanja) i
deaktivacija katalizatora $to moze utjecati na ekonomi¢nost ovih procesa u industrijskim
uvjetima [40]. Medutim, ekonomski ¢imbenici koji katalitiCku oksidaciju ¢ine atraktivnom
metodom dominantni su u odnosu na negativne ¢imbenike, poput cijene, stabilnosti i Zivotnog
vijeka katalizatora.

Pojednostavljeni prikaz uredaja za kataliticko oksidiranje prikazan je na slici 3.7. Struja
oneciS¢enog plina uvodi se u komoru za oksidaciju/izgaranje, gdje se zagrijava na radnu
temperaturu, a zatim prolazi kroz kataliticki sloj. Bolje iskori$tenje energije i smanjenje
operativnih troskova postize se primjenom izlazne struje plina iz uredaja za oksidaciju u
izmjenjivacu topline u kojem se struja onecis¢enog plina predgrijava prije ulaska u sam uredaj
za oksidaciju. Kisik i smjesa plinova za izgaranje (npr. VOC/HAP) prenose se do povrsine
katalizatora difuzijom iz plinske struje 1 adsorbiraju se na aktivha mjesta na povrSini
katalizatora na kojima se provodi oksidacija. Produkti oksidacije se potom desorbiraju sa
aktivnih mjesta i difundiraju natrag u struju plina. Nakon odredenog vremena rada moZe doci
do talozenja krutih cCestica nastalih izgaranjem na povrSini katalizatora Sto dovodi do

blokiranja aktivnih centara i deaktivacije katalizatora [40].
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Slika 3.7 Shema sustava za kataliti¢ku oksidaciju

Prilikom primjene kataliticke oksidacije za smanjenje emisija hlapivih organskih

spojeva potrebno je voditi racuna o sljede¢im ¢imbenicima:

donjoj granici eksplozivnosti - iz sigurnosnih razloga struja plina (ulaz) koja se uvodi
sa zrakom za oksidaciju mora imati koncentraciju nizu od 25 % koncentracije donje
granice eksplozivnosti (LEL),

protoku — uobicajen kapacitet sustava s obzirom na protoke krece se u rasponu od 2,8
do 283 m® min™,

koncentraciji hlapivih organskih spojeva - u zastiti okoli$a kataliti¢ka oksidacija se
moze primijeniti za smanjenje koncentracija hlapivih organskih spojeva od nekoliko
stotina do nekoliko tisu¢a ppm-a, iako je najprimjenjivija kod relativno niskih
koncentracija (~ 10 ppm,),

sastavu hlapivih organskih spojeva,

radnoj temperaturi,

prisutnosti katalitickih inhibitora ili otrova,

sastavu i svojstvima katalizatora.

Kataliticka oksidacija primjenjuje se i za kontrolu mirisa, obradu plinova koji sadrze

jako hlapljiva i skupa otapala, za obradu vrlo niskih koncentracija hlapivih organskih spojeva

prisutnih u zatvorenom prostoru, a velika prednost kataliticke oksidacije ocituje se U tome §to

se moZze primijeniti i za smanjenje emisija iz pokretnih izvora [19].
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3.4.1. Katalizatori za kataliticku oksidaciju hlapivih organskih spojeva

Do danas poznati katalizatori mogu se Klasificirati prema razli¢itim kriterijima, tj.
prema strukturi, kemijskom sastavu, podru¢ju primjene, kao i prema agregatnom stanju.
Katalizator je potreban za uspjesno provodenje vise od 90 % industrijskih sinteza (primjerice
za sinteze brojnih organskih intermedijera za proizvodnju plasti¢nih masa, sintetskih vlakana,
farmaceutskih preparata, bojila, sredstava za zastitu usjeva, itd.) i za gotovo sve bioloske
reakcije (biokatalizator). Prema primjeni, katalizatori se najceS¢e mogu podijeliti na
katalizatore za zaStitu okoliSa, katalizatore za kemijsku industriju 1 katalizatore za
petrokemijsku industriju (za preradu nafte). Prema podacima iz 1997. godine na svjetskom
trziStu katalizatora od ukupne koli¢ine primjenjivanih krutih katalizatora 40 % se Kkoristilo kao
katalizatori za zaStitu okoliSa, 27 % kao katalizatori u kemijskoj industriji, dok se 33 %
katalizatora Kkoristilo u preradi nafte [41]. Prema podacima iz 2017. godine od ukupne
koli¢ine katalizatora koji se koriste u rafinerijama za preradu nafte 33 % katalizatora se koristi
za samu preradu nafte, 25 % za zastitu okoliSa te 42 % za ostale kemijske procese. Proracuni
za period od 2018. — 2026. godine predvidaju povecanje koriStenja katalizatora za zastitu
okolisa i kemijske procese te blagi pad za katalizatore koji se koriste u procesima prerade
nafte [42].

Ogranienja vezana uz primjenu kataliticke oksidacije kao procesa za uklanjanje
hlapivih organskih spojeva ovise 0 znafajkama katalitickog sustava, a posebice o zivotnom
vijeku 1 cijeni katalizatora [19]. Za vecu primjenu Kkataliticke oksidacije, zahtijeva se
toplinska, mehanicka i kemijska stabilnost katalizatora. Poznato je da tijekom procesa moze
do¢i do gubitka aktivnosti katalizatora, odnosno do njegove deaktivacije. Tri najznacajnija
uzro¢nika deaktivacije Kkatalizatora su trovanje Kkatalizatora, toplinska deaktivacija i
sinteriranje.

Ako aktivno mjesto katalizatora reagira s drugom kemikalijom, moZze do¢i do
poboljsanja (dopiranje) ili smanjenja izvorne kataliticke aktivnosti (trovanje Katalizatora).
Npr. u ispusnim plinovima mogu biti prisutni odredeni kemijski spojevi poput halogenida,
silikona, fosfora, sumpora, Zive, olova i kadmija, koji se smatraju katalitiCkim otrovima i koji
mogu reagirati s katalizatorom ili s nosa¢em katalizatora te pritom izazvati kolaps njegove
kristalne strukture ili se vezati na aktivne centre katalizatora smanjujuci njegovu aktivnost
[43]. Ukoliko dolazi do fizickog blokiranja aktivnih mjesta i/ili pora katalizatora uslijed
prisutnosti necistoca - dolazi do tzv. prljanja katalizatora. NajceS¢a necistoc¢a koja uzrokuje

prljanje je koks koji nastaje nezeljenim reakcijama organskih spojeva na povrsini katalizatora,
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a struktura mu moze varirati od grafita do kondenziranih polimera. Takav tip deaktivacije je
Cesto je prisutan kod zeolitnih katalizatora. Katalizatori mogu djelovati na vrlo visokim
temperaturama. S vremenom moze do¢i 1 do toplinske deaktivacije koja je ireverzibilna.
Visoke temperature mogu izazvati reakciju u krutom stanju izmedu aktivne komponente
katalizatora i nosaca, pri ¢emu nastaje spoj nize ili zanemarive kataliticke aktivnosti. Takoder,
pri visokom temperaturama moze doci do rasta kristala ili komponente katalizatora mogu
rekristalizirati, $to dovodi do smanjenja aktivne povrSine katalizatora. Taj oblik toplinske
deaktivacije se naziva sinteriranje i ukljucuje preraspodjelu materijala u ¢vrstom stanju kako
bi se smanjila energija povrsine. U treCem obliku toplinske deaktivacije dolazi do isparavanja
katalizatora.

Iz prethodno navedenog slijedi da je izuzetno vazno razviti katalizatore aktivne pri
niskim temperaturama, a jedan od ciljeva znanstvenika koji se bave smanjenjem emisija iz
pokretnih izvora je i minimiziranje perioda tzv. ,hladnog starta“, pri kojem nisu postignute
potrebne radne temperature pa su stoga i emisije onecis¢ivala najvece.

Prije razmatranja mogucih izvedbi katalizatora za oksidaciju, potrebno je sagledati jos
neke aspekte vazne za uspjesnu primjenu kataliticke oksidacije. Prije svega, vazno je znati da
hlapljivi organski spojevi pokazuju razli¢itu reaktivnost. Ranijim istrazivanjima utvrden je
sljede¢i poredak s obzirom na reaktivnost pojedinih skupina ugljikovodika: alkoholi >
aldehidi > aromati > ketoni > alkeni > alkani [44]. Stoga su za testiranje aktivnosti odredene
skupine katalizatora dobar izbor alkani, a njihova velika reaktivnost objasnjava ¢injenicu da je
vecina istrazivanja procesa kataliticke oksidacije provedena upravo na molekulama metana.
Nadalje, u realnim sustavima struja plina koju je potrebno obraditi najéesée sadrzi smjesu
organskih spojeva Sto oteZava izbor katalizatora. Mnoga istraZivanja pokazala su da nije lako
predvidjeti ponaSanje smjese na temelju procesa oksidacije jedne komponente, jer na izvedbu
katalizatora utjeCu brojni ¢imbenici. Neki autori navode da tijekom kataliticke oksidacije
smjese hlapivih organskih spojeva moze do¢i do inhibiranja procesa, dok drugi smatraju da se
odredene molekule hlapivih organskih spojeva mogu aktivirati ako se nalaze u smjesi s
drugim molekulama te pritom moze do¢i do promjene u selektivnosti [45]. Prema tome, vrlo
je vazno poznavati sve ¢imbenike koji odreduju reaktivnost hlapljivih organskih spojeva
tijekom procesa kataliticke oksidacije.

Katalizatori u zaStiti okoliSa najces¢e dolaze u obliku Kkrutina, koje najceS¢e sadrze
razli¢ite aktivne komponente nanesene na porozni nosa¢, a kljuéni uUvjeti za uspjesnu
primjenu katalizatora za kataliticku oksidaciju su velika aktivnost (zbog niske koncentracije

hlapivih organskih spojeva i velikih protoka), velika selektivnost (CO, i H,O kao konac¢ni
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produkti oksidacije), stabilnost pri uobicajenim uvjetima rada, zadovoljavajuca toplinska
stabilnost te omogucavanje provedbe kataliticke oksidacije pri Sto nizim temperaturama.
Najces¢i nosaci aktivne faze u kataliti¢koj oksidaciji hlapivih organskih spojeva su y-Al,O3
(@lumina), ZrO,, SiO,, TiO,, Sn0O,, CuO, Fe,03, La,03, MgO, zeoliti, aktivni ugljen, a u
novije vrijeme razliite keramicke i metane monolitne strukture [46].

Aktivne komponente katalizatora koji se primjenjuju za kataliticku oksidaciju hlapivih
organskih spojeva mogu se opcenito podijeliti na plemenite metale, okside prijelaznih metala
i njihove mjesavine [46]. Plemeniti metali (Pt, Pd i dr.) ¢esto se primjenjuju kao katalizatori
za kataliticku oksidaciju hlapljivih organskih spojeva, medutim u novije vrijeme pozornost
znanstvenika usmjerena je na pronalazenje jeftinijih i dostupnijih katalizatora, primjerice
oksida prijelaznih metala [47, 48]. Istrazivanja su pokazala da manganovi oksidi (MnOx)
pokazuju veliku aktivnost pri katalitickoj oksidaciji hlapljivih organskih spojeva, a njihova
kataliticka svojstva pripisuju se sposobnosti mangana da dolazi u razli¢itim oksidacijskim
stanjima. Takoder je ustanovljeno da mijeSani metalni oksidi pokazuju bolju aktivnosti od

pojedinacnih oksida [48, 49].
3.4.1.1. Plemeniti metali

Unatoc visokoj cijeni, plemeniti metali prepoznati su po visokoj specificnoj aktivnosti,
velikoj otpornosti prema deaktivaciji 1 mogucnosti regeneracije. Platina (Pt), paladij (Pd),
zlato (Au) i srebro (Ag) najviSe su ispitivani plemeniti metali, a koriste se ili samostalno ili,
mnogo ¢esce, u kombinaciji s oksidima prijelaznih metala ili zeolitima kao nosa¢ima aktivne
komponente koji omogucéavaju veliku disperziju plemenitin metala i bolju adsorpciju
reaktanata na kataliticki aktivnim centrima. Najée$¢e primjenjivani nosaci su Al,O3z, TiO,,
SiO,, CeO; i Co304 i njihove smjese. Prethodno spomenuti plemeniti metali Cesto se legiraju s
drugim metalima poput rutenija (Ru), rodija (Rh) i osmija (Os) i najcesce se primjenjuju u
praksi S$to se objasnjava ekonomskim razlozima. Katalizatori na odgovaraju¢em nosacu
najveca su skupina heterogenih katalizatora, a za to postoji vise razloga od kojih je glavni
ekonomicnost, tj. cijena katalizatora. Aktivne komponente ¢esto su jako skupi metali, koji
lako dispergirani na odgovaraju¢em nosacu ¢ine tek manji udio u ukupnoj masi katalizatora,
Sto rezultira I manjom cijenom katalizatora.

Navedeni katalizatori nalaze Siroku primjenu u oksidaciji plinova koji sadrze
ugljikovodike i oksigenirane komponente, a ustanovljeno je da je Pt najaktivniji metal za

oksidaciju ugljikovodika. Medutim, u slucaju oksidacije kloriranih ugljikovodika plemeniti
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metali nisu dobar izbor, zbog njihove cijene i osjetljivosti na trovanje s Cl, i HCI [43, 50, 51].
onecis¢enoj plinskoj struji. Nakon uklanjanja sumpora iz plinske struje, Pt se jako brzo
reaktivira. Takoder, nadeno je da je utjecaj sumpora na Pt i Pd pri visokim temperaturama
tijekom oksidaciji ugljikovodika neznatan. Uzimajuci u obzir toplinsku postojanost, Pd je
otporniji na sinteriranje u oksidiraju¢oj atmosferi u odnosu na Pt [48]. Donedavno se zlato,
zbog kemijske inertnosti i problema vezanih uz otezano postizanje visokog stupnja disperzije
na nosacu, smatralo najmanje prihvatljivim kataliti¢ki aktivnim metalom. Medutim, prije 20-
ak godina istrazivaci su otkrili visoku aktivnost nanocestica zlata nanesenih na metalne okside
poput Fe,03, Coz04 i Mn,0O3 prilikom oksidacije hlapivih organskih spojeva. Zlato takoder
moze povecati mobilnost kisika na nosacu, a time i ukupnu aktivnost katalizatora za
oksidaciju hlapivih organskih spojeva [52]. Opéi mehanizam oksidacije primjenom
plemenitih metala ukljucuje disocijativhu adsorpciju kisika na susjedne kataliticki aktivne
centre:
0,+2[] — 2[0]

gdje je [ ] predstavlja aktivno mjesto na povrSini katalizatora. Sljede¢i korak je ili izravna
reakcija s plinovitim organskim reaktantom (Eley-Ridealov mehanizam) ili se reaktant prije
reakcije adsorbira na povrsinu katalizatora (Langmuir-Hinshelwoodov mehanizam) [53].

lako plemenite metale kao aktivne komponente karakterizira dobra stabilnost i visoka
aktivnost pri relativno niskim temperaturama problemi vezani uz njihovu visoku cijenu,
osjetljivost na trovanje klorom i nastajanje toksi¢nih polikloriranih spojeva pri oksidaciji
Kloriranih hlapivih organskih spojeva motiviraju znanstvenike na izucavanje i pronalazak

zamjenskih katalizatora.
3.4.1.2. Metalni oksidi

Kao §to je ve¢ spomenuto, visoke cijene plemenitih metala, njihova ogranicena
dostupnost 1 osjetljivost na visoke temperature motiviraju istraZivanja usmjerena na
pronalazenje zamjenskih katalizatora. Kao zamjena skupim i slabije dostupnim plemenitim
metalima upotrebljavaju se prijelazni metali i njihovi oksidi. Oksidi prijelaznih metala su
jeftiniji i otporniji na trovanje, a obi¢no posjeduju veliki udio metala te istovremeno mogu
imati veliku aktivhu povrSinu. Najaktivniji pojedina¢ni metalni katalizatori na bazi oksida
prijelaznih metala za potpunu oksidaciju su oksidi bakra (Cu), mangana (Mn), Zeljeza (Fe),
nikla (Ni), kroma (Cr), kobalta (Co), titana (Ti), cerija (Ce) i vanadija (V) [46]. Medutim, za
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vanadij je poznato da prevodi sumpor u sumporov oksid, Sto moze predstavljati problem
ukoliko se koristi Al,O3 kao nosaé, jer mogu nastati odgovaraju¢i sulfati, dok je krom
toksiCan 1 treba ga izbjegavati.

Katalizatori koji sadrze cerij vrlo su aktivni za oksidaciju hlapivih organskih spojeva
zbog njihove jedinstvene znacajke, tj. njihovog kapaciteta za pohranu kisika. Modificiranjem
CeO, s drugim metalnim oksidima, npr. djelomi¢nom supstitucijom Ce** s Zr*" u strukturi
reSetke, mogu se dodatno poboljsati njegove znacajke (kapacitet pohrane kisika, redoks
svojstva, toplinski otpor i kataliticka aktivnost pri niskim temperaturama) [52]. lako je CeO,
atraktivan katalizator, primarni problem vezan uz njegovu KkatalitiCku primjenu je
neprihvatljiva toplinska stabilnost Cistog CeO,. Kako bi se poboljsala toplinska stabilnost i
kapacitet pohrane kisika, CeO, je moguce dopirati. Dodatkom prijelaznih metala poput Cu,
Co, Ni, itd. u kristalnu resetku CeO, dokazano je povecanje kapaciteta pohrane Kisika te su
postignuta bolja kataliti¢ka svojstva od ¢istog CeO; [54].

Perovskiti su takoder jako ucinkoviti katalizatori za kataliticku oksidaciju hlapivih
organskih spojeva [55, 56]. Kod perovskita predstavljenih optom formulom ABOj3 (pri ¢emu
A predstavlja lantanide i/ili zemnoalkalijske metalne ione, a B prijelazne metalne ione),
djelomicna supstitucija kationa B s B' slicnog oksidacijskog stanja i ionskog omjera
(nastajanje perovskita koji se opisuje kao AByB'1.,O3) moze poboljsati stabilnost ili redoks
ucinkovitost katalizatora [57].

Od kobaltovih oksida Co30, je poznat kao najaktivniji i cijenom najpovoljniji
katalizator koji se koristi u brojnim katalitickim reakcijama. Velika aktivnost pripisuje se
postojanju mobilnog kisika unutar spinelne strukture, medutim ta aktivnost jako ovisi 0O
metodi pripreme, toplinskoj obradi, oksidacijskom stanju i specifi¢énoj povrsini [46].

Titan (11) oksid (TiO,) je relativno jeftin, dostupan i stabilan katalizator za kataliticku
oksidaciju hlapivih organskih spojeva, a uglavhom se Kkoristi kao Katalizator pri
fotokatalitckim reakcijama [46].

Bakrovi oksidi takoder su aktivni katalizatori za potpunu oksidaciju CO, metana,
metanola, etanola, itd., a posebno se istice CuO. Postoji vise ¢imbenika koji utjecu na
aktivnost bakrovih oksida, a medu njima su metoda pripreme i oksidacijsko stanje dobivenih
oksida. Svojstva ovih katalizatora mogu se dodatno poboljSati nanoSenjem na odgovarajuce
nosace te kombinacijom s oksidima drugih prijelaznih metala [46]. U reakciji potpune
oksidacije toluena od razlic¢itih katalizatora nanesenih na Al,O3; najvecu aktivnost pokazuje
Cu, a zatim Co, Fe i Ni [58].
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Kao izuzetno aktivni katalizatori pokazali su se jednostavni oksidi mangana (MnOy),
pri ¢emu je utvrden sljedeéi red aktivnosti: MnO; < Mn;03; < Mn30O4 [59]. Manganovi oksidi
mogu biti jednostavni, slozeni ili kombinirani. Neka istrazivanja pokazala su da aktivnost
oksida prijelaznih metala i njihovih binarnih smjesa pri potpunoj oksidaciji hlapivih organskih
spojeva ovisi o prirodi i morfologiji nosaca te o vrsti hlapivog organskog spoja cija se
oksidacija istrazuje [60, 61]. Ta ovisnost moze se objasniti razliitim aktivnim mjestima
uklju¢enima u oksidaciju molekula hlapivih organskih spojeva, te cinjenicom da reakcija
znacajno oVisi o elektronskim i geometrijskim uéincima razlic¢itih komponenti katalizatora.

Vazno je istaknuti da se tijekom oksidacije na metalnim oksidima kisik moze aktivirati
u interakciji s povrSinom oksida. Koordinacija, prijenos elektrona, disocijacija i ugradnja
kisika u reSetku oksida vazni su stupnjevi tijekom aktivacije katalizatora. Opcenito,
prepoznata su dva moguca stanja aktiviranog kisika:

1. adsorbirani kisik (O);

2. kisik ugraden u resetku (O%).

Prisutnost nekog od navedenih oblika kisika funkcija je tipa katalizatora (p-oksid ili n-
oksid) i temperature oksidacije. Na primjer, p-tip poluvodica lako adsorbira kisik u obliku O’
koji je aktivan pri oksidaciji, dok je aktivnost n-tipa poluvodi¢a obi¢no vezana uz kisik
ugraden u odgovarajucu kristalnu resetku (Mars Van Krevelenov mehanizam). P-tip oksida je
opcenito aktivniji, posebno za potrebe potpune (ili duboke) oksidacije jer je adsorbirani kisik
reaktivniji od iona oksida ugradenih u reSetku. Stoga je razvoj prijelaznih metalnih oksida kao
katalizatora za oksidaciju uglavnom usmjeren na p-tip oksida [7].

S obzirom na ve¢ spomenuti velik udio metalnih oksida u katalizatoru, broj aktivnih
mjesta je za jedan red veliine ve¢i nego kod plemenitih metalnih katalizatora. Stoga su
prijelazni metalni oksidi otporniji na djelovanje katalitickih otrova nego plemeniti metali, $to
je i utvrdeno u prisutnosti SO, u plinskoj struji [62]. Otpornost na otrove, toplinska stabilnost
1 niza cijena metalnih oksida te visoka specificna aktivnost plemenitih metala dobre su
znacajke dviju skupina katalizatora za oksidaciju hlapivih organskih spojeva. Dobar primjer
razliCitosti, ali i komplementarnosti plemenitih metala i metalnih oksida pokazuje i
istrazivanje oksidacije trikloretilena na Cr,O3, V,0s, Pt i Pd Kkatalizatorima nanesenim na
TiO,-Si0,. U tom istrazivanju Katalizatori na bazi oksida kroma i vanadija pokazali su vec¢u
aktivnost od plemenitih metala, dok su plemeniti metali Pt i Pd pokazali vecu stabilnost, ali za
razliku od oksida i mogucnost primjene pri visSim temperaturama [63]. Navedena otkrica
potaknula su istrazivace da provedu oksidaciju hlapivih organskih spojeva na kompozitnim

katalizatorima. Utvrdeno je da plemeniti metali i prijelazni metalni oksidi pokazuju
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sinergisticko djelovanje. Primjeri sinergistickog djelovanja su: dopiranje Pt s oksidima Co ili
Cr, ¢ime se sprjeCava trovanje katalizatora sumporom, zatim porast aktivnosti Pd za
oksidaciju CH, dodavanjem oksida nikla (NiO), itd.

Neke kombinacije oksida pokazale su ve¢u aktivnost u odnosu na okside pojedinac¢nih
metala te usporedivu aktivnost s aktivnoscu plemenitih metala. Kompozitni katalizatori
ukljucuju kombinacije kao §to su Cu-Mn, Cu-Cr, Cu-V, Mn-Ni, Ag-Mn, Ag-Co, Cr-Co, Co-
Zn i Cu-Al [64]. Znacajno veca aktivnost kombiniranih metalnih oksida u odnosu na aktivnost
pojedinacnih oksida ukazuje na sinergisticki utjecaj dviju aktivnih faza. Primjer takvih
istrazivanja je oksidacija toluena provedena na mijeSanom katalizatoru 10CuO-60MnO (10
mas.% CuO, 60 mas.% MnO and 30 mas.% Al,O3) i oksidima pojedina¢nih metala Cu i Mn,
pri ¢emu je ustanovljeno da je aktivnost mijeSanog katalizatora 3 do 4 puta veca od aktivnosti

pojedina¢nih oksida (CuO i MnO) [65].
3.4.1.3. Mangan i manganovi oksidi

S porastom interesa za zastitu okoliSa i uklanjanje hlapivih organskih spojeva iz
otpadnih plinova napori znanstvenika posljednjih su godina bili posebno usmjereni na
istrazivanje oksida prijelaznih metala koji bi posluzili kao potencijalna zamjena za
katalizatore koji u svom sastavu sadrze plemenite metale. Manganovi oksidi (MnOy) pokazali
su se kao najinteresantniji katalizatori za razlicite kataliticke reakcije te su najvise istrazivani
zbog visoke aktivnosti, stabilnosti, male toksi¢nosti i jedinstvenih kemijskih i fizikalnih
svojstava, a smatraju se i ekoloski prihvatljivim materijalima [66].

Manganovi oksidi dugo su poznati kao kataliticki materijali, a jo§ je 1820. godine
Débereiner prepoznao katalitiCku aktivnost MnO; za razgradnju vodene otopine kalijevog
perklorata. Mangan i manganovi oksidi primjenjuju se u brojnim katalitickim reakcijama.
Upotrebljavaju se pri razgradnji vodikovog peroksida, a manganovi oksidi u izvornom obliku
ili na odgovarajuéem nosacu koriste se i za oksidaciju CO, razgradnju ozona, oksidaciju
metanola, etilena 1 amonijaka te za uklanjanje teskih spojeva u samociste¢im peénicama, za
redukciju NO sa NH3, za spaljivanje metana i hlapljivih organskih spojeva i sl. [67].

Manganovi oksidi (MnOy) dolaze u razli¢itim kristalnim fazama, od -MnO,, y-MnO,,
a-Mn;03, y-Mn,03, a-Mn304 do MnsOg, a mogu se pojaviti u jednodimenzijskom obliku (kao
tzv. ,tuneli), dvodimenzijskom obliku poroznih struktura (,,slojevi®), kao i u obliku
trodimenzijskih spinela [7]. Manganovi oksidi su spojevi s uobiCajenom bertolidnom

strukturom koja sadrzi labilnu reSetku kisika. Njihova katalitiCka svojstva pripisuju se
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sposobnosti mangana da dovodi do nastajanja oksida s promjenjivim stupnjevima oksidacije
(MnO2, Mn;03, Mn3O4 ili MnO) i njihovim kapacitetom za pohranu kisika u kristalnoj
resSetki. Zbog labilnog oksidacijskog stanja Mn moZze poprimiti ulogu redukcijskog sredstva
(Mn?* - & = Mn*" - & = Mn*) ili oksidacijskog sredstva (Mn** + e = Mn** + e= Mn*), a u
oba slucaja djeluje kao aktivna komponenta redoks sustava [7, 68]. Razlic¢iti polimorfi MnOs i
Mn3O, aktivni su i stabilni katalizatori za izgaranje organskih spojeva pri temperaturama od
100-500 °C. Medutim, ispod 900 °C, MnzO, je metastabilna faza u atmosferi zraka, dok MnO,
faza moze biti stabilna samo pri vrlo visokim tlakovima kisika. Zbog toga oba spoja pokazuju
tendenciju prijelaza u stabilniji oblik a-Mn,O3 u zraku pri temperaturama od 100 do 900 °C te
pri atmosferskom tlaku [69]. Postoje razlicita istrazivanja u kojima je proucavana kataliticka
oksidacija hlapivih organskih spojeva na razli¢itim manganovim oksidima kao katalizatorima.
Pri tome je utvrden je sljededi slijed porasta kataliticke aktivnosti: Mn3O4 > Mn,O3 > MnO,,
Sto je povezano sa mobilnosc¢u kisika u katalizatoru [59]. Proucavan je i utjecaj morfologije
metala na uklanjanje toluena, to¢nije proucavani su oblici nanometarskih dimenzija, Stapici i
cjevasti oblici MnO; te sferiéni oblici Mn,O3 pripremljeni hidrotermalnom metodom.
Utvrdeno je da najbolju kataliticku aktivnost pokazuje MnO, cjevastog oblika. Isto tako,
utvrdeno je da manganovi oksidi dobro definirane morfologije postaju obecavajuci materijali
za katalitiCku oksidaciju hlapivih organskih spojeva osobito pri niskim temperaturama [7].
Razgradnja formaldehida (HCHO) na ugljikov dioksid (CO;) i vodu (H,O) pri sobnoj
temperaturi proucavana je na nekoliko razli¢itih metalnih oksida, od kojih su Ag,O, PdO,
TiO,, CeO2, MO, | Mn3O4 pokazali relativno visoku u¢inkovitost za razgradnju i uklanjanje
HCHO (preko 50 %), dok je MnO, pokazao najvecu ucinkovitost od ca. 91 % [7].

Manganovi oksidi Cesto se nanose na razliite nosate kako bi se poboljsala
ucinkovitost katalizatora. Vrsta nosaca koji se koristi jako utjeCe na disperziju metala 1
kristalni oblik mangana na nosac¢u. Tijekom proucavanja oksidacije etanola na manganovim
oksidima nanesenim na razli¢ite nosace (aluminijev oksid, titanov oksid i itrij stabiliziran s
cirkonijem, YSC) opazeno je da prisutnost nosaca poboljsava redukciju MnOy faze.
Redukciju odreduje interakcija oksida i nosaca, a YSC i aluminijev oksid smatraju se
najprikladnijim nosac¢ima [70]. Takoder je ustanovljeno da priroda i znaCajke manganove
oksidne faze nanesene na nosac¢ jako ovise 0 vrsti nosaca i masi mangana, ali i 0 manganovim
prekursorima koriStenima za pripremu katalizatora [71].

Osim gore navedenog, kombinacije mangana s drugim elementima takoder mogu
utjecati na aktivnost manganovih oksida na nosacu. Tako je, na primjer, tijekom oksidacije

formaldehida na Mn/Al, O3 i Pd-Mn/Al,O; opazeno da prisutnost paladija dovodi do
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poboljsavanja ucinkovitosti katalizatora zbog povecanja reducibilnosti katalizatora [72].
Istrazivanja su takoder pokazala da o-Mn,O3 i Mn3O,4 pokazuju veliku aktivnost, vec¢u od
aktivnosti a-Fe;O3 za oksidaciju propana i propena, a takoder je nadeno da je spinelni tip
spoja Mn3QO4 aktivniji od Mn,O3 i smjese Mn,03-Fe,03 [73].

Kao $to je ve¢ receno njihova kataliticka primjena rezultat je velike u¢inkovitosti u
ciklusima redukcije/oksidacije, a njihova redoks svojstva pojacavaju se kad dolaze u
kombinaciji s drugim elementima. Istrazivanja su pokazala da su mijeSani oksidi 3d-
prijelaznih metala aktivniji od pojedina¢nih oksida, a posebice veliku aktivnost pokazali su u
reakcijama potpune kataliticke oksidacije ugljikovodika [7]. Aktivnost manganovih oksida
povezana je s mobilnos¢u kisika i povrSinom katalizatora, a dodatak drugih metala i metalnih
oksida, poput zeljeza, kalija i magnezija povecava njihovu aktivnost. Istrazivanja pokazuju da
u ¢vrstim oblicima Fe;O3-Mn,03 dolazi do promjena u kubicnoj strukturi MnyOs, pri ¢emu se
razmjerno veéi Mn>* zamjenjuje s manjim ionom Fe®*, a defekti u strukturi omoguéavaju
vezanje kisika koji poboljSava katalitiCku aktivnost metala pri izgaranju toluena [73].
Mjesoviti oksidi nikla i mangana dolaze u dvije razliite strukture, spinelnoj (NiMn,Oy) i
ilmenitnoj (NiMnOg3). Tijekom istrazivanja oksidacije etil acetata, benzena i uglji¢nog
monoksida na mijesanim oksidima nikla i mangana opazeno je da je ilmenitni oblik znatno
aktivniji i otporniji na trovanje od spinelne strukture sto je objasnjeno prisutno$¢u mangana s
visim oksidacijskim brojem (Mn*") u ilmenitnoj strukturi [74]. Manganovi oksidi mogu
dolaziti i u kombinaciji s cirkonijem i cerijem. MnO,-CeO, Kkatalizatori, pripremljeni
metodom izgaranja u prisutnosti uree, jako su aktivni pri oksidaciji toluena i etanola [75].
Sliéno tome, Mn-Zr mijeSani oksidi u¢inkoviti su katalizatori za oksidaciju kloriranih hlapivih
organskih spojeva [76]. Prilikom testiranja manganovih oksida za kriptomelan (KMngO1¢)
utvrdena je velika aktivnost pri oksidaciji hlapivih organskih spojeva, koja ovisi 0 prisutnosti
Mn,03 i Mn3O,. Prisutnost MnzO4 dovodi do poboljsanja kataliticke uéinkovitosti zbog
povecane reaktivnosti i pokretljivosti kisika unutar kristalne resetke, dok Mn,O3 ima suprotan
ucinak. Rezultati pokazuju da postoji povezanost izmedu redoks svojstava i Kkataliti¢ke
aktivnosti manganovih oksida [77].

Mijesani oksidi mangana i bakra (Mn-Cu) predstavljaju najvise prouc¢avane mjesovite
okside za oksidaciju hlapivih organskih spojeva. Nastajanje hopkalitne faze (CuMn,QO,), koja
je vrlo aktivna u amorfnom obliku, glavni je razlog tako velikog interesa. Velika aktivnost
pripisuje se nazocnosti redoks sustava u sljede¢em obliku:

Cu® + Mn®* < Cu* + Mn**
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Glavni nedostatak ovog katalitickog sustava je deaktivacija pri visokim temperaturama
zbog kristalizacije spinelne faze. Neki od moguéih razloga za pojavu deaktivacije tijekom
procesa kristalizacije su: prisutnost povrsinskih inhibitora [78], sloZenost mehanizma reakcije
zbog prisutnosti manganovog oksida koji djeluje kao donator kisika i bakrenog oksida kao
akceptora kisika [79] te rotacija u redoks parovima [78]. Tijekom proucavanja oksidacije
etanola na Cu-Mn mijesanim oksidima [80] opazeno je da sadrzaj bakra znacajno utjece na
ucinkovitost katalizatora. Male koli¢ine bakra spreavaju nastanak visSih kristalnih oblika
manganovih oksida, poboljSavaju¢i ucinkovitost katalizatora (zbog veceg broja slobodnih
mjesta za Kisik). S poveéanjem sadrzaja bakra favorizirana je reakcija u Cvrstom stanju
izmedu Cu i Mn, a pritom djelomi¢na oksidacija etanola postaje sve vaznija. Ugradnja

mangana u nepotpunu spinelnu strukturu smanjuje konverziju s obzirom na CO,.

3.5. Mehanizam i kinetika kataliticke oksidacije toluena
Mehanizam kataliticke oksidacije toluena

Za razgradnju molekula hlapivih organskih spojeva i njihovu oksidaciju do CO, i H,O
potrebna je odredena koli¢ina energije, odnosno potrebno je savladati energiju aktivacije te
reakcije [19].

Heterogena kataliticka oksidacija ukljuCuje primjenu krutog katalizatora. Uloga
katalizatora je snizavanje energije aktivacije odnosno sniZavanje energetske barijere na
reakcijskom putu od polaznih reaktanata do Zeljenih produkata. Tijekom reakcije oksidacije,
energija produkata uvijek je niza od energije reaktanata. Reakcija je stoga popracena
znaCajnim oslobadanjem toplinske energije. To takoder znaci da je energija aktivacije za
povratnu reakciju puno visa, §to objasnjava visoke ravnotezne konverzije prilikom tih
reakcija. Na aktivnost katalizatora, u odsutnosti difuzijskih ograni¢enja ukupne brzine
reakcije, utjeCe samo kinetika reakcije [81]. Brzina reakcije oksidacije u pravilu ovisi 0

temperaturi, kao Sto je prikazano na slici 3.8.
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Slika 3.8 Ukupna brzina kataliti¢ke oksidacije kao funkcija temperature [82]

Na niskim temperaturama ukupna brzina reakcije odredena je brzinom kataliticke
reakcije koja se odigrava na povrSini katalizatora (kineticko podrucje). Pri viSim
temperaturama dolazi do usporavanja brzine prijenosa tvari do kataliticki aktivne povrSine u
odnosu na samu brzinu povrSinske kataliticke reakcije. Rezultat toga je da je ukupna brzina
reakcije odredena brzinom prijenosa tvari do kataliticki aktivne povrSine, koja se sporije
ubrzava s porastom temperature od same kataliticke reakcije. Pri jo$§ viSim temperaturama
odigrava se homogena reakcija oksidacije u plinskoj fazi, za koju nije neophodan prijenos
tvari do povrsine katalizatora te zbog toga brzina reakcije ponovno vrlo brzo raste [82].

Brojna istrazivanja kataliticke oksidacije provode se na toluenu kao modelnoj
komponenti, s obzirom da je toluen predstavnik aromatskih spojeva s odgovarajué¢im
supstituentom za koji je karakteristi¢na vrlo jednostavna struktura, jer posjeduje jednu metilnu
skupinu na aromatskom prstenu. Oksidacija toluena je slozeni reakcijski proces u kojem
dolaze do izrazaja kemija, kinetika, termodinamika, procesi prijenosa i hidrodinamika.

Opcenito, glavne reakcije do kojih moze do¢i pri oksidaciji toluena su nastajanje
odgovarajuceg aldehida (tj. benzaldehida), potpuna oksidacija (nastajanje CO i COy) te
dealkilacija [83]. Dealkilacija je obi¢no beznacajna pri oksidaciji toluena. Oksidacija toluena
moze biti potpuna, pri ¢emu uglavnom nastaju CO (u manjem iznosu) i CO, te nepotpuna ili
djelomicna, pri ¢emu nastaje ve¢inom benzaldehid uz druge produkte (benzojeva kiselina,
maleinski anhidrid) [84]. Kada oksidacijom dolazi do nastajanja to¢no odredenog Zeljenog

produkta reakcije u moguéem reakcijskom nizu, tada se radi o selektivnoj katalitickoj
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oksidaciji. Takva reakcija provedena je u reaktoru s nepokretnim slojem V,0s-Ag,0/m-Al,03
katalizatora [85]. U navedenom sustavu kao produkt dobiven je benzaldehid, kao i produkti

duboke oksidacije (COy), iako u manjim koncentracijama.

CH, CHO COOH 0

Slika 3.9 Pojednostavljeni prikaz mehanizma oksidacije toluena [83]

Prema shematskom prikazu prikazanom na slici 3.9, vidljivo je da uslijed djelomi¢ne
oksidacije najprije dolazi do oksidacije toluena u benzaldehid (reakcija 1), koji se zatim
oksidira u benzojevu kiselinu (reakcija 3). Zatim, dekarboksilacijom kiseline nastaje benzen
(postoji i mogucénost da benzen nastane iz benzaldehida bez nastajanja benzojeve kiseline),
¢ijom se oksidacijom stvara benzokinon koji zatim dovodi do nastajanja maleinskog anhidrida
te CO i CO; (reakcije 4 i 5). Pritom su benzen i benzokinon intermedijeri, a ne konacni
produkti reakcije.

Istrazivanja su pokazala da su na povrsini katalizatora prisutne razli¢ite vrste specija
kisika. Osim strukturne nukleofilne specije (O%), detektirane su i elektrofilne anionske
radikalske specije (02, O") visoke reaktivnosti. Utvrdeno je da je nukleofilna specija (O%)
uglavnom odgovorna za djelomi¢nu oksidaciju, dok elektrofilne specije (02", O") sudjeluju u
potpunoj oksidaciji, koja dovodi do nastajanja COx [86]. Glavne reakcije do kojih dolazi

tijekom selektivne kataliticke oksidacije toluena u plinskoj fazi navedene su izrazima 3.1-3.5:

C7Hgs (toluen) + O, — C;HgO (benzaldehid) + H,O (3.1)
C7HgO + 1/2 O, — C;H¢O; (benzojeva kiselina) (3.2)
C7HsO2 + 15/2 0, — 7 CO, + 3 H,0 (3.3)

CsHg + 3/2 O, — CgHg (benzen) + CO, + H,0O (3.4)
CeHg + 15/2 0, —> 6 CO, + 3 H,0 (3.5)
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Reakcije prikazane izrazima 3.4 i 3.5 su slobodne radikalske reakcije uzrokovane
razgradnjom 1 oksidacijom u plinskoj fazi. Izrazom 3.3 prikazana je kataliticka oksidacija,
dok se reakcije (3.1) i (3.2) odnose na djelomi¢nu kataliticku oksidaciju. Redoks mehanizam,
kojim se opisuje selektivna kataliticka oksidacija prema Mars-Van Krevelenovom modelu,
sastoji se od 2 stupnja. U prvom stupnju ugljikovodik se adsorbira na povrsinu katalizatora, a
zatim reagira s atomom kisika na povrSini katalizatora, pri cemu nastaje produkt reakcije, a
istovremeno se katalizator reducira. U drugom stupnju katalizator se vra¢a u pocetno
oksidacijsko stanje uz prevodenje molekulskog kisika O, u elektrofilne anionske kisikove
radikale O"i O (izraz 3.6):

Oz +€ +[]—>[0;] +€ +[] > 2[07+2¢ — 2[0*] (3.6)

Selektivna kataliticka oksidacija toluena proucavana je i primjenom pojedinacnih
V,05 i M0Oj3 oksida, ali i njihovih kombinacija,V,0s-M00O; [83]. Nadeno je po prvi put da se
selektivnost kataliticke oksidacije za prevodenje toluena u benzaldehid i benzojevu kiselinu
smanjuje, dok selektivnost za pretvorbu toluena u maleinski anhidrid i produkte duboke
oksidacije (COy) raste s porastom sposobnosti generiranja molekulskog kisika katalizatora
koji sadrzi vanadij. Ustanovljeno je da najvecu selektivnost za nastajanje benzaldehida
pokazuje MoOs. Isto tako, zakljuceno je da s porastom temperature reakcije uz sva tri
katalizatora raste udio produkata potpune oksidacije. Prema tome, stupanj oksidacije ovisi 0

zeljenoj selektivnosti, uvjetima reakcije (temperatura) i primijenjenom katalizatoru.
Kinetika kataliticke oksidacije toluena

Opcenito, pod pojmom kineticki model misli se na matematicku jednadzbu koja
opisuje zavisnost brzine reakcije o reakcijskim veli¢inama (koncentracija, temperatura) i
parametrima. Ta zavisnost se teorijski rijetko kada moze ustanoviti, ali poznavajuéi
mehanizam reakcije moze se pretpostaviti. Modeli koji se izvode na temelju pretpostavljenog
mehanizma reakcije nazivaju se mehanistickim kinetickim modelima. Ako se veza izmedu
brzine reakcije i reakcijskih veli¢ina nalazi bez pretpostavki o nekom mogué¢em mehanizmu,
govori se o empirijskom ili fenomenoloskom kineticCkom modelu [87]. Empirijski modeli su,
kao $to je 1 uobicajeno, primjenjivi u nekim sluc¢ajevima, ali u ograni¢enom podrucju
procesnih uvjeta stoga nisu osobito zanimljivi s fundamentalnog gledista.

Konaéni oblik mehanistickog kinetickog izraza ovisit ¢e o tome sudjeluje li u reakciji
samo jedan reaktant (monomolekularna reakcija) ili dva reaktanta (bimolekularna reakcija)
[88]. Mehanisti¢ki modeli (Langmuir-Hinshelwoodov (LH), Eley-Ridealov (ER) i Mars-Van
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Krevelenov (MVK) model) zasnivaju se na pretpostavci stacionarnog stanja na povrsini
katalizatora koje ovisi o lokalnim uvjetima (temperatura, koncentracije u plinskoj fazi).
Razlika je u tome $to je u prvom slucaju stacionarno stanje rezultat adsorpcijsko-desorpcijske
ravnoteze, dok je u zadnjem slucaju rezultat dviju ireverzibilnih reakcija.

Iz svega navedenog proizlazi da se za opisivanje kinetike oksidacije toluena mogu
primijeniti tri osnovna tipa kinetickih modela:

1. jednostavni empirijski modeli, npr.

= k Pen ) pozn [mol gt s (3.7)

gdje CH oznacava molekulu ugljikovodika, a m i n red reakcije s obzirom na CH odnosno
Kisik.

2. mehanisticki Langmuir-Hinshelwoodov (LH) ili Eley-Ridealovi (ER) modeli
[88], koji se zasnivaju na adsorpcijskoj ravnotezi izmedu koncentracije reaktanta u plinskoj
fazi 1 na povrSini katalizatora. U praksi su najcesce koriSteni modeli.

Kod Langmuir-Hinshelwoodovog mehanizma oba reaktanta A i B adsorbirana su na
susjednim kataliticki aktivnim centrima povrSine katalizatora i medusobno reagiraju dajuci
produkt reakcije C. Pod pretpostavkom da je povrSinska reakcija najsporiji stupanj, da se
reaktanti A 1 B adsorbiraju bez disocijacije, te da produkt C nije adsorbiran na povrsini

katalizatora, brzinu reakcije mozemo prikazati sljede¢im kineti¢kim izrazom:

r,=ko,6, (3.8)
gdje se 8, i 65 odnose na pokrivenost povriine katalizatora reaktantima A i B. Kako je
_ KA pA
" 14K, P, + Kg P (3.9)
a
_ KB pB
® 1+ K,pa+ K Pg (3.10)
izraz (3.8) moze se napisati u sljede¢em obliku:
kK,p.K
aPaRe Py (3.11)

N = 2

(1+K,apa+Kgpg)

Kod Eley-Ridealovog mehanizma reaktant A je adsorbiran na kataliticki aktivnom

centru povrSine i reagira s reaktantom B koji dolazi iz plinske faze ili van der Waalsovog sloja
dajuc¢i produkt reakcije C. Pod pretpostavkom da je najsporiji stupanj povrSinska reakcija

izmedu adsorbiranog reaktanta A i reaktanta B, koji dolazi iz plinske faze te da je reaktant A
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adsorbiran na povrSini katalizatora bez disocijacije, a produkt C nije adsorbiran, brzinu

reakcije mozemo prikazati sljede¢im kinetickim izrazom [88]:

r,=ko,6, (3.12)
odnosno s
KK,p,p
o= AMAMB
A1+K,p, (3.13)

3. redoks modeli (modeli izmjene kisika), koji se jo§ nazivaju i Mars-Van
Krevelenovi (MVK) modeli, prema istraziva¢ima koji su ih prvi predlozili 1954. godine,
temelje se na pretpostavci da se ugljikovodik reducira na povrSini katalizatora koja se zatim
reoksidira pomocu kisika iz plinske faze. Kod Mars-Van Krevelenovog mehanizma sama
povrsina katalizatora je aktivni sudionik reakcije, jer jedan reaktant tvori kemijske veze s
povrSinom katalizatora pri ¢emu nastaje tanki povrSinski sloj kao rezultat interakcije metal-
reaktant. Nakon toga, drugi reaktant neposredno iz plinske faze reagira s atomima reaktanta
kemijski vezanog za povrSinu. Desorpcijom produkta reakcije nastaje slobodno mjesto na
povrsini katalizatora. To prazno mjesto se opet popunjava sa prvim reaktantom, tj. reaktantom
koji dovodi do nastajanja kemijske veze s povrSinom katalizatora.

Prema Mars-Van Krevelenovom redoks modelu pretpostavlja se da je brzina
oksidacije reaktanta proporcionalna udjelu aktivnih centara (1 - 6) i parcijalnom tlaku
ugljikovodika (PcH), dok je brzina reoksidacije katalizatora proporcionalna udjelu (slobodnih)
centara na katalizatoru u reduciranom stanju () i parcijalnom tlaku kisika (Po"). Prema tome,
slijedi izraz:

=Koy (1-0) = (k*/5) o0 (314)
gdje je:
PcH — parcijalni tlak ugljikovodika
k — konstanta brzine oksidacije ugljikovodika
k* - konstanta brzine povrsinske reoksidacije
S - molovi Oz potroSeni po molu reagirajuceg ugljikovodika
0 - udjel aktivnih centara u reducirajuéem stanju.
Izraz 3.14 moze se preurediti eliminacijom &, pri ¢emu se dobiva:
1
g1 (3.15)
K*Po,”  KPoy

r, =
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Prema tome, u prvom stupnju Mars-Van Krevelenovog mehanizma oksidirana
povrsina metala (MeO) oksidira reaktant-molekulu ugljikovodika (R), dok se u drugom
stupnju povrSina metala reoksidira, npr. s molekulom kisika iz plinske faze (izraz 3.16 i 3.17):

MeO + R - RO + Me (3.16)
2Me + O2 —» 2MeO (3.17)

3.6. Monolitni reaktori/katalizatori

Kao $to je vec¢ ranije navedeno u heterogenoj katalizi Cesto se kataliticki aktivne tvari
nanose na razli¢ite nosace koji mogu biti inertni ili potpomazu reakciju poboljSavajuéi fizicka
ili ¢ak 1 kataliticka svojstva kataliticki aktivne tvari. Monolitni reaktori su kataliticki reaktori i
sustavi koji se naj¢eS¢e primjenjuju u zastiti okoliSa [11]. U takvim monolitnim sustavima
izbor Kkataliticki aktivne tvari (katalizatora) u velikoj mjeri utjeCe na postizanje nizih
temperatura kataliticke oksidacije, dok monolitna struktura osigurava mehanicku otpornost i
toplinsku vodljivost, veliku kataliticku povrSinu, vrlo mali pad tlaka pri velikim protocima
prisutnima u industrijskim postrojenjima te vrlo dobru podlogu za nanosenje katalitickog sloja
[89].

Rije¢ monolit potjece od grckih rije¢i mono i lithos Sto znadi 'jedan kamen' [90]. Kao
sinonim za monolitnu strukturu ponekad se rabi pojam ,honeycomb* struktura (engl.
honeycomb, sace meda), zbog sacastog izgleda prvih monolitnih struktura [11]. lako pojam
monolit ima mnogo Sire znacenje, jer Se obi¢no odnosi na velike ujednacene blokove izradene
iz jedinstvenog gradevinskog materijala [91], u tehnickoj literaturi pojam monolit odnosi se
na tvorevine pravilne i nepromjenljive geometrije, koje uglavnom sluze kao nosaci kataliticki
aktivne komponente. Monolit je primjer strukturiranog katalizatora ili strukturiranog reaktora,
a uobiCajena razlika izmedu katalizatora i reaktora nestaje u ovim sustavima za razliku od
ostalih  uobicajenih  izvedbi Kkatalitickih  reaktorskih  sustava [90].  Monolitni
reaktori/katalizatori najeSce se primjenjuju za smanjenje emisija oneciS¢enja iz pokretnih
izvora, kao S§to su obrada ispusnih plinova iz automobila i drugih motornih vozila u
katalitickim pretvornicima, razgradnja ozona u zrakoplovima te za smanjenje emisija
oneciS¢enja iz nepokretnih izvora. Prvi monolitni katalizatori koji su se poceli primjenjivati
70-ih godina za obradu ispusnih plinova iz automobila (slika 3.10) sastojali su se od
kerami¢ke monolitne strukture (uglavnom kordijerita), sloja Al,O3; kao nosaca kataliticki
aktivne komponente te od smjese plemenitih metala (Pt-Pd-Rh) kao kataliticki aktivnih

komponenti [92].
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Metalno kuciste

Monolitna struktura
(keramicka ili metalna)

Kataliticki aktivna komponenta
Primarni nosac Sekundarni nosaé¢ (Pt Pd, oksidi prijelaznih metala i sl.)

(keramiéki ili metalni) (npr_ aluminijev oksid)
Slika 3.10 Pojednostavljena shema rada automobilskog katalitickog pretvornika [93]
3.6.1. Osnovne definicije, prednosti i nedostaci monolita

Monoliti koji se koriste u katalitickim sustavima sastoje se od velikog broja ravnih i
najcesée paralelnih kanala integriranih u tijelo sacastog oblika. Kanali imaju pravilan
popre¢ni presjek, a oblik kanala moze biti okrugao, heksagonalan, kvadratan, trokutast itd.,
ovisno o0 osnovnoj izvedbi, kako je prikazano na slici 3.11. Kanali su paralelni sa smjerom

protjecanja radnog fluida, $to rezultira minimalnim padom tlaka.

[ |

Slika 3.11 Shematski prikaz uobic¢ajenih monolitnih struktura
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U usporedbi s reaktorima s nepokretnim slojem katalizatora koji se uobicajeno koriste
u industriji prerade nafte i drugim viSefaznim reaktorima, monolitni reaktori imaju sljedece
prednosti:

e mali pad tlaka, posebice u uvjetima velikih protoka radnih fluida,

o velika specificna vanjska povrsina katalizatora dostupna za prijenos tvari i reakciju,

e malen otpor medufaznom prijenosu tvari u viSefaznim sustavima i odsutnost otpora
prijenosu tvari unutarfaznom difuzijom zbog tankih stijenki monolita i male debljine
katalitickog sloja,

e neznatna aksijalna disperzija i ponovno mijesanje, a time velika selektivnost s obzirom
na produkt,

e dugi vijek trajanja katalizatora,

e lakoca regeneracije i uklanjanja necisto¢a nakupljenih na stijenkama kanala, te

e jednostavno prenosenje na veée mjerilo.

Monolitni reaktori takoder mogu imati nedostatke, a to su:

e mala brzina radijalnog prijenosa topline, a time i potesko¢e vezane uz odrzavanje
temperature unutar monolitne strukture,

e mogucnost pojave nejednolike raspodjele fluida, a time 1 manja ucinkovitost reaktora,

e teSkoce 1 veci troSak pripreme postupkom ekstruzije, te

e nedostatak iskustva s obzirom na njihovu primjenu u komercijalnim procesima, tj. u
procesima velikih razmjera.

Da bi se omoguc¢ila njihova veca primjena u realnim uvjetima rada potrebno je
uravnoteziti odnos prednosti i nedostataka [94].

Ucinkovitost monolitnih katalizatora odredena je ispunjenjem niza zahtjeva: moraju
imati mali toplinski kapacitet, veliku toplinsku i mehanicku stabilnost te kemijsku inertnost,
veliku otpornost na djelovanje u uvjetima visokih temperatura i vibracija kao i otpornost na
razli¢ite necistofe prisutne u ispusnim plinovima. Takoder je prijeko potrebno da imaju
odgovarajucu toplinsku vodljivost da bi se omogucilo brzo zagrijavanje katalizatora na radnu
temperaturu, pri kojoj se postize zadovoljavajuca aktivnost. Nuzno je, takoder, da koeficijent
toplinskog Sirenja katalitiCkog sloja bude jednak ili priblizno jednak koeficijentu toplinskog
Sirenja inertne monolitne strukture, jer u protivnom moze do¢i do pucanja katalitickog sloja i
do njegovog odnosenja sa strujom ispusnih plinova [92].

S obzirom na osnovni konstrukcijski materijal (slika 3.12) monoliti se dijele na

keramicke (npr. kordijerit) i metalne monolite (npr. nehrdajuci Celik ili odgovarajuce slitine
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metala (Fe,Cr, Al i dr.)) [95]. Keramicki monoliti se s obzirom na poroznost stijenki dijele na

porozne i neporozne, dok su metalni monoliti uglavhom neporozni.
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Slika 3.12 Monolitni kataliti¢ki supstrati [95]

Keramicki supstrati obi¢no imaju kvadratne oblike kanala, dok je za ve¢inu metalnih
supstrata karakteristiCan sinusni oblik kanala. Mogu¢i su i drugi oblici kanala, ukljucujuci
trokutaste, Sesterokutne, trapezne i kruzne. Broj kanala po popre¢nom presjeku monolitne
strukture moze se jako razlikovati, zavisno od podrucja primjene [95]. Monolitni katalizator
uglavnom se dobiva tako da se na (ili unutar) stijenke osnovne inertne monolitne strukture
nanese sloj kataliticki aktivne komponente odnosno odgovaraju¢i sekundarni nosac (npr.
(Al,03, SiO,, ZrO,, C, zeoliti i dr.), koji sadrzi jednu ili vise kataliti¢ki aktivnih komponenti
(Pt, Pd, Rh, zeoliti i sl.). Danas je monolitni nosa¢ primarni izbor za gotovo sva podrucja
primjene, posebice u zastiti okoliSa, gdje je potrebno osigurati rad pri velikim protocima i

niskim tlakovima [96].
3.6.2. Keramicki monoliti

Prva veca primjena keramickih monolita veze se uz sredinu 1970-tih, kada je
kataliticki pretvornik instaliran u nova vozila u SAD-u. Izabrani keramicki materijal je bio
kordijerit (2MgO-2A1,03-5Si0;) [96]. Glavni razlozi za izbor kordijerita su velika mehanicka
¢vrstoca, velika otpornost na povisene temperature i temperaturne Sokove, niski koeficijent

toplinskog Sirenja, velika poroznost te prikladna mikrostruktura (slika 3.13) [97, 98].
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Slika 3.13 Shematski prikaz sa¢astog monolitnog katalizatora [92]

Najces¢i postupak za proizvodnju keramickih monolita je ekstruzija [11]. Materijal
koji se ekstrudira obicno je smjesa keramiCkog praha koji se plastificira da bi se postigao
povoljan ufinak ekstrudiranja. VaZzni ¢imbenici pri proizvodnji monolitnih struktura su
dimenzije pojedinih dijelova uredaja za ekstruziju te plasti¢nost ekstruzijske mase. Nakon
ekstruzije, supstrati se suse i sinteriraju u cilju dobivanja keramike kako bi se osigurala
potrebna ¢vrstoéa i zeljena porozna struktura [99].

Znacajke keramickog monolita dobivenog postupkom ekstruzije ovise o vrsti i
znacajkama polaznih komponenata, o dodanim aditivima, pH i sadrzaju vode kao i o potisnoj
sili koja se primjenjuje pri ekstruziji. Dodatak aditiva omogucava postizanje zadovoljavajuce
otpornosti na nagle promjene temperature, postizanje bolje poroznosti i sposobnosti
adsorpcije, poboljsanje mehanickih znaéajki te postizanje malog koeficijenta toplinskog
Sirenja [92].

Keramicki monoliti se s obzirom na poroznost stijenke dijele na porozne monolite i
monolite ograni¢ene poroznosti [91]. S obzirom na osnovnu izvedbu dijele se na monolite s
odgovaraju¢im Kkatalitickim slojem 1 tzv. integrirane izvedbe monolita. Monoliti s
odgovaraju¢im katalitickim slojem sastoje se od inertnog keramickog supstrata na koji se
nanosi dodatni tanki sloj poroznog materijala (sekundarni nosac¢) koji omoguéuje disperziju
odgovarajuce aktivne komponente ili se kataliticki aktivna komponenta nanosi izravno na
inertni keramicki supstrat. Na taj nacin kataliti¢ki aktivni materijal nanosi se isklju¢ivo na
vanjske stijenke monolitne strukture. Integrirane monolitne katalizatore karakterizira aktivna
faza koja je raspodijeljena kroz cjelokupnu monolitnu strukturu [11].

Kod donosenja odluke o primjeni keramickih monolitnih katalizatora moraju se uzeti u
obzir njihovi nedostaci koji ukljucuju sljedece:

e u keramickim monolitima s gotovo neporoznim stijenkama kanala radijalni prijenos
tvari izmedu susjednih kanala je vrlo ogranicen, a radijalni prijenos topline odvija se

samo kondukcijom kroz ¢vrste Stijenke,
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e zbog niske toplinske vodljivosti keramicki monoliti rade u gotovo adijabatskim
uvjetima,

e rizik od mehanickog osteCenja (pucanja) keramicke monolitne strukture u uvjetima
naglih promjenama temperature,

e osnovna izvedba i priprema monolitnih katalizatora, u odnosu na konvencionalne
katalizatore sloZenija je i skuplja (taj nedostatak podjednako se odnosi na keramicke i

metalne monolitne katalizatore) [91].
3.6.3. Metalni monoliti

Metalni monoliti poceli su se razvijati 60-tith godina prosSlog stoljeca, uglavnom za
potrebe kemijske industrije, a 80-tih godina pocela se razmatrati moguénost njihove primjene
za proci$¢avanje ispusnih plinova iz vozila i to u teskim teretnim vozilima i ostalim vozilima
[91, 96]. Metalni monoliti izradeni su najcesce od slitina Zeljeza koje obi¢no sadrze male
koli¢ine aluminija kao npr. nehrdajuéi celik te materijal pod komercijalnim imenom
Fecralloy®. Oksidacijom aluminija dolazi do nastajanja sloja aluminijevog oksida vaznog za
dobru adheziju drugog sloja oksida koji se nanosi u kasnijim stupnjevima pripreme, a sluzi
kao nosac kataliti¢ki aktivne komponente. Metalni monoliti moraju biti otporni na razlicite
uvjete pri kojima se provode kataliticke oksidacije. Legure stabilne u oksidacijskoj okolini pri
povisenim temperaturama su ve¢ spomenuti Fecralloy®, legura koja sadrzi aluminij (0,5-12
%), krom (20 %), itrij (1-3 %) i zeljezo te kantal legura, koja sadrzi aluminij (5,5 %), krom
(22 %), kobalt (0,5 %) i Zeljezo. Ove legure su stabilne zbog segregacije gustog zastitnog
sloja aluminijeva oksida na povrSini legure, ali zbog prisutnosti aluminijevog oksida na
povrsini zavarivanje legura jedva je moguce [82].

Najcesca izvedba metalnih monolita dobiva se postupcima nabiranja (savijanja) (slika
3.14) ili umnozavanja (slika 3.15) [11] naizmjeni¢nih valovitih i ravnih metalnih traka (ploca
ili folija). Pritom nastaju viSestruki paralelni kanali izmedu valovitih traka. Valovita struktura
dobiva se nabiranjem metalnih traka na valjku sa sinusnim ili trokutastim izbocinama.
Razli¢ite konstrukcijske izvedbe (broj kanali¢a po jedinici povrSine) postizu se mijenjanjem

visine i Sirine profila izbo¢ina na valjcima [11].
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Osovina na koju se
namotava ravoe i

lovite folije Sinusoidalno wijena folija

Ravna folija

Slika 3.14 Monolitna izvedba dobivena nabiranjem (savijanjem) naizmjeni¢nih ravnih i

valovitih traka oko osovine valjka [11]
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Slika 3.15 Monolitna izvedba dobivena umnozavanjem naizmjeni¢nih ravnih i valovitih traka

[11]

Glavna prednost metalnih monolita je niZi pad tlaka i manja ukupna masa zbog tankih
stijenki (3,8 mm), pri ¢emu se postize slicna gustoca kanala kao kod keramickih monolitnih
struktura. Monoliti s otvorenim frontalnim podru¢jem od priblizno 90 % osiguravaju veliku
geometrijsku povrsinu, a istovremeno dovode do malog otpora tijekom strujanja fluida kroz
takvu strukturu. Kod metalnih monolita koeficijent toplinskog Sirenja puno je veci nego kod
keramickih monolita i zbog toga je neophodno paZljivo birati metode nanoSenja katalitiCkog

sloja na metalni monolitni nosa¢ [96]. Osim toga, metalni monoliti imaju bolje mehanicke
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znacajke, manji ukupni volumen i ve¢u moguénost izmjene osnovne strukture u odnosu na
keramicke monolite (razli¢iti osnovni oblici i veli¢ine kanala, konusna konfiguracija, dodatno
strukturiranje unutar kanala i izvedba tzv. "pasivnih kanala" unutar metalnih monolita, §to
znacajno pobolj$ava turbulenciju i osigurava povecanje prijenosa topline i mase) [91].
Nedostatak metalnih monolita je ograni¢ena toplinska stabilnost na temperaturama
iznad 1300 °C (zbog taljenja, korozije, itd.), $to nije slucaj s keramickim monolitima. Masa
katalizatora na stijenkama metalnog monolita mnogo je manja u usporedbi s keramickim
monolitom, stoga metalni monoliti nisu prikladni u sustavima u kojima je ukupna brzina

odredena brzinom kemijske reakcije [91], a veliki im je nedostatak i visoka cijena [95].
3.6.4. Priprema monolitnih katalizatora

Monolitni katalizator najcesce se dobiva tako da se sloj kataliti¢ki aktivne komponente
ili odgovarajuci nosac kataliticki aktivne komponente (npr. y-Al,O3, SiO,, ZrO,, ugljik, zeoliti
i slicno) koji sadrzi jednu ili vise kataliticki aktivnih komponenata (Pt, Pd, Rh, zeoliti, itd)
nanese na stijenku (ili unutar stijenke) osnovne, najces¢e inertne monolitne strukture (slika
3.16) [82]. Ako je na monolitnoj strukturi dostupan potrebni nosivi materijal kataliticki
aktivna komponenta moze se izravno nanijeti na monolit. Medutim, ako to nije slucaj, tada taj
nosivi materijal prvo treba nanijeti na odgovarajuci nac¢in na monolitnu podlogu [91].

Na osnovnu monolitnu strukturu (primarni nosa¢) moze se nanijeti sloj nosaca
katalizatora (sekundarni nosac) u cilju povecanja specifi¢éne povrsine i poboljSanja interakcije
s kataliticki aktivnom komponentom [100]. Pri nanoSenju sekundarnog nosaca kataliticki
aktivne komponente bitno je posti¢i njegovo dobro prianjanje/adheziju za osnovnu inertnu
monolitnu strukturu, Sto se postiZe primjenom odgovaraju¢ih aditiva, u slucaju keramickih
monolita, odnosno primjenom odgovaraju¢ih postupaka obrade metalne povrSine. Obi¢no se
kao sekundarni nosac koriste slojevi poroznog metalnog oksida (Al,O3, TiO,, smjese oksida i
dr.) [92].
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Stijenka monolita

Kataliticki akttvne cestice

Sekundarni nosac
(Aluminijev oksid)

Slika 3.16 Primarni (monolit) i sekundarni nosa¢ (obi¢no aluminijev oksid) [82]

Uobic¢ajeni postupci ukljucuju nanosenje ili Cistog sekundarnog nosaca na stijenke

monolita i nakon toga nanoSenje aktivne komponente na sekundarni nosac ili prvo mijesanje

aktivne komponente sa sekundarnim nosa¢em, pa nanoSenje te smjese sekundarnog nosaca i

aktivne komponente na stijenke monolita, kao 3to je prikazano na slici 3.17. Cesto se

primjenjuju prekursori aktivne komponente koji se naknadnom toplinskom obradom prevode

u aktivnu komponentu [82].

Aluminij oksid

D D \ Aluminij oksid s

~ aktivnom

p /~ komponentom
.-//
/

Slika 3.17 Gornja: NanoSenje Cistog sekundarnog nosaca na stijenke monolita, nakon ¢ega

slijedi nanoSenje kataliticki aktivnih prekursora u porozni sloj sekundarnog nosaca. Donja:

Nanosenje sekundarnog nosaca prethodno pomijesanog s aktivnim prekursorom na stijenke

monolita [82]

Prema tome, priprema monolitnih katalizatora uglavnom se svodi na odabir materijala

osnovne strukture (metal ili keramika), nanosenja sekundarnog nosaca (Al;03, SiO;, ZrO,, C,

zeoliti i dr.), te nanoSenja sloja aktivne komponente (Pt, Pd, Rh, zeoliti i sl.) na monolitnu

podlogu [92, 101, 102]. Metode pripreme osnovne strukture opisane su prethodno a ovisno o

materijalu primarnog nosaca postoje razli¢ite metode nanoSenja sekundarnog nosaca. Kao §to
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je ve¢ navedeno potrebno je posti¢i dobro prianjanje sekundarnog nosac¢a za osnovnu inertnu
monolitnu strukturu primjenom odgovaraju¢ih aditiva odnosno primjenom odgovarajucih

postupaka obrade metalne povrsine [92].
3.6.4.1. Nanosenje sekundarnog nosaca na monolitnu strukturu

Kod kerami¢ke monolitne strukture najcesée upotrebljavana metoda nanoSenja
sekundarnog nosaca je metoda uranjanja (engl. dip-coating ili wash-coating) koja se zasniva
na primjeni otopine ili koloidne suspenzije koja sadrzi prekursore jednog ili viSe metalnih
oksida. U tom slucaju kanali monolita ispunjavaju se odgovarajuéom suspenzijom
sekundarnog nosaca. Pritom pore u stijenkama monolita preuzimaju vodu iz suspenzije
(ukoliko se radi s vodenim suspenzijama) na stijenke monolita. Kao rezultat toga, sloj krutine
iz suspenzije talozi se na stijenke monolita. Masa natalozene tvari ovisi o poroznosti stijenki
monolita, a viSak suspenzije se uklanja iz kanala monolita ispuhivanjem. TaloZenje na
stijenke monolita takoder ovisi o elektrostatskom naboju suspendiranih ¢vrstih Cestica te o
tiksotropiji suspenzije [82]. Za istu svrhu Koristi se i sol-gel metoda (nosac je u tekucoj fazi),
pri ¢emu se sol nanosi na monolitnu strukturu metodom uranjanja, a nakon odredenog
vremena ukloni se vi$ak soli s monolita te zatim slijedi susenje i kalciniranje.

Kod pripreme metalnih monolita zbog tezeg prianjanja kataliticki tvari na metalni
monolit potrebno je provesti odgovaraju¢u predobradu. U tu svrhu primjenjuju se toplinski,
kemijski i elektrokemijski postupci nanoSenja sekundarnog nosaca i Kkataliticki aktivne
komponente na metalnu monolitnu strukturu. Za austenitne i feritne nehrdajuce celike
primjenjuju se toplinske metode predobrade, a za aluminij se uglavnom primjenjuje

anodizacija za poboljSanje adhezije kataliticke aktivne tvari na monolitnu strukturu [103].
3.6.4.2. Nanosenje kataliticki aktivne komponente

U nekim slu¢ajevima moguce je istodobno nanosenje sekundarnog nosaca i kataliticki
aktivne komponente ili se kataliti¢ki aktivna komponenta moze dodati ve¢ u polaznu smjesu
za ekstruziju.

Kataliticki aktivne komponente, za ¢ije nanos$enje na osnovnu monolitnu strukturu nije
neophodan sekundaran nosa¢ (npr. zeoliti), mogu biti izravno naneseni na monolit iz
odgovarajuce otopine/suspenzije ili mogu biti izravno sintetizirani na povrSini monolita (in

situ kristalizacija).
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Ako je ipak potrebno jednu ili vise kataliticki aktivnih komponenti nanositi na
sekundarni nosa¢ mogu se primjeniti uobic¢ajene metode, kao §to su: impregnacija, adsorpcija,
ionska izmjena, (ko)precipitacija (ili sutalozenje), depozicija-precipitacija, sol-gel metoda,
metoda uranjanja u odgovarajucu suspenziju (engl. slurry dipcoating) te in situ kristalizacija.
Nakon toga provodi se susenje, kalciniranje i redukcija, tj. primjenjuju se postupci koji se ne
razlikuju od uobicajenih postupaka pripreme katalizatora [92]. NanosSenje se moze provoditi i
primjenom konvencijskog zagrijavanja, primjenom laserskih zraka ili mikrovalnog suSenja.
Pokazalo se da mikrovalno suSenje ima veliku prakticnu vaznost, jer je brza metoda, a

istodobno omoguéava homogenu raspodjelu aktivne faze u katalizatoru [92].

3.7. Modeliranje reaktora

Modeliranje katalitickog reaktora sloZen je zadatak, a to¢nost modela i simulacije ovisi
o brojnim ¢imbenicima. Pri izboru matematickog modela potrebno je uzeti u obzir: nacin
prijenosa tvari do i kroz kataliti¢ki sloj, nacin strujanja reakcijske smjese, toplinski uc¢inak
reakcije, geometriju katalizatora i reaktora, pad tlaka, kineti¢ki model reakcije, a vazno je i
poznavanje potrebnih parametara [104].

S obzirom da se u okviru ovog doktorskog rada proucava heterogena kataliticka
oksidacija toluena na praskastim i monolitnim katalizatorima u nastavku teksta biti ¢e ukratko

opisani modeli cijevnog reaktora za heterogene sustave te modeli monolitnog reaktora.
3.7.1. Modeliranje cijevnog reaktora s nepokretnim slojem katalizatora

Cijevni reaktori ¢ine veliku i1 raznovrsnu skupinu kemijskih reaktora. Pogodni su za
dobivanje velikih koli¢ina ujednacenih proizvoda, jer u pravilu rade u stacionarnom stanju.
Pogodni su takoder za smjeStaj krutog katalizatora, pa su kataliticki cijevni reaktori s
nepokretnim slojem katalizatora najvazniji tipovi reaktora za provedbu mnogih vaznih
industrijskih procesa poput sinteze amonijaka, sumporne kiselina, dusi¢ne kiseline, oksidacije
benzena i naftalena, hidroobradu nafte, itd. [87]. Cijevni reaktori mogu se podijeliti s obzirom
na broj prisutnih faza na homogene i heterogene reaktore, a s obzirom na prijenos topline na
adijabatske cijevne reaktore (bez izmjene topline s okolinom) i na reaktore s izmjenom
topline kroz plast reaktora.

Da bi se mogli analizirati modeli cijevnih reaktora potrebno je razmotriti osnovne
znacajke cijevnih reaktora:

e zavisnost parametara o prostornim koordinatama unutar reaktorskog prostora,
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e prisutnost jedne ili viSe faza,

e stacionaranost rada,
te slozenost matematickog modela koja ovisi o :

e opisu realnog strujanja reakcijske smjese,

e Opisu prijenosa topline kroz reaktor i stijenku,

e kinetickom modelu reakcije, te

e prisutnosti jedne ili viSe faza.

S obzirom na prethodno navedeno modele cijevnih reaktora mozemo podijeliti s
obzirom na broj prisutnih faza na homogene (pseudohomogene) i heterogene, te s obzirom na
zavisnost veli¢ina stanja o prostornim koordinatama na jednodimenzijske (1D) i

dvodimenzijske (2D), a detaljnija podjela prikazana je na slici 3.18.

[ Modeli cijevnih reaktora ]
|
v \’
[ S obzirom na broj } [ S obzirom na zavisnost veli¢ina ]
prisutnih faza stanja o prostornim koordinatama

|
y Y
( Jednodimenzijski ] ( Dvodimenzijski ]

: —{ IS model ] (RS model ]
[ ( H(;m}iogem .)] [ Heterogeni - HR ]
pseudohomogeni ST

HR dvodimenzijski ]
DS model model

HR jednodimenzijski ]

model

IS model
LS model
DS model

model

HR jednodimenzijski ]

HR dvodimenzijski ]
model

IS model — model idealnog strujanja

LS model — model laminarnog strujanja

DS model — disperzijski model

RS model — model uz radijalni prijenos tvari i topline
HR model — heterogeni model

Slika 3.18 Podjela modela cijevnih reaktora

Tijekom izrade ovog doktorskog rada dio istrazivanja provodio se i na praskastim
katalizatorima, pa su za tu svrhu razvijeni jednodimenzijski pseudohomogeni model cijevnog
reaktora i dvodimenzijski heterogeni model reaktora uz pretpostavku postojanja znacajnog
otpora prijenosu tvari unutarfaznom difuzijom uz pretpostavku idealnog strujanja reakcijske

smjese.
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Prisutnost vise faza u reaktoru vodi do heterogenosti svojstava u reaktorskom prostoru.
Uobicajeno je da se u tom sluc¢aju reaktorski prostor promatra kao pseudohomogen, odnosno
da su bez obzira na prisutnost viSe faza veliine stanja u nekoj tocki iste za sve faze, pa se
tada govori o prosjeCnim koeficijentima aksijalne 1 radijalne difuzije, prosjecnim
koeficijentima toplinske vodljivosti, itd. [87].

Model realnog reaktora ne treba biti pretjerano slozen ve¢ pouzdan i prikladan.
Zavisno o utjecaju pojedinog procesa na ukupni rad cijevnog reaktora potrebno je ukupnu
brzinu heterogenog katalititkog procesa vise ili manje toéno matematicki opisati. Cesto se
puta za prvi proracun koriste jednostavni modeli, a kasnije se model pro§iruje opisom utjecaja
drugih procesa, npr. difuzije, $sto model ¢ini to¢nijim [87]. Izbor modela za realni reaktor ovisi
o mnogo ¢imbenika, a prihvatljivi model odabrati ¢e se S obzirom na dva osnovna kriterija:

e Dali je kineticki model prikladan i kolika je to¢nost potrebnih parametara?
e Kaoje se pretpostavke mogu prihvatiti s obzirom na prijenos topline i vrstu strujanja?

To znac¢i da sloZeniji model neée nuzno biti bolji od jednostavnijeg modela ako
potrebni parametri i kineticki model nisu precizno izracunati, kao §to ni pogreska u slu¢aju
pretpostavke idealnog strujanja, umjesto disperzijskog, nije znacajna u mnogim realnim
reaktorima, posebice u onima s nepokretnim slojem krutog katalizatora.

Iz prethodno navedenoga proizlazi da ¢e se za stvarnu izvedbu proizvodnog reaktora
koristiti onaj model koji ¢e zadovoljiti fizicku sliku procesa u reaktoru, sadrzavati parametre
koji su poznati 1 koji su izracunati s dovoljnom to¢nos¢u i koji ¢e numeric€ki i algoritamski biti
dovoljno jednostavni i primjenjivi u mnogim situacijama [87].

U literaturi je objavljen veliki broj radova vezanih za modeliranje kinetic¢kih reakcija u
cijevnim reaktorima. Modeli zavise o specifi¢nim znacajkama sustava na koje se primjenjuju,
Sto odreduje osnovne pretpostavke na kojima su modeli utemeljeni, a moZe utjecati i na
odabir numeri¢ke metode potrebne za rjeSavanje jednadzbi modela. Vecina objavljenih radova
bavi se kinetikom heterogenih procesa [47, 105-109], a neki za modeliranje koriste neuralne
mreze (engl. ANN, artificial neural networks) i model crne kutije (engl. black box model)
[110]. Primjerice, pseudohomogeni model i jednodimenzijski (1D) heterogeni model cijevnog
reaktora s nepokretnim slojem katalizatora opisani su i usporedeni za reakciju selektivnog
hidriranja acetilena [111] te je zaklju¢eno da se medusobno nadopunjuju i to tako da se
heterogeni model koristi za okvirno odredivanje uvjeta rada reaktora, a pseudohomogeni za
optimizaciju tih radnih uvjeta. Dvodimenzijski (2D) heterogeni model za cijevni reaktor s
nepokretnim slojem katalizatora koristili su Wasch i Froment [112] za opis jednostavne

egzotermne reakcije A+B — C, gdje je reaktant B bio u suvisku. Guo i suradnici [113] su

58



TEORIJSKI DIO

dvodimenzijskim heterogenim modelom opisali adijabatski reaktor koji su koristili za
konverziju metanola u propilen, dok su Esparza-lsunza i suradnici [114] razvili slozeni
dinamic¢ki 2D heterogeni model koji ukljuc¢uje konvekciju te aksijalnu i radijalnu disperziju
topline i mase kako bi omoguc¢ili dizajniranje katalitickog reaktora za provedbu egzotermne,

potpune oksidacije hlapivih organskih spojeva.
3.7.2. Modeliranje katalitickih monolitnih reaktora

Modeliranje i simulacija monolitnih reaktora ukljucuje predlaganje odgovaraju¢ih
jednadzbi modela, primjenu ucinkovitih i djelotvornih numeri¢kih metoda za rjeSavanje
jednadzbi modela i procjenu klju¢nih parametara modela, ukljucujué¢i parametre koji se
odnose na prijenos tvari i topline, kineticke parametre i druge parametre vezane uz model
reaktora. Da bi se moglo pristupiti modeliranju potrebno je detaljno analizirati rad monolitnog
reaktora pri razli¢itim uvjetima rada te razdvojiti utjecaj kemijskih i fizickih procesa na
ukupnu brzinu heterogeno-kataliticke reakcije.

U posljednjih nekoliko godina, veliki broj matemati¢kih modela monolitnih reaktora
predloZen je 1 koriSten za simulacije 1 proracune. Ovisno o ciljevima, podru¢jima primjene i
ograni¢enjima numerickih metoda, ovi modeli mogu se podijeliti na jedno-, dvo- ili
trodimenzijske modele (1D, 2D ili 3D), a ovisno o razini na kojoj se provodi modeliranje
obuhvacaju modele koji se odnose na sekundarni nosac i kataliti¢ki aktivnu tvar, modele koji
se svode na jedan monolitni kanal te na modele cijelog reaktora koji ukljucuju interakciju
izmedu susjednih kanala [115]. Tako se takvi modeli medusobno razlikuju, zajednicke su im
temeljne slicnosti s obzirom na fizicke 1 kemijske procese koji se provode u takvim
sustavima. Odabir razine na kojoj se zasniva model ovisi o cilju koji se Zeli postici
modeliranjem. Ako se zeli odrediti koeficijent aktivnosti monolitnog katalizatora te
optimizirati geometrijske parametre monolita tada je potrebno razviti modele na razini
sekundarnog nosaca i kataliticki aktivne tvari. NajceS¢e se primjenjuju modeli na razini
jednog monolitnog kanala koji je reprezentativan za cijeli monolitni reaktor, tj. uz
pretpostavku da u svim kanalima vrijede isti uvjeti rada. Medutim, u uvjetima nehomogene
raspodjele ulaznih plinova na ulazu u monolitnu strukturu te prilikom zacepljenja kanala ili
deaktivacije pojedinih kanala takvi modeli postaju neprihvatljivi, pa se u takvim slucajevima
odabire model koji opisuje ponaSanje cijelog monolitnog reaktora sa svim njegovim

specificnostima. Usporedba modela na razli¢itim razinama prikazana je u tablici 3.5.
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Tablica 3.5 Usporedba modela na razli¢itim razinama modeliranja

Razina Znacajke Svrha primjene SloZenost
modeliranja
Sekundarni  Ukljucuje difuziju i kat. reakcije Dizajniranje katalizatora Jednostavan
nosac i unutar kataliticki aktivnog sloja, Ocjena ucinkovitosti
kataliti¢ki te dobro opisuje procese unutar katalizatora
aktivna tvar  tog sloja, ali ne moze dobro o ..
Optimizacija geometrije
opisati cijeli reaktor. monolita
Odredivanje kinetike
reakcije
Monolitni Ukljucuje difuziju i kat. reakcije Ocjena ucinkovitosti Slozen
kanal unutar kataliticki aktivnog sloja. reaktora
Koristi opis jednog kanala za Optimizacija reaktora
opis cijelog reaktora uz .
pis cljelog o _ Temperaturni i
pretpostavku istih uvjeta rada koncentracijski profili
unutar svih kanala monolita.
Cijeli Ukljucuje interakciju izmedu Ocjena ucinkovitosti Vrlo slozen
reaktor kanala (prijenos topline) kao i reaktora

reaktora i okoline te
nehomogenu raspodjelu
protoka. Zahtjeva primjenu

sloZzenih numericki proracuna.

Optimizacija reaktora

Temperaturni i
koncentracijski profili

U ovom doktorskom radu razvijen je model monolitnog reaktora koji se svodi na

modeliranje jednog kanala monolitnog reaktora. Pri razvoju takvog modela uzimaju se u obzir

sloZeni fizicki 1 kemijski procesi koji se provode u takvom katalitickom sustavu, kao Sto su

aksijalni 1 radijalni prijenos tvari, energije i koli¢ine gibanja u kanalima monolita te sama

kemijska reakcija. Slika 3.19 prikazuje fizicke i kemijske procese koji se istovremeno (npr.

unutarfazna difuzija i kemijska reakcija) ili slijedno (medufazna difuzija 1 kemijska reakcija)

odigravaju u kanalu katalitickog monolitnog reaktora kojim se predoCava procesni prostor

[116].
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Slika 3.19 Shema monolitnog kanala koji ukljucuje relevantne fizicke i kemijske pojave u

plinskoj fazi, katalitickom sloju 1 nosacu

Plinoviti spojevi prolaze kroz kanale monolitnog reaktora, a zatim difundiraju u
kataliticki sloj, adsorbiraju se na slobodna kataliticka mjesta, pri ¢emu nastaju adsorbirani
kompleksi koji kasnije sudjeluju u kemijskim reakcijama. U zavr$nim stupnjevima produkti
reakcije se desorbiraju sa katalitiCkih mjesta i difundiraju u masu fluida, ostavljajuci iza sebe
slobodne aktivne centre dostupne za adsorpciju novih reaktanata. Takav sustav objedinjuje
konvektivni prijenos tvari i molekularnu difuziju reaktanata u fluidu te unutarfaznu difuziju
reaktanata do aktivnih katalitickih centara tijekom kemijske reakcije na povrsini katalizatora.
Raspodjela temperature u monolitu ovisi o interakciji provodenja topline u fluidu i na ¢vrstoj
stijenci, konvekciji u fluidu, radijaciji i generiranju topline kemijskim reakcijama na
stijenkama kanala monolitnog katalizatora.

U monolitnim reaktorima, kao i u ostalim izvedbama katalitickih reaktora opcenito
postoje dvije vrste otpora prijenosu tvari, koji ukljucuju otpor prijenosu tvari unutarfaznom
difuzijom i otpor prijenosu reaktanata iz mase fluida do povrSine katalitiCkog sloja (otpor

prijenosu tvari medufaznom difuzijom) [117].
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3.7.2.1. Unutarfazna difuzija

Ukoliko se reakcije odigravaju unutar monolitne stijenke/ katalitickog sloja, reaktanti
moraju difundirati u poroznu strukturu monolitnog materijala. Pod odredenim radnim
uvjetima ili uz odredenu konfiguraciju monolita, unutarfazna difuzija unutar stijenki monolita
moze utjecati na ukupnu brzinu reakcije ili Cak postati najsporiji proces. Takav utjecaj
uobicajeno se kvantificira zna¢ajkom djelotvornosti katalizatora s obzirom na unutarfaznu
difuziju, n, ili se opisuje slozenim matematickim modelima.

Poroznosti i debljina Kkatalitickog sloja najvazniji su parametri koji utjeCu na
unutarfaznu difuziju, a ovise o metodi pripreme katalitickog sloja, primjeni aditiva i sl.
Obicno se pretpostavlja da utjecaj unutarfazne difuzije nije znacajan ukoliko je debljina
katalitickog sloja manja od 50 um. Medutim, nadeno je da pri visokim temperaturama (>700
°C) moze biti prisutno znacajno ogranienje brzine reakcije unutarfaznom difuzijom, cak i

slucajevima kad se radi o vrlo tankom katalitiCkom sloju [115].
3.7.2.2. Medufazna difuzija

Strujanje plina u kanalima monolita uglavnom je laminarno. Pritom se najcesce
pretpostavlja potpuno razvijen profil brzina strujanja po ¢itavoj duljini reaktora. Reakcije u
plinskoj fazi koje se provode u monolitnom reaktoru uglavnom su relativno brze reakcije
(reakcije oksidacije 1 slicno). Prema tome, klju€an je prijenos tvari iz kanala do povrSine
monolitne stijenke procesom molekularne difuzije, Sto odreduje tijek reakcije u odredenim
uvjetima rada i pri odredenim izvedbama monolitnog reaktora.

2D modeliranjem i simulacijom procesa nadeno je da do prijelaza iz podrucja
limitiranog kinetikom reakcije u podruc¢je odredeno fizickim procesom prijenosa tvari u
monolitnom reaktoru s laminarnim strujanjem dolazi zavisno o radnim uvjetima, kinetici
reakcije, odgovarajuc¢im koeficijentima difuzije, veli¢ini i duljini kanala i sl. Za kruzne kanale
monolita u stacionarnom stanju, do spomenutog prijelaza iz kinetickog u difuzijsko podrucje
dolazi kad se vrijednosti Sherwoodove i Nusseltove znacajke kre¢u od 3,0-4,5 [115].

Geometrija monolita odnosno osnovna izvedba monolitnog kanala takoder moze
utjecati na medufaznu difuziju. Rezultati 3D simulacija pokazali su da su trokutasti kanali
monolita izloZeni nepovoljnijim uvjetima prijenosa topline i tvari od kruznih i kvadratnih
kanala, §to se pripisuje uglovima trokutastin kanala. Rezultati 2D simulacija pokazali su da
medufazni prijenos moze biti znacajno poboljSan (gotovo utrostru¢en) zamjenom

konvencionalnog katalitickog sloja s poroznim slojem katalizatora [115].
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Prijenos tvari i topline u monolitnom kanalu obi¢no se izrazava primjenom
bezdimenzijskih Sherwoodovih 1 Nusseltovih znacajki iz kojih se mogu izracunati
odgovaraju¢i koeficijenti medufaznog prijenosa tvari i topline koji se koriste u modelima
monolitnog reaktora. Sherwoodova, Sh, i Nusseltova, Nu, znacajka mogu se i izravno
izracunati iz koncentracijskih i temperaturnih profila dobivenih primjenom 2D ili 3D
simulacije, preko odgovaraju¢ih rubnih uvjeta. U procesu limitiranom kinetikom
Sherwoodova znaCajka zavisi o nainu strujanja te o geometriji monolita, dok je u procesu
limitiranom prijenosom tvari zavisna samo o nacinu strujanja [115]. Uobicajene korelacije
koje se primjenjuju za proracun Sherwoodove i Nusseltove znacajke za monolitne katalizatore

navedene su u tablici 3.6.

Tablica 3.6 Sherwoodova i Nusseltova znacajka za monolitne katalizatore

Prijenos tvari, Sh Prijenos topline, Nu Podrucje vrijednosti
g\ Nu, = 2,976 (kvadar) p.ud,
_ h —
Sh=Nu, (1+ B,ReSc Tj = 3,657 (kugla) Re = B
f

= 3,660 (heksagon)

045 . /
N = N, (1+ BlRePr%j B, = 0,095 (monolitni d, - Em _4A,
L katalizator) 1-yé&y O,

3.7.2.3. Modeli monolitnih reaktora

Kao $to je ve¢ navedeno modeliranje katalitickog reaktora slozen je zadatak, a ovisno
o zahtjevima 1 ciljevima modeliranja 1 simuliranja moguée je primijeniti 1D
(jednodimenzijski), 2D (dvodimenzijski) i 3D (trodimenzijski) model. Modeli se najcesce
izvode za jedan kanal monolita, pri ¢emu se pretpostavljaju jednaki uvjeti u svim kanalima
monolita i odsutnost interakcije izmedu susjednih kanala. 1D i 2D modeli su pojednostavljeni
oblici 3D modela, a mogu se zasnivati na razli¢itim pojednostavljenjima.

1D heterogeni model najjednostavniji je oblik modela monolitnog reaktora koji
pojednostavljuje slozenost unutarfaznog prijenosa tvari u radijalnom smjeru. Koeficijenti
prijenosa tvari i topline obi¢no se izraCunavaju primjenom Sherwoodove (Sh) i Nusseltove
(Nu) znacajke. Sherwoodova i Nusseltova znaCajka mogu se neposredno izracunati
primjenom odgovarajucih korelacija (tablica 3.6). Pritom se obi¢no podrazumijeva promjena

koncentracije i temperature samo u aksijalnom smjeru strujanja [115]. 1D heterogeni model
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primjenjuje se za vodenje procesa, preliminarne proracune, kineticka ispitivanja, kao i za
kvalitativna parametarska ispitivanja.

2D model zasniva se na aproksimacijama s obzirom na X-0s te na dodatnim
pretpostavkama, a primjenjuje se za dimenzioniranje i optimiranje reaktora i predvidanje
prostornih profila varijabli [115].

3D model osigurava veliku to¢nost s manje pretpostavki, ukoliko se zasniva na
detaljnom razumijevanju fizickih i kemijskih procesa, a podrazumijeva vrlo detaljne
proraune i poznavanje velikog broja parametara. Primjenjuje se za dimenzioniranje i
optimiranje reaktora te za predvidanje prostornih profila varijabli, a predstavlja najbolji izbor
prilikom detaljnog dizajniranja reaktora [115]. Prilikom izvodenja sloZenijih 2D i 3D modela
najcesce se zanemaruje aksijalna difuzija u fluidu (obicno je zanemariva u odnosu na prijenos
tvari konvekcijom). 2D modeli obi¢no se zasnivaju na pretpostavci konstantne koncentracije u
fluidu te istovremene unutarfazne difuzije i kemijske reakcije u krutoj fazi, tj. unutar
katalitickog sloja. Slozeni 3D modeli ukljucuju 2D opis fluidne i krute faze, tj. aksijalno i
radijalno zavisne koncentracije u obje faze, uz uvazavanje lokalnih promjena debljine
katalitickog sloja u pojedinim elementima procesnog prostora. Prilikom modeliranja
monolitnog reaktora potrebno je razviti prikladan model koji se moze jednostavno koristiti u
cilju dimenzioniranja, a istovremeno se treba zasnivati na fizickoj slici procesa. 2D model
moze predvidjeti neobicno ponasanje Nusseltove znacajke u uvjetima brze reakcije, dok je
jednostavniji 1D model primjereniji za predvidanje i opisivanje rada monolita.

Postoje brojni ¢imbenici koje treba uzeti u obzir pri izboru odgovarajuéeg modela
monolitnog reaktora, poput kinetike reakcije, na¢ina rada monolitnog reaktora (izotermni,
adijabatski, itd.), numeri¢kih metoda prikladnih za rjesavanje jednadzbi modela te cilja same
simulacije. Za komercijalni rad i u svrhu vodenja procesa, neophodno je brzo rjesavanje
jednadzbi modela, pa u tom sluc¢aju 1D model moze biti dobar izbor. Medutim, za uspjesno
dimenzioniranje monolitnog reaktora vazno je U potpunosti razumjeti teorijske osnove i razne
utjecaje, kao $§to su utjecaj unutarfaznog i medufaznog prijenosa tvari, kKinetike reakcije te
utjecaj geometrije monolita na ukupno ponasanje sustava. Prema tome, 2D i 3D modeli
prikladniji su za dobivanje uvida u ukupnu ucinkovitost procesa i sagledavanje utjecaja
mjerodavnih procesa.

U tablici 3.7 dani su kriteriji za odabir odgovaraju¢eg modela. Zahvaljujuc¢i brzom
razvoju racunalne tehnologije i racunalne tehnike, primjena 3D modela postaje najbolji izbor
prilikom dimenzioniranja reaktora. Simulacije koje su prije bile nemoguce zbog nedostatka

dovoljno brzih raunala i odgovaraju¢ih numerickih metoda danas su postale prihvatljive.
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Osim toga, komercijalni CFD programski paketi, kao sto su Fluent, CFX i COMSOL
Multiphysics, omogucéavaju vrlo sloZzene simulacije. Medutim, to ne umanjuje vaznost 1D ili
2D modela. Takvi jednostavniji modeli imaju vaznu ulogu u praksi, jer se uglavnom zasnivaju
na pouzdanim eksperimentalnim rezultatima ili na klju¢nim parametrima modela koji se

mogu proracunati s visokom to¢noscu i pouzdanosc¢u [115].

Tablica 3.7 Usporedba i klju¢ne znacajke visSedimenzijskih modela monolita

Dimenzija Znacajke Svrha primjene
Osiguravaju veliku to¢nost s manje Dimenzioniranje i
pretpostavki, ukoliko se zasniva na optimiranje reaktora.

3D detaljnom razumijevanju fizi¢kih i kemijskih Prostorni profili varijabli.
procesa.

Podrazumijevaju detaljne proracune
Dimenzioniranje i

Zasnivaju se na aproksimacijama s obzirom  optimiranje reaktora.

b na x-o0s te na brojnim pretpostavkama Prostorni profili varijabli.
Najjednostavniji oblik modela. Zanemaruju ~ Vodenje procesa.
neujednacenost poprecnog presjeka kanala.  Preliminarni proracun.

1D Rezultati su Cesto specifi¢ni za sustav koji se  Kinetic¢ka ispitivanja.
izucava. Omogucavaju brzi proracun i Kvalitativna parametarska
prihvatljivu to¢nost. ispitivanja.

Detaljno modeliranje i simulacija monolitnih reaktora omogucéava razumijevanje
sloZenosti interakcija izmedu razlicitih fizi¢kih procesa prijenosa i kemijskih procesa koji se
odigravaju unutar kanala monolita, a njihova to€nost ovisi o brojnim ¢imbenicima, kao $to su:
pretpostavke korisStene prilikom razvoja modela, broj prostornih dimenzija 1 prisutnih faza,
detalji vezani uz procese prijenosa, opis strujanja reakcijske smjese, kemijska Kkinetika, itd.
Uobicajena pojednostavljenja koja se koriste su: stacionarno stanje, izotermni uvjeti, idealno
strujanje reakcijske smjese i identi¢na svojstva fluida u svim kanalima monolita. Prema
tvrdnji Chen i suradnika [115] prvi istraziva¢i koji su dali znaCajan doprinos razvoju

matematickih modela monolitnih katalizatora/reaktora su Young i Finlayson [118], Ferguson i
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Finlayson [119] te Heck i suradnici [120]. Do sada je vecina istrazivanja vezanih uz
modeliranje i simulacije usmjerena na monolitne reaktore koji ukljucuju plinovite reaktante

[121-129], medutim objavljeno je i puno radova koji se odnose na visefazne monolitne
reaktore [130-132].
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4. METODIKA

4.1. Svrha istrazivanja i plan rada

U okviru izrade ovog doktorskog rada provedena su istrazivanja na razliCitim
praskastim i monolitnim katalizatorima te su predlozeni odgovarajuci kineticki i reaktorski
modeli i provedena ocjena njihove prihvatljivosti.

Prvi dio istrazivanja odnosi se na praskaste katalizator i odredivanje stvarne kinetike
reakcije. Istrazivanja uklju¢uju pripremu i karakterizaciju razlicitih tipova praSkastih
katalizatora (pojedinac¢ni i mijeSani metalni oksidi Mn u kombinaciji s Fe, Ni i Cu oksidima,
(MnOy, MnFeO,, MnNiOy, MnCuOy), perovskitni Kkatalizatori (LaFeOs;, LaMnOQO3) te
modificirani cerijevi oksidi), ispitivanje katalitiCkih znacajki i usporedbu razli¢itih
katalizatora, predlaganje mehanizma i kinetike reakcija te povezivanje fizicko-kemijskih i
katalitickih znacajki. U tablici 4.1 su navedeni tipovi ispitivanih Kkatalizatora i metode
koriStene za njihovu pripremu.

Istrazivanja su provedena u laboratorijskom cijevnom reaktoru s nepokretnim slojem
katalizatora. Zeljeni sastav smjese modelne komponente (toluen) i oksidansa (sintetski zrak)
ostvaren je primjenom masenih regulatora protoka. Temperatura u reaktoru odredena je
pomocu termopara smjeStenog u centralnom dijelu reaktora povezanog sa sustavom za
mjerenje 1 regulaciju temperature. Kataliticka oksidacija toluena provedena je pri razli¢itim
vremenima zadrzavanja reakcijske smjese u reaktoru. Vremena zadrZavanja mijenjana su
promjenom ukupnog protoka reakcijske smjese uz konstantnu masu katalizatora. Reakcija je
pracena analizom produkata reakcije nakon uspostavljenog stacionarnog stanja primjenom
on-line plinske kromatografije.

Preliminarnim ispitivanjima odredena je ponovljivost eksperimenta, stabilnost
katalizatora s obzirom na moguénost deaktivacije, te je utvrdeno reakcijsko podrucje.
Testirana je aktivnosti pripremljenih katalizatora te odredena stvarna kinetika reakcije pri
razli¢itim radnim uvjetima (ulazna koncentracija reaktanata, temperatura, prostorno vrijeme
tj. vrijeme zadrzavanja reakcijske smjese u reaktoru, kemijski sastav katalizatora, masa
katalizatora 1 sl.). Predlozeni su odgovaraju¢i mehanistic¢ki kineticki modeli 1 model reaktora

te je provedena procjena parametara modela i ocjena prihvatljivosti predlozenih modela.
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Tablica 4.1 Ispitivani praskasti katalizatori

Katalizator Priprema

MnOy

MnFeOy

MnNiOy Koprecipitacija (poglavlje 4.3.1.1)
MnCuOy

LaFeO3
LaMnOs Citratna metoda (poglavlje 4.3.1.2)

CeO,

Dopirani CeO,-Ni

Dopirani Ce O,-Al

Dopirani CeO,-Fe

Dopirani CeO,-Mn ] ] ]

o Hidrotermalna sinteza (poglavlje 4.3.1.3)

Dopirani CeO,-Zn

Dopirani CeO,-Co

Dopirani CeO,-Cu

Dopirani CeO,-Cd

Pt-Al,03 Komercijalni katalizator / Sigma - Aldrich

Drugi dio istrazivanja odnosio se na testiranje 1 detaljnu analizu rada metalnog
monolitnog reaktora koji je bio glavna tema istrazivanja. U cilju usporedbe i odredivanja
uc¢inkovitosti metalnih monolita pri katalitickoj oksidaciji toluena provedena su i dodatna
mjerenja i na komercijalnom keramickom monolitnom katalizatoru (Purelyst PH — 304) te u
keramickim monolitnim reaktorima kojim su pripremljeni u okviru izrade ovog rada i
sadrzavali su istu kataliti¢ki aktivnu komponentu (tablica 4.2). Mjerenja su provedena na
slican nacin kao i na praSkastim katalizatorima uz uvazavanje specificnosti monolitnih
izvedbi katalizatora/reaktora.

U okviru ovog dijela istrazivanja razvijene su metode za nanoSenje kataliticki aktivne
komponente na inertnu monolitnu podlogu. Nakon pripreme monolitnih Kkatalizatora

primijenjena je slicna metodologija rada kao i pri radu s praSkastim katalizatorima. To je
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podrazumijevalo testiranje aktivnosti monolita pri razli¢itim radnim uvjetima, predlaganje

modela reaktora te procjenu parametara modela i ocjenu njegove prihvatljivosti.

Tablica 4.2 Ispitivani monolitni katalizatori

Katalizator Priprema

Al/Al;O3-MnOy

Al/Al,O3-MnFeOy
Al/Al;O3-MnNiOy
Al/Al;O3-MnCuOy

Impregnacija (poglavlje 4.3.2.1)

Kordijerit-MnCuOy Impregnacija (poglavlje 4.3.2.2)

Purelyst PH — 304 Komercijalni katalizator / Puresphere,

Juzna Koreja

Ispitane su razli¢ite metode nanoSenja sloja Al,O3; na metalni monolit, kao §to su
anodna oksidacija, izlaganje monolitnog supstrata visokim temperaturama, primjena
odgovarajucih suspenzija i dr. Anodna oksidacija dala je najbolje rezultate i stabilni Al,O3
sloj te su svi metalni monolitni katalizatori kao sekundarni nosa¢ imali sloj Al,O3 dobiven
anodnom oksidacijom $to ¢e naknadno biti detaljno opisano. Prianjanje katalitickog sloja na
monolitnu strukturu odredeno je primjenom metode ultrazvuka na temelju gubitka mase
katalizatora.

Kao 1 kod prasSkastih katalizatora predloZeni su odgovarajuci kineticki modeli 1 model
reaktora te je provedena procjena parametara modela 1 ocjena prihvatljivosti predloZenih
modela. Jednadzbe reaktorskih modela (a - cijevni reaktor s nepokretnim slojem katalizatora i
b - metalni monolitni reaktor) rjeSavane su primjenom razli¢itih numerickih metoda,

dostupnih softvera i razvojem vlastitih programa.
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4.2. KorisStene kemikalije i ostali materijali

Popis potrebnih kemikalija i materijala koriStenih prilikom pripreme praskastih i

monolitnih katalizatora, ukljuc¢ujuci komercijalne katalizatore te komercijalni keramicki nosa¢

dan je u tablici 4.3.

Tablica 4.3 Popis kemikalija i materijala potrebnih za pripremu praskastih i monolitnih

katalizatora

Kemikalije/Materijali

Kemijska formula/proizvoda¢

Deionizirana voda

Limunska kiselina

Natrijev karbonat
Mangan(I1)-nitrat-tetrahidrat

Bakrov (I1)- nitrat- trihidrat

Zeljezo (IID)- nitrat- nonahidrat

Nikal (I1)- nitrat- heksahidrat

Nitratna kiselina

Etanol

Pt-Al,04

Aluminijske metalne plocice obostrano
anodizirane u oksalnoj kiselini pri 40 °C
Aluminijske metalne plocice obostrano
anodizirane u oksalnoj kiselini pri 20 °C
Aluminijske metalne plocice obostrano
anodizirane u sumpornoj kiselini pri 20 °C
Aluminijske metalne plocice obostrano
anodizirane u sumpornoj kiselini pri 5 °C
Kordijeritni monolitni supstrat

Purelyst PH — 304

H,O

CsHgO7-H,0 / Gram-Mol

Na,COs3 / Carlo Erba

Mn(NO3),-4H,0, 99% / Acros Organics
Cu(NOs3)2-3H,0, 99% / Acros Organics
Fe(NO3)3-9H,0, 99% / Acros Organics
Ni(NO3), 6H,0, 99% / Acros Organics
HNO; (w=65%) / Lach-ner

C,Hg0, 96% / Gram-Mol

Komercijalni katalizator / Sigma - Aldrich
Al/Al,O3/ Cinkarna Celje

Al/Al,O3/ Cinkarna Celje

Al/Al,O3/ Cinkarna Celje

Al/Al,O3/ Cinkarna Celje

Corning, USA

Komercijalni katalizator / Puresphere,

JuZzna Koreja

Kataliticka oksidacija toluena pracena je on line primjenom plinske kromatografije, a

procesni plinovi potrebni za kromatografsku analizu i provedbu kataliticke reakcije navedeni

su u tablici 4.4.
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Tablica 4.4 Popis procesnih plinova

Plinovi Kemijska formula/proizvodac

Sintetski zrak 20,5 vol. % O, u Np, ¢istoc¢e 5.0/SOL Group
Dusik Ny, Cistoce 5.0/ SOL Group

Vodik H, Cistoce 5.5/ SOL Group

Mjesavina toluena u dusiku ca. 243 ppm CgHsCH3 u No/SOL Group

4.3. Priprema katalizatora

4.3.1. Priprema praskastih katalizatora
4.3.1.1. Priprema oksida prijelaznih metala

Mijesani metalni oksidi prijelaznih metala pripremljeni su metodom koprecipitacije
(usporednog talozenja) modifikacijom postupka opisanog u literaturi [49,69]. Shematski
prikaz postupka pripreme dan je na slici 4.1 , pri ¢emu se glavna komponenta Katalizatora
odnosila na Mn, a kao dodatne metalne komponente koristeni su Fe, Ni i Cu (M= Fe, Ni ili
Cu).

Na,CO;

Mn(NO3),-4H,0
M(NO3),'bH,0
v

m === Sugenje 393K 12h
Kalciniranje 523K 2h

' 48h ul 773K 3h
M | i E -
destilirana

voda

magnetska mjeSalica

Slika 4.1 Shematski prikaz postupka pripreme praskastih katalizatora (M: Fe, Ni ili Cu)

Prvi korak pripreme praskastih katalizatora obuhvaéao je pripremu 0,25 mol dm™
otopina  nitrata mangana  (Mn(NO3),-4H,0), Zeljeza  (Fe(NO3)3'9H,0), nikla
(Ni(NOs),-6H,0), bakra (Cu(NO3),-3H,0) i 1 mol dm™ i 0,25 mol dm™ natrijevog karbonata

(Na2COg). Da bi se postigao atomski odnos Mn/M jednak 1 pomijesani su jednaki volumeni
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otopine mangana i drugog prijelaznog metala (M) u ekvimolarnim omjerima te su mijeSani na
magnetskoj mijesalici. Uvjeti za talozenje katalizatora postignuti su podesavanjem pH
vrijednost na 8,4 to je postignuto dodavanjem vodene otopine Na,COs (0,25 mol dm™ i 1 mol
dm'g) uz kontinuirano mijeSanje. Nakon toga pripremljena suspenzija stajala je 48 sati na
sobnoj temperaturi, a zatim je profiltrirana i isprana destiliranom vodom. Dobiveni katalizator
susen je 12 sati na temperaturi od 393 K, a zatim je kalciniran 2 sata na temperaturi od 523 K
te jo$ 3 sata na temperaturi od 773 K.

Prosijavanjem kroz sita izdvojeno je po 0,05 g svakog pripremljenog katalizatora
veli¢ine Cestica 0,314-0,400 mm i 0,500-0,630 mm. Nakon punjenja reaktora pripremljenim
praskastim katalizatorima koji je smjeSten izmedu dva sloja kvarcne vune sustav je bio

spreman za provedbu kataliti¢ke reakcije.
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4.3.1.2. Priprema perovskitnih katalizatora

Praskasti perovskitni katalizatori, LaFeOs i LaMnQOs pripremljeni su u inozemnoj
instituciji (Dept. of Chemical and Process Engineering, Bilecik Seyh Edebali University,
Rahmiye Zerrin YARBAY-SAHIN).

Pripremljeni su citratnom metodom primjenom nitratnih otopina lantana (0,0043 mol
La(NOg3);-6H,O (1,8808 g)), zZeljeza (0,0043 mol Fe(NOgs),:6H20 (1,0793 g)), odnosno
mangana (0,0043 mol Mn(NO3),-4H,0 (1.0793 g)) uz prisutnost otopine limunske kiseline
(0,0205 mol CgHgO7-H,0 (4,3078 g)). Navedene kemikalije, ovisno o Zeljenom katalizatoru,
otopljene su u 100 cm® destilirane vode te su mijesane 5 sati. Zatim je otopina zagrijavana na
338 K te je tijekom noci pri istoj temperaturi provedeno uparavanje. Dobiveni pepeljasti
materijal je usitnjen i postavljen u vakuumsku pe¢ pri 353 K i tlaku od 70 mbara te je
periodi¢no (svakih sat vremena) dodatno usitnjavan. Tako pripremljen materijal suSen je
preko no¢i pri temperaturi od 373 K i tlaku od 70 mbara. Nakon susenja, dobiveni prah je
kalciniran 5 sati pri 1023 K, uz brzinu grijanja od 10 K/min u suhoj atmosferi zraka (100

cm®min™). Shema postupka pripreme dana je na slici 4.2.

La(N03)3 -6H,O
(NO;),-6H,0 ili Mn(NOs),-4H,0
CsHsO;-H,O
—

destilirana voda
. P4

Susenje 1 usitnjavanje

7 Uparavanje preko noéi 353K Susenje preko noéi Kalciniranje
338K 338K 70mbar 373K 1023K 5h
5h
\ S
magnetska mjeSalica

Slika 4.2 Shematski prikaz postupka pripreme praskastih perovskitnih katalizatora, LaFeOs i

LaMnQOj3 primjenom citratne metode

Tako pripremljeni perovskitni katalizatori su odvagani (0,05 g) i smjesteni u cijevni
reaktor izmedu dva sloja kvarcne vune te je nakon toga sustav bio spreman za provedbu

kataliticke reakcije.
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4.3.1.3. Priprema cerijevih oksida

Uzorci cistog 1 dopiranog CeO; koji su koriSteni kao katalizatori za kataliticku
oksidaciju toluena pripremljeni su u Zavodu za anorgansku kemijsku tehnologiju i nemetale
Fakulteta kemijskog inzenjerstva i tehnologije SveucilisSta u Zagrebu postupkom
hidrotermalne sinteze. Sintetizirano je osam uzoraka dopiranog CeO; i jedan uzorak Cistog
CeO, katalizatora. Uvjeti hidrotermalne sinteze definirali su pomocu Taguchi
eksperimentalnog dizajna. Za sve uzorke, sinteza je provedena u vremenu od 16 sati pri
temperaturi od 393 K. Pojednostavljen prikaz postupka pripreme katalizatora dan je na slici
4.3.

Ce(S05)4H,0
ili
Ce(S04):4H,0 1 M(NO3), bH,0
d

demineralizirana voda

() % Susenje 333K 24h
Kalciniranje 773K 2h

56«;;3 7 16h —O centrifugiranje Q Iﬂhl:f;:;m

b T il

susionik, 393 K

Slika 4.3 Shematski prikaz pripreme ¢istog i dopiranih praskastih CeO, katalizatora

Hidrotermalna sinteza uzoraka sastojala se od otapanja odgovaraju¢e odvage
Ce(S04),-4H,0 ili Ce(S0O4)24H,0 i metalnog sulfata u 56 cm® prethodno pripravljene 8
moldm™ otopine NaOH u teflonskoj posudi. Teflonska posuda volumena 70 cm® stavlja se u
autoklav od nehrdajuceg celika. Nakon $to se autoklav ¢vrsto zatvori, stavi se u suSionik na
16 h pri temperaturi od 393 K. Svi uzorci pripravljeni su pri istoj temperaturi te imaju isto
vrijeme sinteze. Poslije hladenja autoklava, dobiveni produkt je centrifugiran pri brzini 3500
okretaja/minuti, a zatim ispiran tri puta demineraliziranom vodom. Izmedu centrifugiranja
uzorka, ispiranje se potpomaze agitacijom u ultrazvucnoj kupelji. Dobiveni talog se potom
susi 24 h na temperaturi od 333 K, a zavrs$na faza procesa pripreme katalizatora ukljucivala je
kalciniranje pri temperaturi od 773 K (2 h).

Tako pripremljeni katalizatori su odvagani (0,05 g) i smjeSteni su u cijevni reaktor
izmedu dva sloja kvarcne vune te je nakon toga sustav je bio spreman za provedbu kataliticke

reakcije.
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4.3.2. Priprema monolitnih katalizatora
4.3.2.1. Priprema metalnih monolitnih katalizatora

Metalni monolitni katalizatori pripremljeni su metodom impregnacije modifikacijom
postupka opisanog u literaturi [133]. Postupak pripreme sastojao se u oblikovanju
anodiziranih Al/Al,O3 metalnih plocica (slika 4.4) duljine 40 mm i $irine 25 mm u monolitnu
zvjezdastu strukturu (slika 4.5).

b)

Slika 4.4 Metalne plocice: a) aluminij (Al) i b) anodizirana metalna plocica (Al/Al,O3)

Slika 4.5 Zvjezdasta struktura metalnog monolita Al/Al,O4
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Pranje (HNO;)

TogaiiolEi) Mn(NOs),"4H,0
G e AI/A1203 hd(NOs)abHZO
mo?oht C¢HsO;-H,O
. A

Susenje 393K 1h Susenje 393K 1h
Kalciniranje 773K 8h Kalciniranje 773K 2h

Slika 4.6 Shematski prikaz pripreme metalnog monolitnog katalizatora (M: Fe, Ni ili Cu)

Dobiveni metalni monoliti oprani su nitratnom kiselinom (HNO3;, 65%), a zatim
isprani destiliranom vodom kako je prikazano shematskim prikazom (slika 4.6).

Zatim je slijedilo susenje na 393 K i kalciniranje 8 sati na 773 K dok su paralelno
pripremane 1 mol dm™ otopine nitrata mangana (Mn(NO3),-4H-0), Zeljeza (Fe(NOs)z-9H,0),
nikla (Ni(NOs),-6H,0) i bakra (Cu(NO3),-3H,0) te 0,5 mol dm™ otopina limunske kiseline

(CeHsO7-H,0), slika 4.7.
-— g‘«.‘_" ¢ ‘_.’; l ‘
{

\‘ﬂ
“(5050 J

"’ n s=a mu Widas

CU(N03)2'3H20 Fe(NO3)3 9Hzo Mn(NO3)z 4H20 NI(NO3)2 6H20 C5H807 Hzo

Slika 4.7 Otopine potrebne za pripremu kataliticki aktivnog sloja na Al/Al,O3 metalnim

monolitima

Monolitne strukture su zatim uronjene u smjesu vodene otopine mangana, drugog
prijelaznog metala (M) i limunske kiseline u vremenu od 30 minuta. Tako dobiveni metalni
monolitni katalizatori suseni su 1 sat na 393 K te kalcinirani 2 sata na 773 K. Nakon
smjestanja pripremljenih monolitnih katalizatora u reaktor sustav je bio spreman za provedbu

kataliticke reakcije.
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4.3.2.2. Priprema keramickih monolitnih katalizatora

Keramicki monolitni katalizator pripremljen je radi usporedbe s metalnim monolitnim
katalizatorom. Takoder je pripremljen metodom impregnacije kao i metalni monolit,
postupkom koji je prethodno opisan. Prilikom pripreme keramickog monolitnog katalizatora
koristen je komercijalni kordijeritni supstrat kao nosac¢ kataliticki aktivne komponente (slika
4.8), a umjesto postupka pranja i ispiranja primijenjenog prilikom pripreme metalnog

monolita provedeno je ispiranje s 95% -tnom otopinom etanola.

%9
v

Slika 4.8 Struktura keramickog monolita (supstrat kordijerit)

4.4, Karakterizacija katalizatora

4.4.1. Fizikalno-kemijske, morfoloske i toplinske znacajke katalizatora

Karakterizacija katalizatora obuhvacala je primjenu razlicitih instrumentalnih tehnika:
adsorpcijsko-desorpcijske analize primjenom BET modela (engl. Brunauer-Emmet-Teller
method, BET), diferencijalne pretrazne kalorimetrijske analize (engl. Differential scanning
calorimetry, DSC), infracrvene spektroskopije s Fourierovom transformacijom signala (engl.
Fourier-transform infrared spectroscopy, FTIR), pretrazne elektronske mikroskopije (engl.
Scanning electron microscopy SEM), spektroskopske metode energetske disperzije
rendgenskih zraka (engl. Energy-dispersive X-ray spectroscopy, EDX), temperaturno
programirane desorpcije CO, (engl. Temperature programmed desorption of CO,, TPD CO,),
temperaturno programirane redukcije s H, (engl. Temperature programmed reduction, Ho-
TPR), rendgenske difrakcije (engl. X-ray diffraction, XRD) te rendgenske fotoelektronske
spektroskopije (engl. X-ray photoelectron spectroscopy, XPS).

Adsorpcijsko-desorpcijska analiza (BET)

Specificna povrSina, volumen 1 raspodjela volumena pora te srednji promjer pora

katalizatora odredeni su pomocu adsorpcijsko-desorpcijskih izotermi duSika pri 77K
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primjenom standardnog Brunauer-Emmet-Tellerovog modela (BET). Adsorpcijsko-
desorpcijskom metodom analize mogu se odrediti specifi¢ne povrsine od 1 do 1200 m* g™,
Mjerenje pocinje otplinjavanjem uzorka u vakuumu pri povisenoj temperaturi (10‘4-10'5 mm
Hg, 373-673 K) da bi se uklonile zaostale plinovite primjese prisutne u porama katalizatora.
Zatim slijedi hladenje do 77 K uranjanjem staklene ¢elije s ispitivanim uzorkom u tekuci
dusik, nakon Cega se postepeno povecava parcijalni tlak duSika i biljezi volumen dusika
adsorbiran na uzorku nakon uspostavljanja ravnoteze. Odreduje se takoder i desorpcijska
krivulja obrnutim slijedom, pri ¢emu se u konacnici dobiva adsorpcijsko-desorpcijska
izoterma dusika. Mjerenja su provedena na instrumentu Micrometrics ASAP 2000, a
programski paket je ukljuc¢ivao Brunauer-Emmett-Tellerov (BET) i Langmuirov model za
odredivanje specifiéne povrSine katalizatora, t-plot analizu (Harkins-Jura jednadzba) i

raspodjelu veli¢ine pora (Barett-Joyner-Halendeov model).
Diferencijalna pretrazna kalorimetrija (DSC)

Toplinska svojstva katalizatora analizirana su metodom diferencijalne pretrazne
kalorimetrije (DSC). Analiza je provedena na Mettler Toledo DSC823° uredaju zasnovanom
na Boersminom nacelu (nacelu toplinskog toka). U osnovnoj primjeni, ispitivani i referentni
uzorak zagrijavaju se po unaprijed zadanom programu, a mjeri se razlika temperature dvaju
uzoraka tijekom zagrijavanja, koja je posljedica razlika u njihovim temperaturnim svojstvima.
Ova metoda koristi se za odredivanje temperature i toplinskih tokova povezanih s faznim i
ostalim prijelazima u materijalu u ovisnosti 0 vremenu i temperaturi. Mjerenja daju
kvalitativnu 1 kvantitativnu informaciju o fizikalnim 1 kemijskim procesima koji ukljucuju
endotermne ili egzotermne utjecaje ili pak promjene toplinskog kapaciteta (npr. taljenje,
staklasti prijelaz, kristalizacija, oksidacijska stabilnost, kinetika, Cisto¢a, specifi¢ni toplinski
kapacitet). Uzorci katalizatora zagrijavani su u temperaturnom podrucju od 298 — 823 K u

struju inertnog plina (N2, 50 cm® min™) s brzinom zagrijavanja od 10 K min™.
Infracrvena spektroskopija s Fourierovom transformacijom signala (FTIR)

Spektroskopskom metodom u infracrvenom podruc¢ju (FTIR) moguce je odrediti
kemijski sastav, konformacije i strukturu tvari. Metoda se zasniva na medudjelovanju
infracrvenog zracenja s molekulama koje adsorbiraju infracrveno elektromagnetsko zracenje
valnih duljina koje odgovaraju vibracijskim energijama kemijskih veza, karakteristicnima za

vrstu veze i kemijsku skupinu koja vibrira. Uzorci svjezeg Katalizatora i katalizatora nakon
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provedbe reakcije analizirani su na Perkin Elmer FTIR (model Frontier) spektrofotomertu.
Pritom je koristen ATR (engl. Attenuated total reflection, ATR) modul. Analizirano je

! s rezolucijom snimanja od 4 cm™.Uzorci su

spektralno podruc¢je od 4000 do 500 cm
pripremljeni mijeSanjem 2 mg uzorka s 98 mg KBr. Prikazani spektri predstavljaju srednju

vrijednost spektara dobivenih kroz 16 analiza navedene rezolucije i spektralnog podrucja.
Pretrazna elektronska mikroskopija (SEM)

Pretraznom elektronskom mikroskopijom (SEM) na uredaju Carl Zeiss, model FE-
SEM SUPRA 35VP analizirana je morfologija povrSine i provedena je analiza energetske
disperzije rendgenskih zraka, tj. EDX analiza i tzv. mapiranje (engl. EDX - mapping) sa
svrhom odredivanja kemijskog sastava povrSine katalizatora. EDX analiza je kemijska
mikroanaliticka tehnika koja detektira rendgenske zrake emitirane iz uzorka tijekom
bombardiranja uzorka elektronskim snopom. Kada se uzorak bombardira s elektronskim
snopom dolazi do izbijanja elektrona iz atoma koji se nalaze na povrSini uzorka. Nastale
elektronske Supljine ispune se elektronima iz visih orbitala te dolazi do emisije rendgenskih
zraka da bi se ujednadila razlika energije izmedu dva elektronska stanja. Emitirana energija

rendgenskog zracenja karakteristi¢na je za svaki pojedini element.
Temperaturno programirana desorpcija CO, (TPD COy)

Temperaturno programirana desorpcija CO, (TPD CO,) provedena je u cilju dobivanja
informacija o kiselinsko baznim znacajkama katalizatora te informacija o temperaturnim
podru¢jima u kojima je najintenzivnija desorpcija CO,. Kod ove metode karakteristi¢na je
podjela centara na povrsini katalizatora na slabo bazi¢ne (320-500 K), srednje (500-750 K) i
jako bazi¢ne centre (iznad 750 K). Analiza je provedena suSenjem uzoraka katalizatora u
struji He na poviSenoj temperaturi u trajanju od jednog sata. Nakon toga uvodio se CO; i
provedena je njegova adsorpcija. Nakon provedene adsorpcije uzorak je ispran u struji He da
bi se uklonio fizi¢ki adsorbiran CO,. Nakon postizanja konstantnog TCD signala na
instrumentu uzorak je postepeno zagrijavan brzinom zagrijavanja od 10 °C min® do
maksimalne temperature od ca. 927 °C (900 °C). Istovremeno je pracen TCD signal pri

protoku He od 50 ml min™. Analiza je provedena na Abo Akademi University, Finska.
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Temperaturno programirana redukcija s H, (H2-TPR)

Temperaturno programirana redukcija s H; u wuredaju Autochem Il 2920
(Micromeritics) provedena je koriste¢i 25 mg uzorka katalizatora. Prije analize uzorci su in
situ u vremenu od 10 minuta izloZeni djelovanju 20 %-tne smjese kisika u dusiku (O2/N,) pri
300 °C. Uzorci su zatim ohladeni na 10 °C u struji argona (Ar) te analizirani do 750 °C u
struji 5 %-tne smjese dusika u argonu (Ho/Ar) pri protoku od 25 cm® min™. Ispred TCD
detektora postavljen je izopropanol/LN, da se sprije¢i prolaz vode koja nastaje postupkom

analize do detektora.
Rendgenska difrakcija (XRD)

Rendgenska difrakcija (XRD) je analitiCka metoda pri kojoj se zraka karakteristicnog
rendgenskog zraCenja usmjerava na ravnu povrSinu materijala smjeStenog u nosa¢ uzorka.
Intenzitet rendgenskog zracenja difraktiranog s uzorka mjeri se u ovisnosti o kutu difrakcije.
XRD mjerenje se opéenito provodi na nacin da se izuCava difrakcija X zraka na krutom
uzorku u ovisnosti o promjeni ulaznog kuta zrake (Braggovog kuta 20). Najjednostavnija
primjena rendgenske difrakcije je identifikacija kristalnih faza (kvalitativna analiza). Metoda
se moze primijeniti 1 za odredivanje parametara elementarne celije kristalne reSetke,
odredivanje veli¢ine kristalita, stupnja kristalinicnosti uzorka i detekciju naprezanja u
strukturi. Kristalne faze u uzorcima identificirane su rendgenskom difrakcijom pomocu
Shimatzu XRD 6000 difraktometra s CuKa zracenjem. Podaci su prikupljeni izmedu 10 i 70
°20 za praskaste te 5 i 90 °20 za monolitne katalizatore s korakom od 0,02 ° i zadrzavanjem

od 0,6 s po koraku.
Rendgenska fotoelektronska spektroskopija (XPS)

Rendgenska fotoelektronska spektroskopija (engl. X-ray photoelectron spectroscopy,
XPS) ili elektronska spektroskopija za kemijsku analizu (engl. Electron spectroscopy for
chemical analysis, ESCA) analiticka je tehnika za proucavanje elementarne strukture i
kemijskih stanja u povrSinskim slojevima uzoraka. Primjenjuje se na Sirokom spektru
materijala, od metala 1 poluvodi¢a do organskih ili bioloSkih uzoraka i polimera. XPS se
temelji na medudjelovanju rendgenskih zraka s atomima na povrSini uzoraka, koje uzrokuje
emisiju fotoelektrona s povrsine. Energije fotoelektrona, koje se analiziraju u elektronskom
analizatoru, karakteristiéne su za pojedine elemente prisutne unutar volumena pobudenja.

XPS je izrazito povriinska tehnika s dubinom uzimanja signala do 70 A. Uz dodatak izvora
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ionskih snopova koji na kontrolirani na¢in mogu uklanjati slojeve povrsine, XPS nalazi Siroku
primjenu u dubinskom elementnom profiliranju uzoraka i mjerenju debljine i uniformnosti
tankih filmova. Posebnost XPS tehnike lezi u moguénosti odredivanja kemijskog stanja
detektiranih elemenata na povrSinama, poput razlikovanja oksidacijskih stanja razlicitih
elemenata. Analiza uzoraka katalizatora provedena je na SPECS XPS spektrofotometru
opremljenom monokromatiziranim izvorom rendgenskih zraka (FOCUS 500, Al Kapna 1| Ag
Laipha), hemisferi€énim analizatorom energije elektrona (promjera 100 mm) s detektorom od 5
kanala (PHOIBOS 100 MCD-5), ionskim topom za niskoenergetske ione inertnih i reaktivnih
plinova (0.3 - 5 keV, IQE 11/35), ionskim topom s fokusiranom ionskom zrakom i
diferencijalnim pumpanjem (IQE 12/38), preciznim XYZ manipulatorom nosaca uzoraka s
kontroliranim grijanjem i hladenjem (LN2 — 800 °C), turbo pumpom (Pfeiffer) i titanijevom
sublimacijskom pumpom (Hositrad) za glavnu komoru, turbo pumpom (Pfeiffer) za
predkomoru, zatvorenim sistemom vodenog hladenja za izvor rendgenskih zraka i vakuumske
turbo pumpe, elektronskim topom za neutralizaciju povrSine (FG500) te analizatorom
rezidualnog plina (Prisma Plus QMG 220). Navedena analiza provedena je u laboratoriju

Odjela za fiziku, SveuciliSta u Rijeci.
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4.4.2. Odredivanje stabilnosti kataliti¢kog sloja na monolitnom katalizatoru

Prianjanje katalitickog sloja na monolitnu strukturu (engl. adherence test) ispitano je
primjenom ultrazvu¢ne metode na temelju gubitka mase katalizatora prije i poslije njegovog
izlaganja ultrazvu¢nim vibracijama [134]. Uzorak monolitnog katalizatora s nanesenim
slojem katalizatora uronjen je u petrol-eter u zatvorenoj staklenoj posudi te je izlozen
djelovanju ultrazvuka u vremenu od 30 minuta pri sobnoj temperaturi. Nakon toga uzorak je
suSen 2 sata pri 353 K, a gubitak mase odreden je mjerenjem i usporedivanjem mase
monolitnog Kkatalizatora prije i poslije djelovanja ultrazvuka. Za tu je svrhu koriStena
ultrazvuéna kupelj Elmasonic S 30 H ultrazvucne frekvencije 37 kHz i radnog volumena

spremnika 1,9 L (slika 4.9) [135].

Slika 4.9 Ultrazvuc¢na kupelj EImasonic S 30 H [135]
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4.5. lzvedba mjerenja i opis aparature

Kataliticka oksidacija toluena provedena je u eksperimentalnom laboratorijskom
reaktoru s nepokretnim slojem katalizatora odnosno u monolitnom reaktoru pri atmosferskom
tlaku, uz konstantnu masu katalizatora te pri razliitim prostornim vremenima i
temperaturama reakcije. Kao oksidans koriSten je sintetski zrak, a rad pri razli¢itim
prostornim vremenima osiguran je promjenom ukupnog protoka reakcijske smjese u reaktoru
uz konstantnu masu katalizatora ili promjenom duljine monolita uz konstantan protok.
Eksperimentalna aparatura sastojala se od katalitickog reaktora, dva masena regulatora
protoka (za smjesu toluen/N, te za zrak, MFC 4800 Series), sustava za mjerenje i regulaciju
temperature (TC208 Series), plinskog kromatografa (GC-2014, Shimadzu) za analizu
reakcijske smjese te sustava za prikupljanje i obradu eksperimentalnih podataka (programska
podrska Shimadzu GC Solution). Shema i slika eksperimentalne aparature prikazana je na
slikama 4.10i 4.11.

TC GC-2014
Shimadzu

Brooks MFC
% ]
Brooks MFC =

S

Sintetski  Toluen/N,
zrak mjesavina

Slika 4.10 Shematski prikaz eksperimentalne aparature

Reakcijska smjesa prolazi od dna prema vrhu reaktora. Kataliticki sloj/monolit
smjeSten je izmedu dva sloja kvarcne vune. Donji sloj ima ulogu nosaca praskastog
katalizatora odnosno monolita i osigurava ravnomjernu raspodjelu protoka smjese ulaznih
plinova, a gornji sloj kvarcne vune sprjecava odnoSenje sitnih Cestica katalizatora zajedno sa
smjesom produkata. Shematski prikaz reaktora prikazan je na slici 4.12. Prema potrebi,

slobodan prostor u reaktoru ispunjen je inertnim metalnim umecima.
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Slika 4.12 Shematski prikaz reaktora
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Temperatura u reaktoru odredena je pomocu termopara smjestenog u centralnom
dijelu reaktora iznad katalitiCkog sloja odnosno monolita, povezanog sa sustavom za mjerenje
i regulaciju temperature. U tablici 4.5 dani su radni uvjeti pri kojima su provedene reakcije

kataliticke oksidacije toluena.

Tablica 4.5 Pregled radnih uvjeta pri kojima je provedena reakcija

Varijable Cijevni reaktor s nepokretnim Monolitni reaktor

slojem katalizatora

Temperatura, T/ K 373-773 373-673
Tlak, p / Pa 101 325 101 325
Koncentracija toluena na ulazu
210 210 - 880

u reaktor, x / ppm
Ukupni protok reakcijske

) —_ 23-138 23-230
smjese, Vo / cm® min
Masa katalizatora, m/ g 0,05 ovisno 0 monolitu

4.5.1. Analiza reakcijske smjese i produkata reakcije

Sastav plinske smjese na izlazu iz reaktora analiziran je primjenom plinske
kromatografije. Za tu svrhu primijenjen je plinski kromatograf s plameno ionizacijskim
detektorom (FID) proizvodac¢a Shimadzu model GC-2014. Uvjeti kromatografske analize
navedeni su u tablici 4.6. Analiza reakcijske smjese provedena je pomocu programske
podrske Shimadzu GCSolution® u okviru koje se nalazi program za mijerenje i obradu

podataka.

Tablica 4.6 Uvijeti plinsko-kromatografske analize

GC/FID Shimadzu 2014

Kolona Carbowax 20M
Dimenzije zrna punila 60/80 mesh (250/177 pm)
Volumen petlje za uzimanje uzoraka/ cm?® 0,5

Temperatura FID detektora/ °C 250

Plin nosilac N2

85



METODIKA

Sva mjerenja provedena su pri stacionarnim uvjetima, §to je potvrdeno uzastopnim
uzimanjem uzoraka u odredenim vremenskim intervalima. Koncentracija toluena
proporcionalna je povrsini pika na kromatogramu dobivenom analizom uzorka, a konverzija

je izraCunata kao postotak smanjenja koncentracije toluena na izrazu:

X, :Mloo

73

(4.1)

Gdje Aszs predstavlja povrSinu ispod pika na krivulji pri 373 K, a At predstavlja povrSinu pika

na Krivulji pri radnoj temperaturi T.

4.6. Ponovljivost eksperimentalnih rezultata

Ponovljivost eksperimentalnih rezultata bitan je preduvjet za uspjeSno provodenje
kinetickih mjerenja i pouzdanu interpretaciju dobivenih rezultata. Obrada dobivenih rezultata
provedena je pomocu statistickog alata ANOVA (engl. Analysis of variance) unutar
programskog paketa Excel. Ovom analizom varijanci usporeduju se razli¢iti skupovi podataka
testirajuc¢i hipotezu da su skupovi istovjetni. Ovim se testom odreduje da li je razlika u
aritmetickim sredinama uzrokovana varijancom 1ili stvarnom razlikom medu uzorcima,
odnosno skupovima. Procjenjuju se dva izvora varijance, varijanca uzorka, odnosno koliko su
uzorci medusobno razli¢iti (Sg) i pogreska pri mjerenju (Sw):

§? =57 4 52 (4.2)

Najprije je potrebno izraunati sumu kvadratnih odstupanja za sve vrijednosti u

uzorcima,
SST = Z(Xi - XT )2 (4,3)
gdje je x. srednja vrijednost svih podataka. Srednja vrijednost sume kvadratnih odstupanja

racuna se dijeljenjem sa stupnjem slobode svih vrijednosti, pri ¢emu je df, = ukupan broj

vrijednosti - 1:

Z (Xi - YT )2
T,

MS, (4.3)

Nakon ukupne varijance, potrebno je izracunati srednje kvadratno odstupanje medu

uzorcima, pri ¢emu je broj stupnjeva slobode df, = broj skupova podataka (uzoraka) - 1
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an(ij _XT)Z
_
df,,

MS, (4.4)

gdje je n; broj mjerenja svakog skupa podataka (uzorka), a X; aritmeticka sredina svakog

skupa podataka (uzorka). Varijanca unutar uzorka zapravo je jednaka zbroju varijanci za svaki
skup podataka (uzorak), a srednje kvadratno odstupanje moze se odrediti dijeljenjem sa

stupnjem slobode medu uzorcima, gf, = ukupni broj vrijednosti u svim uzorcima - broj

uzoraka.

ZZ(XU _Kj)

df,,

(4.5)

MS,,

Uz pomo¢ F testa moguce je odrediti jesu li uzorci znacajno razliciti, tako da se
izraCunata F vrijednost usporedi sa Fyticno- F vrijednost je jednaka omjeru vece i manje

varijance, dok je Fyieno funkcija intervala pouzdanosti (obi¢no 95%), df, i df,, . Ukoliko je F

vrijednost vec¢a od Fiiticno, tada su uzorci medusobno razliciti [136-138].
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5. REZULTATI | RASPRAVA

Tijekom zadnjih pedesetak godina kvaliteta zraka sve viSe privla¢i pozornost javnosti,
a smanjenju emisija hlapivih organskih spojeva u atmosferu pridaje se sve veca vaznost u
ukupnoj strategiji poboljSanja kvalitete zraka. Hlapljivi organski spojevi koji se emitiraju iz
razli¢itih izvora su oneci$¢ivala zraka koja mogu znacajno utjecati na zdravlje ljudi te narusiti
kvalitetu ekosustava. Previsoka koncentracija hlapivih organskih spojeva u atmosferi uzrokuje
nastanak troposferskog ozona, oStecenje stratosferskog ozona, te u konacnici uzrokuje
globalno zatopljenje i velike klimatske promjene. Osim njihovog Stetnog utjecaja na
atmosferu i ostale segmente ekosustava, posebno je zabrinjavaju¢i njihov utjecaj na ljudsko
zdravlje i1 kvalitetu zivota. Posebno Stetni hlapljivi organski spojevi za covjeka su toluen i
benzen, koji su ujedno i najznacajniji predstavnici aromatskih hlapivih organskih spojeva.
Toluenu se pridaje velika vaznost zbog njegove intenzivne uporabe, iako je, u sustini, manje
Stetan od benzena.

Gotovo je nemoguce u potpunosti izbje¢i negativni utjecaj hlapivih organskih spojeva,
jer se nalaze svuda oko nas. Stoga postoji potreba za razvojem metoda za smanjenje njihovih
emisija u okoli§ koje su ekonomski prihvatljive, a istovremeno omoguéavaju ucinkovitu
razgradnju, a ne samo prijenos oneciS¢ivala u drugi medij. U novije vrijeme na raspolaganju
su razli¢ite mjere 1 postupci za smanjenje emisija hlapivih organskih spojeva u atmosferu iz
pokretnih i nepokretnih izvora (automobili, toplinska i energetska postrojenja, razliciti
industrijski procesi i brojne ljudske djelatnosti koje ukljucuju izgaranje fosilnih goriva). Osim
uobicajenih postupaka uklanjanja hlapivih organskih spojeva iz otpadnih plinskih struja
(biofiltracija, apsorpcija, kondenzacija, membranska separacija i adsorpcija) kataliticka
pozeljno da se ova reakcija provodi pri §to je moguée nizim temperaturama, zbog sigurnosti,
Stednje energije, manjih troSkova i zaStite okoliSa. Zbog svega navedenog, interes brojnih
istrazivaCa usmjeren je na razvoj ucinkovitih katalizatora koji pokazuju veliku aktivnost
prilikom oksidacije hlapivih organskih spojeva pri niskim temperaturama.

Za uspjesnu provedbu kataliticke oksidacije presudan je izbor katalizatora koji ubrzava
kemijsku reakciju i omogucava rad pri znatno nizim radnim temperaturama u odnosu na
postupke koji ne ukljucuju primjenu katalizatora. Izbor prikladnoga katalizatora uglavnom se
svodi na plemenite metale i prijelazne metale te na kombinacije razli¢itih metalnih oksida.

lako su plemeniti metali, poput platine i paladija, najaktivniji za smanjenje emisija hlapivih
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organskih spojeva, skupi su i ogranicena im je dostupnost, stoga se kao alternativni kataliticki
materijali ¢esto primjenjuju metalni oksidi zbog dobrih fizikalnih i kemijskih svojstava poput
ionske vodljivosti, velike pokretljivosti Kisika unutar kristalne reSetke i dobre stabilnosti pri
visokim temperaturama. U usporedbi s pojedinaénim komponentama, kombinacije oksida, na
primjer kombinacije mangana, bakra, Zeljeza i/ili nikla pokazuju znatno vecu toplinsku
stabilnost i aktivnost, a udio pojedinih prijelaznih metala u katalizatoru ¢esto utjeCe na
ukupnu ucinkovitost katalizatora.

Cilj ovog doktorskog rada je razvoj metalnih monolitnih katalizatora za kataliticku
oksidaciju hlapivih organskih spojeva primjenom naprednih izvedbi katalizatora na bazi
manganovih oksida u kombinaciji s Fe, Ni i Cu oksidima. Provedbi kataliticke oksidacije
modelne komponente (toluena) na monolitnim Kkatalizatorima prethodila je priprema i
testiranje razli¢itih vrsta praskastih katalizatora, kao i detaljna karakterizacija katalizatora, a
katalizatori koji su pokazali najbolja Kkataliticka svojstva odabrani su kako aktivne
komponente za pripremu monolitnih katalizatora.

U cilju jednostavnije interpretacije rezultata dobivenih tijekom opseZnih teorijskih i
eksperimentalnih istrazivanja rasprava je podijeljena u nekoliko cjelina. U ovom poglavlju
graficki su prikazani i interpretirani dobiveni eksperimentalni rezultati, a eksperimentalni
rezultati prikazani su i u obliku tablica koje se nalaze u prilozima. Testiranju kataliti¢ke
aktivnosti katalizatora izu¢avanih u ovom radu prethodila su preliminarna mjerenja kojima je
ispitan doprinos nekatalitiCke/toplinske oksidacije toluena ukupnoj konverziji toluena u
promatranom eksperimentalnom sustavu, ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata,
kako na praskastim tako 1 na monolitnim katalizatorima te odredivanje stabilnosti katalitickog
sloja na monolitnom katalizatoru.

Nakon navedenog slijedi analiza rezultata vezanih uz primjenu mijesanih metalnih
oksida mangana (Mn) i prijelaznih metala (Fe, Ni i Cu). Analiza uklju¢uje detaljnu
karakterizaciju katalizatora s posebnim naglaskom na karakterizaciju manganovih oksida koji
su bili tema ovog istrazivanja (MnOy, MnFeOy, MnNiOy i MnCuOy) te analizu katalitickih
znacajki navedenih mijeSanih metalnih oksida. Kataliticke znacajke navedenih praSkastih
katalizatora su zatim usporedene sa znacajkama slicnih tipova katalizatora za oksidaciju, pri
¢emu su kao posebno zanimljivi odabrani perovskitni katalizatori (LaFeOs; i LaMnOsg),
modificirani cerijevi oksidi te komercijalni Pt-Al,O; katalizator.

Rezultati tog dijela istrazivanja omogucili su izbor naju¢inkovitijeg katalizatora koji je
u nastavku istrazivanja koristen pri razvoju katalizatora prikladnog za primjenu u realnim

sustavima, tj. za razvoj metalnih monolitnih struktura sa slojem mijeSanih manganovih oksida
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kao Kkataliticki aktivnom komponentom. Analiza rada monolitnih katalizatora/reaktora
ukljucivala je ispitivanje katalitickih znacajki pripremljenih monolitnih katalizatora/reaktora.
Dobivene Kkataliticke znaCajke navedenih monolitnih Kkatalizatora/reaktora su zatim
usporedene sa znacajkama ispitivanih keramickih monolitnih katalizatora/reaktora.

Za sve tipove ispitivanih katalizatora provedena je kineticka analiza i predlozeni su
odgovarajuc¢i modeli reaktora. Za tu svrhu provedena su mjerenja pri razli¢itim reakcijskim
uvjetima, ispitan je utjecaj razli¢itih parametara priprave katalizatora, kako u praskastom tako
i u monolithom obliku te je utvrden odnos izmedu klju¢nih fizicko-kemijskih i primjenskih
odnosno katalitickih znacajki ispitivanih katalizatora. Pri modeliranju reaktora i analizi
njihovog rada primijenjena je temeljna metodologija kemijskog reakcijskog inzenjerstva koja
se sastoji u definiranju procesnog prostora, bilanciranju tvari i energije, opisivanju realnog
strujanja reakcijske smjese, opisivanju fizickih procesa prijenosa tvari i energije te

odredivanju kinetike reakcije uz sagledavanje osnovnih termodinamickih zakonitosti.

5.1. Preliminarna ispitivanja

Preliminarna ispitivanje sastoje se od ispitivanja doprinosa nekataliti¢ke/toplinske
oksidacije ukupnoj konverziji toluena, ispitivanja ponovljivosti eksperimentalnih rezultata,
kako na praskastim tako i na monolitnim katalizatorima, ispitivanja doprinosa primarnog
nosaca monolitnih katalizatora na konverziju toluena te odredivanje stabilnosti kataliti¢kog

sloja na monolitnom katalizatoru.
5.1.1. Doprinos nekataliticke/toplinske oksidacije ukupnoj konverziji toluena

S obzirom da se hlapivi organski spojevi, pa tako i toluen kao njihov predstavnik,
mogu homogeno oksidirati u plinskoj fazi bez prisutnosti katalizatora posebice pri povisenim
temperaturama provedena su preliminarna mjerenja u reaktoru bez prisutnosti katalizatora.

Kao §to se moze vidjeti na slici 5.1 u opisanom eksperimentalnom sustavu znacajniji
doprinos nekataliticke/toplinske oksidacije toluena prisutan je pri temperaturama ve¢im od
550 K, ovisno o vremenu zadrzavanja reakcijske smjese u reaktoru, tj. ovisno o prostornom
vremenu. U ovom doktorskom radu svi ispitivani katalizatori pri tim temperaturama postiZzu
znacajne konverzije toluena te je doprinos nekataliticke/toplinske oksidacije, koja pri
najmanjem protoku reakcijske smjese (23 cm® min™) tj. pri najveéem prostornom vremenu

iznosi 18,66 % (pri 573 K), beznacajan kao Sto ¢e se vidjeti u nastavku rada.
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Slika 5.1 Doprinos nekataliticke/toplinske oksidacije ukupnoj konverziji toluena (tablica 8.1,

Prilozi)
5.1.2. Ponovljivost eksperimentalnih rezultata - praskasti katalizatori

Ponovljivost eksperimentalnih rezultata bitan je preduvjet za uspjesno provodenje
kinetickih mjerenja i pouzdanu interpretaciju dobivenih rezultata. Ponovljivost rezultata pri
katalitickoj oksidaciji toluena uz primjenu kromatografske analize za pracenje brzine reakcije
ispitana je na mijeSanima oksidima MnFeOx i MnCuOy. Ispitivanja su provedena uz
konstantnu masa katalizatora (0,05 g), konstantnu ulaznu koncentraciju toluena (210 ppm) te
pri konstantnom protoku reakcijske smjese (138 cm® min™). Obrada dobivenih rezultata
provedena je pomocu statistickog alata ANOVA unutar programskog paketa Excel, a
postupak je opisan u metodologiji (poglavlje 4.6).

Kao §to se moze vidjeti na slici 5.2 rezultati dobiveni pri kataliti¢koj oksidaciji toluena
na MnFeOy katalizatoru su ponovljivi, $to je dodatno potvrdeno statistickom analizom (tablica
5.1 1 5.2) koja je pokazala da faktor F iznosi 0,0064, §to je znacajno manje od parametra

Furitieno KOJI 1ZN0si 3,3541.

92



REZULTATI I RASPRAVA

100 pr—— 0
90 - Q"
80 - B
C\= 70 . "‘,""'
g
Ele ,,-:1'0
>
= 50 -
= r
S 40 |
s
A
S 30 4 /e
M 1.
MnFeO,
20 A
--B@- Eksperiment 1
10 A --&5- Eksperiment 2
' ©- Eksperiment 3
0 o O . .
350 400 450 500 550
Temperatura, K

Slika 5.2 Ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata na praskastom katalizatoru

MnFeOy; 0,315 — 0,400 mm; 138 cm® min™ (tablica 8.2, Prilozi)

Tablica 5.1 Statisticka obrada eksperimentalnih podataka dobivenih provedbom kataliticke

oksidacije toluena primjenom MnFeOy katalizatora

Eksperiment n X, X, S, SS,
1 10 576,7166 57,6717 1829,1583 16462,4247
2 10 562,7141 56,2714 1899,1021 17091,9190
3 10 555,0478 55,5048 1910,0562 17190,5061

Tablica 5.2 Procjena varijance pomoc¢u F-testa (kataliticka oksidacija toluena na MnFeOy

katalizatoru)

Izvor

. SS df MS F p Firiticno
varijance
Medu pokusima 24,1459 2 12,0730 0,0064 0,9936 3,3541
Unutar pokusa  50744,8498 27 1879,4389
Ukupno 50768,9957 29
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Podaci dobiveni pri katalitickoj oksidaciji toluena na MnCuOy Katalizatoru prikazani
na slici 5.3 takoder su ponovljivi. Ponovljivost je potvrdena statistickom analizom (tablica 5.3

i 5.4) koja je pokazala da faktor F iznosi 0,0017, $to je znacajno manje od parametra Fiiteno
koji iznosi 3,2849.
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Slika 5.3 Ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata na praskastom katalizatoru

MnCuOy; 0,315 — 0,400 mm; 138 cm® min™* (tablica 8.3, Prilozi)

Tablica 5.3 Statisticka obrada eksperimentalnih podataka dobivenih provedbom kataliticke

oksidacije toluena primjenom MnCuOy katalizatora

Eksperiment n, X, X; S, SS;
1 12 716,5377 59,7115 1883,9063 20722,9695
2 12 707,7837 58,9820 1912,9592 21042,5510
3 12 704,5141 58,7095 1914,6426 21061,0690
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Tablica 5.4 Procjena varijance pomoc¢u F-testa (kataliticka oksidacija toluena na MnCuOy

katalizatoru)

Izvor

. SS df MS F p Firiticno
varijance
Medu pokusima 6,4414 2 3,2207 0,0017 0,9983 3,2849
Unutar pokusa  62826,5894 33 1903,8360

Ukupno 62833,0308 35

5.1.3. Ponovljivost eksperimentalnih rezultata - monolitni katalizatori

Kao i kod praskastih katalizatora, kod monolitnih katalizatora ponovljivost je takoder
bitan preduvjet uspjesnog provodenja kinetickih mjerenja. U ovom doktorskom radu ispitivan
je veliki broj razli¢itih monolitnih katalizatora, pa je u tu svrhu provedeno nekoliko ispitivanja
ponovljivosti eksperimenata. Obrada dobivenih rezultata provedena je pomocu statistickog
alata ANOVA (engl. Analysis of variance) unutar programskog paketa Excel, na isti nacin kao
i u slucaju praskastih katalizatora.
rezultata

Ponovljivost eksperimentalnih ispitana je na metalnim monolitnim

katalizatorima i to redom prema redoslijedu navedenom u tablici 5.5.

Tablica 5.5 Popis monolitnih katalizatora na kojima je provedeno ispitivanje ponovljivosti

eksperimentalnih rezultata

Katalizator Anodizacija Duljina Masa kataliticki ~ Uk. protok Konc. toluena

nosaca monolita aktivne tvari reak. smjese na ulazuu
[/cm m/g Vo/cm®min?  reaktor
x I ppm
Metalni monolitni katalizatori

Al/Al,O3-MnO, Oksalna kis. 4 0,0011 138 210
313K

Al/Al,O03-MnCuO,  Oksalna kis. 8 0,0042 230 210
313K

Al/Al,O3-MnCuO,  Sumporna 4 0,0006 138 210
kis. 293 K

Al/Al,O3-MnCuO,  Oksalna kis. 4 0,0024 138 850
313K
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Kao §to se moze vidjeti, navedeni katalizatori razlikuju se: a) po sastavu kataliticki
aktivne tvari, b) po nac¢inu anodne oksidacije primarnog nosaca, ¢) po duljini monolita, d) po
masi kataliti¢ki aktivne tvari, €) po ukupnom protoku reakcijske smjese na ulazu u reaktor te

) po koncentraciji toluena na ulazu u reaktor.
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Slika 5.4 Ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata na metalnome monolithom
katalizatoru Al/Al,03-MnOy; 0,0011 g; 138 cm® min™* (tablica 8.4, Prilozi)

Podaci dobiveni prilikom Kkataliticke oksidacije toluena s Al/Al,03-MnOx
katalizatorom su ponovljivi (slika 5.4), sto je dodatno potvrdeno statistickom analizom
(tablice 5.6 i 5.7) s obzirom da je faktor F koji iznosi 0,0089 daleko manji od parametra
Furitieno KOJI 1ZN0si 3,3158.

Tablica 5.6 Statisticka obrada eksperimentalnih podataka dobivenih provedbom kataliticke
oksidacije toluena primjenom Al/Al,03-MnOy katalizatora

Eksperiment n, 3, X, S, SS,
1 11 433,4122 39,4011 1501,8707 15018,7071
2 11 414,6878 37,6989 1507,7719 15077,7193
3 11 410,5638 37,3240 1525,6691 15256,6909
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Tablica 5.7 Procjena varijance pomocu F-testa (kataliticka oksidacija toluena na Al/Al,Os-

MnOy katalizatoru)

lzvor

.. SS df MS F p Frriticno
varijance
Medu pokusima 26,9594 2 13,4797 0,0089 0,9911 3,3158

Unutar pokusa  45353,1173 30

45380,0767 32

1511,7706
Ukupno

Podaci dobiveni prilikom Kkataliticke oksidacije toluena na Al/Al,03-MnCuOy

katalizatoru prikazani na slici 5.5 takoder su ponovljivi. Ponovljivost je potvrdena

statistickom analizom (tablice 5.8 i 5.9) s obzirom da je faktor F koji iznosi 0,0027 daleko

manji od parametra Fiisizmo KOji iznosi 3,4028.
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Slika 5.5 Ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata na metalnome monolitnom
katalizatoru Al/Al,03-MnCuOy; 8 cm; 230 cm® min™ (tablica 8.5, Prilozi)
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Tablica 5.8 Statisticka obrada eksperimentalnih podataka dobivenih provedbom kataliticke
oksidacije toluena na Al/Al,03-MnCuOy katalizatoru

Eksperiment n X, X, S, SS,
1 9 341,7760 37,9751 1801,8252 14414,6015
2 9 331,8718 36,8746 1751,6740 14013,3920
3 9 329,5616 36,6180 1716,3920 13731,1358

Tablica 5.9 Procjena varijance pomocu F-testa (kataliticka oksidacija toluena na Al/Al,Os-
MnCuOy katalizatoru)

lzvor
. SS df MS F p Fkritiéno
varijance
Medu pokusima 9,3564 2 4,6782 0,0027 0,9973 3,4028
Unutar pokusa ~ 42159,1293 24 1756,6304
Ukupno 42168,4857 26
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Slika 5.6 Ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata na metalnome monolitnom
katalizatoru Al/Al,O3-MnCuOy; sumporna 293 K;138 cm® min!(tablica 8.6, Prilozi)
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Kao §to se moze vidjeti na slici 5.6 podaci dobiveni prilikom kataliti¢ke oksidacije

toluena na Al/Al,O3-MnCuOy katalizatoru su ponovljivi, §to je dodatno potvrdeno

statistiCkom analizom (tablice 5.10 i 5.11) s obzirom da je faktor F koji iznosi 0,0001 daleko

manji od parametra Fiitizno KOji iznosi 3,4028.

Tablica 5.10 Statisticka obrada eksperimentalnih podataka dobivenih provedbom kataliticke

oksidacije toluena na Al/Al,03-MnCuOy katalizatoru

Eksperiment n, X X, S, SS,
1 9 274,8040 30,5338 1396,2697 11170,1576
2 9 276,6228 30,7359 1401,7782 11214,2259
3 9 276,9865 30,7763 1383,1087 11064,8693

Tablica 5.11 Procjena varijance pomocu F-testa (kataliticka oksidacija toluena na Al/Al,Os3-

MnCuOy katalizatoru)

Izvor

varijance SS f MS P Fiiteno
Medu pokusima 0,3038 2 0,1519 0,0001 0,9999 3,4028
Unutar pokusa  33449,2527 24 1393,7189

Ukupno 33449,5566 26

Podaci dobiveni prilikom Kkataliticke oksidacije toluena na Al/Al,03-MnCuOy

katalizatoru s pove¢anom koncentracijom toluena na ulazu u reaktor (850 ppm) prikazani na

slici 5.7 su ponovljivi. Ponovljivost je potvrdena statistickom analizom (tablice 5.12 i 5.13) s

obzirom da je faktor F koji iznosi 0,0029 daleko manji od parametra Fitzmo KOJji izNOSi

3,5546.
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Slika 5.7 Ispitivanje ponovljivosti eksperimentalnih rezultata na metalnome monolitnom
katalizatoru Al/Al,O3-MnCuOy; 850 ppm; 138 cm® min™ (tablica 8.7, Prilozi)

Tablica 5.12 Statisticka obrada eksperimentalnih podataka dobivenih provedbom kataliticke
oksidacije toluena na Al/Al;,03-MnCuOy katalizatoru (850 ppm)

Eksperiment n, 5, X, S, SS,
1 7 223,6423 31,9489 1499,8320 8998,9920
2 7 213,0909 30,4416 1438,5144 8631,0865
3 7 220,2173 31,4596 1360,3739 8162,2434

Tablica 5.13 Procjena varijance pomocu F-testa (kataliticka oksidacija toluena na Al/Al,Os-
MnCuOy katalizatoru, 850 ppm)

Izvor

. SS df MS F p Firiticno
varijance
Medu pokusima 8,2785 2 4,1393 0,0029 0,9971 3,5546
Unutar pokusa  25792,3219 18 1432,9068
Ukupno 25800,6005 20
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5.1.4. Utjecaj odabira primarnog nosac¢a monolitnog katalizatora

Prije ispitivanja katalitickih znacajki pojedinih monolitnih katalizatora provjeren je
utjecaj primarnog nosaca monolitnog katalizatora na kataliticku oksidaciju toluena.

Rezultati dobiveni ovim ispitivanjem prikazani su na slikama 5.8 i 5.9. Kordijerit je
inertna keramika i kao takav ne moze djelovati kataliticki, a u ovom eksperimentalnom
sustavu tako se ponasa i anodizirana aluminijeva plocica, Al/Al,O3. Konverzija toluena koja
se primjecuje kod oba nosaca rezultat je nekataliticke/toplinske oksidacije toluena. Ta vrsta
oksidacije dogada se u homogenoj plinskoj fazi bez prisutnosti katalizatora pri relativno
visokim temperaturama (> 500 K), kao $to je prethodno objasnjeno (5.1.1), dok primjenom
katalizatora ispitivanin u ovom radu do oksidacije dolazi pri znatno nizim radnim

temperaturama zbog snizavanja energetske barijere.
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Slika 5.8 Doprinos primarnog nosaca kordijerita ukupnoj konverziji toluena (tablica 8.8,

Prilozi)

Vise konverzije postignute uz kordijerit u usporedbi s Al/Al,0O3 rezultat su injenice da
je kordijerit porozniji od Al/Al,O3, pa se vjerojatno toluen djelomi¢no adsorbira na njegovu

povrsinu i uzrokuje nesto dulje vrijeme zadrzavanja unutar reaktora, Sto rezultira i veéim
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konverzijama nekatalitiCke/toplinske oksidacije toluena, pa ¢ak i 100 %-tnu konverziju

toluena pri temperaturi od 573 K i pri najmanjem ispitivanom protoku reakcijske smjese (23

cm® min).
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Slika 5.9 Doprinos primarnog nosaca Al/Al,03 ukupnoj konverziji toluena (tablica 8.9,

Prilozi)
5.1.5. Mehanicka stabilnost katalitickog sloja monolitnog katalizatora

Postupak odredivanja mehanicke stabilnosti katalitickog sloja opisan je u Metodici
(4.4.2). U tablici 5.14 prikazane su mase ispitivanih uzoraka katalizatora prije i nakon
odredivanja mehanicke stabilnosti katalitickog sloja primjenom ultrazvuka, razlika te postotni
gubitak mase za ispitivane katalizatore koji je izra¢unat prema izrazu 5.1:

m, —m
m
gdje je m; masa kataliti¢ki aktivne tvari na monolitu prije odredivanja mehanicke stabilnosti
(9); m, masa kataliti¢ki aktivne tvari na monolitu nakon odredivanja mehanicke stabilnosti (g)

te w gubitak mase (%).

102



REZULTATI I RASPRAVA

Tablica 5.14 Odredivanje mehanicke stabilnosti katalitickog sloja na monolitnim

katalizatorima primjenom ultrazvuka

Katalizator Al/Al,Os- AI/AI;):O3- Al/Al,O3- Al/AI,Os-  Kordijerit-

MnCuOx MnNiOy MnFeOy MnOy MnCuOx
mi, g 0,1442 0,1456 0,1459 0,1452 0,4948
my, g 0,1452 0,1464 0,1468 0,1460 0,5001
ms, g 0,0010 0,0008 0,0009 0,0008 0,0053
My, g 0,1449 0,1461 0,1465 0,1456 0,5000
Ms, g 0,0007 0,0005 0,0006 0,0004 0,0052
w, % -30,0 -37,5 -33,3 -50,0 -1,89

M- Masa nosaca; m, — masa nosaca i katalizatora prije ispitivanja ultrazvukom; m; — masa nanesene kataliti¢ki
aktivne tvari prije ispitivanja ultrazvukom; m, - masa nosaca i katalizatora poslije ispitivanja ultrazvukom; ms -

masa nanesene kataliticki aktivne tvari poslije ispitivanja ultrazvukom

lako na prvi pogled gubitci mase na metalnim monolitnim katalizatorima izgledaju
veliki, treba uzeti u obzir da su se ispitivanja mehani¢ke stabilnosti katalitickog sloja na
metalnim monolitnim katalizatorima provodila na plo¢icama dimenzija 1x1 cm te da se na tim
plo¢icama nalazi jako mala masa kataliticki aktivne tvari, koja zajedno s mogucom
pogreskom prilikom mjerenja te pouzdanosti vage (£ 0,0001 g) sigurno ima udjela u ovakvom
rezultatu. Medutim, prema literaturnim saznanjima metalni monoliti uobicajeno pokazuju
slicne gubitke mase kataliticki aktivne tvari koji se primjenom razli¢itih metoda nanosenja,
upotrebom aditiva i stabilizatora suspenzije te viSestrukim nanoSenjem pokusSavaju svesti na
Sto manju mjeru [ 134].

Za razliku od metalnih monolitnih katalizatora keramicki monoliti imaju povr$inu na
koju je puno lakSe nanijeti mehanicki stabilan kataliticki sloj, kao $to je ve¢ opisano u
teorijskom dijelu, a ovdje i eksperimentalno potvrdeno s obzirom da uzorak keramickog

monolita pokazuje gubitak mase kataliticki aktivne tvari od -1,89 %.

5.2. Kataliti¢ka oksidacija toluena na praskastim katalizatorima

Kao §to je ranije navedeno, istrazivanja su zapocela ispitivanjem razli¢itih tipova
praSkastih katalizatora s ciljem pronalazenja kataliti¢ki aktivne komponente koja bi posluzila

za izradu metalnog monolitnog katalizatora s potencijalnom primjenom u realnom sustavu.
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Prije izlaganja rezultata dobivenih prilikom kataliticke oksidacije toluena prikazani su
rezultati detaljne karakterizacije praskastih oksida prijelaznih metala izu¢avanih u ovom radu
te rezultati ispitivanja kataliticke oksidacije toluena na komercijalnom Pt-Al,O3 katalizatoru
kako bi se svi ostali ispitivani katalizatori mogli usporediti s njime.

Testiranje aktivnosti praskastih katalizatora provedeno je cijevnom reaktoru s
nepokretnim slojem katalizatora. Ispitivanja su ukljucivala veliki broj praSkastih katalizatora,
kako je prikazano u tablici tablica 4.1 Da bi se dobio bolji uvid u aktivnost mijeSanih oksida
mangana i prijelaznih metala (Cu, Fe i Ni), navedeni katalizatori usporedeni su sa srodnim
katalizatorima za oksidaciju kao §to su perovskitni katalizatori te modificirani cerijevi oksidi
koji su, kao $to je ve¢ ranije opisano, vrlo ucinkoviti katalizatori za kataliticku oksidaciju
hlapivih organskih spojeva.

Prilikom ispitivanja praSkastih katalizatora koriStena je ista masa katalizatora (0,05 g),
konstantna koncentracija toluena na ulazu u reaktor (210 ppm), a reakcija je provedena pri
razli¢itim protocima reakcijske smjese (23 - 138 cm® min™), tj. pri razli¢itim prostornim
vremenima te pri temperaturama od 373 do 773 K. Provedena je i serija eksperimenata uz
razli¢ite dimenzije zrna katalizatora da bi se ispitao utjecaj unutarfazne difuzije na ukupnu
brzinu reakcije. Pri tom su koriStena dva raspona veli¢ine Cestica mijeSanih metalnih

katalizatora (0,315 - 0,400 mm i 0,500 - 0,630 mm).
5.2.1. Karakterizacija oksida prijelaznih metala

U prethodnom dijelu rada naznaceno je da su oksidi prijelaznih metala Mn, Fe, Nii Cu
tema ovog istrazivanja zbog dobre kataliticke aktivnosti koju pokazuju pri oksidacije toluena,
kao Sto ¢e biti prikazano kasnije. Zbog toga je u ovom dijelu rada prikazana detaljna

karakterizacija tih katalizatora.
5.2.1.1. Fizikalno-kemijske, morfoloske i toplinske znacajke katalizatora
Adsorpcijsko-desorpcijska analiza (BET)

Adsorpcijsko-desorpcijskom analizom te primjenom Brunauer-Emmet-Tellerovog
modela (BET) odredena je specifi¢na povrsina, ukupni volumen pora i prosje¢ni promjer pora
praskastih MnOy, MnFeO,, MnNiOy i MnCuOx Kkatalizatora. Adsorpcijsko-desorpcijske

izoterme pripremljenih katalizatora prikazane su na slikama 5.10 - 5.13.
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Slika 5.10 Adsorpcijsko-desorpcijske izoterme pripremljenog MnOy katalizatora
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Slika 5.11 Adsorpcijsko-desorpcijske izoterme pripremljenog MnFeOy katalizatora
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Slika 5.12 Adsorpcijsko-desorpcijske izoterme pripremljenog MnNiOy katalizatora
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Slika 5.13 Adsorpcijsko-desorpcijske izoterme pripremljenog MnCuOy katalizatora
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Kao §to je prikazano u tablici 5.15 od tri ispitana mijeSana metalna oksida MnNiOx |
MnFeOy imaju vrlo sli¢ne vrijednosti volumena pora (0,20 i 0,21 cm® g?) i prosjecne
promjere pora (20,4 i 19,1 nm), pri éemu MnFeOy ima najve¢u specifi¢nu povrinu (44,4 m?
g™), dok MnCuOy ima najniZe vrijednosti sva tri promatrana parametra. NiZe vrijednosti od
mijesanog MnCuOy Kkatalizatora ima samo MnOy Katalizator. S obzirom na karakteristi¢ni
oblik histereza prikazanih na slikama 5.10 - 5.13 moze se zakljuciti da se radi o uskoj
raspodijeli veli¢ina pora. MozZe se, takoder, zakljuciti da su ovi praSkasti katalizatori
mezoporozni, jer se prema IUPAC standardima Katalizatori s porama Cije su dimenzije
izmedu 2 nm i 50 nm ubrajaju se u mezoporozne materijale. Slicne vrijednosti parametra
adsorpcijsko-desorpcijske analize mijesanih manganovih oksida navode se i u literaturi [49,
51, 69].

Tablica 5.15 Fizi¢ko-kemijske znacajke katalizatora MnOy, MnFeOy, MnNiOy i MnCuOy

odredene metodom adsorpcije/desorpcije dusika

Uzorak SeeT Viore pore

m?2 gt cmig? nm
MnOx 17,7 0,07 151
MnFeO, 44.4 0,21 19,1
MnNiOx 38,4 0,20 20,4
MnCuOy 23,7 0,10 16,5

Diferencijalna pretrazna kalorimetrija (DSC)

Diferencijalna pretrazna kalorimetrija (DSC) pri Sirokom rasponu temperatura (298 -
823 K) koriStena je za ispitivanje toplinskih svojstava praskastih MnOyx, MnFeOy, MnNiOy i
MnCuOy katalizatora, a rezultati su prikazani na slici 5.14.

Prvi endotermni maksimum koji zavrsava pri oko 475 K kod sva tri mijeSana praskasta
katalizatora (MnFeO,, MnNiOy i MnCuOy) moze se pripisati desorpciji vode. Prisutnost
drugog endotermnog maksimuma zabiljeZena je u temperaturnom podrucju od 523 K do oko
655 K za sve pripremljene katalizatore te ukazuje na strukturnu promjenu katalizatora, koja je
popraéena oslobadanjem energije od - 158 J g (MnO,), -35 J g* (MnFeQ,), -186 J g*
(MnNiO,) i -209 J g™ (MnCuO,).
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Slika 5.15 DSC krivulje praskastog MnNiOy katalizatora prije i poslije kalciniranja
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U skladu s tim opaZanjima prije testiranja aktivnosti katalizatora prilikom oksidacije
toluena, katalizator je prethodno obraden (kalciniran) na temperaturi od 523 K tijekom 2 sata,
a zatim 3 sata na temperaturi od 773 K. Nakon kalciniranja spomenuti endotermni
maksimumi ne pojavljuju se prilikom DSC analize, §to pokazuje da su kalcinirani katalizatori
strukturno stabilni i kao takvi spremni za uporabu u kataliti¢koj reakciji. Na slici 5.15
prikazane su DSC krivulje MnNiOy katalizatora prije i poslije kalciniranja koje pokazuju da
maksimumi koji su postojali prije kalciniranja nakon kalciniranja nestaju te da je tako
pripremljeni katalizator strukturno i toplinski stabilan te prikladan za daljnja kataliticka

istrazivanja. Sli¢na zapazanja uocena su i kod ostalih katalizatora.

Spektroskopija u infracrvenom podrucju (FTIR)

Rezultati FTIR analiza koje su provedene na prasSkastim MnOy, MnFeOy, MnNiOy i
MnCuOy katalizatorima prije i nakon provedene oksidacije toluena pokazali su da nije bilo
znacajne adsorpcije reaktanata ili mogucih intermedijera reakcije (npr. benzaldehida ili
benzojeve kiselina) na povrSinu katalizatora, tj. da na FTIR spektru ne postoje nove vrpce
nakon provedene reakcije koje bi ukazivali da su se na katalizatore adsorbirale organske tvari
te da ne dolazi do znacajnih promjena u strukturi katalizatora (usporedba FTIR rezultata prije
I poslije reakcije za svaki katalizator nije ovdje prikazana). Medutim, spektri svih analiziranih
katalizatora (slika 5.16) pokazuju vrlo sli¢ne vrpce, §to ukazuje da uvodenje dodatne metalne

komponente nije uzrokovalo znacajnije promjene u osnovnoj strukturi manganovog oksida.
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Slika 5.16 Rezultati FTIR analize uzorka praskastih katalizatora

Vrpce koje se nalaze na podru&ju od 400 do 650 cm™ kod sva &etiri prikazana
katalizatora karakteristicne su za M-O simetri¢no i asimetri¢no rastezanje te M-O njihajne
vibracije $to ukazuje na postojanje veze metala i kisika u katalizatorima. Veza metal-kisik
moze se uoéiti i pri valnoj duljini od 1368 cm™ (M-O ravninska njihajna vibracija, engl. M-O
rocking in plane) kod MnFeOy katalizatora. Neke molekule koje sadrze dusik vjerojatno su
adsorbirane tijekom pripreme katalizatora, a na to upucuju vrpce koje se nalaze na podrucju
valnih duljina od 1700 do 2250 cm™ koje su karakteristiéne za M-H i O-H istezanje. Vidljivo
je da su ove vrpce najzastupljenije kod MnOy katalizatora, dok kod ostalih mijeSanih metalnih

oksida nisu izraZeni.
Pretrazna elektronska mikroskopija (SEM)

Morfologija praskastih MnOy, MnFeOy, MnNiOy i MnCuOy katalizatora dodatno je
provjerena pretraznom elektronskom mikroskopijom (SEM) pri razli¢itim povecanjima, a

dobiveni rezultati prikazani su na slikama 5.17 - 5.20.
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Slika 5.17 Rezultati analize MnOy katalizatora dobiveni primjenom pretrazne elektronske

mikroskopije (SEM) uz razli¢ita uvecanja

Slika 5.18 Rezultati analize MnFeOy katalizatora dobiveni primjenom pretrazne elektronske

mikroskopije (SEM) uz razli¢ita uvecanja
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Slika 5.19 Rezultati analize MnNiOy katalizatora dobiveni primjenom pretrazne elektronske

mikroskopije (SEM) uz razliita uveéanja

Slika 5.20 Rezultati analize MnCuOy katalizatora dobiveni primjenom pretrazne elektronske
mikroskopije (SEM) uz razli¢ita uvecanja
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Moze se uociti da se povrsina MnOy i MnCuOy Katalizatora sastoji uglavnom od
kuglastih klastera dimenzija od oko 1 pm, koji i na nanometarskoj skali zadrzavaju kuglasti
oblik. MnFeOy katalizator na mikrometarskoj skali ima klastere kvadratnog oblika od 2 do 10
um, koji se sastoje od kuglastih klastera na nanometarskoj skali, dok se MnNiOy katalizator
na mikrometarskoj skali sastoji od kuglastih klastera dimenzija 1 do 2 um, koji na
nanometarskoj skali imaju kvadratni oblik.

Rezultati SEM-EDX analize (tablica 5.16) pokazali su kod MnOy katalizatora odnos
Mn:O koji upucuje na to da se taj katalizator sastoji od manganovog (1V) oksida, MnO,, kada
se u obzir uzme relativna atomska masa mangana (54,9) i kisika (16,0). Katalizatori MnFeOy i
MnNiOy pokazuju gotovo stehiometrijski omjer mangana i zeljeza, odnosno mangana i nikla,
koji je, uzimaju¢i u obzir njihovu relativnu atomsku masu (Mn: 54,9, Fe: 55,8, Ni: 58,7) u
skladu s postupkom pripreme opisanom u metodici (4.3.1.1). Odnos Mn:Cu = 2:1 dobiven
SEM-EDX analizom MnCuOy katalizatora ukazuje, s obzirom da su relativne atomske mase
mangana (54,9) i bakra (63,5) relativno sli¢ne, na potrebu eventualne korekcije u postupku

pripreme katalizatora ako se Zeli odrzati Mn:Cu omjer blizu jedinice u sva tri slu¢aja.

Tablica 5.16 Sastav katalizatora utvrden SEM-EDX analizom

Uzorak MnOy MnFeO, MnNiOy MnCuOy
Udio, mas. %

O 32,7 30,0 29,9 32,4
Mn 65,9 31,0 33,9 44,2
Fe / 37,8 / /

Ni / / 33,9 /

Cu / / / 23,4
Na 1,4 1,2 2,3 /
Ukupno 100,0 100,0 100,0 100,0

Rezultati SEM-EDX mapiranja pokazuju dobru i jednoliku raspodjelu iona mangana,
zeljeza, nikla i bakra kod svih navedenih katalizatora po cijeloj povrSini Cestica, ovisno o

sastavu pojedinog katalizatora (slike 5.21 - 5.24).
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n

Slika 5.21 SEM-EDX mapiranje MnOy katalizatora: a) Mn

m

Slika 5.22 SEM-EDX mapiranje MnFeOy katalizatora: a) Mn, b) Fe

u

Slika 5.23 SEM-EDX mapiranje MnNiOy katalizatora: a) Mn, b) Ni

n

Slika 5.24 SEM-EDX mapiranje MnCuOxy katalizatora: a) Mn, b) Cu
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Temperaturno programirana desorpcija CO, (TPD CO,)

Temperaturno programirana desorpcija CO, provedena je za praskaste MnFeOx,
MnNiOyx i MnCuOy katalizatore prema postupku opisanom u metodici. Prema rezultatima
temperaturno programirane desorpcije CO, centri na povrsini katalizatora uobicajeno se dijele
na: slabo bazi¢ne (320 - 500 K), srednje (500 - 750 K) ili jako bazi¢ne centre (iznad 750 K).

0,6
1055K
0,5 1
.04
=
ot 1004K
E 0.3
M 2
)
a
E 0.2 - 958K
...... MnFeO‘
——MnNiO,
0,1 - = MnCuO;
I . : . : .
0 20 40 60 80 100 120 140

Vrijeme, min

Slika 5.25 Intenzitet TCD signala u odnosu na vrijeme desorpcije, t za mijeSane praskaste

katalizatore

Utvrdeno je da u svim analiziranim katalizatorima dominiraju jako bazi¢ni centri
(slika 5.25 i tablica 5.17). Rezultati TPD CO, analize prikazuju bimodalnu krivulju za
MnFeOx i MnCuOy katalizatore te unimodalnu krivulju za MnNiOy katalizator. Temperaturne
maksimume MnFeOy katalizator postize pri 1004 i 1102 K, MnNiOx pri 1055 K, dok
MnCuOy katalizator maksimume postize pri 958 i 1173 K. Pri navedenim maksimumima
postignuta je najintenzivnija desorpcija CO,.

Kod ove analize potrebno je uzeti u obzir moguénost strukturnih promjena na
katalizatoru pri viS§im temperaturama te se zbog toga vrhovi ne mogu iskljucivo pripisati

desorpciji CO,, nego i eventualnim strukturnim promjenama, primjerice otpustanju kisika.
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Zbog navedenog, pozeljno je rezultate TPD-CO, analize kombinirati s rezultatima termicke

analize (TGA ili TG-DSC) koje u ovom radu nisu provedene.

Tablica 5.17 Proracun podataka prikazanih na slici 5.25

Iz prikaza TCD signal vs. vrijeme

Katalizator  poyrginavrha 320-500 K 500 - 750 K 750 — 1173 K  Ukupno

cm®CO, g+ 1,91 1,47 45,27 48,65
MnFer -1 -5 -5 -3 -3
mol CO, g~ 8,53 10 6,56 - 10 2,02 - 10 2,17 - 10
_ cm®CO, gt 1,27 1,62 46,44 49,33
ManOX -1 -5 -5 -3 -3
mol CO,g* 5,67 - 10 7,23 - 10 2,07 - 10 2,20 - 10
cm®CO, gt 0,76 0,90 66,94 68,60
MnCuOy

mol CO, g  3,39-10° 4,02 -10° 2,99.10° 3,06-10°

Temperaturno programirana redukcija s H, (H2-TPR)

Iz oblika snimljenih H,-TPR krivulja dobivenih primjenom temperaturno
programirane redukcije (slika 5.26) moze se zakljuciti da se prisutno$c¢u razli¢itih metala u
mijeSanom metalnome oksidu jako modificira reaktivnost kisika unutar kristalne strukture
(engl. lattice oxygen).

Kod MnOxy katalizatora opaZaju se dva redukcijska vrha centrirana na 320 i 420 °C. Na
temelju rezultata SEM-EDX analize i vodika (H,) utro$enog tijekom H,-TPR analize (tablica
5.18) zakljuceno je da se pocetni MnO; reducira do Mn,O3. Katalizator MnCuOy zapocinje
redukciju pri oko 100 °C, tj. pri temperaturi nizoj za oko 50 °C u usporedbi s drugim
katalizatorima. Prisutnost oksida Zeljeza u MnFeOy katalizatoru uzrokuje, osim tipi¢nih
redukcijskih vrhova MnO,, takoder i redukciju pri 480 °C te vrh pri visokim temperaturama
koji se nastavlja iznad 750 °C. Kod MnNiOy katalizatora uocava se samo jedan izrazeni vrh i
to pri temperaturi od priblizno 400 °C, koji se takoder, slicno kao i kod MnOy katalizatora,

moze pripisati redukciji manganovih oksida.
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Slika 5.26 H,-TPR profili analiziranih praskastih katalizatora

Tablica 5.18 Utrosak vodika (H>) prilikom H,-TPR analize praskastih katalizatora

Uzorak MnO, MnFeOy MnNiOy MnCuOy

UtroSeni H,
149 226 257 237

cm® gt
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Rendgenska difrakcija (XRD)

Rendgenska difrakcijska analiza, XRD, u ovom je radu primijenjena radi identifikacije

kristalnin faza (kvalitativna analiza) praskastih MnOy, MnFeOy, MnNiOyx i MnCuOy
katalizatora.

2500 — MnOy

» ICDD PDF No: 73-1826, a.-Mn,04
= |CDD PDF No: 44-0141, a-MnO,
2000

1500 H

Intenzitet, CPS

1000

500 <

Ll
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20 (°CuKa)

Slika 5.27 Difraktogram MnOy katalizatora nakon termi¢ke obrade (kalciniranja)

Iz difraktograma MnOy katalizatora (slika 5.27) mogu se nedvojbeno identificirati
dvije faze: Mn,O3 i MnO,, dok Mn3O, faza nije prisutna. Katalizator je dobro kristali¢an,
kristaliti su veliki, pa je difraktogram jasno definiran. Na difraktogramu je vidljivo da su svi
difrakcijski maksimumi atribuirani. Ako postoji jo§ neka kristalna faza u ovom katalizatoru to

moze biti samo u neznatnim koli¢inama koje su ispod razine detekcije rendgenske difrakcije.
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Slika 5.28 Difraktogram MnFeOy katalizatora nakon termic¢ke obrade (kalciniranja)

Difraktogram MnFeOy katalizatora (slika 5.28) pokazuje tri ili ¢etiri faze. Sigurno se
mogu identificirati difrakcijski maksimumi MnO; i Fe;03, medutim Mn,0O3 i FeMnOs je teze
identificirati jer imaju vrlo sli¢cne difraktograme (ista struktura i sli¢an radijus kationa), pa se
ne moze sa sigurno$éu zakljuciti da li ovaj katalizator posjeduje obje ili samo jednu od
navedenih kristalnih faza. 1z difraktograma je takoder vidljivo da se radi o kristalnim fazama s

finim kristalitima te da je u uzorku mozda prisutno i neSto amorfne faze.
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Slika 5.29 Difraktogram MnNiOy katalizatora nakon termic¢ke obrade (kalciniranja)

Difraktogram MnNiOy katalizatora (slika 5.29) prikazuje tri faze: NiO, NiMnOs i
MnO,. Postoji moguénost da ovaj katalizator posjeduje jos neku kristalnu fazu, ali u vrlo
malim koli¢inama. U usporedbi s difraktogramom MnO, Kkatalizatora vidljivo je da ovaj
difraktogram ima sire difrakcijske maksimume puno slabijeg intenziteta, Sto ukazuje na finije
kristalite (u nanometarskom podrucju). Takoder, bazna linija je nesto visa, pa bi to moglo

ukazivati da u ovom katalizatoru ima i nesto amorfne faze.
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Slika 5.30 Difraktogram MnCuOy katalizatora nakon termicke obrade (kalciniranja)

Iz difraktograma MnCuOy katalizatora (slika 5.30) mogu se identificirati Cetiri faze:
CuO, CuMnQ4, MnO; i Mn,03. Postoji mogucnost da ovaj katalizator posjeduje jos neku
kristalnu fazu, ali u vrlo malim koli¢inama koja se ne moze identificirati rendgenskom
difrakcijskom analizom. Difraktogram ukazuje da se MnCuOy sastoji od finih karistalita, a

prema visini bazne linije moZe se zakljuciti da takoder ima i neSto amorfne faze.

Rendgenska fotoelektronska spektroskopija (XPS)

Rendgenska fotoelektronska spektroskopija (XPS) u ovom radu primijenjena je za
proucCavanje elementarne strukture i kemijskih stanja U povrSinskim slojevima praskastih
MnFeOy, MnNiOy i MnCuOy katalizatora.

Prilikom analize MnFeOy katalizatora Siroki spektar (nije ovdje prikazan) pokazao je
mangan (Mn), Zeljezo (Fe) 1 kisik (O) te neSto oneciS¢enja ugljikom (C) 1 natrijem (Na) koji
se u XPS analizi opazaju gotovo na svim povrSinama. XPS za zeljezo u ovom katalizatoru
mjeren je oko Fe 2p razina (engl. core-levels) (slika 5.31). Razina 2p se zbog spin-orbit
vezanja cijepa na 2pss i 2p12. XPS pokazuje satelitsku liniju koja je karakteristicna za Fe,Os i

oksidacijsko stanje Fe (111).
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Slika 5.31 Fe 2p XPS spektar praskastog MnFeOy katalizatora
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Slika 5.32 Mn 2p XPS spektar praskastog MnFeOy katalizatora

122



REZULTATI I RASPRAVA

Kod mangana je promatran XPS oko Mn 2p (slika 5.32) razina i Mn 3s (slika 5.33)
razina. Energije veze za Mn 2p iz razli¢itih oksidacijskih stanja mangana su jako blizu, pa je
teSko razluciti doprinose MnO, Mn,03 i MnO,. No, Mn 2p vrhovi su dosta uski te se moze
zakljuciti da se radi o samo jednom oksidu. Iz razmaka izmedu dva Mn 3s vrha (tzv.

multiplet split komponente), koji je razlicit za razliite okside mangana, utvrdeno je da se radi
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Slika 5.33 Mn 3s XPS spektar praskastog MnFeOy katalizatora

Prilikom analize MnNiOy katalizatora $iroki spektar (nije ovdje prikazan) pokazao je
uz oc¢ekivane elemente, mangan (Mn), nikal (Ni) i kisik (O) 1 nesSto onecis¢enja ugljikom (C) i
natrijem (Na). Ni 2p XPS signal (slika 5.34) ima karakteristiCan oblik doprinosa NiO sa
nekoliko satelita poznatih iz literature. Manganov spektar (slika 5.35) slican je onom od
MnFeOy 1 karakterizira ga samo jedan oksid - MnO, (dakle samo doprinos iz Mn (IV)

oksidacijskog stanja). To je vidljivo i iz Mn 3s spektra (slika 5.36).
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Slika 5.36 Mn 3s XPS spektar praskastog MnNiOy katalizatora

Analiza MnCuOy katalizatora u Sirokom spektru (nije ovdje prikazan) pokazala je uz
oCekivane elemente i neSto onecis¢enja ugljikom (C) i natrijem (Na), kao i na ranijim
katalizatorima. Prilikom spektroskopije fotoelektrona rendgenskim zrakama MnCuOy
katalizatora bakar (Cu) je promatran oko Cu 2p razina (slika 5.37). Spektar pokazuje dva
dobro razlu¢ena vrha oko Cu 2ps; i izrazen satelit s dvostrukim vrhom. Ovaj satelit
karakteristiCan je za CuO, dok bi se prvi vrh na najnizoj energiji veze mogao pripisati
doprinosu Cu,0O. Ipak energija veze tog vrha i njegov energetski razmak prema CuO vrhu od

oko 2.7 eV ukazuju da se tu zapravo radi o Cu(OH), doprinosu.
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Slika 5.37 Cu 2p3, XPS spektar praskastog MnCuOy katalizatora

Kod Mn vrhova prilikom analize MnCuOy katalizatora (slika 5.38) primije¢eno je
povecanje polusirine u odnosu na isti XPS spektar dobiven analizom MnFeOy katalizatora. To
povecanje moze Se opisati prisutnos¢u dviju oksidacijskih faza, MnO, i MnO, pri ¢emu je

MnO, dominantna faza. Za MnO fazu karakteristian je opazeni satelit. Dva oksidacijska

stanja od Mn vidljiva su i u Mn 3s multipletu (slika 5.39).
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Slika 5.39 Mn 3s XPS spektar praskastog MnCuOy katalizatora
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5.2.2. Aktivnost komercijalnog katalizatora pri katalitickoj oksidaciji toluena

U ovom dijelu rada ispitane su kataliticke znacajke komercijalnog praSkastog
katalizatora koji u svom sastavu sadrzi plemeniti metal platinu (Pt-Al,O3). Komercijalni Pt-
Al,O3 katalizator poznat je kao izuzetno aktivan katalizator za oksidaciju. U ovom radu uzet
je kao pokazatelj uc¢inkovitosti novo pripremljenih katalizatora koristenih tijekom istrazivanja
(oksida prijelaznih metala, perovskita i cerijevih oksida), jer je cilj rada bio pronaci
katalizatore koji ¢e posluziti kao zamjena za komercijalne katalizatore s plemenitim metalima

ili koji ¢e im biti vrlo sli¢éni s obzirom na ocekivanu aktivnost, a ujedno prihvatljivi u

Na slikama 5.40 i 5.41 prikazan je utjecaj temperature i protoka reakcijske smjese na

konverziju toluena na praskastom Pt-Al,O3 katalizatoru.
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Slika 5.40 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem
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Slika 5.41 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem s

nepokretnim slojem Pt- Al,O3 katalizatora (tablica 8.10, Prilozi)

Dodatni uvid u uc¢inkovitost katalizatora postize se i usporedbom temperatura pri
kojima se ostvaruje 10%-tna, 50 %-tna i 90 %-tna konverzija, stoga su karakteristi¢ne

vrijednosti temperatura Tio, Tso i Too prikazane u tablici 5.19.

Tablica 5.19 Prikaz vrijednosti Tig, Tso I Tgg pri razli¢itim protocima reakcijske smjese za

komercijalni katalizator Pt-Al,O3

Vo (ukupni), €m® min™ 138 92 46 23
T, K

T1o 397 393 384 378

Pt-Al,O3 Tso 411 404 396 387

Too 423 415 403 393

Moze se uociti da navedeni komercijalni Pt-Al,O3 katalizator ostvaruje prijelaz od
10%-tne na 90%-tnu konverziju vrlo brzo, odnosno u relativno malom rasponu temperatura.
Tako pri najveéem ispitivanom protoku (138 cm® min™) konverziju od 10% postize veé pri
397 K, a 90%-tnu konverziju pri 423 K. Taj raspon od 26 K smanjuje se sa smanjenjem

ukupnog protoka, tj. s povecanjem prostornog vremena, pa tako navedeni katalizator pri
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najnizem ispitivanom protoku (23 cm® min™) prijelaz od 10%-tne do 90%-tne konverzije

postize u rasponu od 15 K, odnosno pri temperaturama od 378 - 393 K.
5.2.3. Aktivnost oksida prijelaznih metala pri kataliti¢koj oksidaciji toluena
5.2.3.1. Utjecaj temperature i protoka reakcijske smjese

Utjecaj temperature i ukupnog protoka reakcijske smjese na konverziju toluena u
reaktoru s nepokretnim slojem katalizatora uz konstantnu ulaznu koncentraciju toluena (210
ppm) i konstantan omjer volumnih protoka smjese toluen/N; i zraka (20:3) detaljno je ispitan
na mijeSanim metalnim oksidima: MnOy, MnFeOy, MnNiOy i MnCuOsy.

Na slikama 5.42 - 5.49 prikazane su konverzije toluena dobivene primjenom oksida
prijelaznih metala s karakteristicnim veli¢inama cestica 0,315 - 0,400 mm. Tabli¢ni podaci
nalaze se u prilogu (tablica 8.11 - 8.14). Vidljivo je da s porastom temperature pri svim
protocima reakcijske smjese raste konverzija toluena i postize maksimalnu vrijednost zavisno
0 uvjetima rada, tj. zavisno o prostornim vremenima. Pri radu s manjim ukupnim protocima
reakcijske smjese (ve¢im prostornim vremenima) maksimalna konverzija od 100% postize se
pri nizim temperaturama (npr. Katalizator MnFeOy postize 100%-tnu konverziju pri 503 K
kod protoka 92 cm® min™, dok pri 23 cm® min 100%-tnu konverziju postize pri 473 K), tj. sa
smanjenjem prostornog vremena potpuna konverzija postize se pri vi§im temperaturama.
Krivulje ovisnosti konverzije toluena o temperaturi imaju karakteristicni S-oblik neovisno o
ukupnom protoku reakcijske smjese, odnosno prostornom vremenu, pri ¢emu je s porastom
ukupnog protoka reakcijske smjese uocen pomak karakteristicnih krivulja u desno, tj. prema
vis§im temperaturama. Dobivene krivulje S-oblika ukazuju da konverzija toluena naglo raste s
porastom temperature do postizanja tocke infleksije, a nakon toga dolazi do sporijeg porasta
konverzije toluena s porastom temperature. Takav oblik krivulje naziva se ponekad ,krivulja
samozagrijavanja“ (ili samozapaljenja; engl. light off curve), a karakteristican je za
egzotermne reakcije oksidacije pri kojima dolazi do naglog oslobadanja reakcijske topline i
prijelaza iz kinetickog u difuzijsko podruc¢je tijekom reakcijskog puta. Jako egzotermne
reakcije Cesto su prisutne u industrijskoj praksi, a potrebno im je posvetiti veliku paznju
tijekom same izvedbe reaktora zbog potencijalne moguénosti da reakcija izmakne kontroli 1
da se cijeli proces dovede u stanje opasnosti. Krivulje S-oblika karakteristicne su za mnoge
reakcije kataliticke oksidacije kao npr. oksidaciju CO i razli¢itih ugljikovodika, kao $to su
toluen, aceton i 2-propanol i sl. [7, 45, 47, 72, 75, 109, 110].
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Iz samog oblika S-krivulje moguce je dobiti i uvid u odredene kineticke znacajke
samog katalizatora, odnosno izvesti zakljucke o redu reakcije te utjecaju unutarfazne i
medufazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije [139]. Tako se iz oblika krivulja koje su
dobivene na ispitivanim katalizatorima moze zakljuciti da se radi o kemijskoj reakciji prvog
reda. Medutim, prilikom odredivanja utjecaja unutarfazne i/ili medufazne difuzije teze je doci
do preciznih zaklju¢aka. Promjena nagiba tangente povucene u tocki infleksije S-krivulje
obi¢no ukazuje na utjecaj unutarfazne difuzije ili na prijelaz iz kinetickog podrucja (gdje je
najsporiji proces kemijska reakcija) u difuzijsko podrucje (gdje je najsporiji proces

medufazna difuzija), $to je Cest slucaj kod reakcija u kojima sudjeluju krutine i plinovi.
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Slika 5.42 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnOx

katalizatora, veli¢ine Cestica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.11, Prilozi)
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Slika 5.43 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnOy

katalizatora, veli¢ine Cestica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.11, Prilozi)

132



REZULTATI I RASPRAVA

100 Y T
50 o ‘ T
80 - ¢ /d
‘:‘ I,'A:.“
O\Q 70 N 1 ; “
= fil £
2 [
= o
; 30 1 I
= o
N N
5 401 A
2 e
S 30 A i MnFeO, 0,315 - 0,400 mm
-- 138 cm? min!
20 1 -&- 92 cm? min'!
’:‘;.: -@- 46 cm? min!
10+ & - 23 cm’® min’!
0 s :}”ilé T T T I
350 400 450 500 550 600 650

Temperatura, K

Slika 5.44 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem
MnFeOy katalizatora, veli¢ine ¢estica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.12, Prilozi)
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Slika 5.45 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnFeOx

katalizatora, veli¢ine Cestica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.12, Prilozi)
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Slika 5.46 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem
MnNiOy katalizatora, veli¢ine ¢estica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.13, Prilozi)
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Slika 5.47 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnNiOy

katalizatora, veli¢ine Cestica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.13, Prilozi)
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Slika 5.48 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem
MnCuOy katalizatora, veli¢ine Cestica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.14, Prilozi)

100 s, S,
A B e e

90 - A e M ¢
- A e,

70 - -

S 60 - | A ‘

g 50 - -

= R

= m

= | .

: @ 423K
30 -

: - &-433K

-@- 448K

- N 473K
o b o
0 T T T ¥ r ' ’ l

0 10 20 30 40 50 60 70 &80 90 100 110 120 130 140 150
Volumni protok, cm® min-!

Slika 5.49 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnCuOx

katalizatora, veliine Cestica 0,315 - 0,400 mm (tablica 8.14, Prilozi)
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Moze se vidjeti (slika 5.43, 5.45, 5.47 i 5.49) da se kod svih ispitivanih katalizatora s
povecanjem ukupnog protoka ulazne smjese, odnosno smanjenjem prostornog vremena pri
istoj temperaturi postiZe niza konverzija toluena. Utjecaj temperature i protoka na konverziju
toluena detaljnije je prikazan u tablici 5.20, gdje su prikazane karakteristi¢ne vrijednosti Ty,
Tso 1 Too koje predstavljaju temperaturu pri kojoj se postize konverzija toluena od 10, 50 i 90
%. Uoceno je da se T1g, Tso 1 Tgg, SManjuju sa smanjenjem ukupnog protoka reakcijske smjese
bez obzira na primijenjeni Kkatalizator. Tako se Tso za katalizator MnCuOx pri protoku 138

cm® min™ s vrijednosti 431 K smanjuje na 419 K pri protoku 23 cm® min™.

Tablica 5.20 Usporedba aktivnosti praskastih katalizatora mijeSanih prijelaznih metala (0,315

- 0,400 mm) i Pt-Al,O3 s obzirom na Ty, Tso | Tgp pri razli¢itim protocima reakcijske smjese

Voukupni), M° min™ 138 92 46 23
T, K
Tio 436 433 428 420
MnOy Tso 460 455 445 438
Too 595 540 490 465
T1o 406 406 405 404
MnFeOy Tso 419 417 411 409
Too 446 435 425 419
T1o 408 408 403 398
MnNiOy Tso 430 425 416 410
Too 500 470 447 430
T1o 423 419 410 405
MnCuOy Tso 431 431 428 419
Too 480 462 442 431
T1o 397 393 384 378
Pt-Al,O3 Tso 411 404 396 387
Too 423 415 403 393

136



REZULTATI I RASPRAVA

Usporedbom praskastih  MnOy, MnFeO,, MnNiOx i MnCuOy Kkatalizatora s
komercijalnim Pt-Al,O5 katalizatorom moze se uociti nekoliko detalja. Raspon temperatura
potreban da komercijalni Pt-Al,O3; katalizator postigne prijelaz sa 10%-tne na 90%-tnu
konverziju relativno je malen, kao §to je ranije navedeno (tj. 26 K pri protoku 138 cm® min™ i
15 K pri 23 cm® min™), dok je za pragkaste MnOy, MnFeO,, MnNiO, i MnCuOy katalizatore
taj raspon daleko veéi (MnO,: 159 K pri 138 cm® min™ i 45 K pri 23 cm® min™!; MnFeO,: 40
K pri 138 cm® min™ i 15 K pri 23 cm® min™; MnNiO,: 92 K pri 138 cm® min™ i 32 K pri 23
cm® min™t; MnCuOy: 57 K pri 138 cm® min™ i 26 K pri 23 cm® min™) te je jedino mijesani
MnFeOy katalizator s obzirom na dobivene rezultate usporediv. s komercijalnim
katalizatorom. Medutim, kada se usporede vrijednosti Tso moze se uociti da raspon koji taj

® min™®) do najmanjeg (23 cm® min™) protoka

parametar poprima od najveceg (138 cm
reakcijske smjese za komercijalni Pt-Al,O3 katalizator 24 K, sto je vece ¢ak i od MnOy (22 K)
I MnNiOy (20 K) koji su pokazali najlosije kataliticke znacajke prilikom oksidacije toluena te
skoro dvostruko vece od MnCuOy (12 K) i MnFeOy (10 K). Iz navedenog se moze zakljuciti
da se S-krivulje komercijalnog Pt-Al,O3 katalizatora s povecanjem protoka reakcijske smjese
znacajnije pomicu prema vis§im temperaturama U usporedbi s ispitivanim oksidima prijelaznih

metala (MnOy, MnFeOy, MnNiOx i MnCuOy).
5.2.3.2. Usporedba s obzirom na kemijski sastav katalizatora

U ovom radu usporedene su aktivnosti nekoliko razli¢itih katalizatora ¢iji kemijski
sastav ukljucuje pojedinaéne okside mangana (MnOy) te mijeSane okside mangana i zeljeza
(MnFeOy), mangana i nikla (MnNiOy) te mangana i bakra (MnCuOy). Na slici 5.50 prikazan
je utjecaj kemijskog sastava katalizatora na konverziju toluena pri ukupnom protoku
reakcijske smjese 92 cm® min™ i razligitim reakcijskim temperaturama uz konstantnu ulaznu
koncentraciju toluena (210 ppm), konstantnu masu katalizatora (0,05 g) i veli¢inu Cestica
katalizatora 0,135 - 0,400 mm. Rezultati dobiveni pri ostalim protocima reakcijske smjese

nalaze se u prilozima (slike 8.1 - 8.3, Prilozi).
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Slika 5.50 Utjecaj kemijskog sastava na kataliticku aktivnost katalizatora prilikom oksidacije

toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (92 cm® min™) (tablice 8.11 - 8.14, Prilozi)

Iz prikazanih slika i rezultata navedenih u tablici 5.20 moze se uociti da postoji mala
razlika u temperaturi potrebnoj za postizanje istih konverzija toluena primjenom navedenih
katalizatora, Sto upucuje da su svi Kkatalizatori jako ucinkoviti pri oksidaciji toluena, uz
iznimku cistog oksida mangana, MnOy, kojemu su potrebne neSto viSe temperature za
postizanje potpune konverzije toluena. Pri ukupnom protoku od 92 cm® min vrijednost Tso
iznosi 417 K za MnFeOy, 425 K za MnNiOy, 431 K za MnCuOy te 455 K za MnOy. Prema
tome, sve su vrijednosti postignute pri relativno niskim temperaturama i relativno su sli¢ne,
osim za MnOy ¢ija se vrijednost Tsy znacajnije razlikuje od ostalih. Slicno se opaza i na
ostalim protocima, ukljucujuéi i vrijednosti Tgo. Tako Tgg iznosi 435 K za MnFeQOy, 470 K za
MnNiOy, 462 K za MnCuOx te 540 K za MnOx.

Na temelju nagiba krivulja (slika 5.50) u podruéju oko Tsp moze se zakljuciti da
promjena kemijskog sastava navedenih katalizatora ne dovodi do promjene reakcijskog
podrudja, tj. do prijelaza iz kineti¢kog u difuzijsko podrucje (Sto bi bio sluc¢aj da su nagibi
krivulja u podrucju Tso razli€iti). Medutim, uocen pomak prema viSim temperaturama
(Tso(MnFeOy) < Tso(MnNiOy) < Tso(MnCuOy) < Tso(MnOy)) pri svim ispitivanim protocima
vjerojatno je rezultat promjene elektronskih znacajki odnosno kemijskog sastava katalizatora.

Treba napomenuti da su ranije opisani rezultati karakterizacije MnFeOy katalizatora ukazivali
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na najvecu specifiénu povrinu (44,4 m? g™*) i volumen pora (0,21 cm® g), koji su povezani i
s nesto drugacijom morfologijom u odnosu na ostale katalizatore. Isto tako rezultati XRD i
XPS analiza ukazivali su na karakteristi¢ne faze a-MnQO; i Fe,O3 odnosno oksidacijska stanja
Mn(IV) i Fe(l1) koji su odgovorni za postignutu aktivnost MnFeOy katalizatora.

Moze se zaklju€iti da pri navedenim radnim uvjetima najbolja kataliticka svojstva
pokazuje praskasti MnFeOy, a zatim slijede MnNiOyx i MnCuOyx koji pokazuju sli¢ne
konverzije te MnOy katalizator koji je, u skladu s o¢ekivanjima, pokazao najlosiju kataliticku
aktivnost od svih prethodno izu¢avanih manganovih katalizatora, zbog odsutnosti sinergijskog

djelovanja dodatne metalne komponente.
5.2.3.3. Utjecaj unutarfazne difuzije na ukupnu brzinu oksidacije toluena

Da bi se ispitao utjecaj unutarfazne difuzije na ukupnu brzinu oksidacije toluena na
praskastim katalizatorima provedena su mjerenja s dva raspona veli¢ina zrna katalizatora
(0,315 - 0,400 mm i 0,500 - 0,630 mm). Kao kod praskastih manganovih katalizatora S
manjom veli¢inom zrna (0,315 — 0,400 mm), tako je i kod katalizatora s ve¢im rasponom
veli¢ine zrna (0,500 — 0,630 mm) ispitan utjecaj temperature i protoka reakcijske smjese, a
rezultati prikazani su u prilozima (slike 8.4 - 8.7, Prilozi).

U tablici 5.21 prikazane su vrijednosti Tig, Tso | Tgo. Prema ocekivanjima maksimalna
konverzija toluena postize se pri nizim temperaturama kod manjeg ukupnog protoka

reakcijske smjese.
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Tablica 5.21 Usporedba kataliticke aktivnosti praskastih mijesanih prijelaznih metala (0,500 -

0,630 mm) na temelju Ty, Tso I Tgp pri razli¢itim protocima reakcijske smjese

Vo (ukupni), cm° min™ 138 92 46 23
T, K
T1o 445 440 435 430
MnOy Tso 485 470 460 445
Too >700 >700 >700 600
T1o 439 435 429 428
MnFeOy Tso 458 453 445 440
Tao 550 512 470 455
T1o 435 435 426 418
MnNiOy Tso 454 449 441 435
Tao 490 480 460 448
T1o 460 450 440 435
MnCuOx Tso 525 500 477 460
Tao 653 624 540 500

Usporedba rezultata mjerenja provedenih s dva raspona veli¢ina zrna katalizatora
prikazana je na slikama 5.51 - 5.54 za praskaste okside mangana pri protocima reakcijske

smjese od 46 i 92 cm®min™.
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Slika 5.51 Utjecaj velicine Cestica na aktivnost MnOy katalizatora (tablica 8.11 i 8.15, Prilozi)
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Slika 5.52 Utjecaj veli¢ine Cestica na aktivnost MnFeOy katalizatora (tablica 8.12 i 8.16,

Prilozi)
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Slika 5.54 Utjecaj veli¢ine Cestica na aktivnost MnCuOx Katalizatora (tablica 8.14 i 8.18,
Prilozi)
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Rezultati istrazivanja na praskastim oksidima prijelaznih metala razli¢itih veli¢ina zrna
katalizatora (0,315 - 0,400 mm i 0,500 - 0,630 mm) pokazuju da se pri istim uvjetima
temperature i protoka veca konverzija toluena postize na katalizatorima s manjim veli¢inama
zrna, $§to podrazumijeva vecu specifiénu povrSinu i bolju dostupnost aktivnih centara
molekulama reaktanta. Tako se, na primjer, usporedbom rezultata navedenih u tablicama 5.20
i 5.21 moZe vidjeti da praskasti katalizator MnFeOy pri protoku 92 cm® min™ postize
konverziju toluena od 50% pri 453 K uz veli¢inu cestica 0,500 - 0,630 mm, dok tu istu
konverziju s veli¢inom cestica 0,315 - 0,400 mm postize ve¢ pri 417 K. Slicni rezultati
dobiveni su na ostalim protocima te uz ostale katalizatore.

Moze se zakljuciti da poveéanje veli¢ina zrna katalizatora povecavaju vrijednosti
karakteristi¢nih temperatura Tso | Tgo zbog veceg utjecaja unutarfazne difuzije na ukupnu
brzinu reakcije pri veéim veli¢inama zrna, odnosno zbog smanjenja dostupnih aktivnih

centara.

5.2.4. Aktivnost perovskitnih katalizatora pri kataliti¢ckoj oksidaciji toluena

izbjegava se primjena plemenitih metala, a sve se viSe koriste alternativne vrste katalizatora.
Osim oksida prijelaznih metala posebnu pozornost privukli su perovskiti i slicni materijali,
radi njihove velike dostupnosti i zadovoljavajuce aktivnosti u nekim katalitickim sustavima.
U ovom dijelu rada ispitane su i usporedene kataliticke znafajke dvaju perovskitnih
katalizatora (LaFeOs; i LaMnOQg) pri katalitickoj oksidaciji toluena, pri ¢emu je u oba slucaja
uobicajena komponenta perovskita bio La, a kao dodatne komponente koriSteni su Mn 1 Fe
koji su se u prethodnim istrazivanjima pokazali ucinkovitim metalnim komponentama
katalizatora za oksidaciju toluena. Kao §to je opisano u ranijem poglavlju, praskasti

perovskitni katalizatori pripremljeni su primjenom citratne metode (4.3.1.2).
5.2.4.1. Utjecaj temperature i protoka reakcijske smjese

Utjecaj temperature na konverziju toluena na LaFeOs; i LaMnO3; kao katalizatorima
prikazan je na slici 5.55 odnosno na slici 5.56, dok je na slikama 8.8 i 8.9 (Prilozi) prikazana
promjena konverzije toluena s promjenom ukupnog protoka reakcijske smjese pri

konstantnim temperaturama reakcije.
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Slika 5.55 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem LaFeOs
katalizatora (tablica 8.19, Prilozi)
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Slika 5.56 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem
LaMnOs katalizatora (tablica 8.20, Prilozi)
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Kao §to se moZe uociti, dobiveni su isti trendovi kao i1 uz praskaste okside prijelaznih
metala, ali vidljiv je pomak prema viSim temperaturama, $to ukazuje da su ovi katalizatori
manje prikladni za primjenu u reakciji katalitiCke oksidacije toluena od mijeSanih oksida

mangana.
5.2.4.2. Utjecaj kemijskog sastava

Usporedbom kataliticke aktivnosti praskastih perovskita LaFeOs i LaMnOs pri
protocima 46 i 92 cm® min™ (slika 5.57) vidljivo je da se LaMnO3 pokazao u¢inkovitijim
katalizatorom, jer su uz njegovu primjenu prihvatljive konverzije toluena ostvarene pri nizim

temperaturama, sto povoljno utjece na ekonomicnost procesa.
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Slika 5.57 Utjecaj kemijskog sastava na aktivnost perovskitnih katalizatora LaFeOs i LaMnO3
prilikom oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (tablica 8.19 i 8.20,
Prilozi)
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Tablica 5.22 Usporedba aktivnosti praskastih perovskitnih katalizatora i Pt-Al,O3; na temelju

T1o, Tso 1 Top pri razlic¢itim protocima reakcijske smjese

Vo (ukupni), cm° min™ 138 92 46 23
T, K
T1o 477 474 460 453
LaFeOs Tso 506 502 492 481
Tao 945 540 520 505
T1o 450 450 435 425
LaMnOs Tso 481 477 462 456
Tao 515 500 485 471
T1o 397 393 384 378
Pt-Al,03 Tso 411 404 396 387
Too 423 415 403 393

U tablici 5.22 prikazane su karakteristicne vrijednosti T1g, Tso | Tgo. Vidljivo je da
karakteristi¢na vrijednost Tsg za katalizator LaMnOg iznosi 456 - 481 K, dok za LaFeQOj3 iznosi
od 481 - 506 K ovisno o protoku reakcijske smjese, odnosno o prostornim vremenima.
Prosjec¢na razlika u temperaturama potrebnim za postizanje 90 %-tne konverzije u zadanom
radnom podrucju za navedene Kkatalizatore iznosi 30 - 40 K, $to moze znacajno utjecati na
ekonomi¢nost komercijalnih sustava. Usporedbom vrijednosti Tgg dobivenih kod perovskitnih
katalizatora i komercijalnog Pt-Al,O3 uocava se da LaMnOj3 postize 90 %-tnu konverziju pri
temperaturama koje su za 78 - 92 K (ovisno o protoku) vise u odnosu na Pt-Al,Os, dok su kod
LaFeO; te razlike jo$ izrazenije (112 - 125 K, ovisno o protoku). Ove temperaturne razlike
ukazuju da perovskitni katalizatori imaju znatno losije kataliticke znacajke pri katalitickoj

oksidaciji toluena u usporedbi s komercijalnim Pt-Al,O3 katalizatorom.
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5.2.5. Aktivnost cerijevih oksida pri kataliti¢koj oksidaciji toluena

U nastavku istrazivanja ispitane su kataliticke znacajke cerijevog oksida i dopiranih
cerijevih oksida te je prikazana usporedba njihovih kataliti¢kih znacajki pri oksidaciji toluena.
Posebno se zelio ispitati utjecaj dopiranja s ionima kao $to su: Ni, Al, Fe, Mn, Zn, Co, Cu i
Cd na aktivnost i stabilnost cerijevog(lV) oksida, CeO,. Kao $to je ranije navedeno, praskasti
cerijevi oksidi pripremljeni su primjenom hidrotermalne sinteze (4.3.1.3).

5.2.5.1. Utjecaj temperature i protoka reakcijske smjese

U prvom ciklusu ovog dijela mjerenja ispitan je utjecaj temperature i protoka
reakcijske smjese na katalitiCku aktivnost Cistog cerijevog oksida, CeO,. Cerijev (IV) oksid
Cesto se primjenjuje u industriji i drugim katalitickim primjenama, a posebice kao Cesta
komponenta katalizatora s trostrukim djelovanjem (engl. three-way catalysts) koji se
primjenjuje za obradu ispusnih plinova iz automobila. U navedenim sustavima visoka
katalitiCka aktivnost pripisuje se posebnim strukturnim znacajkama CeO, [140]. lako je
velik napredak tehnika karakterizacije materijala znatno olakSao razumijevanje aktivnosti
cerijevog oksida, jo§ uvijek nisu u potpunosti razjas$njene elektronske i ostale kemijske
znacajke koje doprinose njegovoj katalitickoj aktivnosti. U literaturi se navodi da parametri
kao §to su morfologija, veli¢ina i oblik ¢estica CeO; posebno utje¢u na njegovu potencijalnu

kataliticku aktivnost [140].

Rezultati dobiveni primjenom CeO, kao katalizatora za kataliticku oksidaciju

toluena graficki su prikazani na slikama 5.58 i 8.10 (Prilozi).

Maksimalna konverzija postignuta je pri najmanjem protoku reakcijske smjese (23
cm® min'l) te pri temperaturi od 623 K, a iznosila je 99,73%, dok je pri veéim protocima
maksimalna konverzija postignuta pri viSim temperaturama (> 650 K). U tablici 5.23
prikazane su karakteristi¢ne vrijednosti Ty, Tso | Tgo. MoZe se uociti da i ovaj katalizator, kao
1 perovskitni katalizatori, pokazuje loSija kataliticka svojstva u usporedbi s Pt-Al,O; kao

katalizatorom, $to ¢e detaljnije biti opisano u nastavku rada.
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Slika 5.58 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem CeO,
katalizatora (tablica 8.21, Prilozi)

Tablica 5.23 Usporedba aktivnosti praskastog CeO, i komercijalnog Pt-Al,O3 katalizatora na

temelju T, Tso i Tgp pri razli¢itim protocima reakcijske smjese

Vo (ukupni), €m® min™ 138 92 46 23
T, K
Tio 470 445 428 411
CeO, Tso 560 540 512 491
Too 651 620 585 551
T1o 397 393 384 378
Pt-Al,O3 Tso 411 404 396 387
Too 423 415 403 393
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5.2.5.2. Utjecaj dopiranja CeO; na njegove kemijske i kataliticke znacajke

U nastavku istrazivanja ispitana je moguénost poboljSanja kataliticke aktivnosti CeO,
katalizatora dopiranjem s ionima sljede¢ih metala: Cu, Mn, Al, Cd, Fe, Ni, Zn i Co (pritom je
10 % cerija zamijenjeno s navedenim ionima). Uvid u osnovne kemijske znacajke cerija i

metala koristenih za njegovo dopiranje dan je u tablici 5.24.

Tablica 5.24 Osnovne kemijske znacajke cerija i metala koriStenih za njegovo dopiranje

Metal Atomski broj Temperatura Atomski Oksidacijsko

talista, K polumjer, pm stanje

Ce 58 971 183 3,4

Cu 29 1257 128 1,2

Mn 25 1419 124 2,3,4,6,7

Ni 28 1624 125 2,3

Al 13 833 143 3

Co 27 1668 125 2,3

Cd 48 494 149 2

Zn 30 592 133 2

Fe 26 1711 124 2,3,6

Na slikama 5.59 i 5.60 prikazan je utjecaj dopiranja CeO, na njegove katalitiCke
znacajke, pri ¢emu je oksidacija toluena provedena pri konstantnom protoku reakcijske
smjese od 92 cm® min™. Nadeno je da dopiranje CeO, s Cu, Mn, Zn i Fe dovodi do
poboljsanja aktivnosti dopiranog CeO, u odnosu na cisti CeO; $to se o€ituje u pomaku
karakteristi¢nih S-krivulja prema nizim temperaturama (slika 5.59), dok dopiranje s ostalim
metalnim ionima (Ni, Cd, Co i Al) nije dalo pozitivne rezultate, tj. nije dovelo do poboljsanja
kataliti¢ke aktivnosti CeO; (slika 5.60).
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Slika 5.59 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem CeO,-
M (M: Cu, Mn, Zn, Fe, -) katalizatora pri ukupnom protoku reakcijske smjese 92 cm® min™
(tablice 8.21 1 8.22, Prilozi)
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Slika 5.60 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem CeO,-
M (M: -, Ni, Cd, Co, Al) katalizatora pri ukupnom protoku reakcijske smjese 92 cm® min
(tablice 8.21 i 8.22, Prilozi)
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Dopiranje s manganom i bakrom te djelomi¢no s cinkom i zeljezom dovodi do
poboljsanja aktivnosti tako dopiranih CeO; u odnosu na cisti CeOy, §to se 0sim iz pomaka
karakteristi¢nih krivulja u lijevo u odnosu na ¢isti CeO, o¢ituje i u snizenju temperatura pri

kojima se postize 10 %-tna, 50 %-tn, 90 %-tna konverzija, T1o, Tso, Too (tablica 5.25).

Tablica 5.25 Usporedba aktivnosti praskastih CeO, i dopiranih CeO, katalizatora na temelju

T1o, Tso i Too pri protoku reakcijske smjese od 92 cm® min™

. Ce0,y- Ce0y- Ce0,- Ce0,- Ce0,- Ce0y- Ce0y- Ce0s-
Katalizator ) CeO;
Cu Ni Al Fe Mn Zn Co Cd

T, K

Tio 430 475 495 430 428 460 479 481 442
Tso 490 545 595 530 505 515 600 580 540
Too 545 648 >720 621 573 573 780 748 620

S obzirom na karakteristi¢ne atomske polumjere mangana, bakra, nikla i cinka koji se
nalaze u podrucju od 124 do 133 pm (tablica 5.24) u odnosu na atomski polumjer cerija (183
pm) moguce je da su se navedeni metali ugradili u osnovnu kristalnu resetku CeO; stvarajuci
pritom stabilnu ¢vrstu otopinu. S druge strane, dopiranje s ostalim metalima (Al, Co, Cd) nije
dalo zadovoljavajuce rezultate, jer navedeni katalizatori pokazuju prihvatljive konverzije tek
pri relativno visokim temperaturama. Uvidom u moguca oksidacijska stanja metala dopanada
(tablica 5.24) vidljivo je da Mn i Ni pokazuju dodatnu sli¢nost s Ce po tome §to mogu doéi s
istim oksidacijskim stanjem +3, dok su Cu (koji se pokazao najboljim dopandom) i Zn (koji
se pokazao manje uspjeSnim) slicni po tome Sto dolaze s oksidacijskim stanjem +2. Najveci
broj razli¢itih mogucih oksidacijskih stanja (2,3,4,6,7) karakteristi¢an je za Mn ¢iji oksidi su
prepoznati kao dobri katalizatori za oksidaciju toluena i sli¢nih ugljikovodika na sto ukazuju i

karakteristi¢ni parametri Ty, Tso | Too prikazani u tablici 5.25.
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5.2.6. Usporedba praskastih katalizatora

Iz do sada prikazanih rezultata ispitivanja praskastih katalizatora vidljivo je da metalni
oksidi mangana, perovskitni katalizatori i dopirani cerijevi oksidi pokazuju prihvatljivu
kataliti¢ku aktivnost za oksidaciju toluena. Da bi se jednostavnije i brze usporedila njihova
kataliticka aktivnost i donijela odluka 0 najpogodnijem katalizatoru za daljnja istrazivanja
slijedi usporedba katalizatora koji su se u prethodnim istrazivanjima pokazali najaktivniji.
Zbog toga su u nastavku usporedeni manganovi oksidi MnFeOy, MnNiOy, MnCuOy i MnOy s
perovskitnim katalizatorom LaMnQOg te s dva najaktivnija dopirana cerijeva oksida CeO,-Mn i
Ce0,-Cu (slika 5.61).
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Slika 5.61 Usporedba praskastih katalizatora u reaktoru s nepokretnim slojem pri razli¢itim

temperaturama te pri ukupnom protoku reakcijske smjese 92 cm® min™

Kao $to se moze vidjeti na slici 5.61 mijeSani oksidi prijelaznih metala pokazuju
izvrsne katalitiCke znacajke usporedive cak i s komercijalnim katalizatorom, Pt-Al,Os.

Dodatni uvid u ucinkovitost katalizatora postize se usporedbom karakteristicnih
vrijednosti T, Tso | Tgo (tablica 5.26) koje pokazuju da oksidi prijelaznih metala postizu

konverziju toluena od 10, 50 i 90 % pri nizim temperaturama od ostalih katalizatora.
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Tablica 5.26 Usporedba najaktivnijih praskastih katalizatora na temelju Tio, Tso 1 Too pri
protoku reakcijske smjese od 92 cm® min™

Katalizator MnFeOy MnNiOx MnCuOy LaMnOs; Pt-Al,04
T, K
T1o 406 408 419 450 393
Tso 417 425 431 477 404
Too 435 470 462 500 415

Karakteristicni parametri navedeni u tablici 5.26 omogucuju usporedbu oksida
prijelaznih metala (MnFeO,, MnNiOy, MnCuOx i MnOy) s perovskitnim katalizatorom
LaMnOg i komercijalnim katalizatorom Pt-Al,O3 pri identiénim uvjetima rada. Cerijevi oksidi
dopirani manganom i bakrom nisu prikazani u ovoj tablici, jer su se pokazali najloSijim
katalizatorima. Na temelju teorijskih saznanja te usporedbom rezultata dobivenih primjenom
dopiranih cerijevih oksida s rezultatima dobivenom primjenom manganovih oksida i
perovskitnih katalizatora moze se zakljuciti da je primjena cerijevih oksida opravdana tek pri
relativno visokim temperaturama (> 600 K) vjerojatno za oksidaciju spojeva koji tesko
podlijezu oksidaciji. Dodatan razlog za primjenu cerijevih oksida su njithove specificne
znacajke koje se ocituju velikom kapacitetu za pohranu kisika, dobrim redoks svojstvima i
velikoj toplinskoj stabilnosti koja se dodatno poboljsava dopiranjem s prijelaznim metalima
poput Cu, Co, Ni, itd. Nadalje, ustanovljeno je da perovskitni katalizator LaMnO3 pokazuje
bolje kataliticke znacajke od dopiranih cerijevih oksida, ali i znatno losije od mijesanih oksida
prijelaznih metala.

Takoder se moze uociti da je najstrmija S-krivulja dobivena primjenom Pt-Al,O;
katalizatora usporediva jedino s krivuljom dobivenom za MnFeO,, dok su S-krivulje s
najmanjim nagibom dobivene uz uporabu dopiranih CeO, kao katalizatora.

Rezultati ovog dijela istrazivanja mogu se usporediti s rezultatima dobivenim u
slicnim eksperimentalnim sustavima objavljenim u literaturi. Tako su Scire i sur. [141] u
slicnom eksperimentalnom sustavu s 0,1 g CeO; postigli 50 %-tnu konverzija toluena tek pri
temperaturi od 873 K. S druge strane, Kim i sur. [59] su provode¢i kataliticku oksidaciju
toluena na razli¢itim manganovim oksidima ustanovili da je naju¢inkovitiji oblik manganovog
oksida Mn3O4 uz koji je 90%-tna konverzija toluena ostvarena pri nizim temperaturama (543
K), nego uz Mn,0s (568 K) i MnO, (648 K). Medutim, kao $to je opisano u ranijem poglavlju

(5.2.1) mijesani manganovi oksidi primijenjeni u ovom radu uglavnom su sadrzavali dvije
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oksidne faze mangana: Mn,O3; i MnO,, pri ¢emu je najaktivniji MnFeOy katalizator kao

dominantnu fazu sadrzavao MnO,.

900
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Praskasti katalizatori ‘ Tis

800 .

~1
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1
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200 A
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0 4
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Slika 5.62 Usporedba praskastih katalizatora koristenih u ovom radu s katalizatorima
opisanim u literaturi s obzirom na temperature pri kojima su postignute 10 %-tne, 50 %-tne i

90 %-tne konverzije toluena

Kao $to se moze vidjeti na slici 5.62 MnOy katalizator pripremljen i ispitivan u ovom
radu, u ¢ijem se sastavu dominantno nalazi a-Mn,O3 pokazuje 90%-tnu konverziju pri
temperaturi od 540 K, $to ga ¢ini u€inkovitijim 1 boljim katalizatorom od katalizatora opisanih
u literaturi. Cerijev oksid, posebice dopirani cerijevi oksidi izu¢avani u ovom radu takoder
pokazuju bolje aktivnosti u usporedbi s katalizatorima opisanim u literaturi.

Usporedbom aktivnosti svih katalizatora ispitivanih u ovom radu moze se zakljuéiti da
su mijeSani oksidi mangana i prijelaznih metala (Fe, Ni i Cu), pored komercijalnog Pt-Al,O3
katalizatora, pokazali najbolje kataliti¢ke znacajke pri katalitickoj oksidaciji toluena, stoga su

u nastavku istrazivanja koristeni za pripremu monolitnih izvedbi katalizatora.
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5.2.7. Modeli cijevnog reaktora s nepokretnim slojem katalizatora

U ovom dijelu istrazivanja prikazani su rezultati analize rada i modeliranja cijevnog
reaktora s nepokretnim slojem Kkatalizatora, ukljucuju¢i jednodimenzijski (1D)
pseudohomogeni model i dvodimenzijski (2D) heterogeni model cijevnog reaktora s
unutarfaznom difuzijom te su usporedeni dobiveni rezultati. U tekstu koji slijedi dane su
temeljne znacajke matematickog modeliranja i njegova primjena S obzirom na izvedbu
reaktora koji su koristeni u ovom istraZivanju, isticu¢i osnovna nacela pri razvoju modela.

S obzirom na male dimenzije Cestica Katalizatora te malu ukupnu masu katalizatora
moze se pretpostaviti da je debljina sloja praskastog katalizatora bila vrlo mala. Uz radne
uvjete, koji su podrazumijevali relativno veliku brzinu strujanja reakcijske smjese kroz
kataliticki sloj te mali promjer Cestice katalizatora, pri izvodenju modela reaktora mogu se
uzeti u obzir sljedeée pretpostavke:

e idealno strujanje reakcijske smjese,
e izotermni uvjeti rada,
e zanemariv otpor medufaznom prijenosu tvari,

¢ reakcija oksidacije koja se moze aproksimirati reakcijom prvog reda.

5.2.7.1. Jednodimenzijski pseudohomogeni model cijevnog reaktora

Uz pretpostavku beznac¢ajnog otpora prijenosu tvari unutarfaznom difuzijom moze se
koristiti jednostavni jednodimenzijski (1D) pseudohomogeni model cijevnog reaktora:

dc .
—u—r=1(c)=rp, (5.2)

gdje su brzina reakcije po jedinici mase katalizatora, r;i brzina reakcije po jedinici volumena

reaktora povezane s nasipnom gusto¢om katalizatora, O, , kako bi se osigurala konzistentnost

u dimenzijama.

Jednostavan kineti¢ki model prvog reda koristi se za opisivanje brzine oksidacije:
rp, =f(ch)=ke; (5.3)
Pocetni uvjeti primijenjeni u jednadZbama modela su:

z=0,C,=Cphy, Cp =Cyy (5.4)
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Numericko rjeSavanje  jednadzbi modela i ocjena prihvatljivosti  predlozenog

pseudohomogenog modela

Numericko rjesavanje jednadzbi modela zapocinje prevodenjem navedenih jednadzbi

u bezdimenzijski oblik uvodenjem novih bezdimenzijskih veli¢ina:

C

YA C_A
0 (5.5)
T

T =—=

pri ¢emu se dobiva sljedeci bezdimenzijski oblik modela reaktora:

d .
- Ya = Timax Pb rAS\ (5.6)
dr
Uz kineticki model reakcije prvog reda:
S S
a0, =KY,4 (5.7
te odgovarajudi rubni uvjet:
7=0, Y =1y, =1 (5.8)

Reaktorski prostor smatra se homogenim, a kako je brzina definirana s obzirom na
masu katalizatora to se mnoZenjem s nasipnom gusto¢om prevodi u brzinu po volumenu
reaktora. Jednadzba 5.6 moze se rijeSiti analiticki ili numericki. Pogodnije je numeri¢ko
rjeSavanje jednadzbi modela, jer se tada bez promjene osnovnog algoritma mogu testirati i
drugi oblici kinetickog modela.

Na temelju poznavanja konstanti brzine reakcije pri razli¢itim temperaturama moguce
je provjeriti i Arrheniusov izraz te odrediti znaCajku frekvencije i energiju aktivacije.
Temperaturna zavisnost konstante brzine reakcije, k, opcenito je dana Arrheniusovim
izrazom:

Ea
Kk = A eRT (5.9)
gdje je energija aktivacije Ea (kJ mol™), a Ar Arrheniusova znacajka (min™).

Prema izrazu 5.9 pretpostavlja se da je energija aktivacije stalna vrijednost u
odredenom rasponu temperatura, $to je u realnim sustavima samo djelomi¢no tocno.
Eksperimentalno se parametri Arrheniusovog izraza odreduju izracunavanjem konstante
brzine, k pri razli¢itim temperaturama. Pogodnim numerickim metodama dobivaju se

optimalne vrijednosti parametara, a ¢esto se provodi i jednostavan graficki test na pravac. Ako
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se logaritmira Arrheniusov izraz 5.9 i graficki prikaze ovisnost In k o 1/T, moguce je
odrediti E5 1 A; u slucaju da dobivene tocke leze na pravcu.
1

Ink:InAr—%T

(5.10)

5.2.7.2. Dvodimenzijski heterogeni model cijevnog reaktora

Na temelju provedenih ispitivanja zaklju¢eno je da reakcija uz praskasti katalizator
moze biti usporena znacajnim otporom prijenosu tvari unutarfaznom difuzijom, posebice ako
se mjerenja provode s krupnijim ¢esticama katalizatora. Za provjeru ove tvrdnje moze se
primijeniti odgovaraju¢i model reaktora uz pretpostavku postojanja znaCajnog otpora
prijenosu tvari unutarfaznom difuzijom unutar zrna katalizatora, ali bez znacajnog otpora
medufaznom prijenosu tvari. Takav zaklju¢ak moze biti opravdan Cinjenicom da su brzine
strujanja kroz sloj Gestica vrlo velike (oko 6 cm s™). U tom slu¢aju odgovarajuéi model dan je

sljede¢im izrazom:

dc, 17 ,
—E_\TrgrA(r)pb Azrodr (5.11)

U izrazu 5.11 ukazuje se na Cinjenicu da je mnozina tvari u fluidu koja se izmijeni u
diferencijalnom vremenu (ili diferencijalnoj duljini) jednaka mnozini tvari koja nestane
kemijskom reakcijom u Cesticama katalizatora unutar promatranog volumena. Da bi se mogla
izraCunati desna strana izraza 5.11 potrebno je odrediti brzine reakcije unutar Cestice
katalizatora, koje su funkcije polumjera (jer te brzine nisu iste zbog usporenja unutarfaznom

difuzijom). Zbog toga je potrebno napisati odgovarajucu bilancu tvari za Cestice katalizatora,

odnosno:
oc;, o’cs 2ac;
—=D Ay——|-n, 5.12
or e{8r2 rar} AP (6.12)
uz pocetni uvjet:
7=0, ¢, (0)=Cp, Ca(0,r=R)=c,, (5.13)
dok su rubni uvjeti:
zar=R, c(r,R)=c,(7) (5.14)
ocs (7,0
za r=0, LZO (5.15)
or
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Bilanca za tvar u fluidu slijedi model za reakciju u cijevnom reaktoru s idealnim

strujanjem, odnosno

f

dc, rf py =0 (5.16)
dr

Medutim, u fluidu ne postoji kemijska reakcija, pa se generacijski ¢lan, odnosno
brzina reakcije, zamjenjuje se s ¢lanom kojim se definira prijenos tvari do povrSine Cestice

katalizatora, odnosno fluksom:

f
ddnA =N/A, (5.17)
T

gdje je N Af fluks tvari A kroz vanjsku povrinu katalizatora, pri ¢emu je A, ukupna

geometrijska (vanjska) povrSina svih Cestica u promatranom volumenu reaktora, koja je

jednaka umnosku povrSine jedne Cestice i broja Cestica. Iz jednadzbe 5.17 izvodi se sljedeca
relacija:

f

_de,

A= N,a, (5.18)
T

. . . . o x 2
gdje je @, specifi¢na povrsSina, odnosno vanjska povrsina Cestica po volumenu reaktora, m

m™. Treba napomenuti da je fluks tvari promjenljiva veli€ina koja je odredena bilancom tvari
u Cestici katalizatora (kemijska reakcija i unutarfazna difuzija) te se mijenja zavisno o duljini
reaktora (ili s prostornim vremenom). Taj se fluks zapravo jednak Koli¢ini tvari koja nestaje
kemijskom reakcijom unutar Cestice. Kako ta koli¢ina tvari koja je uvjetovana brzinom

reakcije nije ista u ¢itavom zrnu veé se mijenja s polumjerom, potrebno je naci srednju brzinu:
l R

N.a, =ri(s,R) :vjrj(r)Mrzdr (5.19)
0

Brzine na pojedinim udaljenostima unutar Cestice nalaze se kao rjeSenja bilance tvari
unutar zrna za odgovarajucu duljinu (ili prostornom vremenu) reaktora prema jednadzbi 5.12.
Prema tome, da bi se rijeSila bilanca tvari u fluidu (jednadzba 5.16, odnosno jednadzba 5.18)
potrebno je rijesiti bilancu tvari u Cestici te izraCunati srednju brzinu, tj. fluks i uvrstiti u

jednadzbu 5.18 .
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Numericko rjesavanje jednadzbi modela i ocjena prihvatljivosti predlozenog dvodimenzijskog

heterogenog modela s unutarfaznom difuzijom

Numericko rjeSavanje jednadzbi modela zapocCinje prevodenjem jednadzbi u

bezdimenzijski oblik uvodenjem novih bezdimenzijskih veli¢ina:

f S *

C C T, r
y'="A y="A =L r=— (5.20)

Chao Cho T max R

Na taj nacin jednadzba 5.12 poprima sljedeci bezdimenzijski oblik:

0’ _ Dyl {azys L2

B or> r or

or R? :|_ ASpBTmax =0 (5.21)

dok jednadzba 5.18 u bezdimenzijskom prikazu poprima sljedeci oblik:

f S
%y __ av;max D, Gay (5.22)
T r
U jednadzbi 5.22 parcijalna derivacija po polumjeru zamjenjuje se kona¢nom razlikom
pa se dobiva:
., a7 f
5: = RAm;X D, |:Yi—1 - Y(Si,M):| (5.23)
uz pocetne uvjete:
z=0odnosno 7=0:y, =1i ypq =1 (5.24)
dok su rubni uvjeti:
., a,7 f
Zar—R, —h=-ce D, ¥y = Yo | (5.25)
S
7,0
2ar=0, % -0 (5.26)
r

Iz jednadZbe 5.25 moze se vidjeti da je rubni uvjet bilance tvari na povrsini Cestice
zapravo bilanca tvari u fluidu, jednadzba 5.23, §to je posljedica pretpostavke da su udjeli u
fluidu jednaki udjelu na povrsini Cestice za odredeno prostorno vrijeme ili odredenu duljinu
reaktora.

Za procjenu parametara koriSten je ID algoritam uz Nelder - Meadovu metodu
optimiranja. Unutar tog algoritma iterativno su rjesavane jednadzbe 5.21 i 5.23. Bilanca tvari

u zrnu, jednadzba 5.21, rjesavana je numericki metodom linija, a dobivene diferencijalne
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jednadzbe rjesavane su metodom Runge — Kutta IV. Jednadzba 5.23 takoder je rjeSavana

metodom Runge — Kutta.
5.2.7.3. Usporedba eksperimentalnih rezultata i rezultata dobivenih predlozenim modelima

Testiranjem eksperimentalnih rezultata na prethodno opisane modele provedena je
ocjena prihvatljivosti predlozenih modela te su procijenjeni parametri modela i odredene
pripadajuce vrijednosti energije aktivacije, Ea, Arrheniusove znacajke, A, te korijen srednjeg
kvadratnog odstupanja, SD. Za opisane modele razvijeni su vlastiti algoritmi, a programi su
napisani u programskom paketu Matlab.

Navedeni modeli primijenjeni su za opisivanje eksperimentalnih rezultata dobivenih
primjenom svih praskastih katalizatora izu¢avanih u ovom radu, medutim u nastavku ¢e biti
prikazani samo rezultati dobiveni primjenom oksida prijelaznih metala (MnOy, MnFeOy,
MnNiOx i MnCuOy) s posebnim naglaskom na MnFeOy katalizator koji se pokazao
najaktivnijim praskastim katalizatorom.

Na slikama 5.63 - 5.66 prikazani su rezultati testiranja eksperimentalnih rezultata s
vrijednostima dobivenim prema jednodimenzijskom pseudohomogenom modelu i
dvodimenzijskom heterogenom modelu s unutarfaznom difuzijom pri razli¢itim
temperaturama (413 - 573 K) i za oba raspona veli¢ine zrna katalizatora (0,315 - 0,400 mm i
0,500 - 0,0630 mm).
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Slika 5.63 Usporedba eksperimentalnih rezultata (tocke) s vrijednostima dobivenim prema
pretpostavljenom pseudohomogenom modelu (linije) za MnFeOy (0,315 - 0,400 mm)

katalizator pri razli¢itim temperaturama

1.0 &2 5, 5, ] I
o
0.8 1 MnFeO, 0,315 - 0,400 mm
B 403K —403 K. model
1
g’ A 413K ~—413 K. model
E 0.6 - @ 423K —423 K. model
S ¢ 433K —433 K. model
;g 448 K —448 K., model
; 0.4 473K —473 K. model
-
=
=)
=
0,2 4
0.0 d— ' - ; :
0,0 0,2 0.4 0.6 0.8 1.0

Bezdimenzijsko vrijeme, T

Slika 5.64 Usporedba eksperimentalnih rezultata (tocke) s vrijednostima dobivenim prema
pretpostavljenom heterogenom modelu s unutarfaznom difuzijom (linije) za MnFeOy

(0,315 - 0,400 mm) katalizator pri razli¢itim temperaturama
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Slika 5.65 Usporedba eksperimentalnih rezultata (tocke) s vrijednostima dobivenim prema
pretpostavljenom pseudohomogenom modelu (linije) za MnFeOy (0,500 - 0,630 mm)

katalizator pri razli¢itim temperaturama
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Slika 5.66 Usporedba eksperimentalnih rezultata (tocke) s vrijednostima dobivenim prema
pretpostavljenom heterogenom modelu s unutarfaznom difuzijom (linije) za MnFeOy

(0,500 - 0,630 mm) katalizator pri razli¢itim temperaturama
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U tablicama 5.27 i 5.28 navedeni su procijenjeni kineticki parametri te vrijednosti
korijena srednjeg kvadratnog odstupanja koji se koristi kao uobicajeni kriterij slaganja
eksperimentalnih podataka s vrijednostima dobivenim prema modelu.

Na slikama 5.63 - 5.66 moze se vidjeti da molarni udio toluena na izlazu iz reaktora
opada s poveéanjem bezdimenzijskog/normaliziranog prostornog vremena. Najveéi pad
molarnog udjela (ili najveca aktivnost) javlja se kod najveée temperature. Na temelju rezultata
prikazanih na slikama i vrijednosti korijena srednjeg kvadratnog odstupanja navedenih u
tablicama 5.27 i 5.28 moze se zakljuditi da je postignuto vrlo dobro slaganje eksperimentalnih
rezultata s vrijednostima dobivenim prema pretpostavljenim modelima, §to ukazuje na
prihvatljivost predlozenih modela za opisivanje promatranog sustava S MnFeOy praskastim

katalizatorom.

Tablica 5.27 Procijenjeni parametri modela za pseudohomogeni model cijevnog reaktora

primjenom MnFeOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm 0,500 - 0,630 mm
T. K k, min™ SD - 10° T. K k, min™ SD-10°
403 35,41 6,80 448 983,10 11,07
413 1066,68 16,81 458 2301,46 15,82
423 2904,76 10,72 473 4003,51 24,02
433 5256,96 6,89 488 4898,91 14,37
448 7901,82 3,39 523 6435,56 10,50
473 10909,25 2,73 573 7789,81 6,03
488 12368,80 1,33 623 8295,63 3,67
503 12725,25 0,62
sD- 10° 6,16 SD - 10° 12,21
Ar = 4,13-10° min™; Ea = 42,01 kI mol™ Ar=1,01-10° min™; Ea=23,17 kI mol™
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Tablica 5.28 Procijenjeni parametri modela za heterogeni model s unutarfaznom difuzijom

primjenom MnFeOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm 0,500 - 0,630 mm
., De 107, . . De10% cm? ;
T, K K, min s . 4 SD-10 T, K K, min 4 SD-10
cm™ min min
403 2172468 18,37 6,74 4483 902,23 1,01 3,34
413 1804,34 18,14 6,78 458 926,33 5,35 2,82
423 1386,46 2,55 1,02 473 708,13 32,69 9,30
433 2362,91 8,07 1,46 488  1156,25 42,56 4,03
448 4801,45 12,57 1,47 523  3051,12 32,01 6,63
473 7999,14 12,24 2,18 573 454745 31,55 3,89
488 9665,77 12,07 1,05 623  5172,11 31,54 1,90
503  20280,35 1,15 0,46
sD-10° 2,65 sD-10° 4,56
A = 1,80-10° min™; Ea = 48,42 kJ mol™ A = 1,45-10° min™; Ea = 28,26 kJ mol™

Iz tablica je vidljivo da konstanta brzine reakcije k raste s porastom temperature, §to je
u skladu sa ocekivanjima, tj. ukazuje na uobi¢ajenu ovisnost brzine reakcije o temperaturi.
Odredena odstupanja procijenjenin parametara postoje i kod pseudohomogenog i kod
heterogenog modela s unutarfaznom difuzijom pri nizim temperaturama, pri kojima jo§ nisu
postignute dovoljno velike konverzije toluena.

Energije aktivacije i Arrheniusove znacajke odredene su iz grafickog prikaza ovisnosti
In k 0 1/T, tj. iz grafickog testa Arrheniusovog izraza, kao $to je prikazano na slikama 5.67 -

5.70, a dobivene vrijednosti prikazane su u tablicama 5.27 i 5.28.
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Slika 5.67 Graficki test Arrheniusovog izraza za pseudohomogeni model na katalizatoru
MnFeOx (0,315 - 0,400 mm)

12
10 A ]
\D
8 1 \D\
y=-5823.3x +21.313 =
R?=0,9504 .
= 6 -
-
4 4
2 4
MnFeO, 0,315 - 0,400 mm
0 L] L] L] L] T
0,0019 0,0020 0,0021 0,0022 0,0023 0,0024 0,0025
1/Temperatura, K-

Slika 5.68 Graficki test Arrheniusovog izraza za heterogeni model s unutarfaznom
difuzijom na katalizatoru MnFeOy (0,315 - 0,400 mm)
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Slika 5.69 Graficki test Arrheniusovog izraza za pseudohomogeni model na katalizatoru
MnFeOx (0,500 - 0,630 mm)
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Slika 5.70 Graficki test Arrheniusovog izraza za heterogeni model s unutarfaznom
difuzijom na katalizatoru MnFeOy (0,500 - 0,630 mm)
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Na temelju dobivenih vrijednosti energija aktivacije prikazanih u tablicama 5.27 i 5.28
vidljivo je da na veéim Cesticama katalizatora (0,500 - 0,630 mm) dolazi do tzv. maskiranja
kinetike, bez obzira na primijenjeni model, S§to je rezultat povecanog otpora prijenosu tvari

unutarfaznom difuzijom. Usporedbom prosjecnih vrijednosti korijena srednjeg kvadratnog

odstupanja, SD navedenih u tablicama 5.27 i 5.28 vidljivo je da su manja odstupanja
dobivena primjenom 2D heterogenog modela s unutarfaznom difuzijom, Sto ukazuje da je taj
izu¢avanim u ovom radu.

Kao $to je ve¢ prethodno navedeno 2D heterogeni model s unutarfaznom difuzijom
pored procjene udjela toluena po bezdimenzijskom prostornom vremenu, odnosno po duljini
reaktora, omogucava i procjenu udjela toluena unutar cestice Kkatalizatora, odnosno po
polumjeru Cestice. Na slikama 5.71 1 5.72 prikazan je molarni udio toluena u ovisnosti 0

polumjeru Cestice pri tri razli¢ita bezdimenzijska prostorna vremena (t = 0,020; 0,075 i

0,755).

1.00
MnFeO, 0,315 - 0,400 mm
0,90 1 T=413K
0.80 4 =— 1t=0,020
070 - 1=0,075
8 1=0.755
5 0,60 1
S
S 0,50 -
=
=
= 040 -
E
L
[=) 0.30 N
=
0.20 -
0.10 -
0.00

0,00 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10 0,12 0,14 0,16 0,18
Radijus Cestice katalizatora, mm

Slika 5.71 Simulacija profila molarnih udjela toluena po polumjeru Cestice katalizatora pri

temperaturi od 413 K i razli¢itim bezdimenzijskim prostornim vremenima
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1,00
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0,80 { — 1t=0,020
' 0.70 - 1=0,075
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5 0,60 1
S
2 050 A
=
=
= 040
ot
=
[=) 0‘30 n
=
0.20 -
0.10 - /
0.00

0,00 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10 0,12 0,14 0,16 0,18
Radijus cestice katalizatora, mm
Slika 5.72 Simulacija profila molarnih udjela toluena po polumjeru Cestice katalizatora pri

temperaturi od 473 K i razli¢itim bezdimenzijskim prostornim vremenima

Moze se vidjeti da je pri nizim prostornim vremenima (t = 0,020 i 0,075) u centru
Cestice katalizatora udio toluena blizu ili jednak nuli $to je posljedica brze kataliticke reakcije
1 spore difuzije toluena kroz ¢esticu. Na povrsini Cestice, prema pretpostavkama modela, udio
toluena jednak je udjelu toluena u plinovitoj fazi. Usporeduju¢i dobivene vrijednosti (pri
radijusu Cestice katalizatora od 0,18 mm) vidljivo je da s pove¢anjem prostornog vremena
udio toluena na povrsini Cestice katalizatora opada. Usporedbom vrijednosti udjela toluena
dobivenih pri veéim prostornim vremenima (t = 0,755) mozZe se uocCiti da pri niZim
temperaturama (413 K), pri kojima je brzina reakcije manja, postoji prosjecan (ili relativno
jednolik) molarni udio toluena po Ccitavom radijusu cestice katalizatora. Pri viSim
temperaturama (473 K) reakcija je puno brza i samim time veca je potrosnja reaktanta, pa su
pri najve¢em bezdimenzijskom prostornom vremenu od 0,755 udjeli toluena na povrSini
Cestice jednaki kao i po cijelom polumjeru odnosno radijusu Cestice, tj. vrlo mali ili jednaki
nuli.

Sli¢ni rezultati dobiveni su i za ostale katalizatore, medutim u nastavku ¢e biti
prikazane samo tablice s procijenjenim parametrima oba modela za praskaste MnOy, MnNiOy
I MnCuOy katalizatore za obje velicine Cestica katalizatora (tablice 5.29 - 5.34) te usporedba

karakteristi¢nih vrijednosti energija aktivacije, Ea, i Arrheniusovih znacajki, A;, za oba
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matematicka modela, tj. pseudohomogeni model i model s unutarfaznom difuzijom (tablica

5.35).

Tablica 5.29 Procijenjeni parametri modela za pseudohomogeni model cijevnog reaktora

primjenom MnOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm

0,500 - 0,630 mm

T, K k, min™ SD-10° T, K k, min™ SD-10°
433 217,17 2,78 423 72,30 10,34
448 1052,72 3,82 433 65,54 7,77
458 1842,87 18,08 448 527,53 7,48
473 3548,67 22,06 473 1458,59 43,93
488 4306,49 17,85 503 2188,09 45,66
503 4962,55 13,59 523 244558 44,50
523 5646,51 12,10 573 2901,05 37,58
548 6515,52 8,30 623 3305,17 32,50
573 7124,60 6,32 673 3589,11 27,54
623 7911,23 4,89

SD - 10° 10,30 SD- 10° 28,59

A; =1,07-10° min™: Ea = 23,60 kJ mol™

Ar=1,12-10° min™*; Ex = 17,86 kJ mol™
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Tablica 5.30 Procijenjeni parametri modela za heterogeni model s unutarfaznom difuzijom

primjenom MnOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm 0,500 - 0,630 mm
., De 107, . . De10% cm? ;
T, K K, min s . 4 SD-10 T, K K, min 4 SD-10
cm™ min min
433 11,71 0,30 3,21 423 378,20 0,03 4,54
448 628,12 0,28 3,16 433 354,83 0,03 2,37
458 556,50 0,70 2,79 448 154,43 1,37 3,07
473 797,36 2,46 3,90 473 54,89 7,86 2,32
488 1400,30 9,79 7,09 503 109,81 14,09 5,02
503 2043,65 9,69 6,62 523 141,07 16,83 5,02
523 2705,40 9,59 7,55 573 293,76 20,99 3,70
548 3644,13 9,51 5,32 623 505,59 24,37 3,47
573  4298,086 9,41 4,04 673 721,05 24,25 3,72
623  5137,346 9,34 3,42
spD-10° 457 sD-10° 3,69
A; = 3,84-10° min™; Ea = 32,55 kJ mol™ Ar =3,38:10° min™; Ea = 33,91 kJ mol™
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Tablica 5.31 Procijenjeni parametri modela za pseudohomogeni model cijevnog reaktora

primjenom MnNiOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm

0,500 - 0,630 mm

T, K k, min™ SD - 10° T, K k, min™ SD-10°
393 19,78 3,79 433 274,44 13,66
403 96,82 4,20 448 1479,67 5,48
413 492,13 5,56 458 244330 7,83
423 1233,14 7,83 473 4369,96 5,26
448 3621,50 11,59 488 6272,94 4,21
458 4411,55 9,70
473 5386,10 7,68
488 6128,49 6,04
503 6796,41 4,68
523 7357,68 3,81
548 7949,08 2,77

sb - 10° 6,15 sp - 10° 7,29

A; =2,94-10" min*: Ea = 35,21 kJ mol™

A =1,71-10"* mint; E, = 96,23 k] mol*
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Tablica 5.32 Procijenjeni parametri modela za heterogeni model s unutarfaznom difuzijom

primjenom MnNiOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm 0,500 - 0,630 mm
., De 107, . . De10% cm? ;
T, K K, min s . 4 SD-10 T, K K, min 4 SD-10
cm™ min min
393 1718951 24,04 3,79 433 312,12 0,43 4,54
403  29032,90 24,04 411 448 102748 2,47 4,67
413 29602,67 24,00 5,42 458  1517,50 4,58 5,38
423 2997,05 23,70 3,62 473 2394,36 12,29 1,23
448 1260,52 6,59 1,44 488 17,86 44,03 57,35
473 2258,15 16,22 2,16
488 3009,38 16,09 2,47
503 3717,94 15,96 2,30
523 4345395 1595 1,92
548  5299,135 18,01 2,21
sp-10° 6,48 sD-10° 14,63
A =1,20-10° min™; Ea = 14,83 kJ mol™ Ar=9,0-10" min™; Ex=86,09 ki mol™
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Tablica 5.33 Procijenjeni parametri modela za pseudohomogeni model cijevnog reaktora
primjenom MnCuOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm 0,500 - 0,630 mm
T, K k, min™ SD - 10° T, K k, min™ SD-10°

423 443,86 17,81 393 567,20 5,35

433 2118,93 14,39 403 939,56 8,32

448 4331,63 6,88 423 1800,84 6,49

473 7062,01 4,73 448 3059,13 5,92

503 8890,21 2,89 458 3649,16 4,57

523 9436,87 2,95 473 4321,64 4,44

573 10320,92 1,71 503 5727,33 1,73

623 11507,92 0,63 523 6807,81 1,73

673 11507,92 0,63 548 8597,01 5,27

sp- 10° 5,85 sp - 10° 4,87

A = 1,15-10° min™; Ea = 22,68 kJ mol™ A, = 7,31-10° min™; Ea = 29,81 kJ mol™
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Tablica 5.34 Procijenjeni parametri modela za heterogeni model s unutarfaznom difuzijom

primjenom MnCuOy katalizatora

0,315 - 0,400 mm

0,500 - 0,630 mm

. De10°, 5 . De10° ,
T, K K, min s . 4 SD-10 T, K K, min s . 4 SD-10
cm™ min cm™ min

423 768,62 0,09 6,38 393 367,69 0,99 3,01
433 1033,78 2,19 11,48 403 528,94 1,91 10,29
448 2012,96 6,61 0,74 423 1111,54 3,25 2,66
473 4333,07 10,77 3,01 448 1855,27 5,84 1,44
503 6255,09 10,57 2,08 458 2322,63 6,62 0,71
523 6814,88 10,51 2,28 473 2702,03 8,52 1,45
573 7790,27 10,41 1,25 503  4209,68 8,40 0,39
623 9111,46 10,34 0,44 523 6195,72 33,86 1,11
673 9111,46 10,34 0,44 548 1414341 1,56 3,88
spb-10° 3,12 sp-10° 2,77

A, =8,75-10° min™: E, = 22,85 kJ mol™

A;=4,79-10" min™: E, = 38,15 kJ mol*
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Tablica 5.35 Usporedba vrijednosti energija aktivacije, Ea, Arrheniusovih znacajki, Ay, |
prosjec¢nih kvadratnih odstupanja za pseudohomogeni model i model s unutarfaznom

difuzijom za ispitivane prasSkaste katalizatore

0,315 - 0,400 mm 0,500 - 0,630 mm
A, min?  Eakdmol* sp.10% | Anmint  Eax kdmolt  sD.10°
Jednodimenzijski pseudohomogeni model
MnO, 1,07-10° 23,60 10,30 1,12:10° 17,86 28,59
MnFeO,  4,13-10° 42,01 6,16 1,01-10° 23,17 12,21
MnNiOy 2,94-10° 35,21 6,15 1,71-10" 96,23 7,29
MnCuO,  1,15-10° 22,68 5,85 7,31-10° 29,81 4,87
Dvodimenzijski heterogeni model s unutarfaznom difuzijom
MnOy 3,84-10° 32,55 4,57 3,38-10° 33,91 3,69
MnFeOy 1,80-10° 48,42 2,65 1,45-10° 28,26 4,56
MnNiOy 1,20-10° 14,83 6,48 9,0-10" 86,09 14,63
MnCuOx  8,75:10° 22,85 3,12 4,79-10° 38,15 2,77

Iz vrijednosti korijena srednjeg kvadratnog odstupanja, SD, navedenih u tablicama
5.27 - 5.34 moze se zakljuciti da je postignuto vrlo dobro slaganje eksperimentalnih rezultata
s vrijednostima dobivenim prema pretpostavljenim modelima, pa se moZze zakljuciti da su

predlozeni modeli pogodni za opisivanje promatranih sustava. U tablici 5.35 navedena su i

prosje¢na kvadratna odstupanja, SD, za pseudohomogeni model i model s unutarfaznom
difuzijom za sve ispitivane praskaste katalizatore. Kao §to je ranije istaknuto, moze se vidjeti

da dvodimenzijski heterogeni model bolje opisuje promatrane reakcijske sustave.

5.3. Kataliti¢ka oksidacija toluena na monolitnim katalizatorima

Nakon pronalaZzenja najucinkovitijih katalizatora za kataliticku oksidaciju toluena
pristupilo se razvoju monolitnog katalizatora s potencijalnom primjenom u realnom sustavu.
U tablici 4.2 navedeni su ispitivani monolitni katalizatori i koristene metode pripreme. U

tablici 4.3 navedeni su materijali i kemikalije koriStene pri pripremi.
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Tablica 5.36 Pregled monolitnih katalizatora testiranih u ovom radu

Katalizator Anodizacija Duljina Masa kataliticki ~ Uk. protok Konc. toluena
nosaca monolita, aktivne tvari, reak. smjese, naulazuu
cm g cm® min™ reaktor,
ppm

Al/Al,03-MnCuO,  Sumporna 0,0006 23-138 210
Mn:Cu=tit kis. 293 K

Al/Al,03-MnCuO,  Sumporna 0,0031 23-138 210
MnCu=td kis. 278 K

Al/Al,O3-MnCuO,  Oksalna Kis. 0,0038 23 -207 210
MnCu=t:1 293 K

Al/Al,O3-MnCuO,  Oksalna Kis. 0,0024 23-138 210
MnCu=t:1 313K 55 - 250 195 - 880

Al/AlL,O3-MnO, Oksalna kis. 0,0011 23-138 210
MnM=1:0 313K

Al/Al,O3-MnFeO,  Oksalna Kis. 0,0037 23-137 210
Mn:Fe=t:d 313K

Al/AL,O5;-MnNiO,  Oksalna Kis. 0,0025 23-138 210
Mn:Ni=1:1 313 K

Al/AI,O3-MnCuO,  Oksalna kis. 0,0020 23-138 210
Mn:Cu=s:1 313K

Al/AI,O3-MnCuO,  Oksalna kis. 0,0030 23-138 210
Mn:Cu=L:s 313K

Al/Al,O5-CuO, Oksalna kis. 0,0009 23-138 210
Mn:Cu=0:1 313K

Al/Al,05-MnCuO,  Oksalna kis. 0,0024 23-115 210
MnCu=t:1 293 K

Al/AlL,O3-MnCuO,  Oksalna Kis. 0,0042 34,5 - 207 210
Mn:Cu=td 293 K

Al/AlL,O3-MnCuO,  Oksalna Kis. 0,0042 34,5-230 210
Mn:Cu=td 293 K

Al/AlL,O3-MnCuO,  Oksalna Kis. 0,0040 23-138 210
Mn:Cu=td 313K

Kordijerit-MnCuOy - 0,0065 23-138 210
Mn:Cu=1:1

Purelyst PH — 304 - n/a 23-138 210
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Preliminarnim istrazivanjima nadeno je da monolitni katalizatori pokazuju vrlo dobru
ponovljivost eksperimentalnih rezultata i prihvatljivu mehanicku stabilnost.

Ispitan je veliki broj katalizatora pri razli¢itim reakcijskim uvjetima, uz razlicite
duljine 1 sastav primarnih nosaca te primjenom razliitog sastava kataliticki aktivne tvari.

Pregled testiranih katalizatora sa svojim bitnim znac¢ajkama naveden je u tablici 5.36.
5.3.1. Razvoj metalnih monolitnih katalizatora/reaktora

U nastavku su prikazani rezultati kinetickih mjerenja provedenih na pripremljenim
metalnim monolitnim katalizatorima, s obzirom da je jedan od ciljeva istrazivanja priprema
metalnih monolitnih katalizatora s tankim slojem mijeSanog oksida kao kataliticki aktivhom
tvari za provodenje katalitiCke oksidacije toluena pri razli¢itim radnim uvjetima.

Tako su rezultati ispitivanja praskastih MnMOy (M: -, Fe, Ni, Cu) katalizatora pokazali
da MnFeOy pokazuje najvecu aktivnost prilikom oksidacije toluena, u nastavku istrazivanja su
svi prethodno testirani MnMOy uzorci koristeni za pripremu monolitnih izvedbi katalizatora.
Kao sto ¢e kasnije biti potvrdeno metalni monolitni Al/Al,03-MnCuOy katalizator pokazao se
najboljim monolitnim katalizatorom u promatranom sustavu, bez obzira $§to se MnFeOy
pokazao najboljim praSkastim katalizatorom u prethodnim istraZivanjima.

Prilikom pripreme ovih metalnih katalizatora kao primarni nosa¢ koriStena je
aluminijeva (Al) plocica, pri ¢emu je sekundarni nosa¢ bio aluminijev oksid koji je dobiven
procesom anodne oksidacije. Anodna oksidacija provedena je u razli¢itim kiselinama, kako je
navedeno u tablici 4.3, a kao kataliticki aktivne tvari koristeni su oksidi mangana (Mn),
zeljeza (Fe), nikla (Ni), bakra (Cu) i njihove kombinacije, kako je navedeno u tablici 5.36.
Anodna oksidacija aluminijeve plo¢ice omogucuje povecanje hrapavosti povrSine 1 nastajanje
tankog sloja Al,O3 na povrsini plodice. Na taj nacin povecana je povrSina dostupna za
impregnaciju kataliticki aktivne tvari te je postignuta zadovoljavajuca adhezija katalitickog
sloja. Monolitni katalizator dobiven je uranjanjem monolitnog nosaca u odgovarajucu otopinu
koja je sadrzavala polazne komponente potrebne za pripremu mijeSanog oksida kako je

opisano u postupku pripreme metalnih monolitnih katalizatora (4.3.2.1).
5.3.1.1. Utjecaj pripreme primarnog nosaca na kataliticku aktivnost

U pocetnom dijelu istrazivanja ispitivani su razli¢iti postupci nanosenja kataliticki
aktivne tvari na stijenke primarnog metalnog nosaca aluminija (Al). Ispitano je izravno

nano$enje kataliticke aktivne tvari na plo€icu iz vodene suspenzije uz prisutnost disperzanta
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(Darvan) te nanosenje kataliticke aktivne tvari na plocicu iz vodene suspenzije uz prisutnost
disperzanta (Darvan) i koloidne vodene otopine Al,O3;. Navedeni pokusaji rezultirali su
katalitickim slojem koji je pucao i bio nestabilan $to nije bilo pogodno za daljnja kataliti¢ka
ispitivanja. PokuSalo se i s razliitim pripremama primarnog nosaca poput izlaganja
aluminijskih plocica visokim temperaturama da se dobije sekundarni nosac, Al,O3, te
izlaganja aluminijskih plocica djelovanju kiseline radi povecanja hrapavosti. Medutim niSta
od navedenog nije rezultiralo stabilnim slojem kataliti¢ki aktivne tvari pogodnim za
kataliticka ispitivanja.

Rjesenje problema nadeno je u dobivanju stabilnog sloja sekundarnog nosaca, Al,Os,
procesom anodne oksidacije koja je provedena u Cinkarni Celje d. d. Priprema obostranog
sekundarnog sloja Al,O3; na aluminijskim plo¢icama debljine 0,0145 mm provodila se u
nekoliko koraka. Prvo je provedeno 10 minutno elektrokemijsko zrn€anje u klorovodicnoj
kiselini (HCI, 7 g dm™) pri 50 A, nakon ega je ploica isprana natrijevom luzinom (NaOH) i
nitratnom kiselinom (HNOj3). Slijedila je anodna oksidacija plo¢ica i to pri sljede¢im
uvjetima:

e Sumporna kiselina (H,SO,), 293 K, 20 minuta, 5A, napon 13,7 V,

e Sumporna kiselina (H,SO,), 278 K, 15 minuta, 5A, napon 23,5V,
e Oksalna kiselina (C,H,0,), 293 K, 15 minuta, 5A, napon 32,5V,
e Oksalna kiselina (C,H,0,), 313 K, 30 minuta, 5A, napon 12 V.

Opisanim postupkom dobiveni su stabilni slojevi aluminijevog oksida debljine 1,79 do
2,64 pm, Sto je izraCunato prema promjeni mase anodno oksidirane Al ploCice uz
pretpostavku da gustoéa Al,Os iznosi 2,5 g cm™. Medutim, to¢nost mjerenja debljine samih
Al ploc€ica iznosi + 5 um, stoga sama debljina sekundarnog nosaca, Al,O3, ne utje¢e znacajno
na ukupnu debljinu dobivene Al/Al,O3 plocice. Opcenito se smatra da se prilikom anodne
oksidacije debljina aluminija stanji za 2/3 oksida, jer se prilikom same anodne oksidacije
aluminij otapa, tako da cjelokupna debljina Al/Al,O3 plo¢ice u odnosu na debljinu Al plocice
poraste za samo 1/3 debljine oksida.

Da bi se provjerio utjecaj postupka anodne oksidacije Al plo¢ica na Kkataliticku
aktivnost prilikom kataliticke oksidacije toluena pripremljeni su i usporedeni sljede¢i metalni

monolitni katalizatori navedeni u tablici 5.36:
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e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u sumpornoj kiselini pri 293 K, duljine 4 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0006 g, 210 ppm),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u sumpornoj Kiselini pri 278 K, duljine 4 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0031 g, 210 ppm),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 4 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0038 g, 210 ppm) i

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm).

Kao $to se moze vidjeti svi navedeni monolitni katalizatori kao kataliticki aktivnu tvar
sadrze okside mangana i bakra (Mn : Cu = 1 : 1), iste su duljine (4 cm), prilikom ispitivanja
koristena je ista ulazna koncentracija toluena (210 ppm), a razlikuju se po na¢inu provedene
anodne oksidacije te prema nanesenoj masi kataliticki aktivne tvari. Slike 8.11 - 8.14 u
prilozima prikazuju konverzije toluena dobivene katalitickom oksidacijom toluena na
navedenim metalnim monolitnim Kkatalizatorima. Sva Cetiri ispitana metalna monolitna
katalizatora pokazuju dobru kataliticku aktivnost pri oksidaciji toluena, dok su najbolje
kataliticke znacCajke ostvarene katalizatorom pripremljenim na aluminijskom nosacu koji je
anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K.

Na slici 5.73 prikazana je usporedba prethodno navedena Cetiri metalna monolitna
katalizatora pri konstantnom protoku reakcijske smjese od 46 cm® min™, pri demu se monoliti
razlikuju po nacinu provedene anodne oksidacije primarnog nosaca (Al plocice), uz isti sastav
kataliti¢ki aktivne tvari, istu duljinu od 4 cm te uz istu ulaznu koncentraciju toluena (210
ppm). Sli¢ni trendovi postignuti su i pri drugim ispitivanim protocima reakcijske smjese

(podaci nisu ovdje prikazani).
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Slika 5.73 Ispitivanje utjecaja uvjeta anodne oksidacije na konverziju toluena pri konstantnom

protoku reakcijske smjese 46 cm® min™ (tablice 8.23 - 8.26, Prilozi)

Ustanovljeno je da se usporedeni metalni monolitni katalizatori razlikuju prema masi
nanesene kataliticki aktivne tvari, koja ovisi o samom sastavu kataliticki aktivnog sloja, kao i
0 nacinu provedbe anodne oksidacije primarnog nosaca. No, bez obzira na neujednacenu
masu kataliticki aktivne tvari mozZe se zakljuciti da povecanje mase ne zna¢i nuzno i
povecanje kataliticke aktivnosti. Primjerice, usporedbom monolitnih katalizatora anodno
oksidiranih u sumpornoj kiselini nadeno je da pri svim prostornim vremenima puno vecu
katalitiC¢ku aktivnost pokazuje katalizator s 0,0006 g kataliticki aktivne tvari od onog s 0,0031
g kataliticki aktivne tvari. MoZe se zakljuciti da metalni monolitni katalizator €iji je primarni
nosac Al ploc¢ica anodno oksidirana u oksalnoj kiselini pri 313 K pokazuje najvecu kataliticku
aktivnost prilikom kataliticke oksidacije toluena, §to je u skladu s dosadasnjim istrazivanjima
[71]. Ustanovljeno je da je anodizacija Al plocica oksalnom kiselinom (C,H,Q04) prikladniji
na¢in anodizacije od anodizacije sumpornom kiselinom (H,SQO,), jer se pretpostavlja da se
sulfatni ioni (SO,*) zaostali u katalitickom sloju tijekom postupka anodizacije ponasaju kao

kataliti¢ki otrovi.
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5.3.1.2. Utjecaj radnih uvjeta na konverziju toluena

Utjecaj temperature i ukupnog protoka reakcijske smjese na konverziju toluena u
monolitnom reaktoru uz konstantnu ulaznu koncentraciju toluena (210 ppm) i konstantan
omjer volumnih protoka smjese toluen/N; i zraka (20:3) ispitan je na Cetiri metalna monolitna
katalizatora ¢ija je aluminijska plocica anodno oksidirana u oksalnoj kiselini pri 313 K, a koja
se u prethodnim ispitivanjima pokazala kao metoda anodne oksidacije s kojom se dobivaju
katalizatori s najve¢om katalitickom aktivno$¢u pri katalitickoj oksidaciji toluena. Za tu svrhu
pripremljeni su i ispitani sljede¢i metalni monolitni katalizatori navedeni u tablici 5.36:

e Al/Al;03-MnOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0011 g, 210 ppm),

e Al/Al,O3-MnFeOy (Al nosac¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0037 g, 210 ppm),

e Al/Al,03-MnNiOy (Al nosac¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0025 g, 210 ppm) i

e Al/Al;03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm).

Kao $to se moze uociti svi navedeni monolitni katalizatori su bili iste duljine (4 cm),
prilikom ispitivanja koristena je ista ulazna koncentracija toluena (210 ppm), a monoliti se
razlikuju po kemijskom sastavu i masi kataliticki aktivne tvari.

Razlike u masi kataliticki aktivne tvari, nanesene na jednaku povr$inu monolitnog
Al/Al;O3 nosaca istom metodom pripreme katalizatora, teSko se mogu objasniti usporedbom
karakteristi¢nih atomskih polumjera, jer su oni za sve koriStene prijelazne metale (mangan
(124 pm), zeljezo (124 pm), nikal (125 pm) i bakar (128 pm)) vrlo sli¢ni. Treba napomenuti
da su rezultati SEM analize ukazivali na razli¢itu morfologiju manganovih oksida u
praskastom obliku, Sto je takoder moglo utjecati na formiranje kataliti¢kog sloja na povrsini
monolitnog nosaca. Nadalje, uvidom u moguca oksidacijska stanja tih metala (tablica 5.24)
vidljivo je da su Mn (+2, +3, +4, +6 i +7) i Fe (+2, +3 i +6) sli¢ni po tome §to mogu tvoriti
okside s vise razli¢itih oksidacijskih stanja, sto vrlo vjerojatno rezultira mnogo kompleksnijim
sastavom povrSinskog sloja oksida na takvom monolitnom Kkatalizatoru te ve¢om masom
nanesenog katalitiCkog sloja. Za razliku od Mn i Fe, ioni Ni (+2 1 +3) i Cu (+1 i +2) dolaze u
manje oksidacijskih stanja te tvore okside koji sadrZze manje iona kisika te tako tvore

kataliticki sloj manje mase na monolitnom nosacu.
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Na slikama 5.74 - 5.77 prikazane su konverzije toluena dobivene mjerenjima na

navedenim metalnim monolitnim katalizatorima. Tabli¢ni podaci nalaze se u prilogu U

tablicama 8.26 - 8.29.

Kao i kod praskastih katalizatora krivulje ovisnosti konverzije o temperaturi poprimile

su karakteristiCan S-oblik pri svim protocima reakcijske smjese te pokazuju da konverzija

toluena naglo raste s porastom temperature do postizanja tocke infleksije, a nakon toga dolazi

do sporijeg porasta konverzije toluena s porastom temperature kod svih testiranih katalizatora.
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Slika 5.74 Utjecaj temperature na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s
Al/Al,03-MnOy katalizatorom (tablica 8.27, Prilozi)
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Slika 5.75 Utjecaj temperature na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s
Al/Al,O3-MnFeOy katalizatorom (tablica 8.28, Prilozi)

100 5 5 O B |
A
90 - $ s
m]
80 - A
70 A
o
60 - & A ]
50 A
o

40 -

é A
30 - . Al/AL,O,-MnNiO,
20 - . -3- 138 cm’® min!

A A- 92 cm?® min’!

o] o ©- 46 cm? min-!
10 A ¢- 23 cm®min-!
O 3 T 5."3 > /I—l\ T T

350 400 450 500 550 600
Temperatura, K

Slika 5.76 Utjecaj temperature na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s
Al/Al;03-MnNiOy katalizatorom (tablica 8.29, Prilozi)
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Slika 5.77 Utjecaj temperature na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s
Al/Al,03-MnCuOy katalizatorom (tablica 8.26, Prilozi)

Slike 8.15 - 8.18 koje se nalaze u prilozima prikazuju promjenu konverzije toluena s
promjenom ukupnog protoka reakcijske smjese pri konstantnim temperaturama reakcije te
identi¢nim radnim uvjetima kao na slikama 5.74 - 5.77. Kako je i ofekivano S porastom
volumnog protoka pri konstantnoj temperaturi dolazi do smanjenja konverzije toluena, pri
¢emu je trend smanjenja konverzije najviSe izrazen u podru¢ju temperatura koje se nalaze

blizu toc¢aka infleksije na S-krivuljama prikazanim na slikama 5.74 - 5.77.
5.3.1.3. Usporedba s obzirom na kemijski sastav kataliticki aktivne tvari

Da bi se utvrdio utjecaj kemijskog sastava kataliticki aktivne tvari na kataliticku
aktivnost metalnih monolitnih katalizatora na slikama 5.78 i 8.19 - 8.21 (Prilozi) usporedena
su Cetiri metalna monolitna katalizatora koji su se razlikovali prema sastavu kataliti¢ki aktivne
tvari. Za tu svrhu pripremljeni su i ispitani slijede¢i metalni monolitni katalizatori navedeni u
tablici 5.36:

e Al/Al;O03-MnOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0011 g, 210 ppm),

e Al/Al,O3-MnFeOy (Al nosac¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0037 g, 210 ppm),
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o Al/Al;O3-MnNiOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0025 g, 210 ppm) i
o Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm).
Na slici 5.78 usporedene su konverzije toluena dobivene primjenom razlicitih
monolitnih Kkatalizatora uz konstantnu ulaznu koncentraciju toluena (210 ppm) pri ukupnom

volumnom protoku reakcijske smjese od 138 cm® min™.
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Slika 5.78 Utjecaj sastava na kataliticku aktivnost metalnih monolitnih katalizatora prilikom
oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (138 cm® min™) (tablice 8.26 -
8.29, Prilozi)

Kao $to se moze vidjeti, 100 % konverzija toluena primjenom Al/Al,O3-MnCuOy
(mase kataliticki aktivne tvari 0,0024 g) postize se ve¢ pri temperaturi od 488 K, dok su
ostalim monolitnim katalizatorima potrebne viSe temperature za postizanje maksimalne
konverzije toluena i to ca. 573 K za Al/Al,O3-MnNiOy (mase kataliti¢ki aktivne tvari 0,0025
g) i Al/AI,03-MnOy katalizator (mase kataliticki aktivne tvari 0,0011 g) te temperatura visa
od 573 K za Al/Al,03-MnFeOy (mase kataliti¢ki aktivne tvari 0,0037 g). Usporedbe radi, pri
najnizem ukupnom volumnom protoku od 23 cm® min™, potpuna konverzija uz Al/Al,Os-

MnCuOy (mase kataliticki aktivne tvari 0,0024 g) postize se pri 448 K, dakle pri temperaturi
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nizoj za 40 K u odnosu na temperaturu potrebnu pri najveéem mjerenom protoku. Sli¢no je
dobiveno i kod ostalih ispitivanih katalizatora, s tim da su bile potrebne viSe temperature u
odnosu na Al/Al,O3-MnCuOy za postizanje potpune konverzije, a i temperaturne razlike su
vece, pa tako Al/AI,O3-MnNiOy (mase kataliticki aktivne tvari 0,0025 g) potpunu konverziju
pri 138 cm® min™ postize na 573 K, a pri 23 cm® min™ na 488 K, dakle s razlikom od 85 K.
Na temelju dobivenih rezultata slijedi da metalni monolitni katalizator s mijeSanim oksidima
mangana i bakra kao kataliticki aktivnom tvari, Al/Al,03-MnCuOy pokazuje vecu aktivnost
od ostalih ispitivanih metalnih monolitnih katalizatora.

Usporedba monolitnih katalizatora, ¢ije su aktivnosti predo¢ene odgovarajuéim S-
krivuljama provedena je i s obzirom na iznose temperatura pri kojima se ostvaruje 10%-tna,
50%-tna, 90 %-tna konverzija. U tablici 5.37 prikazane su karakteristi¢ne vrijednosti T1g, Tso |
Too.

Tablica 5.37 Usporedba aktivnosti metalnih monolitnih katalizatora Al/Al,03-MnMOy (M: -,

Fe, Ni ili Cu) s obzirom na veli¢ine Tig, Tsg I Too pri razli¢itim protocima reakcijske smjese

Vo (ukupni), CM° min™ 138 92 46 3
T, K

T1o 460 455 435 429
Al/Al,O3-

Tso 495 484 467 455
MnOy

Tao 548 520 499 475

T1o 476 475 461 450
Al/Al,O3-

Tso 525 515 492 477
MnFeOy

Tao 575 557 522 500

T1o 457 454 441 430
Al/Al,O3-

) Tso 491 481 467 455

MnNIiOy

Too 535 518 489 472

T1o 424 416 403 390
Al/Al,O3-

Tso 446 440 428 420
MnCuOy

Too 468 457 445 432
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Kao $to se moze vidjeti iz navedene tablice karakteristiCna temperatura Tsp najniza je
za Al/AI;03-MnCuOx i iznosi 420 - 446 K ovisno o ukupnom protoku reakcijske smjese, a
najviSa za Al/Al,O3-MnFeOy te iznosi 477 - 525 K ovisno o ukupnom protoku reakcijske
smjese. Sli¢no je 1 za ostale navedene karakteristiCne vrijednosti temperatura. U skladu s
oc¢ekivanjima, pri veéim prostornim vremenima, odnosno manjim volumnim protocima, 90
%-tna konverzija postize se pri nizim temperaturama, pa tako Al/Al,O3-MnCuOy pri
najveéem prostornom vremenu (23 cm® min'l) 90 %-tnu konverziju postize pri temperaturi
432 K te se ta temperatura poveava smanjenjem prostornog vremena i pri najmanjem
prostornom vremenu (138 cm® min™) iznosi 468 K.

U usporedbi s rezultatima dobivenim na praskastim katalizatorima, gdje je poredak
kataliti¢ki najaktivnijih oksida prijelaznih metala bio sljedec¢i: MnFeOx > MnNiOx ~ MnCuOy
> MnOy, ovdje se moze se uociti da, iako je u praSkastom obliku MnFeOy pokazivao najbolja
kataliticka svojstva, mijeSani oksid mangana i zeljeza u monolitnom obliku, Al/Al,O3-
MnFeOx pokazuje najlosija Kkataliticka svojstva, dok se Al/Al,03-MnCuOx pokazao
najaktivnijim katalizatorom pri katalitickoj oksidaciji toluena. Razlog promjeni poretka
aktivnosti praskastih i monolitnih oksida prijelaznih metala vjerojatno se nalazi u razli¢itim
nacinima pripreme praskastih, odnosno monolitnih katalizatora. Naime, priprema praskastih
katalizatora provodi se u luznatim uvjetima, jer se pH otopine prekursora podesava pomocéu
otopine Na,CO3 do pH=8,4 pri ¢emu dolazi do suspendiranja Cestica katalizatora. Prilikom
pripreme monolitnih katalizatora metalni monolitni nosaci uranjaju Se u otopinu prekursora u
koju je dodana otopina limunske kiseline i ¢iji pH iznosi oko 1,5. Iako su u oba slucaja, kod
istih praskastih i monolitnih katalizatora (isti mijeSani oksidi, npr. praskasti MnFeOy i
monolitni Al/Al,O3-MnFeQOy), kataliti¢ki aktivne tvari oksidi navedenih metala, razlike u
nacinu pripreme (pH) vjerojatno utjecu na kemijski sastav Zeljenog oksida i njegove

elektronske znacajke, §to rezultira odgovaraju¢om katalitickom aktivnoscu.
5.3.1.4. Utjecaj kemijskog sastava (omjer Mn:Cu)

Iz prethodno prikazanih rezultata moze se zakljuciti da Se najaktivnijim metalnim
monolitnim katalizatorom za kataliticku oksidaciju toluena pokazao monolit izraden od
plocica aluminija anodno oksidiranih u oksalnoj kiselini pri 313 K, s nanesenim oksidima
mangana i bakra kao aktivnhom tvari. U nastavku istrazivanja ispitan je utjecaj promjene

omjera Mn 1 Cu na kataliticku aktivnost monolitnih katalizatora. U ovoj seriji mjerenja
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usporedeno je pet monolitnih katalizatora koji su pripremljeni na Al nosa¢u anodno

oksidiranom u oksalnoj kiselini pri 313 K (tablica 5.36):

e Al/Al;O3-MnOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0011 g, 210 ppm, Mn : Cu=1:0),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0020 g, 210 ppm, Mn : Cu=5: 1),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm, Mn : Cu=1: 1),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0030 g, 210 ppm, Mn : Cu=1:5),

e Al/Al;O3-CuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliticki aktivne tvari 0,0009 g, 210 ppm, Mn: Cu=0:1).

Radi lakseg razlikovanja navedenih katalizatora u tablicama i slikama ¢e, u ovom
dijelu, monolitni katalizatori koji kao aktivnu tvar sadrze mijeSane okside mangana i bakra
omjer udjela imati naveden i u nazivu kako slijedi:

e Al/Al;03-MnCuOy s omjerom Mn : Cu=5:1 - Al/Al,03-Mn5Cul0Oy,
e Al/Al;03-MnCuOy s omjerom Mn : Cu=1:1 > Al/Al,03-Mn1CulQy,
e Al/Al;O3-MnCuOy s omjerom Mn : Cu=1:5 > Al/AI,03-Mn1Cu50.

Kao S§to se uocava iz navedenog svi katalizatori pripremljeni su na slican nacin (isti
postupak anodne oksidacije aluminijskih plocica, iste duljine plocica (4 cm)), a pri ispitivanju
kataliticke aktivnosti koriStena je jednaka ulazna koncentracija toluena (210 ppm).

Utjecaj temperature i ukupnog volumnog protoka reakcijske smjese na konverziju
toluena na monolitnim katalizatorima prikazan je na slikama 8.22 - 8.26 (Prilozi). U skladu s
ranijim opazanjima 1 teorijskim ocekivanjima konverzija toluena raste s porastom temperature
1 prostornog vremena, pri ¢emu karakteristi¢ne krivulje poprimaju S-oblik.

Na temelju rezultata prikazanih na slikama 8.22 - 8.26 (Prilozi) moze se vidjeti da
nagib S-krivulja oko Ts, tj. u tocki infleksije, ne zavisi o volumnom protoku reakcijske
smjese uz primjenu istih katalizatora, medutim nagib se djelomi¢no mijenja zavisno o
kemijskom sastavu katalitickog sloja (slika 5.79 i 5.80) Sto moze ukazivati na prisutnost
utjecaja unutarfazne difuzije (Sto je malo vjerojatno zbog vrlo tankog katalitickog sloja na
metalnim monolitnim nosac¢ima) ili na prijelaz iz kineti¢kog podruéja u difuzijsko podrucje,

kao Sto je ve¢ ranije objasnjeno.
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Slika 5.79 Utjecaj Mn : Cu omjera na kataliti¢ku aktivnost metalnih monolitnih katalizatora
prilikom oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (138 cm® min™) (tablice
8.26, 8.27, 8.30 - 8.32, Prilozi)
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Slika 5.80 Utjecaj Mn : Cu omjera na kataliti¢ku aktivnost metalnih monolitnih katalizatora
prilikom oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (23 cm® min™) (tablice
8.26, 8.27, 8.30 - 8.32, Prilozi)
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Iz prikazanih slika moze se, takoder, zakljuciti da se povecanjem udjela mangana
poboljsavaju katalitiCka svojstva mijeSanog manganovog oksida te da uvodenje bakra
rezultira sinergistickim djelovanjem. Prema tome, najboljim katalizatorom pokazao se
monolit s dominantnim udjelom mangana, tj. s omjerom Mn : Cu = 5 : 1, Al/Al,O3-
Mn5CulOy. To je vidljivo i iz usporedbe karakteristi¢nih vrijednosti Tio, Tso 1 Tgp (tablica
5.38), gdje se moze uociti da monolitni katalizator Al/AlI,03-Mn5CulOy pri najvecem
protoku (138 cm® min™) postize 90 %-tnu konverziju toluena pri temperaturi od 450 K, koja
je manja od temperatura pri kojima ostali katalizatori da postizu istu konverziju i to za 98 K
uz Al/Al,O3-MnOy katalizator, za 18 K uz Al/Al,03-Mn1CulOy katalizator, za 109 K uz
Al/Al,03-Mn1Cu50y katalizator te za 127 K uz Al/Al,03-CuOy katalizator. Sli¢ni rezultati
dobiveni su i pri ostalim prostornim vremenima.

Na slikama 5.79 1 5.80 usporedeni su navedeni katalizatori pri protocima reakcijske
smjese od 138 i 23 cm® min™. Moze se vidjeti da je monolit Al/Al,05-Mn5Cul0O, s omjerom
Mn : Cu = 5 : 1 pokazao najbolja kataliticka svojstva prilikom oksidacije toluena, dok je
monolitni katalizator koji sadrzi samo oksid bakra, Al/Al,03-CuOyx (Mn : Cu =0 : 1) pokazao
najlosije rezultate neovisno o prostornom vremenu. Sli¢ni rezultati uo€eni su i1 pri ostalim

ispitivanim protocima reakcijske smjese (rezultati nisu prikazani na slikama).
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Tablica 5.38 Usporedba aktivnosti metalnih monolitnih katalizatora s promjenjivim omjerom

oksida metala Mn:Cu s obzirom na Tig, Tso I Too pri razli¢itim protocima reakcijske smjese

VO (ukupni)s Cm3 min_l 138 92 46 23
T, K

T1o 460 455 435 429
Al/Al,Os-

Tso 495 484 467 455
MnOy

Too 548 520 499 475

Tio 412 405 391 382
Al/AlL,O3-

Tso 432 424 413 404
Mn5CulOy

Tao 450 443 428 418

Tio 424 416 403 390
Al/AlL,O3-

Tso 446 440 428 420
Mn1CulOy

Tao 468 457 445 432

Tio 475 466 457 450
Al/AlL,O3-

Tso 501 495 487 475
Mn1Cu50y

Too 559 540 517 498

Tio 484 a77 455 440
Al/AlL,O3-

Tso 525 514 497 484
CuOy

Too 577 559 531 513

5.3.1.5. Utjecaj promjene prostornog vremena na konverziju toluena

Utjecaj prostornog vremena na konverziju toluena u monolitnim reaktorima moze se
ispitati na dva nacina: a) promjenom protoka reakcijske smjese uz konstantnu duljinu
monolita (kao $to je bio slucaj u dosada prikazanim ispitivanjima) ili b) promjenom duljine
monolita uz konstantni protok reakcijske smjese, sto ¢e biti prikazano u ovom dijelu rada. Za
tu svrhu pripremljeni su i usporedeni monolitni katalizatori razli¢itih duljina (2 cm, 4 cm, 6

cm i 8 cm) s katalitickim slojem manganovih i bakrenih oksida (tablica 5.36):
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e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 2 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm, Mn: Cu=1:1),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 4 cm,
masa kataliti¢ki aktivne tvari 0,0038 g, 210 ppm, Mn : Cu=1:1),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 6 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0042 g, 210 ppm, Mn : Cu=1:1),

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 8 cm,
masa kataliticki aktivne tvari 0,0042 g, 210 ppm, Mn : Cu=1:1).

U ovoj seriji mjerenja kao primarni nosa¢ koristene su aluminijeve plocice obostrano
anodno oksidirane u oksalnoj kiselini pri 293 K, a utjecaj promjene radnih uvjeta (temperature
i protoka) na konverziju toluena na navedenim katalizatorima prikazan je u prilogu na slikama
8.27 - 8.30. Kao i ranije ispitivani katalizatori, tako i ovi pokazuju da konverzija toluena raste
S porastom temperature i prostornog vremena, pri cemu karakteristi¢ne krivulje poprimaju S-
oblik §to je u skladu s ranijim opaZanjima i teorijskim ocekivanjima. Takoder, s porastom
duljine monolitnog katalizatora raste i konverzija toluena, $to se moze pripisati porastu
koncentracije kataliticki aktivnih centara neophodnih za adsorpciju reaktanata i provodenje
reakcije. Smanjenjem duljine monolitnog katalizatora, raste temperatura potrebna za potpunu
konverziju toluena, pa tako monolit duljine 2 c¢cm postize potpunu konverziju u rasponu
temperatura od 523 - 573 K, dok monolit od 8 cm potpunu konverziju postize pri
temperaturama od 450 - 503 K ovisno o ukupnom protoku reakcijske smjese.

Na slikama 5.81 i 5.82 prikazan je utjecaj promjene prostornog vremena na konverziju
toluena uz promjenu duljine katalizatora/reaktora pri konstantnom ukupnom protoku (69 i

46 cm® min') za razlicite duljine monolitnog reaktora (od 2, 4 i 8 cm).
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Slika 5.81 Utjecaj duljine monolitnog Al/Al,03-MnCuOy katalizatora na konverziju toluena u

monolitnom reaktoru pri protoku reakcijske smjese 69 cm® min™ (tablice 8.25, 8.33 i 8.35,

Prilozi)
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Slika 5.82 Utjecaj duljine monolitnog Al/Al,03-MnCuOy katalizatora na konverziju toluena u
monolitnom reaktoru pri protoku reakcijske smjese 46 cm® min™ (tablice 8.25, 8.33 i 8.35,

Prilozi)
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Iz prikazanih slika (slika 5.81 i 5.82) moze se uociti da se poveéanjem duljine

monolita pri oba prikazana protoka snizava temperatura potrebna za postizanje potpune

konverzije toluena i to pri protoku 69 cm® min™ s 573 K (2 cm) na ca. 448 K (8 cm). Isto

prostorno vrijeme u monolitnim reaktorima razliCite duljine postize se promjenom protoka

reakcijske smjese kako je navedeno u tablici 5.39.

Tablica 5.39 Ukupni protoci reakcijske smjese potrebni za postizanje prostornih vremena, t, u

monolitnim reaktorima

Duljina monolita,

8 6 4 2
cm
. 3. - -1
T, mln V(ukupru), Cm mln
0,0121 230 172,5 115 57,2
0,0202 138 103,5 69 34,5
0,0303 92 69 46 23
100 g
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Slika 5.83 Utjecaj duljine monolitnog Al/Al,O3-MnCuOy katalizatora na konverziju toluena u

monolitnom reaktoru pri istom prostornom vremenu (0,0121 min)
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Slika 5.84 Utjecaj duljine monolitnog Al/Al,03-MnCuOy katalizatora na konverziju toluena u

monolitnom reaktoru pri istom prostornom vremenu (0,0202 min)
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Slika 5.85 Utjecaj duljine monolitnog Al/Al,03-MnCuOy katalizatora na konverziju toluena u

monolitnom reaktoru pri istom prostornom vremenu (0,0303 min)
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Iz rezultata prikazanih na slikama 5.83 - 5.85 moguce je uociti da uz isto vrijeme
zadrzavanja reakcijske smjese dulji monoliti omogucavaju postizanje zeljenih konverzija pri
znatno nizim temperaturama sto se moze objasniti ve¢im brojem dostupnih aktivnih centara.

Na temelju prethodno prikazanih rezultata moze se zakljuciti da se izborom optimalne
duljine monolita odnosno odgovarajueg prostornog vremena moze posti¢i ocekivana
konverzija toluena pri nizim temperaturama, $to, naravno zavisi i o ulaznoj koncentraciji

reaktanta (toluena) u reakcijskoj smjesi.
5.3.1.6. Procjena utjecaja medufazne difuzije

Prijenos tvari iz mase fluida do povrSine Katalitickog sloja nanesenog na monolitne
stijenke procesom molekularne difuzije odreduje tijek reakcije u odredenim uvjetima rada te
pri odredenim izvedbama monolitnog reaktora. Brzina medufaznog prijenosa tvari mijenja se
s promjenom duljine/debljine difuzijskog puta, odnosno s promjenom hidrodinamike u
granicnom sloju. Utjecaj medufazne difuzije u heterogenim katalitickim sustavima
eksperimentalno se ispituje promjenom relativne brzine strujanja fluida preko povrSine
katalizatora (katalitickog sloja), odnosno s porastom protoka reakcijske smjese. Opcenito,

brzina reakcije moze se predociti izrazom 5.19:

r.Au = CAO
V (5.19)
dl —
VO
. . . X4 . . o, .. . -
Ukoliko je omjer m stalan i brzina reakcije ¢e biti stalna. U slu¢aju da medufazna
Vo

difuzija ne utjece na ukupnu brzinu procesa, dobivat ¢e se iste konverzije. Ispod kriticnog
protoka reakcijske smjese, konverzija ¢e poceti opadati §to ukazuje da medufazna difuzija
pocinje utjecati na ukupnu brzinu [87]. Usporenje ukupne brzine heterogenog katalitickog
procesa zbog otpora prijenosu tvari medufaznom difuzijom u praksi se kvalitativno opisuje
znacajkom djelotvornosti s obzirom na medufaznu difuziju (1), koja predstavlja omjer brzine
reakcije na povrsini katalitickog sloja 1 brzine reakcije u masi fluida (tj. u plinskoj fazi).

Mjerenja su provedena na monolitnim katalizatorima razli¢ite duljine (2 cm, 4 cm, 6
cm i 8 cm) pripremljenima na primarnim nosac¢ima od aluminijeve ploc¢ice obostrano anodno
oksidirane u oksalnoj kiselini pri 293 K s nanesenim katalitickim slojem manganovih i
bakrenih oksida, Al/Al,03-MnCuOx (tablica 5.36).
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Kao $to se moze vidjeti na slici 5.86 te slikama 8.31 i 8.32 u prilozima, konverzija
raste proporcionalno s porastom protoka reakcijske smjese pri svim prikazanim
temperaturama uz konstantno prostorno vrijeme, 1, $to ukazuje da je ukupna brzina odredena
brzinom medufazne difuzije u uvjetima rada koriStenim u ispitivanom sustavu, odnosno da

koncentracija toluena na povrsini katalitiCkog sloja nije identi¢na koncentraciji u plinskoj fazi.
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Slika 5.86 Procjena utjecaja medufazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije pri 448 K uz
konstantna prostorna vremena, t (0,17 - 1) te uz katalizatore Al/Al,03-MnCuOx (duljine 2, 4 i
8 cm) (tablice 8.25, 8.33 i 8.35, Prilozi)

5.3.1.7. Procjena utjecaja unutarfazne difuzije

Priprema Al/Al,O3-MnCuOy, monolitnog katalizatora opisana je ranije. Da bi se dobio
deblji sloj kataliticki aktivne tvari na monolitnom nosacu bilo je potrebno postupak nanosenja
katalitiCkog sloja ponoviti nekoliko puta. Pritom su primijenjena dva postupka nanoSenja.
Prvi postupak ukljucivao je uzastopno nanosenje katalitickog sloja i susenje pri 393 K (1 h), a
sam postupak je ponovljen pet puta. Drugi postupak pripreme ukljucivao je uranjanje
monolitne strukture u prethodno pripremljenu otopinu prekursora u vremenu od 30 minuta,
zatim susenje pri 393 K (1 h) i kalciniranje pri 773 K (2 h). Navedeni postupak uranjanja,

susenja 1 kalciniranja takoder je ponovljen pet puta. S obzirom da je drugim postupkom
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pripremljen monolit koji je sadrzavao veéu ukupnu masu katalitickog sloja (0,0040 g vs.
0,0030 g), a samim time i kataliticki sloj vece debljine, tako pripremljen monolitni katalizator
koriSten je u nastavku istrazivanja. Tako dobiveni katalizator, Al/Al,03-MnCuOy (0,0040 g),
usporeden je s monolitnim katalizatorom Al/Al,03-MnCuOy (0,0024 g) dobivenim jednim
uranjanjem prethodno opisanim postupkom (tablica 5.36):
e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm,

masa kataliti¢ki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm, Mn: Cu=1:1),
e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm,

masa kataliti¢ki aktivne tvari 0,0040 g, 210 ppm, Mn: Cu=1:1).

Na slici 8.33 u prilogu prikazan je utjecaj temperature i protoka na konverziju toluena
na primijenjenom monolitnom katalizatoru, Al/Al,O3-MnCuOy (0,0040 g). Kao i ranije
ispitivani katalizatori, tako i ovaj pokazuje da konverzija toluena raste s porastom temperature
1 prostornog vremena, pri cemu karakteristicne krivulje poprimaju S-oblik $to je u skladu s

ranijim opazanjima i teorijskim ocekivanjima.
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Slika 5.87 Procjena utjecaja unutarfazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije na Al/Al,Os-
MnCuOx monolitima razli¢ite mase kataliticki aktivne tvari (0,0024 i 0,0040 g) pri dva

razli¢ita volumna protoka reakcijske smjese (tablice 8.26 i 8.36, Prilozi)
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Na slici 5.87 prikazan je utjecaj debljine katalitickog sloja (odnosno mase katalitiCkog
sloja) na konverziju toluena u rasponu temperatura od 373 do 573 K, pri dva ukupna volumna
protoka reakcijske smjese (23 i 138 cm® min™). Suprotno ocekivanjima, s porastom debljine,
odnosno mase katalitickog sloja (0,0024 g vs. 0,0040 g) dolazi do pomaka karakteristi¢nih S-
krivulja prema viSim temperaturama, pri kojima se postizu odgovaraju¢e konverzije toluena.
To je moguée objasniti difuzijskim ograni¢enjima, tj. porastom otpora prijenosu reaktanta
(toluena) do odgovarajuceg katalitickog aktivnog centra unutar katalitickog sloja. Utjecaj
unutarfazne difuzije na brzinu heterogenog katalitickog procesa u praksi se kvantitativno
iskazuje pomocu znacajke djelotvornosti s obzirom na unutarfaznu difuziju (7,), koja
predstavlja omjer opazene brzine reakcije (u uvjetima otpora prijenosu tvari unutarfaznom
difuzijom) i brzine reakcije na povrsni katalitickog sloja.

U tablici 5.40 prikazane su karakteristi¢ne vrijednosti Tyo, Tso | Tgo KOje predstavljaju
temperature pri kojima su postignute konverzije toluena od 10, 50 i 90 % uz razlicite debljine
katalitickog sloja, odnosno mase katalitiCkog sloja i razli¢ite protoke reakcijske smjese.
Reakcijska temperatura Tsp, pri kojoj je postignuta 50 %-tna konverzija toluena za Al/Al,O3-
MnCuOy (0,0040 g) iznosila je 459 - 494 K, dok je za Al/Al,O3-MnCuOy (0,0024 g) iznosila
420 - 446 K, ovisno o protoku reakcijske smjese. 90 %-tna konverzija toluena postignuta je
pri temperaturama 480 - 531 K za Al/Al,O3-MnCuOy (0,0040 g) i 432 - 468 K za Al/Al,Os-
MnCuOy (0,0024 g). Vidljivo je, takoder, da se utjecaj unutarfazne difuzije moze djelomi¢no
kompenzirati provedbom reakcije pri ve¢im prostornim vremenima (tj. uz manje protoke

reakcijske smjese ili vece duljine monolita).

Tablica 5.40 Tyo, Tso I Too kao funkcije mase katalitickog sloja i volumnog protoka reakcijske

smjese
Vo (ukupni)s cm® min* 138 92 46 23
T, K

Al/Al,O3- Tio 424 416 403 390
MnCuOy Tso 446 440 428 420
0,0024 g Too 468 457 445 432
Al/Al,O3- Tio 436 440 421 411
MnCuOy Tso 494 483 470 459
0,0040 g Too 531 517 496 480
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5.3.1.8. Utjecaj ulazne koncentracije toluena na konverziju toluena

U ovom dijelu istrazivanja ispitan je utjecaj ulazne koncentracije reaktanta (toluena)
na njegovu konverziju tijekom kataliticke oksidacije. Pritom je kao katalizator koristen
metalni monolit Al/Al,O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine
4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, Mn : Cu = 1 : 1) koji je ranije prikazanim
rezultatima (uz ulaznu koncentraciju toluena od 210 ppm i ulazne protoke reakcijske smjese
23 - 138 cm® min™) pokazao najbolja kataliticka svojstva. U nastavku su prikazani opseZni
rezultati istrazivanjima na navedenom metalnome monolitnom katalizatoru koji je podvrgnut
razli¢itim ulaznim koncentracijama toluena (195,6 - 879,5 ppm) pri razli¢itim temperaturama
(373 - 550 K) i ukupnim ulaznim protocima reakcijske smjese (55,6 - 250,0 cm® min™) te je

stoga ovaj dio istrazivanja podijeljen u nekoliko cjelina.

Utjecaj ulazne koncentracije toluena i ukupnog protoka reakcijske smjese na konverziju

toluena

Metalni monolitni Al/Al,03-MnCuOx katalizator u ovom je dijelu podvrgnut
ispitivanjima koja su provodena pri zna¢ajno poviSenim koncentracijama toluena i pove¢anim
ulaznim protocima reakcijske smjese. Cilj je bio ispitati sposobnost navedenog katalizatora da
u Sirem rasponu radnih uvjeta kataliticki oksidira toluen do Zeljenih konverzija te da se na
temelju tog uvida u njegove katalitiCke znacajke osmisli nastavak istrazivanja. Ispitivanja su
provedena uz konstantan protok smjese N/toluena (50,00 cm® min™), uz ulazne koncentracije
toluena u rasponu od 195 do 880 ppm te u Sirokom rasponu ukupnih protoka reakcijske
smjese (55,6 - 250,0 cm® min™) i temperatura (373 - 523 K).

Rezultati navedenih ispitivanja prikazani su trodimenzionalno (3D) na slici 5.88.
Vidljivo je da se iste konverzije toluena postizu pri nizem ukupnom protoku uz vecu
koncentraciju, kao i pri veéim protocima uz smanjenu koncentraciju toluena. To se moze
posebno primijetiti pri ve¢im ulaznim koncentracijama toluena i nizim protocima, tako da se
npr. pri temperaturi 448 K postize konverzija toluena od 31% do 33% za cijeli raspon
koncentracija od 391,2 ppm do 879,5 ppm, pri ¢emu se smanjuje protok od 125 cm® min™ do

55,6 cm® min™.
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Slika 5.88 Utjecaj promjene ulazne koncentracije toluena (195,5 - 879,5 ppm) i protoka
reakcijske smjese (250,0 - 55,6 cm® min™) na konverziju toluena pri razli¢itim temperaturama
na Al/Al,O3-MnCuOy monolitnom katalizatoru (tablica 8.37, Prilozi)

Uoceno je da ispitivani monolitni Al/Al,03-MnCuOyx  katalizator postize
zadovoljavajuce konverzije toluena u cijelom rasponu ulaznih koncentracija toluena od 195,5
do 879,5 ppm uz istovremeno povecanje prostornog vremena (tj. smanjenje protoka
reakcijske smjese). Primjerice, kod ulaznih koncentracija toluena od 195,60 i 294,58 ppm
maksimalna konverzija postignuta je pri temperaturi od priblizno 523 K, dok je pri veéim
ulaznim koncentracijama toluena maksimalna konverzija od ca. 99% postignuta ve¢ pri 503 K
uz povecanje prostornog vremena. Velike konverzije postignute su ¢ak i pri relativno niskim
temperaturama (< 503 K).

Navedeni rezultati ukazuju da pri radu s ulaznim koncentracijama toluena u rasponu
koriStenom u ovom radu katalizator posjeduje dovoljan broj kataliticki aktivnih centara

neophodnih za adsorpciju reaktanta (kemisorpciju) 1 naknadnu povrSinsku reakciju.
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Ispitivanje utjecaja ulazne koncentracije toluena na konverziju uz konstantan ukupni protok

reakcijske smjese

U ovom dijelu istrazivanja ispitan je utjecaj ulazne koncentracije toluena na ukupnu
konverziju, pri ¢emu su mjerenja provedena pri relativno velikom ukupnom protoku
reakcijske smjese (150 cm® min™) da bi se smanjio utjecaj medufazne difuzije na ukupnu
brzinu procesa. Pritom je ulazna koncentracija toluena u reaktor (od 48,9 ppm do 880,2 ppm)
mijenjana promjenom karakteristicnog omjera volumnih protoka toluena i sintetskog zraka.
Mjerenja su provedena pri Sirokom rasponu omjera volumnih protoka smjese Ny/toluen i

oksidansa (0,05 - 9), pri ¢emu je oksidans bio prisutan u znacajnom suvisku. Dobiveni

rezultati prikazani su na slici 5.89, te trodimenzionalno (3D) na slici 5.90.
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Slika 5.89 Utjecaj temperature i ulazne koncentracije na konverziju toluena u metalnome
monolitnom reaktoru Al/Al;O3-MnCuOy pri protoku od 150 cm® min™ (tablica 8.38, Prilozi)
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Slika 5.90 Utjecaj ulazne koncentracije (48,9 - 880,2 ppm) na konverziju toluena u
metalnome monolitnom reaktoru Al/Al,O3-MnCuOy pri protoku od 150 cm® min™ (tablica
8.38, Prilozi)

Ponovno se moze vidjeti da presudan utjecaj na dobivene ukupne konverzije toluena

ima temperatura, dok ostale reakcijske varijable neznatno utje€u na dobivene rezultate.

Ispitivanje utjecaja ukupnog protoka reakcijske smjese na konverziju toluena uz konstantnu

ulaznu koncentraciju toluena

Navedeni Al/Al,03-MnCuOyx (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K,
duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, Mn : Cu = 1 : 1) monolitni katalizator,
kao i ostali ispitivani katalizatori u ovom radu, ispitan je uz ulaznu koncentraciju toluena od
210 ppm i ulazne protoke reakcijske smjese 23 - 138 cm® min™ te uz karakteristiGan omjer
volumnih protoka toluena i oksidansa (20:3). U ovom dijelu rada provedena su ispitivanja uz
iste procesne parametre, ali uz znatno povecanu ulaznu koncentraciju toluena od 850 ppm.
Rezultati tih ispitivanja (slika 8.34, Prilozi) usporedeni su s prije provedenim mjerenjima na
istom monolitnom Kkatalizatoru pri istim uvjetima, ali uz ulaznu koncentraciju toluena od 210
ppm (slika 5.77). Usporedba dobivenih rezultata pri protocima 138 i 23 cm® min™ prikazana
je naslikama 5.9115.92.
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Slika 5.91 Utecaj ulazne koncentracije toluena na konverziju u monolitnom reaktoru s
Al/Al,O5-MnCuOy katalizatorom pri protoku 138 cm® min™ (tablice 8.26 i 8.39, Prilozi)
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Slika 5.92 Utecaj ulazne koncentracije toluena na konverziju u monolitnom reaktoru s
Al/Al,03-MnCuOy katalizatorom pri protoku 23 cm® min™ (tablice 8.26 i 8.39, Prilozi)
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Navedeni rezultati pokazuju da su za postizanje 100 %-tne konverzije toluena
potrebne vise temperature prilikom poveéanja koncentracije toluena s 210 na 850 ppm pri oba
prikazana protoka, a sli€éno je pri ostalim ispitivanim protocima. Tako se 100 %-tna
konverzija toluena pri protoku 138 cm® min™ i koncentraciji toluena 210 ppm postize pri 488
K, dok je uz ulaznu koncentraciju od 850 ppm potrebna temperatura od ca. 530 K. Sli¢no je i
pri protoku od 23 cm® min™, gdje se 100 %-tna konverzija postize pri 448 K (210ppm)
odnosno pri 488 K (850 ppm).

5.3.2. Razvoj keramic¢kog monolitnog katalizatora/reaktora
5.3.2.1. Nanosenje katalitickog sloja na inertni keramicki nosac

U okviru istrazivanja provedenih u ovom radu pripremljen je i keramicki monolitni
katalizator. Cilj je bio usporediti uéinkovitost metalnih i keramic¢kih monolitnih katalizatora
pri katalitickoj oksidaciji hlapivih organskih spojeva, tj. toluena kao modelne komponente. Za
tu svrhu razvijena je i metoda impregnacije za nanoSenje kataliticki aktivnog sloja na
keramicki monolitni nosa¢, kako je opisano ranije (4.3.2.2). Prilikom pripreme monolitnih
keramickih Katalizatora kao primarni nosa¢ koriStena je Kordijeritna keramika, a kao
kataliticki aktivna tvar nanoSeni su mijeSani oksidi mangana (Mn) i bakra (Cu) u omjeru 1:1.
Znacajke pripremljenog keramickog katalizatora navedene su u tablici 5.36. Na slici 5.93
prikazani su keramicki katalizatori prije i nakon nanoSenja kataliticki aktivne tvari, gdje je

vidljiva promjena boje uvjetovana nanosenjem katalitickog sloja.

b)

58

Slika 5.93 Monolitni kordijeritni katalizator prije (a) i nakon (b) nanosenja kataliticki aktivne

tvari
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Kataliticka aktivnost keramickog katalizatora, Kordijerit-MnCuO, (masa kataliticki
aktivne tvari 0,0065 g) takoder je ispitana pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima

reakcijske smjese, a dobiveni rezultati prikazani su na slici 5.94.
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Slika 5.94 Utjecaj temperature i protoka na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s
Kordijerit-MnCuOy katalizatorom (tablica 8.40, Prilozi)

Kao $to se moze uociti, dobiveni su sli¢ni rezultati i trendovi zavisnosti konverzije
toluena o temperaturi i prostornim vremenima, kao i uz primjenu metalnih monolitnih
katalizatora opisanih ranije. Razlika se nalazi u Cinjenici da su odgovaraju¢e konverzije
toluena odnosno pripadajuce vrijednosti Tig, Tso | Tgo postignute pri niZim temperaturama,
kao Sto se moZe vidjeti u tablici 5.41.

Katalizator Kordijerit-MnCuOy 50 %-tnu konverziju postize pri temperaturama koje
su za 16 do 22 K nize od temperatura pri kojima metalni monolitni katalizator Al/Al;Os3-
MnCuOx postize istu konverziju pri istim ispitivanim protocima reakcijske smjese. Sli¢no je i

kod 90 %-tne konverzije, ali su razlike temperatura nesto vece, od 20 do 25 K.
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Tablica 5.41 Usporedba aktivnosti keramic¢kog katalizatora (Kordijerit-MnCuOy) i metalnog
monolitnog katalizatora (Al/Al,O3-MnCuQOy) s obzirom na Tio, Tsp | Tgo pri razli¢itim

protocima reakcijske smjese

VO (ukupni), Cm3 min-l 138 92 46 23
T, K
o T1o 412 406 400 395

Kordijerit-

Tso 424 419 411 404
MnCuOy

Too 445 432 420 412

T1o 424 416 403 390
Al/Al,Os-

Tso 446 440 428 420
MnCuOy

Tao 468 457 445 432

5.3.2.2. Aktivnost komercijalnog keramickog katalizatora/reaktora

Aktivnost komercijalnog kerami¢kog monolitnog katalizatora, Purelyst PH — 304
(Puresphere, Juzna Koreja) ispitana je radi usporedbe s pripremljenim keramickim
katalizatorom, Kordijerit-MnCuQOy, odnosno da bi se dobio bolji uvid u ucinkovitost
pripremljenog keramickog katalizatora analiziranog u prethodnom poglavlju.

Purelyst PH — 304 je keramicki monolitni katalizator ¢iji je primarni nosac
kordijeritna keramika, a kataliticki aktivne komponente su plemeniti metali (Pt, Pd).
Maksimalna radna temperatura katalizatora iznosi 1223 K, a prema specifikacijama
proizvodac¢a namijenjen je za kataliticku oksidaciju hlapivih organskih spojeva, CO, H, i CHy4
te razgradnju plinova neugodnih mirisa [142].

Kataliticka aktivnost komercijalnog keramickog monolitnog katalizatora Purelyst PH
— 304 pri katalitickoj oksidaciji toluena ispitana je pri istim uvjetima opisanim u prethodnom
poglavlju. 1z rezultata prikazanih na slici 5.95 vidljivo je da je komercijalni katalizator
izuzetno aktivan, jer 100 %-tnu konverziju toluena postize ve¢ pri temperaturi od 393 K (pri
23 cm® min™!) navise, ovisno o protoku reakcijske smjese. Ovakva aktivnost bila je oekivana

I rezultat je prisutnosti plemenitih metala (Pt, Pd) kao kataliticki aktivnih komponenata.
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Slika 5.95 Testiranje aktivnosti komercijalnog Purelyst PH — 304 katalizatora/reaktora
(tablica 8.41, Prilozi)

Tablica 5.42 Prikaz vrijednosti Tig, Tso i Tgo pri razli¢itim protocima reakcijske smjese za
komercijalni katalizator Purelyst PH — 304

Vo (ukupni)s cm® min* 138 92 46 23
T, K
To 386 384 380 375
Purelyst
Tso 396 392 387 385
PH - 304
Too 408 401 392 392

U tablici 5.42 prikazane su karakteristi¢ne vrijednosti T, Tso | Too KOje su pokazatelji
ucinkovitosti komercijalnog katalizatora (Purelyst PH — 304).

Uvidom u rezultate prikazane u tablicama 5.41 i 5.42 moze se uociti da su vrijednosti
Tgo komercijalnog katalizatora Purelyst PH — 304 za 20 do 37 K nize od istih vrijednosti
dobivenih za pripremljeni keramicki katalizator Kordijerit-MnCuOy, ovisno o protoku
reakcijske smjese. Iz prikazanih rezultata moze se zakljuéiti da je komercijalni katalizator

Purelyst PH — 304 aktivniji od pripremljenog keramickog katalizatora, Kordijerit-MnCuOy te
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ujedno i od svih pripremljenin metalnih monolitnih katalizatora, §to ¢e biti detaljnije

raspravljeno u sljede¢em poglavlju.
5.3.3. Usporedba monolitnih katalizatora/reaktora

Kao §to se moglo zakljuciti na temelju predoCenih rezultata svi ispitivani monolitni
katalizatori pokazivali su relativno veliku kataliticku aktivnost prilikom oksidacije toluena.
Na slici 5.96 dana je usporedba monolitnih katalizatora koji su se pokazali najucinkovitijima
U promatranom sustavu:

e Al/Al;O3-MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm, Mn : Cu=1:1),

e Al/Al;O3-MnNiOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0025 g, 210 ppm, Mn : Ni =1: 1),

e Al/Al;03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa
kataliti¢ki aktivne tvari 0,0020 g, 210 ppm, Mn : Cu=5 : 1), radi lakSeg raspoznavanja na
slikama i u tablicama ima naziv Al/Al;O3-Mn5CulOy,

e Kordijerit-MnCuOy (Kordijerit, duljine 4 cm, masa kataliti¢ki aktivne tvari 0,0065 g, 210
ppm,Mn:Cu=1:1)i

o komercijalni keramic¢ki monolitni katalizator Purelyst PH — 304.

Moze se uoditi da je u promatranom sustavu najucinkovitiji bio komercijalni
keramicki monolitni katalizator Purelyst PH — 304, a slijed aktivnosti usporedenih monolitnih
katalizatora dan je u sljede¢em nizu: Purelyst PH — 304 > Kordijerit-MnCuOy > Al/Al,O3-
Mn5CulOy > Al/AI,03-MnCuOy > Al/AI,03-MnNiOy.

Iz prikazane slike 5.96 moze se vidjeti da metalni monolitni katalizatori koji kao
kataliticki aktivnu tvar sadrze mijesane okside mangana i bakra pokazuju bolja katalitiCka
svojstva od metalnog monolitnog katalizatora s oksidima mangana i nikla (Al/AlOs-
MnNiOy) te da je njihova katalitiCka aktivnost usporediva s kerami¢kim monolitnim
katalizatorom, Kordijerit-MnCuOy. Iz slike se takoder uocava da od metalnih monolitnih
katalizatora s nanesenim oksidima mangana i bakra kao kataliticki aktivnom tvari, najbolje
kataliticke znacajke pokazuje Al/Al,O3-Mn5CulOy odnosno katalizator koji je pripremljen s
omjerom mangana i bakra 5 : 1.
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Slika 5.96 Usporedba monolitnih katalizatora pri ukupnom protoku reakcijske smjese od

92 cm® min?

Komercijalni keramicki katalizator Purelyst PH — 304 omogucavao je maksimalne
konverzije toluena pri najnizim temperaturama (ca. 403 K), Sto se, kao Sto je vec ranije
navedeno, tumaci prisutno$¢u plemenitih metala (Pt i Pd) kao kataliticki aktivnih
komponenata. Dodatni uvid u ucinkovitost katalizatora postize se usporedbom temperatura

Tao, Tso i Top, Cije su karakteristiéne vrijednosti prikazane u tablici 5.43.

Tablica 5.43 Usporedba monolitnih katalizatora s obzirom na Ty, Tso | Too pri protoku
reakcijske smjese od 92 cm® min™

_ Al/Al,Os- Al/Al,Os- Al/Al,Os- Kordijerit- Purelyst
Katalizator )
MnCuOy MnNiOy Mn5CulOy MnCuOy PH - 304
T, K
T1o 416 454 405 406 384
Tso 440 481 424 419 392
Too 457 518 443 432 401

Na slici 5.97 dana je usporedba monolitnih katalizatora koristenih u ovom radu s

odabranim primjerima monolitnih katalizatora za koje su podaci bili dostupni u literaturi.
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Treba napomenuti da je usporedba vrlo otezana zbog razliCitih znacajki monolitnih

katalizatora te razliitih uvjeta ispitivanja njihove aktivnosti.
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Slika 5.97 Usporedba monolita kori$tenih u ovom radu s monolitima ¢iji su podaci dostupni u

literaturi

Morales i sur. [97] su u slicnom eksperimentalnom sustavu na monolithnom
katalizatoru FM-W (monolit s primarnim nosa¢em izvedenim iz legure FeCrAlloy te
pripremljen metodom uranjanja u suspenziju praskastog katalizatora Mn9Cul) postigli 50 %-
tnu konverziju toluena pri temperaturi od ca. 493 K, a 90 %-tnu konverziju pri temperaturi od
ca. 573 K, dok katalizator koriSten u ovom radu, Al/Al,03-Mn5CulQOy, navedene konverzije
postize pri nizim temperaturama, tj. pri 424 odnosno pri 443 K. Colman-Lerner i sur. [143] su
provodec¢i slicna istrazivanja katalitiCke oksidacije toluena na keramickim monolitima
ustanovili da katalizator Mn/AC (AC - prirodni bentonit s kataliticki aktivnom tvari koja
sadrzi mangan) postize 90 %-tnu konverziju toluena pri ca. 663 K, za razliku od samog
nosaca AC koji pri ca. 648 K postize oko 10% konverzije toluena, Sto su znacajno vise
temperature od onih koje su potrebne da se postigne 90 %-tna konverzija toluena s
keramickim katalizatorom koristenim u ovom radu, Kordijerit-MnCuOy (432 K).

Navedene karakteristicne veli¢ine u tablici 5.43 omogucéuju usporedbu metalnih

monolitnih katalizatora s ispitivanim keramickim katalizatorima pri identicnim uvjetima rada,
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ali prilikom usporedbe navedenih monolitnih katalizatora bitno je napomenuti da se oni
razlikuju prema masi nanesene kataliticki aktivne tvari, prema geometrijskoj povrsini na koju
je ta masa kataliticki aktivne tvari nanesena te prema dimenzijama i obliku kanala monolita
kroz koje prolazi reakcijska smjesa. Geometrijska povrSina metalnih monolitnih katalizatora
koristenih u ovom radu iznosila je 20 cm? (duljina 4 cm), dok je kod keramickih monolita
duljine ca. 4 cm iznosila 26,5 cm?.

Zbog prethodno navedenog ovakvi sustavi ¢esto se usporeduju prema Stvarnoj

kataliti¢koj aktivnosti (mg konvertiranog toluena g™ h™*) [144] prema izrazu 5.27:

[mg] — XA'Qm
[9-h] m,, 100 627

gdje Xa predstavlja konverziju toluena pri odredenoj temperaturi (%); Qn maseni protok
toluena (mga h™); Mya masu kataliticki aktivne tvari nanesene na monolitni katalizator (g).
U tablici 5.44 prikazane su postotne konverzije, Xa, i stvarne vrijednosti kataliticke

aktivnost ( [mg] ) monolitnih katalizatora usporedenih u ovom dijelu rada.
[9-h]

Tablica 5.44 Usporedba monolitnih katalizatora na temelju postignute konverzije toluena i

stvarne kataliticke aktivnosti postignute pri protoku reakcijske smjese od 92 cm® min?

. Al/A'zOg- Al/A'gOg- Al/AlgOg- Kordijerit-
Katalizator .
MnCuOy MnNiOy Mn5Cul0Oy MnCuOy
Masa katalitic¢ki
_ _ 0,0024 0,0025 0,0020 0,0065
aktivne tvari, ¢
423 18,58 338,29 0,00 0,00 4588 1002,46 70,95 477,01
448 72,25 131555 1,27 22,23 98,18 214522 9859 662,86
458 9256 1685,38 16,25 284,04 99,74 2179,41 9954 669,23
473 99,86 1818,40 35,08 613,20 100,00 2185,09 100,00 672,34

Iz prikazanih vrijednosti vidljivo je da medu metalnim monolitnim katalizatorima
Al/Al,03-Mn5CulOy pokazuje najbolje katalitiCke znacajke s obzirom na konverziju toluena
(Xa, %) 1 s obzirom na stvarnu kataliticku aktivnost, iako je za njega karakteristi¢na najmanja
masa kataliticki aktivne tvari (0,0020 g). Kao Sto se moze vidjeti pri temperaturi od 448 K
monolit Al/Al;03-Mn5CulOy (0,0020 g) postize 98,18 %-tnu konverziju toluena te ujedno
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2145,22 mg konvertiranog toluena po gramu nanesene kataliticki aktivne tvari po satu, dok
monolit Al/Al,O3-MnCuOy (0,0024 g) pri istim uvjetima postize 72,25 %- tnu konverziju
toluena, odnosno 1315,55 mg konvertiranog toluena po gramu nanesene kataliticki aktivne
tvari po satu. Jo$ se veca razlika u postignutoj stvarnoj katalitickoj aktivnosti moze uociti
kada se usporeduje metalni monolit Al/Al,O3-Mn5CulOy (0,0020 g) s keramickim
monolitom Kordijerit-MnCuOy (0,0065 g). Tako keramic¢ki monolit Kordijerit-MnCuOy, sa
¢ak 3,25 puta vecom masom Kkataliticki aktivne tvari (0,0065 vs. 0,0020 g) nanesenom na
nesto vecu povrsinu (26,5 vs. 20 sz) postize vrlo sli¢nu konverziju toluena (98,59 vs. 98,18
%) kao i metalni monolit Al/Al,O3-Mn5CulOy pri 448 K. Medutim, usporedujuci stvarnu
kataliticku aktivnost vidljivo je da postize 3,2 puta manju konverziju toluena po masi
kataliticki aktivne tvari (662,86 vs. 2145,22 mg g* h™).

Na temelju prethodne analize i interpretacije rezultata moze se zakljuciti da metalni
monolitni Kkatalizatori izuavani u ovom radu koji kao aktivnu tvar sadrze manganove i
bakrove okside pokazuju izuzetno dobru ué¢inkovitost prilikom kataliticke oksidacije toluena.
Njihova u¢inkovitost moze Se dodatno poboljsati optimiranjem udjela oksida mangana i bakra

te optimiranjem duljine, kao sto je prikazano u prethodnim poglavljima.
5.3.4. Model katalitickog monolitnog reaktora

U cilju matemati¢koga opisivanja monolitnih reaktora izuavanih u ovome radu,
razvijen je jednodimenzijski (1D) heterogeni model s medufaznom difuzijom. Model je
izveden uz sljedece pretpostavke:

e idealno strujanje smjese kroz reaktor (monolitnu strukturu),

reakcija se provodi samo na povr$ini katalitickog sloja nanijetog na osnovnu
monolitnu strukturu,

e reaktor se nalazi u stacionarnom stanju,
e temperatura tijekom reakcije je stalna (izotermni rad),
e toluen se prenosi do povrsine katalitiCkog sloja medufaznom difuzijom,

e zanemariva je unutarfazna difuzija (zbog vrlo tankog sloja katalizatora na
povrsini metalnog monolitnog nosaca),

e zanemariv je pad tlaka po duljini monolita,
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e zanemarena je deaktivacija katalizatora pri radnim uvjetima kori$tenim u ovom
radu (katalizator je stabilan i postojan, $to je eksperimentalno potvrdeno
ponovljenim mjerenjima pri identicnim radnim uvjetima).

Pri razvoju modela uzeta je u obzir heterogenost sustava, zbog Cega su izvedene
odvojene bilance mnozine tvari za toluen u fluidu (tj. plinovitoj fazi) te za toluen na povrsini
katalizatora odnosno katalitickog sloja. Na temelju toga dobivene su sljedece bilance mnozine

tvari:

e bilanca tvari za toluen u plinskoj fazi:

dc dc, ;
—u =— =k c, —C; 5.28

e bilanca tvari na povrsini katalizatora:

r2 o, =kgay (Ch —C3) (5.29)

Pocetni uvjeti potrebni za rjeSavanje jednadzbi modela monolitnog reaktora su:

z—0,CL=Cr, Ch =Cp, (5.30)

Kao §to se moze vidjeti, bilanca za fluidnu fazu povezana je s bilancom na povrSini
katalizatora preko odgovaraju¢eg clana kojim se opisuje medufazni prijenos tvari.
Odgovaraju¢i koeficijent medufaznog prijenosa tvari, kg, uobicajeno se izracunava na temelju
izraza koji ga povezuje sa Sherwoodovom znacajkom (Sh), koeficijentom molekularne
difuzije u fluidu (D) te karakteristicnom geometrijom (d):

Sh D
K = f
o d

U literaturi postoje razlic¢ite korelacije kojima se opisuje funkcijska zavisnost

(5.31)

Sh=f (Re, SC) , @ najcesce se koristi korelacija koju je predlozio Hawthorn:

d 0,45
Sh=2, 977{1+ 0,095 Re s{d} (5.32)

pri ¢emu se vrijednosti koeficijenta molekularne difuzije, Dy, iz izraza 5.31 uglavhom
preuzimaju iz literature zbog problema pri njihovom eksperimentalnom odredivanju s

obzirom na specifi¢nu izvedbu monolitnog reaktora.
Kineticki model

Kataliticka oksidacija toluena u monolitnom reaktoru, kao i u svakom drugom tipu

proto¢nog kemijskog reaktora promatra se analiziraju¢i koncentracije toluena na ulazu i izlazu
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iz reaktora. U ovom radu je primijenjen jednostavan kineticki model reakcije prvog reda koji

je dan sljede¢im izrazom:
rp, = f(ch)=kc; (5.33)
Navedeni kineticki model uvrsten je u prethodno opisani model monolitnog reaktora,

koji je definiran odgovaraju¢im bilancama tvari i pripadaju¢im pocetnim uvjetima (5.28 -

5.30).

Numericko rjesavanje jednadzbi modela i ocjena prihvatljivosti predlozenog modela

monolitnog reaktora

Numeric¢ko rjeSavanje jednadzbi modela zapocinje prevodenjem navedenih jednadzbi

u bezdimenzijski oblik uvodenjem novih varijabli:

C
yA - C_A
A0 (5.34)
T
T =—
T

Na taj nacin jednadZbe modela monolitnog reaktora dane izrazima 5.28 i 5.29 prevode

se u bezdimenzijski oblik:

e bilanca tvari za toluen u plinskoj fazi:

dy .
dr

e bilanca tvari na povrsini katalizatora:

= kg ay z-rtlax(y,i - yZ) (5.35)

S f S

AP = kgav (yA - yA) (5.36)

Rubni uvjeti na ulazu u reaktor:

f
7=0, Yoo =1 Y5 =1 (5.37)
Odgovarajuci kineticki model:
S S

r, o, =Ky, (5.38)
Procjena parametara modela, tj. konstante brzine reakcije, k, provedena je primjenom
modificirane diferencijalne metode analize te Nelder-Meadove metode nelinearnog

optimiranja. U svakom optimizacijsko-iteracijskom ciklusu jednadzbe 5.35, 5.36 i 5.37

rjeSavaju se istovremeno Kkoriste¢i trenutne vrijednosti konstante brzine reakcije, k, za
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dobivanje teorijskih vrijednosti molarnog udjela toluena, koje se wusporeduju s
eksperimentalnim vrijednostima. Jednadzba 5.35 rijeSena je primjenom Runge-Kutta 1V
metode, a nepoznati molarni udio toluena na povrsini katalizatora, Y, izraunat je za svaku
iteraciju Runge-Kutta pomocu analitickog rjesenja jednadzbe 5.36:

kg aV Tmax yA(i—l)
k+k,a,7

Y = (5.39)

max

U svakoj iteraciji izraunata je nova vrijednost k , s obzirom da se ona mijenja s
prostornim vremenom u reaktoru. Ove vrijednosti su interpolirane iz kalibracijske krivulje (k,
je izraunat za svaki eksperimentalni protok), jednadzba 5.40:

k, =8,2609 (7 + A7) (5.40)

Kao kriterij slaganja eksperimentalnih vrijednosti i podataka dobivenih na temelju

modela, koristen je korijen srednjeg kvadratnog odstupanja, SD, definiran izrazom:

SD=iJZ(ye -y (5.41)
NV4S

gdje su Y,iY, eksperimentalne i teorijski izracunate vrijednosti odredene zavisne varijable y, a

N je broj eksperimentalnih tocaka.
5.3.4.1. Usporedba eksperimentalnih rezultata i rezultata dobivenih predlozenim modelom

Testiranjem eksperimentalnih rezultata na prethodno opisani model provedena je
ocjena prihvatljivosti predlozenog modela te su procijenjeni parametri modela 1 odredene
pripadajuce vrijednosti energije aktivacije, Ea, Arrheniusove znacajke, A, te korijen srednjeg
kvadratnog odstupanja, SD. Za opisani model razvijen je vlastiti algoritam, a program je
napisan u programskom paketu Matlab.

Navedeni model primijenjen je za opisivanje eksperimentalnih rezultata svih
istrazivanih monolitnih katalizatora, medutim u nastavku ¢e biti prikazani samo rezultati
dobiveni uz metalne monolitne katalizatore s oksidima prijelaznih metala kao kataliticki
aktivnom tvari (Al/Al,03-MnOy, Al/Al,O3-MnFeOy, Al/Al;O3-MnNiOy i Al/AI,03-MnCuOy).
Usporedba eksperimentalnih rezultata i rezultata dobivenih na temelju modela prikazana je na
slikama 5.98 - 5.101.
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Slika 5.98 Usporedba eksperimentalnih rezultata (tocke) s vrijednostima dobivenim prema

heterogenom modelu s medufaznom difuzijom (linije) pri razli¢itim temperaturama u
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Slika 5.99 Usporedba eksperimentalnih rezultata (tocke) s vrijednostima dobivenim prema

heterogenom modelu s medufaznom difuzijom (linije) pri razli¢itim temperaturama u

monolithom reaktoru Al/Al,O3-MnFeOy
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Slika 5.100 Usporedba eksperimentalnih rezultata (toc¢ke) s vrijednostima dobivenim prema

heterogenom modelu s medufaznom difuzijom (linije) pri razli¢itim temperaturama u

monolitnom reaktoru Al/Al,O3-MnNiOy
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Slika 5.101 Usporedba eksperimentalnih rezultata (to¢ke) s vrijednostima dobivenim prema

heterogenom modelu s medufaznom difuzijom (linije) pri razli¢itim temperaturama u

monolithom reaktoru Al/Al,O3-MnCuOy
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U tablicama 5.45 i 5.46 prikazani su kineti¢ki parametri i vrijednosti korijena srednjeg
kvadratnog odstupanja. Prema ocekivanjima, konstanta brzine reakcije, k raste s
temperaturom. Moze se zakljuciti da je postignuto dobro slaganje izmedu rezultata
predvidenih modelom i eksperimentalnih rezultata, Sto je potvrdeno vrlo malim vrijednostima
SD-a.

Energije aktivacije i Arrheniusove znacajke odredene su iz grafickog prikaza ovisnosti
In k 0 1/T, tj. iz grafickog testa Arrheniusovog izraza, kao $to je prikazano na slikama 5.102 -

5.105, a dobivene vrijednosti su prikazane u tablicama 5.45 i 5.46.

Tablica 5.45 Procijenjeni parametri modela (k) i normalizirana srednja kvadratna odstupanja
(SD) za model monolitnog reaktora koji uklju¢uje medufaznu difuziju uz MnOy i MnFeOy

kao kataliticki aktivhu komponentu

Al/Al;,O3-MnOy Al/Al,O3-MnFeOy
T, K k, min™ SD-10° T, K k, min™ SD-10°
423 0,06 5,73 448 0,06 3,72
448 0,41 4,58 458 0,14 8,47
458 0,68 6,77 473 0,55 7,28
473 2,64 8,56 488 1,44 8,15
488 3,90 2,40 503 2,70 17,52
503 10,00 4,38 523 6,04 11,93
523 21,23 3,85 548 13,83 7,37
548 36,90 2,35 573 32,37 3,90
573 236,8235 0,90
sD - 10° 4,39 sp- 10° 8,54
A = 6,10-10™ min™; Ea = 104,55 kJ mol™ A = 1,60-10" min™; Ea = 104,90 kJ mol™
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Tablica 5.46 Procijenjeni parametri modela (k) i normalizirana srednja kvadratna odstupanja
(SD) za model monolitnog reaktora koji uklju¢uje medufaznu difuziju uz MnNiOy i MnCuO

kao kataliticki aktivhu komponentu

Al/Al,03-MnNiOy Al/Al,03-MnCuO,

T, K k, min™ SD - 10° T, K k, min™ SD - 10°
448 0,34 16,04 413 0,30 4,42
458 0,94 8,84 423 1,01 7,55
473 2,55 13,93 433 2,45 17,90
488 5,69 9,85 448 7,58 14,07
503 9,71 8,81 458 17,37 9,67
523 23,37 4,81 473 111,83 1,51

548 170,51 1,28

sp - 10° 9,80 sp - 10° 9,19

Ar = 1,55-10" min™; Ea = 116,54 kJ mol™ A = 4,27-10" min™; Ea = 151,39 kJ mol™

y=-12575x+27,137
1 R2=0.9869

Ink, -

=1 AVALO,-MnO,
~

=

‘3 T T T T T T
0,0017 0,0018  0,0019 0,0020 0,0021 0,0022 0,0023 0,0024

1/Temperatura, K-!

Slika 5.102 Graficki test Arrheniusovog izraza za monolitni reaktor Al/Al;03-MnOy
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Slika 5.103 Graficki test Arrheniusovog izraza za monolitni reaktor Al/Al,O3-MnFeOx

y=-14017x+30,37 O
2 4 R2=0,9825

AVALO;-MnNiO,

_3 T T T T
0,0018 0,0019 0,0020 0,0021 0,0022 0,0023
1/Temperatura, K1

Slika 5.104 Graficki test Arrheniusovog izraza za monolitni reaktor Al/Al,03-MnNiOx
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Slika 5.105 Graficki test Arrheniusovog izraza za monolitni reaktor Al/Al,03-MnCuOy

U tablici 5.47 prikazana je usporedba  vrijednosti energija aktivacije, Ea,

Arrheniusovih znacajki, Ay, 1 prosjecnih kvadratnih odstupanja, SD , Za heterogeni model s

medufaznom difuzijom za ispitivane metalne monolitne katalizatore.

Tablica 5.47 Usporedba vrijednosti energija aktivacije, Ea, Arrheniusovih znacajki, Ay, i
prosjeénih kvadratnih odstupanja za heterogeni model s medufaznom difuzijom za ispitivane

metalne monolitne katalizatore

Jednodimenzijski heterogeni model s medufaznom difuzijom

A, min™ Ena, kd mol™® SD - 10°
Al/AlL,O3-MnOy 6,10-10% 104,55 4,39
Al/AlL,O3-MnFeO, 1,60-10 104,90 8,54
Al/AlL,O3-MnNiOy 1,55-10"° 116,54 9,80
Al/Al,O3-MnCuOy 4,27-10" 151,39 9,19
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Zanimljivo je primijetiti da su primjenom heterogenog modela s medufaznom
difuzijom (monolitni reaktor) dobivene znatno veée vrijednosti energija aktivacije, Ea, 0od
vrijednosti dobivenih pseudohomogenim modelom i heterogenim modelom s unutarfaznom
difuzijom kod odgovaraju¢ih praskastih katalizatora. Tako energija aktivacije kod monolita
Al/Al,05-MnCuO, iznosi 151,39 ki mol™, dok su kod odgovarajuéeg MnCuOy praskastog
katalizatora iznosile 22,68 i 22,85 kJ mol™ za jednodimenzijski pseudohomogeni, odnosno
dvodimenzijski heterogeni model s unutarfaznom difuzijom za veli¢inu cestica 0,315 - 0,400
mm. Ove razlike se mogu objasniti ¢injenicom da kod praskastih katalizatora bez obzira na
vrlo male dimenzije Cestica katalizatora dolazi do izrazaja utjecaj unutarfazne difuzije na
ukupnu brzinu reakcije te da je za izucCavanje prave kinetike oksidacije toluena bolje
primjenjivati monolitne katalizatore s vrlo tankim Katalitickim slojem, gdje su ti utjecaji
svedeni na najmanju mjeru, a ujedno je izbjegnut i utjecaj pada tlaka koji kod primjene

praskastih katalizatora moze biti znacajan.
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6. ZAKLJUCAK

U radu je provedeno opsezno teorijsko i eksperimentalno istrazivanje kataliticke
oksidacije hlapivih organskih spojeva, pri ¢emu je kao modelna komponenta izabran toluen.
Eksperimentalna istrazivanja provedena su u cijevnhom reaktoru s nepokretnim slojem
praskastog katalizatora te u monolitnom reaktoru. Utvrdivanjem odnosa izmedu fizicko-
kemijskih i katalitickih znacajki pripremljenih praskastih 1 monolitnih katalizatora izvedeni su
zakljucci o njihovoj ucinkovitosti pri katalitiCkoj oksidaciji toluena. Tijekom istrazivanja
predlozeni su odgovarajuci kineti¢ki i reaktorski modeli s ciljem detaljne analize rada i
modeliranja izuCavanih katalitickih sustava. Na temelju dobivenih eksperimentalnih rezultata

1 provedene rasprave mogu se izvesti sljedeci zakljucci:

Priprema katalizatora

e Pragkasti mijeSani metalni oksidi mangana i Zeljeza, mangana i nikla te mangana i bakra
pripremljeni su modifikacijom postupaka opisanog u literaturi, a metoda koprecipitacije
(usporednog talozenja) pokazala se kao pouzdana metoda za pripravu praskastih
katalizatora izu¢avanih u ovom radu.

e Priprema monolitnih katalizatora metodom uranjanja aluminijevih plo¢ica u odgovarajuce
otopine metalnih prekursora ukljucujué¢i naknadno suSenje i kalciniranje pokazalo se
ucinkovitom metodom pripreme izuzetno aktivnih monolitnih katalizatora za uklanjanje

toluena iz plinskih smjesa katalitickom oksidacijom.

Karakterizacija katalizatora

Detaljno su ispitane fizicko-kemijske znacajke praskastih mijeSanih oksida mangana
razli¢itim metodama.

e Adsorpcijsko-desorpcijska analiza (BET) pokazala je da su svi ispitivani praSkasti
katalizatori mezoporozni te da MnFeOy katalizator posjeduje najvecu specifiénu povrsinu
(44,4 m? gty i najveéi volumen pora (0,21 cm® g™).

e Primjenom diferencijalne pretrazne kalorimetrije (DSC) utvrdena je temperatura pri kojoj

je potrebno provesti kalciniranje katalizatora da bi se izbjegle strukturne promjene kojima
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su podlozni pripremljeni praskasti katalizatori tijekom kataliticke oksidacije toluena pri
radnim uvjetima primijenjenim u ovom istrazivanju.

Spektroskopija u infracrvenim podrucju (FTIR) pokazala je da tijekom oksidacije toluena
ne dolazi do znaCajne adsorpcije reaktanata ili mogucih intermedijera reakcije (npr.
benzaldehida ili benzojeve kiselina) na povrSinu katalizatora te da ne dolazi do znacajnih
promjena u strukturi katalizatora uslijed same reakcije.

Na temelju rezultata pretrazne elektronske mikroskopije (SEM) nadeno je da se povrSina
MnOy, MnNiOx i MnCuOy katalizatora uglavnom sastoji od kuglastih klastera dimenzija
od oko 1 do 2 um, dok su za MnFeOy katalizator karakteristi¢ni klasteri kvadratnog oblika
veli¢ine od 2 do 10 pm.

Rezultati SEM-EDX analize potvrdivali su ocekivani sastav katalizatora s obzirom na
primijenjenu metodu pripreme katalizatora koja je ukljucivala ekvimolarne omjere metala,
a analizom rezultata SEM-EDX mapiranja nadena je dobra i jednolika raspodjela iona
mangana, zeljeza, nikla i bakra kod svih navedenih katalizatora po cijeloj povrsini Cestica,
ovisno o sastavu katalizatora.

Temperaturno programiranom desorpcijom CO; potvrdena je prisutnost jako bazi¢nih
centara u svim analiziranim katalizatorima, dok je temperaturno programiranom
redukcijom s H, otkrivena prisutnost razli¢itih oksidacijskih stanja metala u mije$anim
metalnim oksidima, o ¢emu zavisi i reaktivnost kisika unutar Kristalne strukture.
Primjenom rendgenske difrakcijske analize (XRD) i rendgenske fotoelektronske
spektroskopije (XPS) potvrdena je kristalna struktura i definirana su kemijska stanja
povrsinskih slojeva praSkastih MnOy, MnFeO,, MnNiOx i MnCuOy katalizatora.
Zakljuceno je da se MnOy Kkatalizator sastoji od dvije faze: Mn,O3z i MnO,; MnFeOy
katalizator od MnO; i Fe,0s3, te vjerojatno jo$ jedne faze (Mn,Os3 ili FeEMnO3); MnNiOy
katalizator ukljucuje tri faze: NiO, NiMnO3 i MnO,; dok se kod MnCuOy katalizatora
mogu identificirati Cetiri faze: CuO, CuMnQO4, MNO; i Mn,03 te Cu(OH), faza koja je
otkrivena XPS analizom.

liminarna ispitivanja

Utvrdeno je da svi izucavani katalizator pokazuje veliku i stabilnu aktivnost tijekom

provedenih istrazivanja odnosno da tijekom rada ne dolazi do pada aktivnosti katalizatora.
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e Eksperimentalno je potvrden beznaCajan doprinos nekataliticke/toplinske oksidacije pri
reakcijskim uvjetima koriStenima u ovom radu, buduéi da je znacajniji doprinos prisutan
tek pri temperaturama ve¢im od 550 K pri kojima svi ispitivani katalizatori postizu velike
konverzije toluena.

e Nadeno je da su svi eksperimentalni rezultati dobiveni katalitickom oksidacijom toluena s
praskastim 1 monolitnim katalizatorima ponovljivi.

e Ustanovljeno je da su keramicki i metalni monolitni nosaci (kordijerit i Al/Al,O3 plocice)
inertni, pri ¢emu kordijeritni nosa¢ zbog vece poroznosti uzrokuje dulje vrijeme
zadrzavanja reakcijske smjese (ili prostorno vrijeme) unutar reaktora.

e Primjenom keramickih monolita postize se mehanicki stabilniji kataliticki sloj, a metalni
monoliti usprkos relativno velikim gubitcima mase prilikom odredivanja mehanicke

stabilnosti katalitickog sloja pokazuju rezultate podudarne onima objavljenima u literaturi.

Ispitivanje kataliticke aktivnosti

e Ispitivanjem utjecaja temperature i ukupnog protoka reakcijske smjese na konverziju
toluena u reaktoru s nepokretnim slojem katalizatora odnosno u monolitnom reaktoru
zakljuceno je sljedece:

o Dobiven je karakteristi¢ni S-oblik krivulje ovisnosti konverzije o temperaturi.

o U reaktoru s nepokretnim slojem katalizatora maksimalna se konverzija postiZe pri
nizim temperaturama uz manji ukupni protok reakcijske smjese, a smanjenjem
prostornog vremena (ili povecanjem protoka) maksimalna konverzija toluena
pomiCe se prema viSim temperaturama. Isti trendovi dobiveni su 1 pri radu s
monolitnim reaktorom.

o U monolitnom reaktoru u odnosu na praSkasti katalizator podrucje radnih
temperatura pri kojima se postize maksimalna konverzija pomice se prema viSim
temperaturama, neovisno o0 vrijednostima prostornih vremena, zbog manje

dostupnosti aktivnih centara molekulama reaktanta.

Praskasti katalizatori

e Ispitivanjem kataliti¢ke aktivnosti praskastih mijeSanih metalnih oksida mangana utvrden

je sljedeci redoslijed kataliticke aktivnosti: MnFeOy, > MnNiOy = MnCuOy > MnOsx.
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Rezultati istrazivanja na praskastim oksidima prijelaznih metala razli¢itih veliCina zrna
katalizatora (0,315 - 0,400 mm i 0,500 - 0,630 mm) pokazuju da se pove¢anjem veli¢ine
zrna katalizatora povecavaju vrijednosti karakteristi¢nih temperatura Tso 1 Tgp zbog veceg
utjecaja unutarfazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije pri radu s krupnijim zrnima
katalizatora, odnosno zbog smanjenja broja dostupnih aktivnih centara.

Prilikom ispitivanja katalitiCke aktivnosti praSkastih katalizatora (mijeSani metalni oksidi
mangana (Mn) i prijelaznih metala (Fe, Ni i Cu); perovskitni katalizatori (LaFeOg3 i
LaMnQOs3); modificirani cerijevi oksidi) utvrdeno je da u usporedbi s komercijalnim Pt-
Al,O3; katalizatorom najbolja kataliticka svojstva pokazuju mijeSani metalni oksidi
mangana te su zbog toga odabrani kao kataliticki aktivne komponente za razvoj metalnih

monolitnih katalizatora/reaktora.

Monolitni katalizatori
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Ispitivanjem utjecaja pripreme primarnog nosaca na kataliticku aktivnost nadeno je da
metalni monolitni katalizator ¢iji je primarni nosa¢ Al plo¢ica anodno oksidirana u
oksalnoj kiselini pri 313 K pokazuje najvecu kataliticku aktivnost prilikom kataliticke
oksidacije toluena.

S obzirom na utjecaj kemijskog sastava kataliticki aktivne tvari na kataliticku aktivnost
monolita utvrden je sljede¢i slijed aktivnosti: Al/Al,03-MnCuOy > Al/Al,O3-MnNiOy =
Al/Al;O03-MnOy > Al/Al,03-MnFeOy. Najvecu aktivnost pokazuje metalni monolitni
katalizator koji sadrzi mijeSani oksid mangana i bakra, MnCuOy, kod kojeg se 90%-tna
konverzija postize ve¢ pri temperaturama Tgo 0d 432 do 468 K, zavisno o prostornim
vremenima.

Promjenom omjera Mn i Cu moZe se utjecati na poboljSanje kataliticke aktivnosti
monolitnih Al/Al,O3-MnCuOy katalizatora, a kao najbolji katalizator pokazao se monolit s
dominantnim udjelom mangana, tj. s omjerom Mn : Cu=5: 1, Al/Al,03-Mn5CulOx.
Utjecaj prostornog vremena na konverziju toluena u monolitnim reaktorima ispitan je i s
promjenom duljine monolita uz konstantan protok reakcijske smjese te je ustanovljeno da
se izborom optimalne duljine monolita odnosno odgovaraju¢eg prostornog vremena moze
posti¢i ocekivana konverzija toluena pri nizim temperaturama, §to, naravno zavisi i o

ulaznoj koncentraciji reaktanta (toluena) u reakcijskoj smjesi.
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Utjecaj medufazne difuzije u monolitnim katalizatorima/reaktorima eksperimentalno je
ispitan promjenom relativne brzine strujanja fluida preko povrSine katalizatora
(katalitickog sloja), odnosno s porastom protoka reakcijske smjese te je utvrdeno da je
ukupna brzina odredena brzinom medufazne difuzije u uvjetima rada koriStenim u
ispitivanom sustavu, odnosno da koncentracija toluena na povrsini katalitickog sloja nije
identi¢na njegovoj koncentraciji u plinskoj fazi.

Procjena utjecaja unutarfazne difuzije eksperimentalno je provedena usporedbom dvaju
monolitnih katalizatora razliite mase nanesene kataliticke tvari, odnosno razliCite
debljine katalitickog sloja (Al/Al,03-MnCuOy (0,0040 g) vs. Al/Al,O3-MnCuOy (0,0024
g)) te je suprotno oc¢ekivanjima (u oba slu¢aja sloj kataliticki aktivne tvari je bez obzira na
povecanje mase i1 dalje relativno tanak) uoceno da dolazi do pomaka karakteristi¢nih S-
krivulja prema viSim temperaturama, $to je moguée objasniti difuzijskim ogranienjima,
tj. porastom otpora prijenosu reaktanta (toluena) do odgovarajuéeg katalitickog aktivnog
centra unutar katalitickog sloja.

Ispitivanjem utjecaja ulazne koncentracije toluena nadeno je da katalizator Al/Al;Os-
MnCuOy posjeduje dovoljan broj kataliticki aktivnih centara neophodnih za adsorpciju
reaktanta (kemisorpciju) i naknadnu povrSinsku reakciju te je takoder ustanovljeno da:

o prilikom ispitivanja pri konstantnom protoku reakcijske smjese (150 cm® min™) uz
promjenu ulazne koncentracije toluena (od 48,9 ppm do 880,2 ppm) presudan
utjecaj na dobivene ukupne konverzije toluena ima temperatura, dok ostale
reakcijske varijable neznatno utje¢u na dobivene rezultate,

o prilikom ispitivanja pri konstantnoj ulaznoj koncentraciji toluena od 850 ppm uz
razlicite ulazne protoke reakcijske smjese 23 - 138 cm® min™ utvrdeno je da su za
postizanje 100 %-tne konverzije toluena potrebne vise temperature prilikom
povecanja koncentracije toluena s 210 na 850 ppm pri svim ispitivanim protocima.

Usporedbom dobivenih konverzija toluena na keramickim i metalnim monolitnim
katalizatorima ustanovljeno je da, iako keramicki monoliti postizu potpunu konverziju
toluena pri niZim temperaturama od metalnih monolita, usporedbom stvarne kataliticke
aktivnosti izrazene u mg konvertiranog toluena g™ h™ metalni monoliti postizu i do 3,2
puta vecu konverziju toluena po masi kataliti¢ki aktivne tvari (npr. Kordijerit-MnCuOx Vs.

Al/Al,03-Mn5CulOy pri 448K > 662,86 vs. 2145,22 mg g™ h™).
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Rezultati provedenih ispitivanja kataliticke aktivnosti praSkastih i monolitnih
katalizatora usporedivi su s rezultatima objavljenim u dostupnoj literaturi i u veéini slucajeva
znatno bolji u usporedbi s literaturnim rezultatima, a zadovoljavaju¢e konverzije toluena

dobivene su ¢ak i pri relativno niskim temperaturama.

Matematicko modeliranje katalitickih reaktora

Provedena je usporedba eksperimentalnih rezultata, dobivenih u cijevnom reaktoru s
nepokretnim  slojem praSkastog Kkatalizatora, s vrijednostima dobivenim prema
jednodimenzijskom pseudohomogenom modelu i dvodimenzijskom heterogenom modelu s
unutarfaznom difuzijom pri razli¢itim temperaturama odnosno usporedba eksperimentalnih
vrijednosti, dobivenih u monolithom reaktoru, s vrijednostima dobivenim prema
jednodimenzijskom heterogenom modelu s medufaznom difuzijom, na temelju koje je
zakljuceno sljedece:

e Konstanta brzine reakcije k raste s porastom temperature S$to ukazuje na uobicajenu
ovisnost brzine reakcije o temperaturi, a razlike u vrijednostima konstante brzine reakcije
za praSkasti 1 monolitni katalizator mogu se pripisati manjoj promjeni strukture
katalizatora odnosno katalitickog sloja.

e Postignuto je dobro slaganje eksperimentalnih rezultata s vrijednostima predvidenima
prema predloZzenom modelu monolitnog reaktora koji je uklju€ivao medufaznu difuziju.
Prema tome, predloZzeni model moZe se uspjeSno primijeniti za opisivanje metalnih
monolitnih reaktora s potencijalnom primjenom za kataliticko uklanjanje sli€nih hlapivih
organskih spojeva iz otpadnih plinova.

e Molarni udio toluena na izlazu iz reaktora opada s povecanjem
bezdimenzijskog/normaliziranog vremena zadrzavanja, S§to je bilo u skladu s
oc¢ekivanjima.

e Postignuto je vrlo dobro slaganje eksperimentalnih rezultata s vrijednostima dobivenim
prema pretpostavljenim modelima, $to ukazuje na prihvatljivost predloZenih modela za

opisivanje promatranog sustava.
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Smjernice i preporuke za buduca istraZivanja

Osim rezultata istrazivanja prikazanih u ovom doktorskom radu i dostupnoj literaturi,
jos uvijek postoje dodatne mogucnosti za daljnje unaprjedenje procesa kataliticke oksidacije
hlapivih organskih spojeva. U ovom doktorskom radu prikazani su rezultati dobiveni
primjenom praskastih i monolitnih katalizatora koji su pokazali veliku aktivnost pri oksidaciji
toluena, usporedivu s aktivnoséu komercijalnih katalizatora koji sadrze plemenite metale kao
aktivne komponente. Izvrsni rezultati dobiveni primjenom mijeSanih oksida mangana i
prijelaznih metala motiviraju daljnja istrazivanja, primarno s ciljem pronalazenja novih i
naprednijih metoda pripreme, optimiranja kemijskog sastava te fizicko-kemijskih, toplinskih i
geometrijskih znacajki, kao i iznalazenja novih izvedbi strukturiranih monolitnih nosaca
pogodnih za primjenu u realnim sustavima. S obzirom na najnovije trendove istrazivanja od
velikog interesa bila bi dodatna istrazivanja vezana uz pripremu, karakterizaciju i uporabu
monolitnih katalizatora. To se posebno odnosi na primjenu tehnike 3D tiska ili tehnologije
aditivne proizvodnje kao napredne metode izrade vrlo zahtjevnih monolitnih izvedbi reaktora.
Dodatne mogucénosti za vecu komercijalizaciju monolitnih katalizatora/reaktora mogle bi
proizaci kao rezultat istrazivanja koja bi ukljucivala sloZenije smjese polaznih reaktanata za
katalitiCku oksidaciju, pri ¢emu se smjesa benzena, toluena, etilbenzena i o-ksilena (BTEX)
¢ini kao logican izbor, s obzirom da u realnim sustavima otpadni plinovi ¢esto sadrZze smjesu

aromatskih spojeva.
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8. PRILOZI

8.1. Popis simbola i skracenica

Simboli

Ap

Ay
dy
B
Cao
Ca

CAS

dpore

Pa, Ps
PcH

Po2

A
rAf

rAS

SeeT
SD

ukupna geometrijska (vanjska) povrsina svih ¢estica u promatranom volumenu
reaktora

Arrheniusova znacajka frekvencije, min™

specifiéna povr§ina, cm™

molovi O; potroSeni po molu reagirajué¢eg ugljikovodika
ulazna koncentracija tvari A, mol cm™

koncentracija tvari A, mol cm™

koncentracija tvari A na povrsini katalizatora, mol cm™
promjer monolitnog kanala, m

srednji promjer pore, m

koeficijent prosje¢ne difuzije, m* s™

koeficijent molekularne difuzije, m?s™

energija aktivacije, kJ mol™

konstanta brzine reakcije, min™

koeficijent prijenosa tvari, cm min™

konstanta brzine povrsinske reoksidacije

red reakcije

fluks tvari A kroz vanjsku povrSinu katalizatora
parcijalni tlak tvari A, B, Pa

parcijalni tlak ugljikovodika, Pa

parcijalni tlak kisika, Pa

radijalna koordinata, m

brzina reakcije s obzirom na tvar A, mol m?s™

brzina reakcije u fluidu, mol m®s™

brzina reakcije na povrsini katalizatora, mol m™ s™
polumjer Cestice katalizatora, m

specifi¢na povrsina katalizatora, m* g™

normalizirano srednje kvadratno odstupanje, bezdimenzijska veli¢ina
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Sh Sherwoodov broj

T temperatura, K

u linearna brzina u plinskoj fazi, cm min™

Vo protok reakcijske smjese, cm® min™

Vi ukupni protok reakcijske smjese, cm® min™

Vv volumen Katalitikog sloja, cm®

Voora  Volumen pora, cm® g™

Ve volumen reaktora, m*

Xg molarni udio, ng/ny, mol/mol, ppm

Xa konverzija, %

Yao0 ulazni molarni udio tvari A, bezdimenzijska veli¢ina

Ya molarni udio tvari A, bezdimenzijska veli¢ina

ya® molarni udio tvari A na povrS$ini katalizatora

z aksijalna koordinata, m

p gustoca, kg m?

Pb nasipna gustoca katalizatora, kg m™

T prostorno vrijeme, bezdimenzijska veli¢ina

T* prostorno vrijeme, V/vp, min

Tmax maksimalno prostorno vrijeme, min

0 udjel aktivnih centara u reduciraju¢em stanju

Oa pokrivenost povrSine katalizatora reaktantima A

Os pokrivenost povrSine katalizatora reaktantima B

Skracenice

VOC Hlapivi organski spojevi (engl. Volatile Organic Compounds, VOCs)

NMVOC Ne-metanski hlapivi organski spojevi

IUPAC Medunarodna unija za ¢istu i primijenjenu kemiju (engl. International
Union for Pure and Applied Chemistry, IUPAC)

CFC Skupina spojeva, klorofluorougljici

US EPA Americka agencija za zastitu okolisa (engl. United States Environmental
Protection Agency, US EPA)

WHO Svjetska zdravstvena organizacija (engl. World Health Organization,
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SBS
CAA

TOC
TNT

BTX
AIHA ERPG

NOISH

IDLH

REL

STEL

KGVI
GVI
BGV
HAP
LEL

LH

ER

MVK
SAD

IS model
LS model
DS model
RS model
HR model
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WHO)

,,Sindrom bolesnih zgrada“ (engl. Sick building syndrome, SBS)
Amandman Zakona o ¢istom zraku izmijenjenom i dopunjenom 1990.
godine (engl. Clean Air Act Amendment of 1990, CAA)

Ukupni organski spojevi (engl. Total organic compounds, TOC)
Trinitrotoluen (C7HsN3Osg, 2,4,6-trinitrotoluen, TNT, trotil) nitrospoj
toluena, vojni eksploziv

Smjesa benzen-toluen-ksilen

Smjernice za planiranje hitnih intervencija Americke udruge za
industrijsku higijenu (engl. American Industrial Hygiene Association's
emergency response planning guidelines, AIHA ERPG)

Nacionalni institut za sigurnost i zdravlje na radu (engl. National Institute
of Occupational Safety and Health, NOISH)

Koncentracija tvari koja je neposredno opasna za zivot i zdravlje ljudi
(engl. immediately dangerous to life or health concentration)
Grani¢na preporuc¢ena koncentracija za osmosatnu ili desetosatnu
prosjeénu vremensku izlozenost (engl. recommended exposure limit)
Maksimalna grani¢na koncentracija kojoj ljudi ne bi smjeli biti izlozeni
duze od 15-ak minuta (engl. short-term exposure limit)

Kratkotrajna grani¢na vrijednost izlozenosti

Grani¢na vrijednost izloZenosti na radu

BioloSka grani¢na vrijednost

Opasan zagadivac zraka (engl. Hazardous air pollutant, HAP)

Donja granica eksplozivnosti (engl. lower explosive limit, LEL)
Mehanisticki Langmuir-Hinshelwoodov model

Mehanisticki Eley-Ridealov model

Mehanisticki Mars-Van Krevelenov model

Sjedinjene Americke Drzave

Model idealnog strujanja

Model laminarnog strujanja

Disperzijski model

Model uz radijalni prijenos tvari i topline

Heterogeni model
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ANN Neuralne mrezZe (engl. ANN, artificial neural networks)

1D Jednodimenzijski model

2D Dvodimenzijski model

3D Trodimenzijski model

CFD Programski paketi za proracune dinamike fluida (engl. Computational

Fluid Dynamics)
CEX Programski paket za proracune dinamike fluida (engl. computation fluid

dynamics program)

COMSOL Programski paket za modeliranje i simulaciju

Multiphysics

BET Adsorpcijsko-desorpcijska analiza (engl. Brunauer-Emmet-Teller method,
BET)

DSC Diferencijalna pretrazna kalorimetrijska analiza (engl. Differential

scanning calorimetry, DSC)
FTIR Infracrvena spektroskopija s Fourierovom transformacijom signala (engl.

Fourier-transform infrared spectroscopy, FTIR)

SEM Pretrazna elektronska mikroskopija (engl. Scanning electron microscopy
SEM)
EDX Spektroskopska metoda energetske disperzije rendgenskih zraka (engl.

Energy-dispersive X-ray spectroscopy, EDX)

TPD CO, Temperaturno programirana desorpcija CO, (engl. Temperature
programmed desorption of CO,, TPD COy)

H,-TPR Temperaturno programirana redukcija s H, (engl. Temperature
programmed reduction, H,-TPR)

XRD Rendgenska difrakcija (engl. X-ray diffraction, XRD)

XPS Rendgenska fotoelektronska spektroskopija (engl. X-ray photoelectron
spectroscopy, XPS)
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8.2. Tablice s eksperimentalnim podacima

8.2.1. Doprinos nekataliticke/toplinske oksidacije toluena

Tablica 8.1 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese u praznom reaktoru tj. u reaktoru bez katalizatora

Yotdnih g3 115 92 69 46 34,5 23
cm- min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
473 0,00 0,13 0,00 3,06
573 3,96 7,29 8,32 18,66
623 7,87 12,06 18,58 33,93

8.2.2. Ponovljivost eksperimentalnih rezultata — praskasti katalizatori

Tablica 8.2 Konverzija toluena pri ukupnom protoku reakcijske smjese 138 cm®min™ i

konstantnoj masi MnFeOy praskastog katalizatora (0,05 g)

Eksperiment 1 2 3
T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00
393 0,00 0,00 0,00
403 3,86 0,00 0,00
413 40,86 34,05 30,60
423 64,77 61,82 58,34
433 82,18 82,00 81,15
448 92,19 91,96 92,07
473 96,78 96,80 96,73
488 97,74 97,79 97,80
503 98,33 98,29 98,36
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Tablica 8.3 Konverzija toluena pri ukupnom protoku reakcijske smjese 138 cm®min™ i

konstantnoj masi MnCuOy praskastog katalizatora (0,05 g)

Eksperiment 1 2 3
T, K Konverzija toluena, %

100 0,00 0,00 0,00
120 0,00 0,00 0,00
130 0,00 0,00 0,00
150 10,79 7,83 8,11
160 62,07 56,28 52,74
175 75,90 75,23 74,84
200 88,81 89,16 89,14
230 93,61 93,77 93,87
250 95,04 95,13 95,25
300 96,06 96,10 96,09
350 96,80 96,81 96,93
400 97,45 97,47 97,55
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8.2.3. Ponovljivost eksperimentalnih rezultata — monolitni katalizatori

Tablica 8.4 Konverzija toluena na Al/Al,03-MnOy katalizatoru (Al nosa¢ anodiziran u
oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliaztora 0,0011 g, 138 cm® min™,
210 ppm)

Eksperiment 1 2 3
T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00
423 3,79 2,27 2,38
433 3,08 1,68 1,38
448 9,09 6,78 4,80
458 7,63 6,48 5,57
473 28,13 25,53 24,98
488 41,25 37,37 37,39
503 69,08 65,41 64,92
523 82,56 81,69 81,67
548 90,68 89,22 89,34
573 98,12 98,26 98,14

Tablica 8.5 Konverzija toluena na Al/Al,O3-MnCuOy katalizatoru (Al nosa¢ anodiziran u
oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 8 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0042 g,
230 cm® min, 210 ppm)

Eksperiment 1 2 3
T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00
413 0,00 0,00 0,00
423 7,02 7,86 6,60
433 17,50 13,07 15,70
448 44,82 44,71 44,14
458 77,18 73,01 70,20
473 95,40 93,39 93,07
503 99,86 99,83 99,85
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Tablica 8.6 Konverzija toluena na Al/Al,03-MnCuOy Katalizatoru (Al nosa¢ anodiziran u
sumpornoj kiselini pri 293 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0006 g,

138 cm* min™, 210 ppm)

Eksperiment 1 2 3
T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00
413 0,00 0,00 0,31
423 6,29 4,50 5,46
433 10,88 8,40 9,07
448 29,20 34,79 34,73
458 50,26 53,98 52,24
473 80,41 77,58 77,63
503 97,77 97,38 97,55

Tablica 8.7 Konverzija toluena na Al/Al,O3-MnCuOy katalizatoru (Al nosa¢ anodiziran u
oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g,
138 cm® min, 850 ppm)

Eksperiment 1 2 3
T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00
433 0,00 0,00 0,00
448 0,00 0,00 8,43
458 13,15 12,32 12,37
473 47,59 41,27 39,71
488 66,66 63,28 63,47
523 96,24 96,22 96,23
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8.2.4. Utjecaj odabira primarnog nosa¢a monolitnog katalizatora

Tablica 8.8 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na primarnom nosacu kordijeritu

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 1,90 0,00 0,10 1,20 0,70 2,10
473 2,70 3,80 2,80 6,20 12,30 16,20 22,50
523 33,8 35,90 38,50 47,0 59,70 68,90 81,10
573 75,10 79,90 86,10 93,40 98,90 99,80 99,90
623 96,80 98,40 99,40 99,80

673 99,20

Tablica 8.9 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na primarnom nosacu Al/Al,O3 (oksalna 313 K)

Yotk g 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
448 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
473 3,04 1,52 1,86 3,10 1,67 1,33 0,99
523 0,00 0,00 0,00 0,00 2,09 7,23 9,45
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8.2.5. Praskasti katalizatori

8.2.5.1. Komercijalni katalizator Pt-Al,O3

Tablica 8.10 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praSkastom komercijalnom Pt-Al,O3 katalizatoru, 0,315 - 0,400 mm

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
378 3,68 4,52 6,05 8,41
383 2,35 6,79 21,43
388 6,73 8,38 16,60 59,67
393 4,49 10,00 27,35 92,83
398 11,83 14,86 65,90 96,77
403 14,49 38,31 90,87 98,87
408 24,65 73,27 94,88

413 74,13 87,79 98,57

418 83,98 92,89

423 89,92 96,38

428 92,49 97,13

433 95,28 98,53

443 97,03
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Tablica 8.11 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnOy, 0,315 - 0,400 mm

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 3,60 3,55 3,19 4,96 591 9,15 11,29
433 5,03 6,85 7,97 11,85 15,18 21,81 31,41
448 27,48 28,79 34,85 45,72 58,25 68,87 80,52
458 47,05 50,94 57,04 62,24 73,76 80,68 86,97
473 71,00 72,76 75,79 80,50 86,03 89,46 93,13
488 75,86 78,85 81,22 85,33 89,79 92,44 95,12
503 80,19 82,47 85,11 88,54 92,20 94,62 96,55
523 83,84 84,90 88,38 91,25 94,31 96,10 97,46
548 87,22 88,85 91,03 93,46 96,04

573 88,92 90,63 92,31 94,59 97,84

623 91,31 92,62 94,20 96,14
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Tablica 8.12 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnFeOy, 0,315 - 0,400 mm

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
393 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 1,14 8,45
413 35,12 38,62 60,62 80,83
423 61,61 72,67 89,46 97,49
433 81,78 89,27 97,04 99,14
448 92,07 95,86 99,02 99,60
473 96,77 98,47 100,00 100,00
488 97,78 99,02 100,00 100,00
503 98,33 100,00 100,00 100,00
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Tablica 8.13 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnNiOy, 0,315 - 0,400 mm

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
383 5,80 0,00 1,41 0,67 4,16 1,20 1,18
393 2,38 0,01 0,82 0,45 3,84 3,38 2,62
403 4,50 1,53 3,30 5,18 8,70 11,43 18,28
413 16,41 15,89 18,50 26,76 40,24 47,04 60,41
423 39,76 38,94 47,37 55,46 68,11 77,66 86,79
448 73,78 76,12 80,90 85,87 92,17 94,94 97,22
458 79,87 82,07 85,88 90,08 94,59 96,58 98,14
473 85,72 87,01 90,43 93,36 96,61 97,85 98,78
488 8,73 90,02 92,84 95,27 97,59 98,48 99,12
503 90,63 92,38 94,47 96,47 98,16 98,89 99,30
523 92,41 93,59 95,27 97,07 100,00 100,00 100,00
548 93,54 94,69 96,01 100,00 100,00 100,00 100,00
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Tablica 8.14 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnCuOy, 0,315 - 0,400 mm

Vo (ukupni)s

138 115 92 69 46 34,5 23
cm® min’
T, K Konverzija toluena, %
373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
393 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 8,89 10,06 13,34 16,88 28,41 42,04 64,49
433 56,96 51,69 57,70 68,28 81,71 89,10 95,67
448 75,32 78,66 83,92 89,21 94,81 96,78 98,56
473 89,04 91,55 93,96 96,32 98,27 98,95 99,40
503 93,75 95,34 96,70 97,98 99,00 100,00 100,00
523 95,14 96,36 97,44 98,45 100,00 100,00 100,00
573 96,08 97,14 98,09 98,87 100,00 100,00 100,00
623 96,85 97,82 98,67 100,00 100,00 100,00 100,00
673 97,49 98,44 99,20 100,00 100,00 100,00 100,00
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Slika 8.1 Utjecaj kemijskog sastava na katalitiCku aktivnost katalizatora prilikom oksidacije

toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (138 cm® min™) (tablice 8.11 - 8.14, Prilozi)
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Slika 8.2 Utjecaj kemijskog sastava na kataliticku aktivnost katalizatora prilikom oksidacije

toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (46 cm® min™) (tablice 8.11 - 8.14, Prilozi)
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Slika 8.3 Utjecaj kemijskog sastava na kataliticku aktivnost katalizatora prilikom oksidacije

toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (32 cm® min™) (tablice 8.11 - 8.14, Prilozi)
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Tablica 8.15 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnOy, 0,500 - 0,630 mm

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 1,00 0,53 1,54 4,35
433 0,00 0,18 4,24 11,71
448 12,84 22,07 36,91 55,62
473 45,34 52,63 64,20 75,07
503 57,96 61,81 72,28 82,06
523 60,85 65,48 73,92 84,26
573 65,32 69,48 78,66 88,38
623 68,24 73,00 82,49 91,49
673 70,20 74,51 84,93 92,87

Tablica 8.16 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnFeOy, 0,500 - 0,630 mm

Votkupni: g a9 115 92 69 46 34,5 23
cm® min®

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,00 0,00
433 18,47 7,65 11,73 23,63
448 22,79 32,62 61,23 85,84
458 54,20 66,49 83,12 93,11
473 75,22 81,47 91,25 96,45
488 80,89 85,79 93,70 97,36
523 87,84 91,74 96,40 08,23
573 91,6 94,5 97,7

623 03,1 95,9
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Tablica 8.17 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnNiOy, 0,500 - 0,630 mm

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,76 0,00 4,29 8,67 13,95
433 5,45 6,53 5,02 3,36 22,34 32,07 46,53
448 40,00 44,04 49,36 63,96 75,92 84,31 92,13
458 58,23 63,81 66,20 79,51 88,78 93,31 97,13
473 78,44 82,11 86,84 92,10 96,30 98,02 99,15
488 89,11 90,80 94,13 96,10 98,41 99,20 100,00

Tablica 8.18 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom katalizatoru MnCuOy, 0,500 - 0,630 mm

Yotk g 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,91 1,35 2,87
433 0,00 2,33 3,80 7,81
448 2,04 7,68 16,24 29,37
473 17,85 28,06 46,60 68,06
503 37,36 54,72 77,61 92,41
523 49,87 69,30 88,49 97,84
623 59,80 74,43 93,09 98,51
673 74,35 89,65 98,75

723 99,54 99,81
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Slika 8.4 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnOy

katalizatora, veli¢ine ¢estica 0,500 - 0,630 mm (tablica 8.15, Prilozi)
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Slika 8.5 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnFeOy

katalizatora, veli¢ine ¢estica 0,500 - 0,630 mm (tablica 8.16, Prilozi)

262



PRILOZI

100 —-
90 -
80 -
£ 70 -
g
£ 60 -
=
S 50 4
]
=
¥ 40 -
@
>
= Lol
S 30 - MnNiO, 0,500 - 0,630 mm
_ F O -+ 138 cm® min'!
204 iSE 92 cm?® min’!
-~ 46 cm® min!
10 - - 23 cm?® min!
O -_-————1‘_- T L] T T T
350 400 450 500 550 600 650 700

Temperatura, K

Slika 8.6 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnNiOy

katalizatora, veli¢ine ¢estica 0,500 - 0,630 mm (tablica 8.17, Prilozi)
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Slika 8.7 Utjecaj temperature na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem MnCuOx

katalizatora, veli¢ine ¢estica 0,500 - 0,630 mm (tablica 8.18, Prilozi)
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8.2.5.3. Perovskitni katalizatori

Tablica 8.19 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom perovskitnom LaFeOj3 katalizatoru

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 1,58 0,59 2,17 4,76
448 1,04 0,58 2,16 4,70
473 7,57 9,56 17,86 31,35
488 18,92 25,22 42,19 64,42
503 48,17 52,36 70,34 88,59
523 66,91 76,67 93,36 99,30
548 93,39 98,08 99,82 100,00
573 99,51 99,93 100,00 100,00

Tablica 8.20 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom perovskitnom LaMnO3 katalizatoru

Votkupni: g a9 115 92 69 46 34,5 23

cm® min®

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 7,22 4,10 4,77 7,73
448 7,72 6,49 16,38 29,64
473 35,67 42,64 73,80 94,41
488 60,56 79,54 95,07 08,44
503 82,50 93,57 98,83 100,00
523 94,92 98,48 100,00 100,00
573 99,62 100,00 100,00 100,00
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Slika 8.8 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem LaFeOs
katalizatora (tablica 8.19, Prilozi)
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Slika 8.9 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem LaMnO3
katalizatora (tablica 8.20, Prilozi)

265



PRILOZI

8.2.5.4. Cerijevi oksidi

Tablica 8.21 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na praskastom CeO, katalizatoru

Vo (ukupni)s

138 115 92 69 46 34,5 23
cm’® min™
T, K Konverzija toluena, %
373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 2,75 5,94 8,78 13,17
448 7,80 11,05 15,75
473 10,73 15,05 24,11 33,37
503 22,29 29,57 43,57 60,41
523 29,26 39,09 56,28 74,45
548 44,05 55,62 73,42 88,88
573 58,17 70,40 87,09 97,41
623 83,48 91,82 98,91 99,73
673 95,05 98,60 100,00 100,00
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Slika 8.10 Utjecaj protoka na konverziju toluena u reaktoru s nepokretnim slojem CeO,

katalizatora (tablica 8.21, Prilozi)
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Tablica 8.22 Utjecaj kemijskog sastava na konverziju toluena pri ukupnom protoku reakcijske

smjese 92 cm®min™ i konstantnoj masi praskastog katalizatora (0,05 g)

CeO,- CeO,- CeO,- CeO,- CeO,- CeO,- CeO,- CeO,-

Katalizator

Cu Ni Al Fe Mn Zn Co Cd
T, K Konverzija toluena, %
373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 6,61 1,90 1,08 6,69 8,01 2,01 0,00 0,00
448 20,78 4,33 16,21
473 34,36 9,25 6,59 27,19 31,78 12,62 8,07 5,89
488 49,08 38,50
503 61,26 48,31
523 75,83 35,31 14,21 47,48 72,03 57,85 24,68 29,19
548 92,01 50,79
573 97,86 68,39 38,89 72,96 90,21 90,60 41,25 48,08
603 74,30
623 86,75 64,24 90,99 94,46 93,10 58,69 63,34
648 90,46
673 94,71 82,46 95,86 74,76 78,42
723 86,68 83,63 83,67
773 89,47 97,64
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8.2.6. Monolitni katalizatori
8.2.6.1. Metalni monolitni katalizatori

Tablica 8.23 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u

sumpornoj kiselini pri 293 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0006 g, 210 ppm)

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,05 2,19 4,05
413 0,21 1,91 3,33 6,79
423 5,41 1,74 15,29 29,96
433 9,45 15,21 29,66 50,54
448 32,91 47,71 69,01 90,60
458 52,17 67,83 87,08 98,67
473 78,53 91,38 99,16

503 97,57 99,62

Tablica 8.24 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;03-MnCuOyx (Al nosa¢ anodiziran u

sumpornoj kiselini pri 278 K, duljine 4 cm, masa kataliti¢ki aktivne tvari 0,0031 g, 210 ppm)

AL : 115 92 69 46 34,5 23
cm-min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 3,94 1,19 0,00 1,60
448 6,16 7,26 10,12 22,55
473 25,47 30,22 49,26 74,82
488 37,65 50,08 77,61 97,80
503 60,40 77,95 98,12 99,57
523 95,20 99,55

548 99,78
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Tablica 8.25 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0038 g, 210 ppm,

Mn:Cu=1:1)

owkenh 07 138 115 @2 69 46 345 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 000 000 000 000 000 000 000 0,00
423 000 000 000 000 000 350 128 596
433 494 714 1133 1421 1739 2245 3048 40,01
448 11,16 1371 17,77 2567 31,06 40,65 4614 58,16
458 1895 2563 2869 3499 4368 5593 6424 7849
473 2303 3467 4269 5211 6456 8171 89,86 97,85
488 4659 6336 7013 8188 8984 97,89 9949 99,64
503 67,43 84,14 8939 9510 9840 99,74

523 8671 09562 9776 99,15

573 97,32 9941 99,77

Tablica 8.26 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;03-MnCuOyx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm,

Mn:Cu=1:1)

Yotdnih g3 115 92 69 46 34,5 23

cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
413 1,90 2,95 4,88 7,84 1323 1690 24,83
423 9,82 1261 1858 2378 3424 4453 6247
433 2025 27,05 3524 47,75 6444 77,16 9297
448 5407 6027 7225 8522 97,54 99,66 99,68
458 7514 8468 9256 9792 9987 100,00 100,00
473 9721 9902 99,86 99,96 100,00 100,00 100,00
488 99,84 9996 100,00 10000 10000 100,00 100,00
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Slika 8.11 Utjecaj temperature i protoka na konverziju toluena s katalizatorom ¢ija je

aluminijska ploc¢ica anodno oksidirana u sumpornoj kiselini pri 293 K (tablica 8.23, Prilozi)
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Slika 8.12 Utjecaj temperature i protoka na konverziju toluena s katalizatorom ¢ija je

aluminijska plo¢ica anodno oksidirana u sumpornoj kiselini pri 278 K (tablica 8.24, Prilozi)
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Slika 8.13 Utjecaj temperature i protoka na konverziju toluena s katalizatorom ¢ija je

aluminijska plo¢ica anodno oksidirana u oksalnoj kiselini pri 293 K (tablica 8.25, Prilozi)
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Slika 8.14 Utjecaj temperature i protoka na konverziju toluena s katalizatorom ¢ija je

aluminijska plo¢ica anodno oksidirana u oksalnoj kiselini pri 313 K (tablica 8.26, Prilozi)
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Tablica 8.27 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;O3-MnOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj
kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0011 g, 210 ppm,
Mn:Cu=1:0)

L : 115 92 69 46 34,5 23

cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 2,81 1,71 2,73 3,72 4,22 3,82 3,04
448 5,54 7,04 9,89 1607 2096 3258
458 6,56 8,13 11,77 1791 2687 3547

473 2622 3148 3944 5066 6559 7612 8891
488 3867 4360 5323 6248 7522 8397 94,50
503 6648 7099 7678 8629 9614 9885 99,57
523 8197 8579 9266 9666 9950 99,75 100,00
548 8975 9295 9704 9928 10000 100,00 100,00
573 9817 9921 9969 9984 10000 100,00 100,00

Tablica 8.28 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnFeOx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0037 g, 210 ppm)

Yotk g 115 92 69 46 34,5 23

cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
448 1,25 0,35 0,00 0,20 3,42 3,05 7,33
458 0,70 0,00 0,06 1,22 7,32 5,73 16,15
473 6,61 5,86 7,75 1448 1971 2818 41,99
488 1904 2391 2107 3227 4433 5575 71,90
503 2683 3685 3204 4837 6607 7983 93,53
523 4751 5520 6167 7798 90,79 9649 99,60
548 7279 7588 8701 9373 9920 99,82 100,00
573 8836 91,60 9595 99,90 100,00 100,00 100,00
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Tablica 8.29 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom Kkatalizatoru Al/Al,O3-MnNiOy (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0025 g, 210 ppm)

\ i)
pliern 138 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min
T, K Konverzija toluena, %
373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
448 0,00 0,00 1,27 4,65 13,52 18,15 33,73
458 10,93 12,55 16,25 21,19 30,54 42,21 60,48
473 25,21 29,97 35,08 47,11 64,32 78,66 91,50
488 46,14 54,25 62,11 73,54 89,25 95,34 99,33
503 61,77 69,20 78,12 88,05 97,59 99,63 99,82
523 83,00 87,84 93,98 98,37 99,91
548 97,57 98,22 99,55 99,92
573 99,59 99,88
100 o _
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Slika 8.15 Utjecaj protoka na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s Al/Al;03-MnOy

katalizatorom (tablica 8.27, Prilozi)
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Slika 8.16 Utjecaj protoka na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s Al/Al,O3-MnFeOy

katalizatorom (tablica 8.28, Prilozi)
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Slika 8.17 Utjecaj protoka na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s Al/Al,O3-MnNiOx

katalizatorom (tablica 8.29, Prilozi)
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Slika 8.18 Utjecaj protoka na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s Al/Al;,03-MnCuOx

katalizatorom (tablica 8.26, Prilozi)
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Slika 8.19 Utjecaj sastava na kataliticku aktivnost metalnih monolitnih katalizatora prilikom
oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (92 cm® min™) (tablice 8.26 - 8.29,

Prilozi)
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Slika 8.20 Utjecaj sastava na kataliticku aktivnost metalnih monolitnih katalizatora prilikom

oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (46 cm® min™) (tablice 8.26 - 8.29,

Prilozi)
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Slika 8.21 Utjecaj sastava na kataliticku aktivnost metalnih monolitnih katalizatora prilikom
oksidacije toluena pri konstantnom protoku ulazne smjese (23 cm® min™) (tablice 8.26 - 8.29,

Prilozi)
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Tablica 8.30 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0020 g, 210 ppm,

Mn:Cu=5:1)

L : 115 92 69 46 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
403 195 5,33 16,38 34,33
413 11,17 22,09 49,03 77,24
423 24,71 45,88 77,97 99,03
433 53,96 77,05 98,34

448 88,23 98,18

458 95,90 99,74

473 99,40
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Tablica 8.31 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u
oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0030 g, 210 ppm,
Mn:Cu=1:5)

L : 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,00 0,00
448 0,00 0,65 2,22 6,12
473 8,34 13,95 24,70 46,92
488 19,81 29,77 53,14 79,01
503 38,64 52,41 77,55 95,40
523 65,42 79,66 95,45 99,49
548 86,72 94,52 99,58

573 95,34 98,91

568 97,65 99,58

603 98,78

623 99,48
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Tablica 8.32 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;,03-CuQOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj
kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliti¢ki aktivne tvari 0,0009 g, 210 ppm, Mn : Cu=0
1)

L : 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,00 0,00
473 2,42 7,51 15,81 29,40
488 13,71 20,87 36,76 59,87
503 24,68 35,99 60,47 82,90
523 47,91 62,77 85,76 96,81
548 73,03 85,56 97,93 99,64
573 88,71 96,58 99,77

588 94,74 99,03

603 98,06

623 99,55
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Slika 8.22 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,03-MnOy monolitnom katalizatoru (tablica 8.27, Prilozi)

100
90 -
80 A
X 70 1
g
S 60 -
=
2 50 -
®
=
& 40 -
@
> Do
s R
S 30 1 P AI/ALO;-Mn5Cul0,
3 N S -+-138 cm’ min’!
200 S iES A 92 cm?® min-!
- 46 cm’® min!
10 1 - 23 cm’min-!
0 - T T T T T
350 400 450 500 550 600 650

Temperatura, K

Slika 8.23 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,O3-Mn5CulO, monolitnom katalizatoru (tablica 8.30, Prilozi)
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Slika 8.24 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,03-Mn1CulOy monolitnom katalizatoru (tablica 8.26, Prilozi)
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Slika 8.25 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,O3-Mn1Cu50, monolitnom katalizatoru (tablica 8.31, Prilozi)
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Konverzijatoluena, %
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Slika 8.26 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na

Al/Al,03-CuOy monolitnom katalizatoru (tablica 8.32, Prilozi)

Tablica 8.33 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;03-MnCuOyx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 2 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, 210 ppm,

Mn:Cu=1:1)

Vokop: gy 92 69 57,5 46 34,5 23
cm® min™

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 1,12 0,00 0,50 0,00 0,00 0,00
448 0,00 1,44 0,85 1,28 1,25 0,57 4,65
458 5,61 4,58 7,20 9,99 13,96 16,85 24,89
473 14,42 14,62 18,20 23,46 27,42 32,39 68,97
503 47,69 49,83 62,52 68,27 75,38 85,61 97,73
523 70,57 77,66 86,75 91,82 96,04 98,69 99,67
573 96,64 98,17 99,31 99,66 99,83

282



PRILOZI

Tablica 8.34 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske
smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u
oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 6 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0042 g, 210 ppm,
Mn:Cu=1:1)

0 ki 207 172,5 103,5 69 34,5
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 1,20 2,19 0,00 1,80
433 0,42 7,57
448 4,76 8,66 19,19 25,61 43,71
458 44,72 71,33
473 31,32 36,22 53,83 69,35 93,51
488 55,65 57,18 77,74 90,98 99,56
503 73,75 80,27 94,21 98,96 99,76
523 92,36 95,37 99,67

573 99,02 99,56
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Tablica 8.35 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 293 K, duljine 8 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0042 g, 210 ppm,

Mn:Cu=1:1)
\Y i)
Pl 930 184 138 92 69 46 34,5
cm® min
T, K Konverzija toluena, %
373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
403 0,00 0,00 0,00 2,66 4,94 4,52 9,35
413 0,00 0,85 3,81 9,18 11,43 23,12 33,21
423 7,16 10,72 17,91 31,97 43,27 64,04 79,17
433 15,42 23,57 36,61 59,50 73,28 90,80 97,63
448 44,56 62,88 77,07 93,14 98,18 99,80
458 3,46 85,24 94,88 99,74
473 93,95 97,13 99,71
503 99,84 99,95
100 k- 3
90 1 e
N e
80 A
< 70 - Py |
E
= )
.E 50 4 ‘ e
.g 40 4 ‘ / Al/ALO;-MnCuO, 2 cm
- o :
= ~-@-115  cm? min’!
S 301 R -A- 92 cm’min!
=~ O/ 8 -@- 69 cm’ min’!
20 1 O -©- 57,5 cm?min-!
F s . 46  cm’® min’!
10 4 s o -f- 345 cmd min!
B """ 23 cm® min’!
0 . Semianuen ; ;
350 400 450 500 550 600
Temperatura, K
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Slika 8.27 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al;03-MnCuOxy katalizatoru (2 cm) (tablica 8.33, Prilozi)



PRILOZI

100 -

I g
90 T O
i )
80 d
X 70 1 *
s A
5 60
i
S 50 A o
8, u] AVALO;-MnCuO, 4 cm
E i i 0- 207 cm’ min’!
z 30 2 A A- 138 cm’ min’!
2 1 g ©- 115 cmd min’!
” o -¢©- 92 cm3min-!
20 A o B - 69 cm® min!
& e - 46 cm’ min’!
10 4 o 34,5 cm’® min'!
6 23 cm? min!
0 = : T T T
350 400 450 500 550 600
Temperatura, K

Slika 8.28 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,03-MnCuOy katalizatoru (4 cm) (tablica 8.25, Prilozi)
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Slika 8.29 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,03-MnCuOy katalizatoru (6 cm) (tablica 8.34, Prilozi)
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Slika 8.30 Konverzija toluena kao funkcija temperature i protoka reakcijske smjese na
Al/Al,03-MnCuOy katalizatoru (8 cm) (tablica 8.35, Prilozi)
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Slika 8.31 Procjena utjecaja medufazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije pri 458 K uz
konstantna prostorna vremena, T (0,17 - 1) te uz katalizatore Al/Al,O3-MnCuOy (duljine 2, 4 i
8 cm) (tablice 8.25, 8.33 i 8.35, Prilozi)
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Slika 8.32 Procjena utjecaja medufazne difuzije na ukupnu brzinu reakcije pri 473 K uz

konstantna prostorna vremena, T (0,17 - 1) te uz katalizatore Al/Al,O3-MnCuOy (duljine 2, 4 i
8 cm) (tablice 8.25, 8.33 i 8.35, Prilozi)

Tablica 8.36 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOyx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0040 g, 210 ppm,

Mn:Cu=1:1)

Yotkupri: 9 39 115 92 69 46 34,5 23

cm® min™

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
433 8,35 1,72 6,80 9,89 12,17 12,25 14,92
458 19,05 18,35 19,58 24,67 30,61 37,17 47,88
473 26,18 26,24 34,51 42,98 55,72 66,27 81,35
488 41,82 49,05 56,64 69,40 83,62 90,79 97,28
503 65,39 72,32 80,18 88,93 95,91 98,52 99,60
523 87,82 91,35 94,89 97,93 99,61 100,00 100,00
573 99,39 99,68 99,85 99,88 100,00 100,00 100,00
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Slika 8.33 Utjecaj temperature na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s
Al/Al,03-MnCuOy katalizatorom s 0,0040 g kataliticki aktivne tvari (tablica 8.36)

Tablica 8.37 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama, ukupnim protocima reakcijske
smjese i koncentracijama toluena na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al,03-MnCuOy (Al
nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari

0,0024g,Mn:Cu=1:1)

Vi i)
LR 2500 1660 1250 1000 835 714 625 556
cm™ min

X, ppm 195,6 2946 391,2 489,0 587,0 684,9 782,4 879,5

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
423 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
433 0,00 7,36 8,53 10,07 12,01 9,96 10,24 9,98
448 18,92 28,40 31,71 33,94 32,33 32,58 33,65 30,11
458 20,00 35,41 41,23 46,38 48,38 44,96 48,29 41,20
473 39,51 61,96 69,60 73,79 77,26 79,28 79,94 77,00
488 68,87 83,06 89,99 94,16 95,03 97,18 97,51 97,55
503 86,01 95,35 97,71 98,93 99,44 99,64 99,76 99,78
523 95,69 99,11
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Tablica 8.38 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i koncentracijama toluena uz

konstantni ukupni protok reakcijske smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;Os-

MnCuOy (Al nosa¢ anodiziran u oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki

aktivne tvari 0,0024 g, Mn: Cu=1:1)

0 ki 150

cm® min

X, ppm 48,9 97,8 195,6 293,4 489,0 586,8 782,4 880,2
T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
433 4,87 0,00 0,00

448 49,48 36,63 18,82 16,64 11,42 9,87 7,84 5,70
458 67,87 56,95 39,27 32,48 24,45 20,20 15,54 13,42
473 97,54 94,17 82,24 72,18 57,86 47,79 40,34 34,79
488 89,24 81,33 76,85 65,94 53,40
523 98,49 99,67 99,72 99,71 99,49 99,13 98,30 96,86

Tablica 8.39 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na metalnome molitnom katalizatoru Al/Al;03-MnCuOyx (Al nosa¢ anodiziran u

oksalnoj kiselini pri 313 K, duljine 4 cm, masa kataliticki aktivne tvari 0,0024 g, 850 ppm,

Mn:Cu=1:1)

Yotknih 4 3 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min

X, ppm 850

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00
433 0,00 2,49 5,23 11,23
448 9,43 18,31 37,08 58,90
458 12,61 22,05 44,90 71,53
473 42,86 57,92 85,09 98,39
488 64,47 83,46 99,84 99,75
523 96,23 99,32

289



PRILOZI

100
4 "’ "f
90 /
O A

80 -
X 70 4 s
g AR AN -
£ 50 A PPl
= oo i
g 40 A P
= PP AVALO;-MnCuO,
= ! i
§ 30 1 i 850 ppm

20 A : A -£+- 138 cm’ min’!

Y - S -A5- 92 cm’ min'!
Ll n -&- 46 cm?® min’!
10 1 Z -©- 23 em’min-!
0 | mecpmiim TR . ,
350 400 450 500 550 600
Temperatura, K

Slika 8.34 Utjecaj temperature na konverziju toluena u monolitnom reaktoru s Al/Al,O3-

MnCuOy katalizatorom i ulaznom koncentracijom toluena od 850 ppm (tablica 8.39,Prilozi)
8.2.6.2. Keramicki monolitni katalizatori

Tablica 8.40 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na keramickom monolitnom katalizatoru Kordijerit-MnCuOy

Yotk g 115 92 69 46 34,5 23
cm™ min

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
393 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,53 0,53
403 0,00 2,56 3,70 6,52 1359 2506 4354
413 1151 1605 2461 3676 6047 7855 96,35
418 2240 2873 4409 6079 8515 9222 9843
423 4622 4999 7095 8469 9719 9922 99,54
433 7258 8237 9276 9712 99,61

448 9376 9648 9859 99,67

458 97,39 9869 9954

473 99,04 99,60
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Tablica 8.41 Konverzija toluena pri razli¢itim temperaturama i ukupnim protocima reakcijske

smjese na komercijalnom kerami¢kom monolitnom katalizatoru Purelyst PH - 304

Vo (ukupni)s

o i 138 115 92 69 46 34,5 23

T, K Konverzija toluena, %

373 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
383 0,00 1,58 2,07 6,49 13,85 15,48 33,38
393 33,87 38,81 54,74 86,98 99,55 99,72 99,61
403 79,82 92,00 98,60 99,90

413 99,51 99,88
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Ceria nanocrystals were prepared hydrothermally and tested as potential catalysts
for oxidation of volatile organic compounds using toluene as a model compound. Pure
ceria with a crystallite size of 4 nm, determined by the Scherrer method from XRD pat-
tern has been obtained. The specific surface area of the prepared nanoparticles deter-
mined by BET analysis yielded 201 m? g!, while the band gap of 3.2 eV was estimated
from DRS spectrum via Tauc’s plot. Catalytic tests were performed on calcined ceria
(500 °C) with increased crystallite size (9 nm) caused by thermal treatment. The tests
showed good activities for the toluene oxidation with T temperatures, corresponding to
50 % toluene conversion, observed at 250 °C and even lower temperatures depending on
the total flow rate of the gas mixture. The one-dimensional pseudo-homogeneous model
of the fixed bed reactor was proposed to describe the reactor performance and the appro-
priate kinetic parameters were estimated. Good agreement between experimental data

and the proposed model was observed.

Keywords:

ceria, catalytic oxidation, nanomaterials, toluene, modelling

Introduction

Catalytic oxidation of monocyclic aromatics,
such as benzene, toluene, and xylene, which belong
to a wider group of volatile organic compounds
(VOCs), has been the subject of many studies over
the past 20 years, due to their toxicity and adverse
effects on the environment'’. Although several
“end-of-pipe” techniques have been developed to
remove VOCs from polluted air, such as adsorption,
absorption, condensation, thermal combustion, and
biofiltration, heterogeneous catalytic oxidation has
been recognized as one of the most efficient and en-
vironmentally friendly techniques that can meet the
criteria of permissible emissions into the environ-
ment®’, The most important advantage of catalytic
oxidation in comparison to the more common ther-
mal oxidation process is the fact that it requires lit-
tle or no supplementary fuel, and therefore is a less
expensive process*. Of course, it is important to em-
phasize that catalytic oxidation is less expensive
only for relatively dilute streams of VOCs (which
are the most prevalent in real situations), but for
more concentrated gas streams, thermal oxidation is
a much better solution®.

“Presented at the “4™ International Symposium on Environmental
Management — Towards Circular Economy (SEM2016), December
7 — 9, Zagreb, Croatia”

“Corresponding author: Marina Duplanci¢; Tel.: +385-14597194;
Fax: +385-14597133; E-mail: marina.duplancic@fkit.hr

The high cost of noble metal catalysts (pre-
dominantly Pt and Pd, and in less extent Rh and
Au), their limited availability, sensitivity to high
temperatures, and poisoning by halogenated com-
pounds, have long been motivating research for
substitute catalysts. Metal oxides (mostly Mn, Co,
Cu, Fe and Ni), which come in different forms, e.g.,
as single metal oxides, as mixed transition metal
oxides or as a combination of noble and transition
metal oxides, are a possible alternative to noble
metals®. The use of bimetallic metal oxides, includ-
ing Cu-Mn, Cu-Cr, Mn-Ni, Ag-Mn, Ag-Co, Co-Zn,
etc. is also promising due to their enhanced activity,
selectivity, thermal stability, and resistance to poi-
soning in comparison with the corresponding mono-
metallic oxide systems. Some zeolites and meso-
porous materials, such as MCM-41 (Mobil
Composition of Matter No.41) and SBA-15 (Santa
Barbara Amorophous -15) have also been investi-
gated as catalysts used for carbon monoxide (CO)
and VOC oxidation®. In general, metal oxides have
quite high activity, especially at high temperatures,
and they show greater resistance to poisoning in
comparison to noble metal catalysts. However, they
are less active than noble metals at low tempera-
tures. Perovskite-type oxides, described by the gen-
eral formula ABO,, like LaCoO,, LaMnO, and
LaFeO,, have attracted a lot of attention as potential
catalysts for oxidation of carbon monoxide and var-
ious hydrocarbons'®!". It has been reported in litera-
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ture that their high catalytic activities are connected
with the formation of positive holes and/or oxygen
vacancies®*.

Ceria, CeO,, owing to high mobility and oxy-
gen storage capacity within the lattice, has been ex-
tensively investigated in different reaction systems,
such as automotive exhaust purification (three-way
catalysts, TWCs), low-temperature water-gas shift
(WGS) reaction, low-temperature selective catalytic
reduction of nitrogen monoxide (NO) with ammo-
nia (NH,) (NH,-SCR), CO oxidation, catalytic wet
air oxidation (CWAOQ), catalytic wet peroxide oxi-
dation (CWPO), oxygen sensors, oxygen perme-
ation membrane systems, fuel cell processing,
photocatalysis, as well as biotechnology and medi-
cine'?". Tang et al."* reported that the state of ceria
in catalysts can be classified into three kinds ac-
cording to their manner of use: i) as an active com-
ponent or pure support to deposit active compo-
nent(s), ii) as a bulk doping, and iii) as a surface
loading component. Furthermore, its catalytic prop-
erties and morphology can be changed depending
on the preparation method and preparation parame-
ters. Different synthesis approaches have been re-
ported in literature for the synthesis of ceria
nanoparticles and films, including hydrolysis, pre-
cipitation, thermal deposition, flame synthesis, sol-
gel, hydrothermal and solvothermal methods, etc."
However, the hydrothermal method possesses nu-
merous advantages, such as simplicity, affordability,
and environmental benignity®.

The development of low-temperature catalysts
with high selectivity and low preparation costs re-
mains a challenging goal in the heterogeneous ca-
talysis. In our previous investigation*' hydrothermal
synthesis of CeO, was optimized with respect to
various process parameters in order to obtain a ma-
terial with the greatest specific surface area. The
optimization was done using Taguchi design. It was
shown that the only significant factor for achieving
high specific surface area is the hydrothermal syn-
thesis temperature. In this paper, we report the
properties of ceria obtained with optimized hydro-
thermal synthesis and its potential utilization as a
catalyst for toluene oxidation.

Experimental part

Chemicals

Ce(S0,),-3H,0 (Merck, Germany) and NaOH
(Kemika, Croatia) were used for the ceria nanopar-
ticles synthesis. Chemicals were of analytical grade
and used without further purification.

All gases were of high purity (99.9 %) and sup-
plied by UTP d.o.o (SOL Group). A mixture of tol-

uene in nitrogen (1 g m>) was used as the reactant,
and synthetic air was used as the oxidant. All reac-
tants and gases were used as received without fur-
ther purification.

Catalyst preparation

Firstly, a NaOH solution with a concentration
of 8 mol dm™ was prepared. An amount of 0.8
mmol of Ce(SO,),”3H,0 was then dissolved in 56
cm® of the NaOH solution, and placed in a 70-cm?
Teflon-lined stainless-steel autoclave. The autoclave
was tightly sealed and thermally treated at 120 °C
for 16 hours in a temperature-controlled oven. After
cooling, the product was centrifuged, and the pre-
cipitate was washed with demineralized water with
the aid of sonification. The washing procedure was
repeated three times, and the precipitate was then
dried at 60 °C for 24 h in static air. It is important
to emphasize that the synthesis was conducted us-
ing the plane hydrothermal process without addi-
tives that could contaminate ceria and reduce its
catalytic activity.

Catalyst characterization

The crystal phase in the sample was identified
by X-ray diffraction (XRD) analysis using Shimad-
zu XRD 6000 diffractometer with CuKe radiation
operated at 40 kV and 30 mA. Data were collected
between 5 and 105 °26 in a step scan mode with
steps of 0.02 °260 and counting time of 2 s. In order
to deconvolute individual contributions of crystal-
lite size and lattice strain to diffraction peaks,
broadening Williamson-Hall analysis®> was em-
ployed. According to Williamson and Hall, the crys-
tallite size varies with 1/cosf and the strain is de-
pendent on the tan6 from the peak width. Therefore,
the size and the strain contributions could be sepa-
rated through the following equation:

B 0050=%+48sin0 (1)

where £, is the peak full width at half maximum
corrected for instrumental broadening, 6 is the
Bragg angle, «x is the shape factor (0.94 in case of
spherical ceria particles), A is the CuKa radiation
wavelength, D is the crystallite size, and ¢ is the
lattice strain.

The morphology of the prepared sample was
investigated using transmission electron microsco-
py (TEM) device JEM-1400 Plus (JEOL) with ac-
celerating voltage of 120 kV. Surface properties of
the sample were determined based on the Brunau-
er-Emmet-Teller (BET) analysis using nitrogen (N,)
adsorption-desorption isotherms obtained on Mi-
cromeritics ASAP-2000 at 77 K. The sample was
previously degassed at 100 °C under a dynamic
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vacuum of 13 mPa to remove any surface adsorbed
residues. The surface area was calculated utilizing
the desorption data. The UV—Vis spectrum of the
prepared sample was obtained using diffuse reflec-
tance spectroscopy (DRS) on Shimadzu UV-
3101PC equipped with an integrating sphere. The
spectrum was recorded at room temperature in the
wavelength range of 200800 nm. Barium sulphate
(BaSO,) was used as a reference. The diffuse reflec-
tance spectrum was transformed by performing a
Kubelka—Munk transformation of the measured re-
flectance according to: F(R)=(1-R)?*(2R), where
F(R) is proportional to the extinction coefficient
(o)), and R is the reflectance of the “infinitely thick”
layer of the solid®®. The bandgap energy, E , was
estimated by plotting modified Kubelka-Munk
function, (F(R)Av)", vs. photon energy (4v), the so-
called Tauc’s plot, followed by extrapolation of the
linear region of the Tauc’s plot onto the energy axis.
In the modified Kubelka—Munk function, /4 is the
Planck’s constant (4.13566733 - 1075 eV s), and v is
frequency, the quotient of light velocity (¢ =
299792458 m s') and wavelength, (/m™"). The ex-
ponent 7 is associated with the electronic transition
in the course of optical absorption process and is
theoretically equal to 1/2 and 2 for indirect and di-
rect allowed transitions, respectively®.

Catalytic activity tests

The activity of the homemade catalyst was
measured in an integral up-flow fixed bed reactor
(I.D. 7 mm) operating at atmospheric pressure. Tol-
uene was chosen as a model VOC compound for
catalytic oxidation. The catalyst (0.05 g) was placed
in the reactor between two quartz wool plugs. The
dead volumes on both ends of the catalyst bed were
filled with inert metal inserts to minimize potential
gas-phase reactions at higher reaction temperatures.
The gas mixture consisted of toluene in nitrogen (1
g m™ of toluene in nitrogen, SOL Group, Italy) and
air as the oxidant (UTP, Croatia). The reactor tem-
perature was regulated by a thermo-controller
(TC208 Series) connected to a thermocouple placed
inside the reactor and the heaters around the reactor.
The gas flow rates were regulated using mass flow
controllers (Brooks).

Catalytic oxidation of toluene was carried out
at isothermal conditions, constant inlet toluene con-
centration (0.8 g m>), different total flow rates of
the reaction mixture (23—138 mL min™'), and in the
temperature range from 100 to 400 °C. Space times
were changed varying the total flow of the reaction
mixture (toluene/nitrogen and air) over a constant
amount of catalyst. The reactor effluent was anal-
ysed using an on-/ine gas chromatograph equipped
with a flame ionization detector (FID) and a Carbo-
wax 20M column (250/177 mm).

Since one of the most important properties of a
catalyst is maintenance of its long-term activity,
preliminary experiments were carried out to check
catalyst stability. However, there was no significant
change in catalyst activity, indicating a stable cata-
lytic performance of CeO, after long-term exposure
to the reaction conditions.

Results and discussion

Properties of the prepared catalyst

Powder XRD patterns of the as-prepared sam-
ple and samples heated to 500 °C and 1000 °C are
shown in Fig. 1. The sample was calcined at 500 °C
for 2 h as thermal pre-treatment before catalytic ac-
tivity measurements, while thermal treatment at
1000 °C for 4 h was done in order to provide a stan-
dard for instrumental XRD peak broadening. Pat-
terns are indexed to ceria, CeO, (ICDD PDF num-
ber 34-394). As may be observed, the diffraction
peaks of the as-prepared sample (Fig. la) are nota-
bly broad, the broadness of the peaks of the sample
heated to 500 °C (Fig. 1b) is reduced, while peaks
of the sample heated to 1000 °C (Fig. 1c) are fully
narrow. Generally, the broadness of the peaks is af-
fected by crystallite size and lattice strain, both hav-

1 a) Ceria, ICDD PDF # 34-0394
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Fig. 1 — The diffraction pattern of a) as-prepared catalyst,
b) catalyst heated to 500 °C, ¢) catalyst heated to 1000 °C
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Fig. 2 — Williamson-Hall plot of the prepared catalyst
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Fig. 4 — Nitrogen adsorption-desorption isotherms of the
prepared catalyst

ing a profound influence on the properties of
nanoparticles. Their contribution to the peak breadth
could be separated through Williamson-Hall analy-

1.0

sis. Therefore, peaks were deconvoluted and the ob-
tained full width at half maxima and Bragg angles
were used to construct Williamson-Hall plot.

The Williamson-Hall plot of the prepared cata-
lyst is shown in Fig. 2. As may be observed, the
broadening is dominated by crystallite size influ-
ence, while lattice strain contribution appears to be
negligible. On the basis of Scherrer’s formula, the
average crystallite size was estimated to be ~4 nm.
Beside morphology, crystallite and particle size are
believed to play a key role in determination of ceria
catalytic activity?®. Thermal treatment to 500 °C
yielded a considerable increase in crystallite size to
9 nm calculated through the Scherrer’s formula.
The crystallite size does not contribute to the broad-
ness of the peaks of the sample heated to 1000 °C,
which is entirely a consequence of instrumental
broadening.

The morphology of the prepared catalyst was
characterized by TEM (Fig. 3). Heavily agglomerat-
ed nanometer-sized particles could be seen in the
micrograph. Nanometer-sized particles could be ob-
served at the edges of the agglomerate. However,
based on the present micrograph, it was not possible
to determine the average particle size or to compare
it with the crystallite size calculated on the basis of
XRD data.

The nitrogen adsorption-desorption isotherms
of the prepared catalyst are given in Fig. 4. The iso-
therm could be classified as type IV®, although not
typical, since it possess no final saturation plateau.
The narrow hysteresis loop of isotherms presented
in Fig. 4 could be classified as H3, often associated
with particle aggregates®. The BET specific surface
area of the prepared sample was calculated from the
desorption isotherm, and yielded 201 m? g!, which
is a quite satisfactory result.

Fig. 5 presents the UV—Vis reflectance spec-
trum of the prepared catalyst showing intense ab-
sorbance in the UV region and fair reflectance in
the Vis region. Ceria is a direct semiconductor, and
in order to obtain the value of the direct band gap,
(F(R)hv)? was plotted as a function of photon ener-
gy, followed by extrapolation of the linear portion
of the curve to abscissa (Inset in Fig. 5). The value
of 3.19 eV was obtained, which is precisely the val-
ue of the band gap of bulk ceria*. One would ex-
pect a considerable blue shift of the band gap due to
the quantum confinement effect in small particles.
However, Zhang et al*’ noted red-shift counterac-
tion due to the dielectric confinement effect, yield-
ing almost unchanged ceria nanocrystals band gap.

Catalytic activity measurements

In order to determine the catalytic oxidation
properties of the prepared nanocrystalline ceria, cat-
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Fig. 5 — UV-Vis diffuse reflectance spectrum of the prepared

catalyst. Inset: Modified Kubelka-Munk function for
the direct transition.
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Fig. 6 — Influence of temperature and total flow rate of the
reaction mixture on toluene conversion over CeO,

alytic oxidation of toluene was used as a model re-
action. According to the literature, monocyclic aro-
matics, such as toluene, are generally oxidized
around 200 °C over noble metals like platinum?®.
Ceria is a very active catalyst for toluene oxidation,
since this reaction is essentially controlled by the
presence of surface oxygen species, which facilitate
the C—H bond activation. To examine the possibility
of thermal oxidation of toluene, blank tests at cle-
vated temperatures without the catalyst were per-
formed. It was found that there was no significant
thermal degradation of toluene at temperatures low-
er than 300 °C at the total flow rates employed in
this study. Catalytic activity results for toluene con-
version over CeO, obtained at different tempera-

tures and total flow rates of the reaction mixture are
presented in Fig. 6. As may be seen, CeO, showed
excellent catalytic performance giving 50 % toluene
conversion at a quite low temperature, e.g., at 200
°C to 250 °C, depending on total flow rate of the
reaction mixture.

It is evident that toluene conversion rapidly in-
creases with the reaction temperature at all flow
rates employed in this study. The increase in tolu-
ene conversion continued to a temperature of about
350 °C, after which only a slight increase in conver-
sion was noticed, but above 450 °C the conversion
decreased. The explanation for the decrease in toluene
conversion above 450 °C is probably related to the
redox capability of cerium oxides (Ce* = Ce*")*.
As known, with changes in the cerium oxidation
state, CeO, can participate in the formation of oxy-
gen vacancies or defects in the crystal lattice due to
the loss of oxygen or its electrons. The valence and
defect structure of CeO, is quite dynamic and may
be changed in response to reaction conditions, espe-
cially at elevated temperatures and at low oxygen
partial pressures'*!. Obviously, the redox proper-
ties of ceria and associated oxygen defects, such as
oxygen vacancies, play significant roles in the reac-
tivity of ceria for the catalytic oxidation of hydro-
carbons. Operating at lower total flow rates leads to
higher space times of the reaction mixture inside
the reactor, and thus to higher toluene conversions,
as is expected. It can also be seen that the space
time of the reaction mixture in the reactor had no
influence on the shape of the conversion-tempera-
ture curve itself.

Mathematical model

Although the gas-phase oxidation of toluene
over different catalysts has been evaluated by many
researchers, there are only a few papers in the liter-
ature related to the modelling of catalytic reactors
used for this purpose. In this study, a simple one-di-
mensional (1D) pseudo-homogeneous model of the
fixed bed tubular reactor was used to simulate the
low-temperature toluene oxidation over CeO,, with
special emphasis on the basic principles in the de-
velopment of such a model.

Assumptions and model equations

As already mentioned previously, in this study
catalytic oxidation of toluene was carried out using
the powder form of CeO, in the fixed bed reactor.
Due to a small catalyst size (nanometer-sized parti-
cles) and a small catalyst mass used (only 0.05 g), it
follows that the catalytic layer was very thin. Under
such working conditions (high flow velocity of the
reaction mixture through the catalytic layer and
small catalyst particle size), the following assump-
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tions were taken into account in the mod- — _ p—
el development: the plug flow and 0.9 A\ e 175°C
steady-state conditions, as well as negli- P '32‘5’2
gible resistance to the intraphase mass 0% 1 .. esetee |
transfer. Due to the low concentration of 0.7 A K230
toluene, and thus a small amount of heat - 23‘5’35 R
generated by the reaction, the reaction o J *400°C
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All these assumptions make it possi- 0.4 .
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lar reactor: 02 1 . °
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where the rate of the reaction per unit
mass of catalyst, »;, and the reaction
rate per unit volume of the reactor are as-
sociated with the bulk density of the cat-
alyst, p,, in order to ensure the consisten-
cy of the dimensions.

/-

Fig. 7 — Comparison between experimental data (points) and the values

predicted by the proposed model (lines) over CeQ, at different
temperatures

Catalytic oxidation of toluene was
described with a simple first order kinet-

ic model: 8
ro, = () =k, 3) 7
6 4
Solution method and model verification } s
=
The numerical solution was based 4

on the following procedure: the calcula-
tion began by converting the model
equations (Egs. 2 and 3) in the dimen-
sionless form by introducing the follow- 1
ing dimensionless variables:

0

Y,=c, /CAO (4) 0.0013

* *
T=1 /7

After that, the model equation appeared in di-
mensionless form:
dy, .
== TmaprkAyA (5)
dr
The corresponding kinetic model was given by
Eq. 6 and the appropriate boundary conditions at
the reactor inlet were given by Eq. 7:

rPy =k, (6)
=0, y,=1L y,=1 (7

The only estimated parameter of the reactor
model was the rate constant, k,. Parameter estima-
tion was carried out using a modified differential
method and Nelder-Mead method of nonlinear opti-
mization. Correlation criteria was the mean square
root of differences between the experimentally mea-
sured concentrations of toluene and theoretical val-

ues provided by the model.

0.0015 0.0017 0.0019 0.0021 0.0023 0.0025
TYK?!

Fig. 8 — Activation energy, E, and the frequency factor, A,
determination

The proposed model was verified by compar-
ing the experimental data (points) with theoretical
predictions obtained using the proposed model
(lines), illustrated in Fig. 7. Estimated kinetic pa-
rameters of the reactor model and the mean square
root deviations, SD, are listed in Table 1.

Generally, good agreement between the experi-
mental data and theoretical predictions was
achieved. As expected, the rate constants, &k, in-
creased with the increase in reaction temperature.
The apparent activation energy for toluene oxida-
tion over the CeO, catalyst was calculated based on
the Arrhenius equation (Fig. 8). The calculated acti-
vation energy, £ , was 33.24 kJ mol ™', while the fre-
quency factor, 4 was 2.61-10° min"'. The obtained
value of the activation energy is comparable to the
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Table 1 — Estimated values of the rate constants, k, and the
mean square deviations, SD, between the experimentally ob-
tained and theoretically predicted values

T, °C k,, min™! SD- 10°
150 141.28 4.81
175 298.48 8.23
200 525.74 0.20
225 910.92 0.22
250 1661.18 0.21
275 2625.27 0.15
300 3648.45 8.83
350 5132.68 5.59
400 6071.79 5.11
450 5567.69 5.42

A,=2.61-10°min™'; £ = 33.24 kJ mol™

value (3743 kJ mol™) reported by Tan et al.* for
toluene oxidation on cerium-supported gold and
palladium alloy (0.90-0.93 AuXde/CZY) nanoparti-
cles, and much lower than the apparent £ value (88
kJ mol™") obtained over the unsupported ceria-zirco-
nia-yttria solid solution, CZY (without supported
noble metals) and other catalysts?!-32,

Conclusions

Ceria catalyst was prepared, and its structure,
morphology, texture, band gap and catalytic perfor-
mance were evaluated.

Pure ceria with a crystallite size of 4 nm was
obtained. Particles are heavily agglomerated with
sizes roughly consistent with the calculated crystal-
lite size. Specific surface area of the prepared cata-
lyst yielded 201 m? g”!, while the band gap of 3.2
eV was calculated.

To evaluate the catalytic performances of the
prepared ceria, the catalytic oxidation of toluene,
chosen as a VOC model component, was investigat-
ed at different reaction conditions. The prepared
catalyst was highly active in toluene oxidation, even
at quite low reaction temperatures. The results pre-
sented in this study demonstrate that the hydrother-
mally prepared ceria is a good candidate for the
VOC’s abatement at low temperatures. However,
additional investigations should be performed on
ceria-based mixed oxides and related materials for
their enhanced performance in catalytic oxidation at
elevated temperatures.

A simple and practical 1D pseudo-homoge-
neous reactor model was applied to describe the ex-

perimental system within the reaction conditions
range. A satisfactory degree of correlation between
the experimental data and theoretical predictions
was obtained, indicating that this model can be used
to analyse the influence of different operating pa-
rameters on the catalytic performance.
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Symbols

A, — frequency factor, min™'

c — speed of light in the vacuum, ¢ = 299792458
ms’!

c, — concentration in the fluid phase, mol cm™

c, — concentration on the catalyst surface,
mol cm™

Ch — initial concentration in the fluid phase,
mol cm™

D — crystallite size, nm

e — average pore diameter, nm

E, — activation energy, kJ mol™!

E, — band gap energy, eV

F(R) — Kubelka-Munk function

h — Planck’s constant, 4.13566733 ¢V s

k, — rate constant, min™'

K — Scherrer’s equation shape factor (for the case
of spherical particles with cubic symmetry
0.94)

n — exponent associated with electronic transi-

tion in the course of optical absorption pro-
cess (1/2 and 2 for indirect and direct al-
lowed transitions, respectively)

P, — relative pressure, —

r — surface reaction rate, mol g_ ' min™'

R — reflectance of the “infinitely thick” layer of
the solid

SD — root mean square deviation, —

T — temperature, °C

u — linear velocity, cm min™!

3 51

V soea — volume of adsorbed N, cm’ g

X, — conversion, %

v, — molar fraction of compound, —

Y — molar fraction of compound on the catalyst
surface, —

Vo — initial molar fraction of compound in the flu-
id phase, —

z — reactor axial coordinate, cm
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— diffraction peak full width at half maximum cor-
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— CuKa radiation wavelength, nm

— frequency, s
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ABSTRACT

This paper is focused on development of the metal monolithic structure for total oxidation of
toluene at low temperature. The well-adhered catalyst, based on the mixed oxides of
manganese and nickel, is washcoated on the AI/Al,Os; plates as metallic support. For the
comparison purposes, results observed for the manganese-nickel mixed oxide supported on
the metallic monolith are compared with those obtained using powder type of the same
catalyst. Prepared manganese-nickel mixed oxides in both configurations show remarkable
low-temperature activity for the toluene oxidation. The reaction temperature Tsg
corresponding to 50% of the toluene conversion is observed at temperatures of ca. 400-
430K for the powder catalyst and at ca. 450-490 K for the monolith configuration. The
appropriate mathematical models, such as one-dimensional (1D) pseudo-homogeneous model
of the fixed bed reactor and the 1D heterogeneous model of the metal monolith reactor, are
applied to describe and compare catalytic performances of both reactors. Validation of the
applied models is performed by comparing experimental data with theoretical predictions.
The obtained results confirmed that the reaction over the monolithic structure is kinetically
controlled, while in the case of the powder catalyst the reaction rate is influenced by the
intraphase diffusion.
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Symbols used Greek letters

A, frequency factor (min™") O bulk density of catalyst (gca; cm ™)
ay specific area per unit volume (cm™") ™ space time (min)
Ca concentration in the fluid phase (mol cm™) T max maximum space time (min)
Cao initial concentration in the fluid phase (mol cm™) T dimensionless space time (-)
G concentration on the catalyst surface (mol cm™3)
d diameter of the monolith channel (m . .
Dy molecular diffusion coefficient (m? s™") Subscripts and superscripts
dpore average pore diameter (nm) A compound
En activation energy (kJ mol™') s solid phase
k rate constant (min~") P
kg mass transfer coefficient (cm min™")
Meat catalyst mass (g) 1. Introduction
Qn compound mass flow (mgs h™")
. -1 .1
A surface reaction rate (mol gce min ") Volatile organic compounds (VOCs) are recognized as the
SgeT specific surface area of catalyst (m“ g™') . tribut R lobal ai lluti [12]. Th
SD root mean square deviation (-) major contributors to global air pollution 2] e
Sh Sherwood number (-) anthropogenic sources of VOCs include transportation
T temperature (K) L vehicles and a wide range of industrial processes, from
‘\j linear velocity of gas p3has_e1 (cm min™) chemical, power and pharmaceutical plants to printing,
pore total pore volume (cm> g™') ) . . .

Xa compound conversion (%) shoemaking, furniture and textile manufacturing. VOCs
Ya molar fraction of compound () _ _ are typically organic compounds, which at room temp-
Yo 'n}'f'al ?‘)Olar fraction of compound in the fluid  oratyre have a vapour pressure greater than 100 Pa

phase (- - . .
yi molar fraction of compound on the catalyst ~ and a low boiling point even at atmospheric pressure.

surface (-) Usually, we are talking about the organic compounds
z reactor axial coordinate (cm) with fewer than 12 carbon atoms divided into two
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groups: methane and non- methane compounds
(NMVOCQ). Both groups significantly contribute to the tro-
pospheric ozone formation, the greenhouse effect and
the global warming [3]. VOCs are also prevalent com-
ponents of indoor air pollution and may cause various
diseases in humans exposed to them during longer
time periods [4,5].

Toluene, a non-methane aromatic VOC, extensively
applied in different fields of industry (automobile indus-
try, pharmaceutical industry, etc.) was chosen as a single
model VOC compound. It is quite often used as a model
compound by many researchers in the field [6-11]. The
US Environmental Protection Agency (US EPA), American
Industrial Hygiene Association’s emergency response
planning guidelines (AIHA ERPG) and National Institute
of Occupational Safety and Health (NOISH) list several
toluene concentration limits that people should not be
exposed to, depending on the time through which a
person is exposed [12-15]. Some of the values are the
maximum concentration of toluene in the air
(190 mg m™3) below which it is considered that the
majority of people (workers) can be exposed to a
maximum of 1 h not to experience anything but mild
transient adverse health effects or to feel a clearly
defined objectionable odour; IDLH (immediately danger-
ous to life or health concentration) value of 1885 mg m~>
as the recommended exposure limit value to ensure that
the worker can escape from the exposure provided it is
likely to invoke the death or immediate or delayed per-
manent adverse health effects; REL (recommended
exposure limit) value of 375 mg m~> as the rec-
ommended limit value for 8 or 10 h average exposure
time and STEL (short-term exposure limit) value of
560 mg m~> as the maximum value that people should
not be exposed for more than 15 minutes during the day.

The development of effective methods and materials
for the abatement of VOCs is of great importance and
among existing methods, such as incineration, conden-
sation, adsorption, absorption and even plasma or
photocatalysis, catalytic oxidation is the most promising
technology for the destruction of VOCs [16-20]. Combi-
nation of the suitable catalytic compound and metallic
monolith support raises many interests lately. Some of
the reasons are that catalytic oxidation with suitable
oxidation catalyst can convert VOCs into harmless CO,
and water and allows operation at low process temp-
eratures. On the other hand, metallic monolith structure
ensures high mechanical resistance and thermal con-
ductivity, a large surface area, very low pressure drop
at high flow rates present in the industrial emissions
and effective support to the catalytic layer [21,22].
Most of the catalysts used for VOCs oxidation are
noble metals dispersed on porous supports (e.g.

platinum or palladium on alumina and silica), generally
supposed to be more active than catalysts based on the
transitional metal oxides, but also more expensive.
Taking that into consideration, many efforts have
been made towards the design of cheaper catalyst
materials based on the mixed transition-metal oxides
(Ni, Cu, Cr, Mn, Fe, etc.). Manganese oxides are reported
to be among the most efficient transition-metal com-
pounds in catalytic oxidation, exhibiting high activity
in VOCs catalytic oxidation [7,10,23-25]. It was also
reported that mixed metal oxides are more active
than the single ones, because their interaction signifi-
cantly influences catalyst structure definition, which
attributes to higher surface area being exposed to the
reaction feed [26,27].

This paper investigates the performance of the met-
allic monolith, Al/Al,05-MnNi, in the catalytic oxidation
of toluene, emphasizing the utilization of low-cost and
environment-friendly raw materials, such as manganese
oxide catalyst combined with nickel oxide. Prepared
and characterized manganese-nickel mixed oxide,
MnNi, in the powder form was compared to manga-
nese-nickel mixed oxide washcoated on the metallic
monolith, Al/Al,O3-MnNi. Both configurations of manga-
nese-nickel mixed oxides show remarkable low-temp-
erature activities for the toluene oxidation and their
high catalytic activity demonstrates that these catalysts
are suitable for the catalytic oxidation of toluene at
different operating conditions. Finally, the appropriate
heterogeneous mathematical models were applied to
describe toluene oxidation over MnNi mixed oxide cata-
lysts in both powder and metallic monolith forms. The
obtained results confirmed that the reaction over the
monolithic structure is kinetically controlled, while in
the case of the powder catalyst the reaction rate is influ-
enced by the intraphase diffusion.

2, Experimental
2.1. Catalyst preparation

Powder manganese-nickel mixed oxide catalyst MnNi
was synthesized by the co-precipitation method using
modified procedure described previously in the literature
[28,29]. Briefly, equal volumes of 0.25 mol dm~ aqueous
solutions of manganese (Il) nitrate tetrahydrate and
nickel (Il) nitrate hexahydrate were mixed and stirred
for 5 minutes. Co-precipitation occurred while adjusting
pH of the solutions to 8.4 by dropwise adding sodium
carbonate solution under stirring. After 48 h, suspensions
were filtrated and washed a few times with distilled
water to remove ammonium and sodium ions. Obtained
catalysts were dried for 12 h at 393 K and then calcined
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N32CO3
Mn(NO3)x4H,0
6 NI(NO3)2X6H20 s o
o .
o Drying 393K 12h

Calcination 523K 2h
48h 773K 3h

pH=8.4

. 4D

Figure 1. Preparation of the powder MnNi catalyst.

at 523 K for 2 h, and finally at 773 K for 3 h. Preparation
process scheme is shown in Figure 1.

The first step in the preparation of the metallic
monolith catalyst included forming monolithic structure
of the specified dimensions from anodized Al/Al,Os
metal plates. Al/AI,0; metal plates were obtained by
anodization of aluminium plates in the oxalic acid at
313 K. After forming, metallic monoliths were washed
with HNOs; (65%) and rinsed with distilled water.
Equal volumes of 1 moldm™ aqueous solutions of
manganese () nitrate tetrahydrate and nickel (II)
nitrate hexahydrate were mixed with appropriate
amount of aqueous citric acid solution, according to
the modification of the preparation procedure reported
in the literature [30]. Metallic monoliths were then
immersed in the obtained solution for half an hour,
then dried at 393 K for an hour and finally calcined
at 773 K for 2 h. Preparation process scheme is shown
in Figure 2.

2.2, Catalyst characterization

Characterization of the home-made MnNi mixed oxide
involved the nitrogen adsorption—-desorption analysis
(Brunauer-Emmet-Teller, BET), scanning electron micro-
scopy (SEM) with energy dispersive X-ray (EDX) analysis,
X-ray diffraction (XRD) analysis, differential scanning

Washing (HNO3)
Rinsing (H,O
Rinsing (H:0) AVALO;

monolithic support

Drying 393K 1h
Calcination 773K 8h

calorimetry (DSC) and Fourier Transform Infrared (FTIR)
spectroscopy.

The textural properties, such as specific surfaces of the
catalysts, total pore volumes and average pore diam-
eters, were determined based on the BET analysis
using N, adsorption/desorption at 77 K on a Micro-
metrics ASAP 2000 apparatus.

The surface morphology and EDX analysis of the cat-
alytic samples were performed on a Vega 3 Tescan scan-
ning electron microscope.

XRD analysis was accomplished using Shimadzu dif-
fractometer XRD 6000 with CuKa radiation. Data were
collected between 10 and 70° 26 for powder and
between 5 and 90° 26 for monolith catalyst, in a step
scan mode with steps of 0.02° and counting time of 0.6 s.

The thermal properties of catalysts were analysed
using DSC. The analysis was carried out on the Mettler
Toledo DSC823€ apparatus. Catalyst sample was heated
in the temperature range of 298-823 K in inert gas
atmosphere (N, 50 cm® min™") with a heating rate of
10K min™".

FTIR spectroscopy was used to determine the chemi-
cal composition and structure of the fresh (untreated)
catalyst and catalyst exposed to long-term influence of
the working conditions during the catalytic oxidation
of toluene. The analysis was performed on PerkinElmer”
Spectrum One at room temperature with a spectral

Mn(NO3)x4H,0
Ni(NO3)x6H,0
CeHO7xH,0

/ Drying 393K 1h

Calcination 773K 2h

mdV /dl SugV /

Figure 2. Preparation of the metallic monolith catalyst washcoated with MnNi oxide.
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1

range from 400 to 4000 cm™ ' and with a resolution of

4cm.

2.3. Catalytic tests

Activity of the synthesized MnNi catalytic oxide was
tested in the toluene oxidation using gaseous mixture
of toluene and nitrogen (242 ppm of toluene/nitrogen).
Air was used as an oxidant. Tests were performed at
different temperatures (373-548 K) and various space
times of the reaction mixture in the reactor. The
space times were varied by changing the total flow
rate of the reaction mixture (23-138 cm®>min~') at
the constant catalyst mass (in the case of the fixed
bed reactor) or at constant catalyst volume (in the
case of the monolith reactor). The catalytic oxidation
of toluene was carried out under atmospheric pressure.
The inlet concentration of toluene in the reaction
mixture was kept constant (210 ppm). The reactor
temperature was regulated by a thermo-controller
(TC208 Series) connected to the thermocouple placed
inside the reactor and the heaters around the reactor.
The gas flow rates were regulated using mass flow con-
trollers (Brooks) (Figure 3). The inlet mixture and the
reaction products were analysed by online gas chrom-
atography using a Shimadzu GC-2014 gas chromato-
graph equipped with a Carbowax 20M packed
column and an FID detector. The catalytic activity was
evaluated in terms of toluene conversion by measuring
its concentration in the inlet and the outlet reaction
stream.

Powder MnNi catalyst (0.05 g) with a particle size frac-
tion of 315-400 um was placed between quartz wool
plugs in the fixed bed reactor. Metallic monolith with a
thin MnNi catalytic layer was rolled and placed inside

Quartz wool plugs -

the reactor tube enclosed in a temperature-controlled
electric furnace. Dimensions of the monolithic support
before washcoating were 40 x 25 x 0.274 mm (length x
width x thickness) and mass of the washcoated MnNi
mixed oxide was 0.0025 g. The blank tests were carried
out in fixed bed reactor without any powder catalyst
and in the reactor with the metallic monolith support
(without catalytic washcoat) and resulted in the
absence of any conversion of toluene at temperatures
up to 573 and 523 K, respectively.

3. Mathematical model development

Mathematical modelling is an important tool when trying
to describe interaction between the various physical and
chemical processes that take place simultaneously
(chemical reaction and intraparticle diffusion) or sequen-
tially (interphase diffusion and chemical reaction) within
the reactor. Many authors have dealt with the challenges
of modelling monolith reactors, such as the selection of
appropriate kinetic expressions, identification of the
role of intraphase and interphase diffusion, and determi-
nation of the heat and mass transfer coefficients
[19,21,31-36].

The fundamental equations illustrating the reactor
and kinetic models used in this study are presented in
Table 1.

3.1. Mathematical modelling of the fixed bed
reactor

Catalytic oxidation of toluene over the powder MnNi
mixed oxide catalyst was performed in the fixed bed
tubular reactor. Due to the fact that small particle size

GC-2014 PC
Shimadzu

filling

Brooks MFC
L]
e
Brooks MFC
S

oluene/N
mixture

Air

Figure 3. Schematic representation of the experimental system.



Table 1. Mathematical model equations.

Fixed bed reactor

Metal monolith reactor

Reactor model equation:

Reactor model equations:
in the gas phase:

dc,
fud—A:f(cA):rf\pb (1) dex
z —ug=kaG-q @
First-order kinetic model: z
s s s on the catalyst surface:
rnpp, =fl)) =k (6
rp, =kgay (e — ¢ 3
Initial conditions: at APy =koavlcy =) (3)
s initial conditions at
z=0, ca=0Cpo, ¢ =Cno (4)
z=0, CA = Cag, Ca = 4
Conversion to dimensionless A A0r A oo @
form: mass transfer coefficient:
YA = CA/CAO k, = Sh Df (5)
% ) % @ 9= d
T=T /Tmax
) . First-order kinetic model:
Dimensionless form:
reactor model equation: rpp =flcy) =kc (6)
dya " Conversion to dimensionless form:
_E: Trmax pbkyA (8)
Ya = Ca/Cn
boundary conditions: s 0 @)
T="T/Thax

=0,yA0=1,y5 =1 11
T % I (an Dimensionless form:

kinetic model: in the gas phase:

rp, = ky; 12 d
AP> =KYa (12) —ﬁikgavT*max(}’A—}’f\) ©

on the catalyst surface:
by =kgay(ya—ya)  (10)
boundary conditions:

T=0,yA0=1,y; =1 (1)

kinetic model:
rap, = kya (12)
molar fraction on the catalyst surface:
L kgavyali—1)
Ay ==—="—— (13
yali) K+ kg ay (13)

interpolation from the calibration
curve:

kg = 8.2609 (T4 A7) 0% (14)

fraction of the catalyst was used, the simple one-dimen-
sional (1D) pseudo-homogeneous model of the fixed
bed reactor was applied. The model considers the
reactor bed as a continuous phase and assumes that
the temperatures of solid and fluid phase are the same
at any point within the reactor. The main assumptions
of the applied reactor model included the steady-state
and isothermal conditions, plug flow of the fluid phase
as well as the absence of any diffusion limitations (the
interphase and intraphase diffusion). The model
equation is given by Equation (1) in Table 1, where the
reaction rate per unit catalyst mass, r; and the reaction
rate per unit reactor volume were related by the bulk
density of catalyst, p, to ensure the consistency in
dimensions.
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3.2. Modelling of the metal monolith reactor

Catalytic evaluation of the Al/Al,O3-MnNi catalyst was
performed in a metallic monolith reactor and a more
detailed insight into the performance of the monolith
reactor is provided by applying the basic methodology
of chemical engineering and by determining the key par-
ameters of the corresponding mathematical model.

The 1D heterogeneous model was applied and appro-
priate solution algorithm was derived to solve the model
equations and to find out the unknown model parameters.
As mentioned previously, catalytic oxidation of toluene
was carried out under a variety of operating conditions
and the applied model was validated with experimental
data. In the development of the monolith reactor model,
several assumptions were taken into account, such as
steady-state and isothermal conditions, negligible pressure
drop along the monolith length and the plug flow of the
fluid phase. The intraphase diffusion was also neglected
due to a very thin layer of the MnNi mixed oxide catalyst
washcoated on the surface of metallic monolith support.
During the preliminary investigations (not shown here),
very stable activity of catalyst was observed, even after
long-term catalyst usage at different reaction conditions.
Therefore, the catalyst deactivation was not taken into
consideration. The difference between toluene concen-
tration in the fluid phase and at the surface of catalyst
was incorporated into the 1D heterogeneous model, so
separate mole balance equations were written for both
fluid and solid phases. Based on the above-mentioned
assumptions, the mathematical model was represented
by the mass balances (Equations (2) and (3) in Table 1).
The initial conditions (Equation (4)) were applied to the
mass balance equations of the monolith reactor model.
As can be seen, the fluid phase equation was coupled to
the solid phase equation via interphase mass transfer.
The corresponding mass transfer coefficient was calcu-
lated based on Equation (5), while Sherwood number
was calculated using the well-known correlation proposed
by Hawthorn [37]. Molecular diffusion coefficient, D, was
taken from the literature (0.0920 cm?s™").

3.3. Kinetic model

Catalytic oxidation of toluene was monitored by analys-
ing toluene concentration at the inlet and outlet of the
reactor and a simple first-order kinetic model was used
to describe the reaction rate (Equation (6)) [19].

3.4. Model validation and numerical solution

The applied models were verified by comparing exper-
imental data with the theoretical predictions obtained
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using the applied models. Numerical solution was based
on the following procedure. The calculations begin by
converting Equations (1-4) and (6) into the dimension-
less form by introducing new variables, Equation (7).
The dimensionless expressions were obtained for the
fixed bed reactor (Equation (8)) and for the monolith
reactor (Equations (9) and (10)), with boundary con-
ditions at the reactor inlet, Equation (11) and the corre-
sponding kinetic model, Equation (12). The only
estimated parameter in the both models was the reac-
tion rate constant, k. Parameter estimation was per-
formed using a modified differential method of data
analysis and the Nelder-Mead method of non-linear
optimization [38]. In each optimization iteration cycle,
Equations (9), (10) and (12) were solved simultaneously
with the current value of the reaction rate constant, k,
to obtain the theoretical values of the molar fraction of
toluene which are compared to the values obtained
experimentally. Equation (9) was solved using the
Runge-Kutta IV method, while the unknown molar frac-
tion of toluene on the catalyst surface, y;, was calculated
for every Runge-Kutta iteration, Equation (13), the
analytical solution of Equation (10). In the each iteration,
a new kg, value was calculated, since it varies with space
time in the reactor (i.e. with the change in the flow rate of
the reaction mixture). These values were interpolated
from the calibration curve (calculated k, for each exper-
imental flow), Equation (14). As mentioned previously, for
the calculation of the mass transfer coefficient, k, the
Hawthorn correlation was applied.

4, Results and discussion

The objectives of this paper were to investigate the
effects of the key parameters on the Al/Al,Os-MnNi
monolith reactor performance during catalytic oxidation
of toluene and to propose the appropriate mathematical
model. Validation of the applied model was carried out
by comparing the computer simulation data with the
experimental laboratory results. For comparison
purpose, catalytic activity of the powder MnNi catalyst
was investigated, too. It should be noted that specific
area per unit volume, a,, of both powder and monolith
catalysts was very similar, ca. 15.67 and 12.99 cm™',

respectively.

4.1. Catalyst preparation and characterization

The BET analysis showed textural properties of the pre-
pared manganese-nickel mixed oxide catalyst. The
value of the specific surface area was 38.3991+
0.4030 m? g™, which is a slightly higher value compared
to the results reported in the literature [23]. With the total

pore volume of 0.1956 cm® g~' and the average pore
diameter of 20.4 nm, the obtained catalyst can be classi-
fied as a mesoporous material, according to the IUPAC
standards.

The morphology of the MnNi oxide catalyst in powder
form was further checked by the SEM. In Figure 4, it can
be seen that the surface of the powder catalyst consists
mostly of the spherical clusters with typical dimensions
of about 2 microns. The morphology of the Al/Al,Os-
MnNi metallic monolith catalyst observed by the SEM
shown in Figure 5 reveals that the rough surface of the
Al/Al,O3 shown in Figure 5(a) is completely covered
with MnNi oxide catalyst losing its Al,Os roughness
and showing the occurrence of surface cracks due to
drying and calcination process (Figure 5(b)). The EDX
analysis determined the amount of Mn and Ni in the
powder MnNi mixed oxide to be 44.3 wt% and 40.0 wt
%, respectively, and the rest being oxygen and same
impurities. The EDX analysis of the metallic monolith cat-
alyst determined that aluminium dominates over oxygen
in pure Al/Al,O3; monolith and once the MnNi catalyst is
applied the ratio changes and mass fractions of Al, O, Mn
and Ni amount to around 37 wt%, 46 wt%, 3 wt% and
4 wt%, respectively .

DSC over a wide range of temperature (298-823 K)
was used to investigate the thermal properties of MnNi
mixed oxides and the results are illustrated in Figure 6.
It was found that in the temperature range from 528 K
to ca. 586 K MnNi oxide catalyst changes its crystalline
structure (before calcination), which is accompanied by

P

SEM HV: 20.0 kV
View field: 103 pm Det: SE 20 ym
SEM MAG: 1.23 kx | Date(m/dly): 04/03/13

Figure 4. SEM micrograph of the powder MnNi catalyst.
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Figure 5. (a) SEM micrograph of the Al/Al,0; metal plate. (b) SEM micrograph of the Al/Al,03-MnNi monolith catalyst.

the release of energy of —149.93 J g~. In line with these
observations before testing the catalyst activity for
toluene oxidation, the catalyst was pre-treated (calcined)
at the temperature of 523 K for 2 h and then for 3 h at
the temperature of 773 K. The DSC curve after pre-treat-
ment (Figure 6, after calcination) shows no structural
changes in the observed temperature range, indicating
that the catalyst obtained after pre-treatment is structu-
rally stable in this temperature range and as such suit-
able for catalytic experiments.

XRD of the powder MnNi mixed oxide shown in Figure
7(a) identifies three phases NiO, NiMnO3 and MnO,. Peak
intensities and their broadness indicate fine crystallites
(in the nanometer range), while slightly higher base
line could indicate that there is some amorphous

phase in the sample. XRD pattern of Al/Al,O3-MnNi met-
allic monolith catalyst (Figure 7(b)) reveals only diffrac-
tion lines corresponding to the metal of the monolith,
aluminium, with missing reflections from the planes
(111) and (222) due to a preferred orientation of crystal
grains of the aluminium plate used. No diffraction
peaks corresponding to either Al,O3 (produced by anodi-
zation) or washcoated MnNi oxide catalyst were
observed which could indicate a very thin layer of the
phases.

FTIR analysis (Figure 8) confirmed that during the
toluene oxidation over MnNi oxide catalyst there was
no significant adsorption of possible reaction intermedi-
ates (e.g. benzaldehyde or benzoic acid) or reactants on
the surface of the catalyst. Detected peak at 525 cm™

0.9 1

0.8 1

0.7 1

0.6 1

0.5 1

0.4 1

Heatflow, W g'!

0.3 1

0.2 1

0.1 1

——Dbefore calcination
=== after calcination

0 T T
250 350 450

550 650 750 850

Temperature, K

Figure 6. DSC curve of the powder MnNi catalyst.



8 M. DUPLANCIC ET AL,

(a)

MnNi powder
4 44-1159,NiO
v 75-2089, NiMnO,

= 44-0141, o-MnO,
500+ 2

Intensity (CPS)

Tvlvl val

40
20 (°CuKo)

Intensity (CPS)

120000 1 —— AVALO,-MnNi

m Al ICDD PDF No. 4-787
100000 [ ]
80000
60000

40000 —

20000 b

+ T + T T T ™ T

20 (°CuKa)

Figure 7. (a) X-ray diffraction pattern (XRD) of the powder MnNi mixed oxide catalyst. (b) XRD of the Al/Al,05-MnNi monolith catalyst.

(M-O stretching vibration; M: Mn or Ni) implies the pres-
ence of metal-oxide group in the catalysts. The metal-
oxygen bond is also observed at 1368 cn™' (M-O
rocking in plane) and at 1631 cm™' (M-O rocking out of
plane). Some nitrogen or carbon containing molecules
were probably adsorbed during catalyst preparation
and the peaks at 1736 cm™' (C=0 or M-H stretching)
and at 1228 cm™' (C-O stretching) can be attributed to
that.

Generally, development of metallic monoliths wash-
coated with catalytic compounds is not an easy task,
due to non-porous nature of the metallic plates,
coupled with the differences in the thermal expansion
between the metal foil and desired washcoat material.
In our reaction system, the formed Al,Os film ensured a
good adherence of the washcoat onto metallic monolith
support.

100

4.2. Catalytic experiments

Before extensive investigation of the rate of toluene oxi-
dation on MnNi-based oxide catalyst at different reaction
conditions preliminary investigations were performed in
order to check the reproducibility of the experimental
results and the catalyst stability. The reproducibility
was very acceptable and the catalyst exhibited very
stable activity even after prolonged exposure to the reac-
tion conditions employed in this study. Preliminary
experiments have also shown that the steady-state con-
ditions are achieved within less than 5 minutes from the
beginning of reaction. The influence of reaction tempera-
ture on the toluene conversion over the powder MnNi
and Al/Al,O3-MnNi metallic monolith catalysts at differ-
ent flow rates of reaction mixture and at the constant
reactant and oxidant volume ratio (20:3) is shown in
Figures 9 and 10. As can be seen, the observed curves

90 ~

80

70 1

60 -

50 1

40 4

Transmittance, %

30 A

20 A

10 4

—— Mn-Ni before
Mn-Ni after

525

0

4000 3500 3000 2500

2000 1500 1000 500

Wavenumber, cm!

Figure 8. FTIR spectra: (a) fresh (unused) catalyst sample and (b) catalyst sample after long-term usage.
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Figure 9. Catalytic performance of the powder MnNi catalyst at different temperatures.

of toluene conversion versus the reaction temperature
have shown the characteristic S-shape, regardless of
the total flow rates of the reaction mixture. The charac-
teristic S-curve (so-called the light-off or spontaneous
oxidation curve), as it can be seen in Figure 10, often
appears in the catalytic systems which are related to
the oxidation of CO and hydrocarbons (CH) and in
similar reaction systems [39,40].

The reaction temperature Tso corresponding to 50%
of the toluene conversion, as a characteristic value, was
observed at temperatures of ca. 400-430 K (Figure 9)
for the fixed bed reactor and at ca. 450-490 K (Figure
10) for the monolith reactor. By comparing the Tsq

with the decrease in the total flow rate of the reaction
mixture, which was expected. The 90% of the conversion
was achieved at temperatures above 440K for the
powder catalyst and above 480 K for the monolith cata-
lyst, depending on the total flow rates of the reaction
mixture. The difference between the T, and Ty values
obtained at the same space time for the fixed bed and
monolith reactor was attributed to the 20 times higher
catalyst mass in mentioned reactors (0.05 vs. 0.0025 g).
To support the statement, the intrinsic catalytic activity
(mg of converted toluene g=' h™') was calculated
according to the following equation:

values at different space times, it can be seen that the [mg] Xa - Qm
conversion increases with increasing space time, i.e. [g-hl ~ mes- 100 (15)
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Figure 10. Catalytic performance of the Al/Al,O3-MnNi monolith catalyst at different temperatures.
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Figure 11. Comparison between experimental data (points) and values predicted by the mathematical model (lines), Equations (8) and

(12) for the powder MnNi catalyst.

where X, represents the conversion of toluene at a given
temperature (%); Qn, the toluene mass flow (mga h=™);
M,y the catalyst mass (g). According to the experiments
at the total flow rate of the reaction mixture of
46 cm®> min™' and 473 K monolith catalyst (Al/Al,O5-
MnNi) achieves conversion of 64% and powder catalyst
(MnNi) achieves conversion of 97%, but when the
results obtained are expressed per unit mass of catalyst,
using equation written above, monolith catalyst (Al/
Al,O5-MnNi) with 20 times smaller catalyst mass
(0.0025 g vs. 0.05 g) achieves 13 times higher conversion
of toluene per catalyst mass (562 vs. 42 mg of converted

toluene g_1 h™"). Also, a sharp increase in the conversion
of toluene at temperatures exceeding 423 K and a
maximum conversion achieved at temperatures as low
as 473 K were observed. Therefore, it can be concluded
that the prepared mixed oxide monolith catalyst
showed remarkable activity for the toluene oxidation at
the conditions employed in this study. High conversions
of toluene over the Al/Al,O3-MnNi metallic monolith
were achieved at low temperatures (<473 K), which is
crucial for the practical application of the catalyst in
real systems. It should be also noted that, in practice, it
is preferable to find the catalyst which is active at the
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Figure 12. Comparison between experimental data (points) and values predicted by the mathematical model (lines), Equations (9)—(12)

for the Al/Al,03-MnNi monolith.



Table 2. Estimated rate constants at different
temperatures for the fixed bed reactor.

T, K k, min™" SDx10?
423 229.1 1.63
448 688.8 122
458 813.7 1.00
473 988.5 0.75

A.=3.81x 108 min~"; Ea=50.02 kJ mol™".

Table 3. Estimated rate constants at different
temperatures for the monolith reactor.

T, K k, min~" SDx10?
448 52 1.66
458 137 0.90
473 36.2 1.19
488 816 0.73
503 1339 0.66
523 283.1 0.36

A =4.66x10">min~"; Ex=96.43 kJ mol~".

lower operating temperatures, which is directly related
to the process economics and the costs of processing
the exhaust/waste gases.

Comparisons of experimental data and theoretical
values predicted by the applied mathematical models
are graphically illustrated in Figure 11 for the fixed bed
reactor and in Figure 12 for the metal monolith reactor.
A very good agreement between simulation and exper-
imental data was obtained, indicating that applied math-
ematical models produce satisfactory results for the
catalytic oxidation of toluene in the described exper-
imental settings. The values of the estimated rate con-
stants, k and the root mean square deviations at
different temperatures are given in Tables 2 and 3 for
the fixed bed and monolith reactor, respectively.

ENVIRONMENTAL TECHNOLOGY 11

Surprisingly, the apparent activation energies, E5 and
frequency factors, A, estimated from Figure 13 were ca.
50 kJ mol™" and 3.81x10®min™" for toluene oxidation
on the powder form of MnNi catalyst and ca.
96 kJ mol™" and 4.66x10"* min~" for the Al/Al,O5-MnNi
metallic monolith catalyst, respectively (Tables 2 and 3).
Although in 1D pseudo-homogeneous model of the
fixed bed reactor the intraphase diffusion was neglected,
the obtained values of activation energy indicate that the
intraphase diffusion occurs in the powder form of the
MnNi catalyst no matter the relatively small particle
size fraction used (315-400 um). It seems that those cat-
alytic tests demonstrated disquised or falsified kinetics
and the true reaction kinetics was demonstrated by the
catalytic tests performed over monolith catalyst. Accord-
ing to the obtained results, the toluene oxidation over
the monolithic catalyst is kinetically controlled, while in
the case of the powder catalyst the reaction rate was
influenced by the intraphase diffusion. This will be con-
firmed and described in detail in our future work.

5. Conclusions

This study deals with the toluene oxidation over manga-
nese mixed oxide catalyst washcoated on the metallic
monolith support. The high specific surface area, meso-
porous structure along with high catalytic activity at rela-
tively low temperatures demonstrated that this catalyst
is suitable for the catalytic oxidation of toluene at differ-
ent operation conditions.

The mixed manganese and nickel oxide is washcoated
on the Al/Al,O5 plates as metallic support. The prepared
Al/Al,05-MnNi metallic  monolith catalyst shows

8
7 1 )
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n
=< 4 A
= =
3
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[ ] —theoretical (monolith)
1 4 ® experimental (powder)
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0 T T T T
0.0019 0.002 0.0021 0.0022 0.0023 0.0024
1/Temperature, 1/K

Figure 13. Arrhenius plots for determination of activation energies.
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extremely high activity for the toluene oxidation. It is par-
ticularly important to point out that the observed high
conversions of toluene are achieved at relatively low
temperatures (<473 K), which is important for the practi-
cal application of the catalyst in real systems. Applied
mathematical models give satisfactory results for the oxi-
dation of toluene in the experimental system described
in this work. The estimated apparent activation energy
values for toluene oxidation were ca. 50 k) mol™' on
the powder form of MnNi catalyst and ca. 96 kJ mol™
on the Al/Al,O3-MnNi monolith catalyst, so it can be con-
cluded that the toluene oxidation over the monolithic
catalyst is kinetically controlled, while in the case of the
powder catalyst the reaction rate was influenced by
the intraphase diffusion.
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Abstract The aim of this study was to investigate cat-
alytic activity and thermal stability of the manganese-
doped gahnite powders prepared by sol-gel synthesis.
Gabhnite catalysts with 4, 8, 12 and 25% of Zn replaced
with Mn were characterised using differential thermal
and thermogravimetric analysis (DTA/TGA), X-ray dif-
fraction (XRD), Fourier transform infrared spectroscopy
(FTIR), N, adsorption/desorption isotherms and diffuse
reflectance UV-Vis spectroscopy (DRS). After thermal
treatment at 700 °C for 2 h, regardless of the amount of
the dopant, pure spinel was obtained. However, for
higher thermal treatment temperatures, traces of corun-
dum appeared in samples with greater doping levels. It
was indicated that this is a consequence of displacing of
some AI*" in octahedral sites with trivalent manganese.
The isotherms resemble to type IV with H2 hysteresis
loops, suggesting that material is mesoporous. Specific
surface area increases with manganese content from 32
to 52 m* g . The crystallite size is below 20 nm for all
samples annealed at 700 °C for 2 h; crystallites remain
in nano-region after annealing temperature increase to
900 °C but when treated at 1100 °C, sizes range between
200 and 300 nm. Moderate doping (8% of manganese)
was found as favourable for crystallite size stability, i.e.
showed the slowest coarsening rate. The catalytic activ-
ity of (Zn, Mn)Al,04 nanoparticles for toluene
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G. Matijasi¢ * K. Muzina

Faculty of Chemical Engineering and Technology, University of
Zagreb, Marulicev trg 19, HR-10000 Zagreb, Croatia
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oxidation has been tested in an integral fixed bed reactor.
Tests indicate that the manganese-doped gahnite ex-
hibits good catalytic activity for the toluene oxidation
under conditions employed in the present study.

Keywords Fixed bed reactor- Doped gahnite -
Manganese - Nanoparticles - Catalytic oxidation -
Nanostructured catalysts

Introduction

One of the priorities of environmental catalysis is the
control of volatile organic compound (VOC) emissions
into the environment. VOCs refer to those organic
chemicals that boil below 250 °C under atmospheric
pressure (Tomatis et al. 2016). Several techniques are
used for the control of VOC emissions including process
modifications, recovery and destruction methods. Most
commonly, thermal incineration is used requiring tem-
peratures over 800 °C to achieve total combustion. The
thermal incineration process is simple, but not cost-
effective (Berenjian et al. 2012). Catalytic oxidation
proceeds under much lower temperatures and at an
accelerated reaction rate representing an environmen-
tal-friendly, cost-effective alternative to other VOC
emission control techniques. It is capable of handling
large quantitates of VOCs producing only water and
carbon dioxide molecules (Hosseini 2016; Salari et al.
2011; Aguero et al. 2013). Those qualities made cata-
lytic oxidation the preferred technology for elimination
of VOCs (Duplanci¢ et al. 2017). The efficiency of the

@ Springer
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catalytic oxidation process is primarily under the influ-
ence of the catalyst and its physicochemical properties.

The selection of acceptable catalytic materials for the
VOC oxidation process is complex as it depends on the
general catalyst activity and stability and the specific
VOC molecule. Most often, various transition metal
oxides or mixed metal oxides are used for VOC catalytic
oxidation (Morales and Barbero 2006; Pérez et al.
2014). Due to their defect-rich crystal structure and high
thermal, chemical and mechanical stability, spinel-type
mixed metal oxides are considered as promising novel
catalysts. Zinc aluminate spinel, ZnAl,O,4, (mineral
name gahnite) is used as a catalyst for a number of
industrial processes (Wrzyszcz et al. 2001; van der
Laag et al. 2004; Kurajica et al. 2008; Singh et al.
2008; Farhadi and Panahandehjoo 2010). However, to
the best of our knowledge, literature does not report on
zinc aluminate as VOC oxidation catalyst. The spinel
structure can easily accommodate foreign ions and
structural modifications achieved by introducing dop-
ants, which could influence various properties, includ-
ing catalytic activity (Deraz et al. 2002). Literature
reports on various transition metal and rare earth ions
with doped gahnite (van der Laag et al. 2004; Matsui
et al. 2001), but mainly aimed for phosphorous and
other optical application. Manganese doping in gahnite
was used to obtain phosphor nanopowders for the ap-
plication in thin-film electroluminescence displays,
mechano-optical stress sensors and stress imaging de-
vices (Singh et al. 2008; Lou and Hao 2005; Tsai et al.
2010; Cornu et al. 2014; Anand et al. 2015; Huang et al.
2014). We found no mention on Mn-doped gahnite
utilised as a catalyst.

Recently, our group prepared a series of Mn-doped
zinc aluminates using the sol-gel process and
characterised its structure and microstructure (Popovi¢
et al. 2011; Vranki¢ et al. 2014). While pure gahnite
possess the normal spinel structure, i.e. have tetrahedral
interstices occupied by divalent (8 from 64 available)
and octahedral interstices occupied by trivalent cations
(16 from 32 available), higher levels of Mn-doping
induced the appearance of partial inverse spinel struc-
ture where some divalent manganese cations, besides
being in tetrahedral, reside in octahedral interstices. Up
to 11.7 at.% of zinc was replaced with manganese and it
was determined that the amount of manganese cations in
octahedral interstices, as well as unit cell parameter «,
increased with the doping level, while the crystallite size
decreased (Popovi¢ 2011). Transmission electron

@ Springer

microscopy investigations showed that particles are
nanosized. Particle size correlated well with the crystal-
lite size and decreased with the increasing manganese
doping levels (Vranki¢ et al. 2014). The preservation of
nanocrystallinity is attributed to doping-induced defects.

Nano-size particles with high specific surface arca
and ability to control other microstructural and surface
properties are beneficial for catalytic activity and, as
such, are favourable for catalytic applications. In order
to achieve these properties, an advanced synthesis ap-
proach has to be utilised. Therefore, in this work, we
improved the control of the sol-gel synthesis with the
use of a chelating agent. Thereof, we achieved
manganese-doped zinc aluminate with smaller crystal-
lite sizes and high specific surface areas. We also wid-
ened the doping span up to 25 at.% of manganese to
extrapolate the composition effect. Finally, we concen-
trated our efforts to the investigation of catalytic activity
and related properties of the prepared catalyst.

Experimental

Detailed synthesis procedure has been described else-
where (Kurajica et al. 2008). Briefly, samples with
nominal composition Zn; Mn,Al,O4, where x=0, 4,
8, 12 and 25 were prepared using the sol-gel process:
aluminium sec-butoxide (A1(O°Bu)s); ethyl-
acetoacetate (CgH;003), which was used as chelating
agent; zinc nitrate hexahydrate (Zn(NOs),"6H,0) and
manganese nitrate hexahydrate (Mn(NOs),"6H,0) were
dissolved in 2-butanol (CH;CH,CH(OH)CHs3) and
stirred until gelation. Prepared gels were dried at room
temperature for 7 days, and the obtained dry samples
were subsequently grinded to fine powders. Finally, the
powders were thermally treated for 2 h at 700, 900, 1100
and 1300 °C in the laboratory box furnace. Samples
were denoted as MZS0, MZS4, MZS8, MZS12 and
MZS25 for samples with x=0, 4, 8, 12 and 25,
respectively.

Thermal evolution of the samples was characterised
with DTA/TGA thermal analysis using a Netzsch STA
409C. For the thermal analysis, ~ 50 mg of material was
placed in Pt crucibles and heated to 1000 °C at a rate of
10°Cmin 'ina synthetic air flow of 30 cm’ min_l, and
«-alumina was used as a reference.

Thermal treatment of samples has been accomplished
in box furnace under static air. Samples were heated to
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aimed temperature at a rate of 10 °C min~' and main-
tained at attained temperature for 2 h.

The powder X-ray diffraction (XRD) was accom-
plished using a Shimadzu diffractometer XRD 6000
with CuKo radiation. Data were collected between
15 and 75° 26, in a step scan mode with steps of 0.02°
and counting time of 0.6 s. The average crystallite
size was calculated from the broadening of the (311)
diffraction peak using the Scherrer equation (Klug
and Alexander 1974):

/9
- pcosd (1)

where d is the average crystallite diameter, & is the
Scherrer constant (0.94), A is the X-ray wavelength
(0.15418 nm), [ is the full width at half height of the
(311) diffraction peak corrected for instrumental
broadening and 6 is the diffraction angle.

IR spectra were acquired using the Fourier transform
infrared spectrometer Bruker Vertex 70 in ATR (attenu-
ated total reflectance) mode. The samples were pressed
on a diamond and the absorbance data were collected
between 400 and 4000 cm ' with spectral resolution of
1 cm ™' as average of 64 scans.

Specific surface area of the samples thermally treated
at 700 °C for 2 h was determined by Brunauer-Emmet-
Teller (BET) method, using N, gas adsorption-
desorption isotherms obtained at 77 K on a
Micromeritics ASAP2000. The samples were previous-
ly degassed at 200 °C under a dynamic vacuum of 1.3 x
107 Pa. Pore size distributions were calculated from
desorption isotherms by the Barrett-Joyner-Halenda
(BJH) model.

The morphology of the samples thermally treated at
700 °C for 2 h was investigated with a Tescan Vega 3
scanning electron microscope operating at 10 kV. Sam-
ples for SEM characterisation were fixed on a sample
holder using a double-sided carbon conductive tape and
then gold-coated using a Quorum SC 7620 sputter
coater.

The DRS UV-Vis spectra of the prepared samples
were obtained using a Shimadzu UV-3101PC equipped
with an integrating sphere. The spectra were recorded at
room temperature in the wavelength range of 200—
800 nm. BaSO, was used as a reference. The diffuse
reflectance spectra were transformed by performing a
Kubelka-Munk transformation of the measured reflec-
tance according to equation (Lopez and Gomez 2012):

(1-R)?
~ 2)

where F(R) is the Kubelka-Munk function and R is the
reflectance of the “infinitely thick” layer of the solid.
Catalytic oxidation of a model VOC pollutant, tolu-
ene, over 0.05 g of catalyst was carried out in a conven-
tional fixed bed reactor operated in the temperature
range of 100 to 550 °C and at a constant total flow rate
of the reaction mixture (92 cm® min !). The reaction
was carried out at a constant inlet concentration of
toluene (210 ppm) and at a constant ratio of toluene
and oxidant (air). The gas mixture consisted of 242 ppm
of toluene in nitrogen (SOL Group, Italy) and air as the
oxidant (UTP, Croatia). The flow rates were controlled
using mass flow controllers (Brooks). The reaction tem-
perature was regulated by a thermo-controller (TC208
Series) connected to a K-type thermocouple placed
within a concentric thermowell inside the reactor and
using the heaters around the reactor. The catalyst was
placed in the middle of the reactor between two quartz
wool plugs. The reactor effluent was analysed before
and after the reaction using an on-line gas chromato-
graph (Shimadzu GC-2014) equipped with a flame
ionisation detector (FID) and a Carbowax 20M column.

F(R) =

Results and discussion

Figure 1 shows DTA and DTG curves of the as-prepared
MZS gels. On the DTA curves of all five samples, one
broad endothermal peak, one sharp exothermal peak and
one faint exothermal peak could be observed. The TGA
curves (not shown) displayed mass loss in a range 55—
59%. Although decrease of TG curve is observed until
the end of measurement (1000 °C), the majority of mass
loss occurs below 700 °C. The DTG curves revealed
that mass is lost in four distinct processes. On the basis
of our previous investigations of pure gahnite (Kurajica
et al. 2008), thermal events could be interpreted as
follows: Broad endothermal peak centred at ~ 100 °C,
accompanied with mass loss, could be attributed to the
evaporation of the residual solvent, as well as physically
adsorbed water from the gel. The following sharp exo-
thermic peak at 170 °C, accompanied with rapid and
considerable mass loss, is attributed to an auto-
combustion process involving carboxyl groups from
aluminium sec-butoxide/ethyl-acetoacetate chelate act-
ing as a reductant and NOj; ions acting as an oxidant.
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Fig. 1 DTA and DTG curves of 10
the as-prepared MZS gels 51
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Doped gels show a relatively stronger auto-combustion
effect in comparison to the non-doped, probably due to
the synergetic contribution of mixed nitrate-based pre-
cursors. The following two partially overlapped mass
loss processes in a temperature range between 190 and
330 °C could be attributed to an additional loss of nitrate
and organics. As these effects faint with further temper-
ature increase, subsequently, spinel crystallisation oc-
curs evidenced by a weak exotherm at ~300 °C. Man-
ganese doping may marginally shift the crystallisation to
slightly higher temperatures.

XRD patterns of sample MZS12 thermally treated at
different temperatures (Fig. 2) corroborated the attribu-
tion of ~300 °C exotherm to crystallisation process. As

T/°C T/°C
can be observed in Fig. 2, the as-prepared sample, as
well as sample thermally treated at 200 °C, was amor-
phous. After thermal treatment at 400 °C, very broad
diffraction peaks of ZnAl,O4 spinel ICDD PDF No. 82-
1043 appear. Narrowing of XRD peaks after treatment at
600 °C is a consequence of crystallite growth. However,
the intensities of XRD peaks are still weak pointing out
to poor crystallinity. Also, as noted before, below
700 °C, a mass loss occurs. Taking this into consider-
ation, the temperature of 700 °C has been chosen for
catalyst preparation and temperatures of 900, 1100 and
1300 to gain insight into crystallite size stability.

The XRD patterns of Zn;_Mn,Al,O, samples after
thermal treatment at 700 °C for 2 h are shown in Fig. 3.

Fig. 2 Powder XRD patterns of
the sample MZS12 thermally
treated at different temperatures.
Curves are shifted vertically for
visualisation purposes
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Fig. 3 Powder XRD patterns of
the MZS samples thermally
treated at 700 °C for 2 h. Curves
are shifted vertically for
visualisation purposes

Intensity/ a.u.

The diffraction patterns were characterised with broad
peaks corresponding to ZnAl,O, spinel. No other zinc-
or manganese-based phases were detected in the sam-
ples. Therefore, manganese is incorporated into the spi-
nel lattice. This was expected since zinc and manganese
ions have similar ionic radii. The intensities of diffrac-
tion peaks decreased from sample MCS0 to MCS25, but
no significant changes of the peak intensity ratios were
observed. A slight increase of the peaks width from
sample MCS0 to MCS25 was noted, pointing out to
the decrease of the crystallite size. The Scherrer equa-
tion was used to calculate the crystallite size (Table 1).
As can be observed, values between 11 and 19 nm were
obtained. The same dynamics have been obtained for a
similar system (Vrankic¢ et al. 2014), although the crys-
tallite sizes were slightly greater. However, the results
are not fully comparable since the thermal treatment
temperatures are different.

The FTIR spectra of the samples thermally treated at
700 °C for 2 h are shown in Fig. 4. The bands within the

Table 1 Crystallite size (d), specific surface area (S), average pore
diameter (D) and pore volume (V) of MZS samples thermally
treated at 700 °C for 2 h

x  d(nm) Sm*g"  D(@mm) Viem’g ")

0 195+03 32.6+0.1 9.19+0.02 0.1088+0.0004
146402 370+02  889+0.03  0.1244+0.0008
11.0+£02 409+02 5.08+0.02 0.0820+0.0005

12 112402 39.1+03  514+0.03  0.0848+0.0008

25  113+03 515+04 477+0.02  0.0943+0.001

20 | °CuKa

region of 500-700 cm ' are typical for various spinel
phases (Kurajica et al. 2008; Huang et al. 2014). Three
bands could be observed in this range, at approximately
655, 550 and 480 cmﬁl, and can be attributed to sym-
metric stretching, symmetric bending and asymmetric
stretching mode of the AlOg groups, respectively (Tsai
etal. 2010; Huang et al. 2014). It appears that octahedral
coordination state of aluminium ions did not change
significantly with the Mn content, since no peaks related
to AI*" in tetrahedral coordination were observed. In the
tetrahedral coordination (AlQOy), the characteristic band
could be expected within the range of 700 to 850 cm ™'
(Tsai et al. 2013). In other words, the prepared powders
retained the normal spinel structure. However, it is ob-
servable that all peaks redshift marginally at higher
doping levels. The increase of the dopant loading intro-
duces the increase of defects, which reduce the crystal
energy. So, stretching and bending frequencies at lower
frequencies are consistent with the doping increase and
the related unit cell distortion.

Figure 5a presents the nitrogen adsorption/desorption
isotherms of the samples MZS calcined at 700 °C for
2 h. The isotherms for samples MZS0 and MZS4 ex-
hibited typical type IV isotherm with H2 hysteresis
loops, suggesting that the material is mesoporous
(Singh and Williams 2004). The hysteresis loop of this
type is believed to be associated with pores generated by
agglomerates of non-uniform size particles (Bajunajdad
et al. 2006). Agglomeration forms the so-called pore
network with irregular pore shape. The H2 type adsorp-
tion hysteresis and the sharp step on the desorption
isotherm are explained as a consequence of the
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Fig. 4 FTIR spectra of the MZS 0.25 4
samples thermally treated at
700 °C for 2 h. Curves are shifted
vertically for visualisation 0.20 4
purposes
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interconnectivity of the pores (Grosman and Ortega
2008). In such systems, the distribution of pore sizes is
not well defined and could result with a bimodal distri-
bution. Indeed, the pore size distribution for samples
MZS0 and MZS4 (Fig. 5b) appears bimodal which
corresponds to the interconnectivity of the pores. Sam-
ples MZS8, MZS12 and MZS25 also revealed type IV
isotherms. However, the observed hysteresis of those
samples lacks the plateau at high p/p, values and cannot
be considered as a typical H2 loop. According to the
pore size distribution (Fig. 5b), samples MZS8, MZS12
and MZS25 have a more uniform monomodal distribu-
tion, which can imply to narrow slit-like pores rather
than the interconnection of the pores. Therefore, the
isotherms could be characterised as type IV with H4
hysteresis loops.

The average pore diameter for samples MZS0 and
MZS4 (9.2 and 8.9 nm) corresponds to larger pores that
could be the result of connected cavities. On the other
hand, samples MZS8, MZS12 and MZS25 have signif-
icantly smaller pores around 5 nm. Specific surface area,
pore diameter and pore volume, information of high
importance for the materials aimed for catalytic appli-
cation, are shown in Table 1. According to the data
presented in Table 1, it follows that with the increase
of the manganese content, the specific surface area
increases (from 32.6 to 51.5 m* g '), while the average
pore diameter decreases (from 9.2 to 4.8 nm). The
crystallite sizes inversely correlate with the specific
surface area to a certain extent.

All samples treated at 700 °C for 2 h were subjected
to scanning electron microscopy investigation.

@ Springer
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Micrographs of wide areas were show in Fig. 6, while
insets resemble to high-magnification scans. One can
observe that all samples generally consist of particulated
anisotropic matter having wide size distribution. Parti-
cles reach 50 um in size. The particle size distribution
appears to shift to lower values with increase of the
manganese content. However, as the particle size is
decreased with manganese content, more agglomerates
are found. Yet the large agglomerated bundles clearly
consist of smaller particles. In the insets, the SEM
resolution does not allow observation of crystallites,
yet the high-resolution scans in the insets offer better
insight into the character of the particles in samples
treated at 700 °C for 2 h. Obviously, the size distribution
is not only in micron but also in submicron scale. Also,
the macroscopic porosity and voids and cracks, gener-
ally boundary is enhanced in samples having higher
manganese content, despite agglomeration taking place.
Such behaviour is corroborating well directly with in-
crease of the specific surfaces with manganese content
and indirectly with the increase of the crystallites. Inclu-
sions having different morphology were not systemati-
cally observed.

Figure 7a shows the XRD patterns of the samples
thermally treated at various temperatures. As expected,
with the rise of the annealing temperature, the peaks
become higher and narrower, which is the consequence
of coarsening. Majority of the patterns of the samples,
regardless of the dopant concentration and annealing
temperature, showed no crystalline phase other than
gahnite. However, in samples 8 and 12 annealed at
1300 °C, as well as sample 25 annealed at 1300, 1100
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Fig. 5 a Nitrogen adsorption/ a

desorption isotherms of the MZS 90
samples thermally treated at

700 °C for 2 h. b The BJH pore
size distribution curves of the
MZS samples calculated from the
data of N, isotherms
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and 900 °C, traces of an additional phase were detected
(marked with arrows in Fig. 7a).

If only small intensity range of the XRD pattern of
sample MZS annealed at 1300 °C is shown (Fig. 7b),
then the additional phase could easily be identified as
corundum, «-Al,O3, (ICDD PDF No. 81-1667). The
appearance of corundum is probably a consequence of
the replacing of octahedral aluminium with manganese.
This explanation is consistent with the fact that this
phenomenon is most prominent for the sample with
the highest dopant concentration. Also, we showed in
a similar system that with the increase of the manganese
concentration the increase of the inversion parameter
occurs, i.e. more manganese resides in octahedral

interstices. However, what happens at high tempera-
tures? In order to shed more light on this phenomenon,
we performed UV-Vis DRS measurements of the sam-
ples thermally treated at various temperatures.

Figure 8 presents UV-Vis F(R) spectra of the MZS
samples thermally treated at various temperatures. With
the increase of the manganese amount, the reflectance is
weaker; that is, the Kubelka-Munk signal is stronger as
the samples get darker. The opposite is observed with
the temperature increase, as less organic residuals (char)
remain in the samples making them lighter. The sample
without manganese shows absorbance peaks at 210 and
360 nm. The former was attributed to electronic excita-
tions between filled O 2p orbitals and empty Al 3s
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Fig. 6 SEM micrographs of all MZS samples thermally treated at 700 °C for 2 h. Insets—corresponding SEMs at higher magnification

orbitals, while the latter is due to electronic excitations
between filled O 2p orbitals and empty Zn 4s orbitals.
(Sampath and Cordaro 1998; Vranki¢ et al. 2012) On
doping, 360 peak exhibit a blueshift to 260 nm and a
broad peak centred at ~450 nm appears as its shoulder.
In some of the spectra, peaks at 430 and 460 nm could
also be observed. Cornu et al. (Cornu et al. 2014)

Fig. 7 a 30-40° 26 segments of a

attribute a moderate blueshift of this absorption to the
migration of zinc cations into the tetrahedral coordina-
tion. However, the dynamics of 260-nm peak points out
that it could also be attributed to tetrahedrally coordi-
nated Mn*" since it grows with the amount of manga-
nese. The broad 450-nm peak could be attributed to
spin-forbidden transitions in tetrahedrally coordinated

powder XRD patterns of the MZS
samples thermally treated at
various temperatures for 2 h.
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Fig. 8 Kubelka-Munk functions
of UV-Vis diffuse reflectance
spectra of the samples thermally
treated at different temperatures
for2 h

F(R)/a.u.
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Mn?* (Halenius and Bosi 2014). But what is the most
important; peaks at 430 and 460 nm could be interpreted
as d-d transitions in octahedrally coordinated Mn>* in
the spectra of synthetic Mn®*-bearing spinels (Cornu
et al. 2014). This peak is prominent exactly for sam-
ples MZS8, MZS12 and MZS25 anncaled at
1300 °C, as well as for sample MZS25 annealed at
1100. Additionally, if peaks at 210 and 260 nm are
compared, it could be observed that the 260-nm peak
is lesser for the samples thermally treated at higher
temperatures. Therefore, it could be concluded that at
higher temperatures and higher manganese concen-
trations a part of manganese is trivalent and displaces

U
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Al nm

The crystallite size for samples MZS0-MZS25 ther-
mally treated at temperatures 700, 900 and 1100 °C for
2 h was calculated from the X-ray line broadening of the
(311) diffraction line using the Scherer equation. The
widths of the peaks after thermal treatment at 1300 °C
were within the range of instrumental broadening, thus
disabling the calculation. The crystallite sizes are shown
in Fig. 9 and are roughly in ranges 10-20, 50-100 and
200-300 nm for the samples thermally treated at 700,
900 and 1100 °C, respectively. The increase of the
crystallite size with the thermal treatment temperature
was quite expected due to the coarsening process. How-
ever, while among the samples thermally treated at

some AI** in octahedra. The released AI** thus forms 700 °C, the sample MZS25 displayed the smallest crys-
Al,O3, as was observed by XRD. tallite size, it turned out that the sample MZSS8 had the
Fig. 9 The dependence of the 275
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manganese concentration and 250 &
thermal treatment temperature | M oh
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Fig. 10 Catalytic performance of
the MZS catalysts at different 100
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smallest crystallites after thermal treatment at 900 and
1100 °C, i.e. showed the greatest resistance to
coarsening.

In order to investigate the activity of manganese-
doped ZnAl,O,4 nanoparticles as heterogeneous catalyst,
oxidation of toluene was used as a model reaction. The
catalytic measurements were carried out in an integral
fixed bed reactor operated isothermally at atmospheric
pressure and under steady-state conditions. Catalytic
performances of the prepared MZS catalysts are shown
in Fig. 10. As expected, the toluene conversions at the
reactor exit increase with the increase of the reaction
temperature and a similar tendency was observed for all
samples. It can be observed that the manganese-doped
gahnite samples show quite high activities in toluene
oxidation, especially at temperatures higher than
400 °C. The obtained results also reveal the beneficial
effect of manganese doping on the catalytic activity of
gahnite powder catalysts for toluene oxidation. The
catalyst with the highest manganese load (MZS25)
was the most active one, regardless of the reaction
temperature. This catalyst achieves the lowest light-off
temperatures 7’5 (temperature corresponding to the 50%
of toluene conversion) at ~250 °C and total conversion
of toluene at 400 °C. All other prepared MZS catalysts
need higher temperatures to achieve the same toluene
conversions (the light-off temperatures are shifted to
higher temperatures). The beneficial effect of manga-
nese doping can be attributed to the increased specific
surface area, mostly due to the decrease of the crystallite
size. As shown previously in Table 1, the specific sur-
face area increases, while the crystallite size decreases

@ Springer

with the increase in manganese loading. Structural prop-
erties, i.e. the distribution and oxidation state of manga-
nese and zinc in the spinel lattice, as well as the pore size
distribution, most likely also contribute to the increase
of catalytic activity.

Conclusion

Gahnite powders doped with 4, 8, 12 and 25% of
manganese have been prepared via the chelation-
assisted sol-gel process. Spinel crystallisation occurs
at temperature as low as 300 °C. After thermal treatment
at 700 °C for 2 h, pure spinel was obtained regardless of
the amount of manganese-doped. For higher thermal
treatment temperature and greater amount of the dopant,
a trace of corundum appears. It was indicated that this is
a consequence of displacing of some AI** in octahedral
with trivalent manganese. The crystallite size for sam-
ples below 1100 °C remains in the nano-region. The
sample doped with 8% of manganese showed the
slowest coarsening rate, i.e. the greatest stability against
coarsening. Additionally, the N, isotherms of the sam-
ples thermally treated at 700 °C point out to a
monomodal pore distribution for samples with 8% or
more of the dopant, and favourable specific surface
areas. Catalytic tests indicated that the manganese-
doped gahnite exhibited a good catalytic activity for
toluene oxidation. Toluene conversion increased with
the increase of the reaction temperature and manganese
loading. Out of the prepared catalysts, gahnite powder
doped with 25% of manganese (MZS25) exhibited the
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best catalytic performance and the 75, changes from
350 °C for MZSO0 to 250 °C for MZS25, indicating a
strong influence of manganese loading on the catalytic
conversion of toluene over manganese-doped gahnite.
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This work reports the results of experimental and theoretical investigation of toluene oxidation on different
metal oxide based catalysts (manganese oxide, MnOy, mixed manganese-iron oxide, MnFe, perovskite-type
manganese oxide, LaMnO3 and commercial Pt-Al,O3 catalyst). Particular attention was devoted to single and
mixed manganese based oxides and ceria based materials as alternatives to conventionally used noble metal
containing catalysts.

Toluene oxidation was performed under steady-state conditions in an integral fixed bed reactor operating over
a wider range of reaction temperatures and at various space times. The influence of reaction variables on the
rate of toluene oxidation was examined using the simple first-order kinetic model and the one-dimensional
(1D) pseudo-homogeneous model to describe the reaction system. The proposed model was verified
comparing the theoretical predictions with the experimental laboratory results.

The results of catalytic tests indicated that the mixed manganese-iron oxide (MnFe) exhibited remarkable
catalytic activity for the toluene oxidation, almost comparable with the activity of the commercial Pt-Al,O3. The
reaction temperature Tso corresponding to 50% of the toluene conversion was observed at 419 K for the MnFe
oxide and at 405 K for the Pt-Al,O3. A very good agreement of experimental data with the proposed 1D model
was obtained. Based on the shape of the light-off curve and the values of the apparent activation energies,
which decreased from 120.36 kJ/mol to 16.88 kJ/mol with reaction temperature increase, it was concluded
that the reaction rate was probably limited by the mass transfer, no matter the relatively small catalyst particle
size fraction employed in this study (315 - 400um).

1. Introduction

Every year, large amounts of volatile organic compounds (VOCs) are emitted into the air, from both natural
and anthropogenic sources and harms human health and our environment. Therefore, control of VOCs
emission into the environment become one of the priorities of environmental catalysis. Catalytic oxidation is
the preferred technology for abatement of relatively low VOCs concentrations (~10 ppm v).

According to the literature, effective heterogeneous catalysts for the VOCs oxidation are either supported
noble metal or transition metal oxides. (Okal and Zawadski, 2009; Morales et al., 2006). Generally, noble
metals are more active, but more expensive than transition metals. Among the transition metal oxides,
manganese oxides (MnOy) are reported to be very efficient in catalytic oxidation, since they contain various
types of labile oxygen, which are necessary to complete the catalytic redox cycle (Morales et al., 2006).
Several metal oxides, especially ceria-based materials have been investigated and it has been observed that
may exhibit interesting activity for the VOCs and CO oxidation (Piumetti et al., 2016; Wang et al., 2016). High
activity of ceria (CeOz) mostly originates from the remarkable ability of ceria to store and release oxygen
depending on the formation of oxygen vacancies (Pérez et al., 2014). The multi-component catalysts are quite
often used in heterogeneous catalysis, since active phases (and promoters) may interact with each other. This
may have a beneficial effect on the structural and electronic properties of the catalyst, thus improving their
oxidation activity and thermal durability (Vedrine, 2014). Several authors have used perovskite-structured
mixed metal oxides with general formula ABO3; as catalysts for VOC oxidation (Zhang et al., 2014; Stege et
al., 2011).

Please cite this article as: Duplancic M., Tomasic V., Kurajica S., Minga I., Maduna Valkaj K., 2017, A comparative study of toluene oxidation
on different metal oxides, Chemical Engineering Transactions, 57, 889-894 DOI: 10.3303/CET1757149
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In this work different metal oxides (MnOy, MnFe, perovskite LaMnO3z; and nanocrystalline CeO2) were
synthesized and their catalytic activities were tested for the toluene oxidation. The most efficient catalyst for
toluene oxidation was chosen based on the exhibited activities of the prepared catalysts in comparison to the
commercial Pt-Al,O3 catalyst, taking into account the Tso (temperature corresponding to 50 % of toluene
conversion) and Tgo (temperature corresponding to 90 % of toluene conversion) values. Finally, the one-
dimensional (1D) pseudo-homogeneous model was proposed to describe catalytic oxidation of toluene over
the most active catalyst prepared in this study.

2. Experimental
2.1 Catalyst synthesis and characterization

The powder MnOy and mixed MnFe oxide based catalysts were synthesized by the (co)precipitation method,
starting with aqueous solutions of the transitional metal nitrates (e.g. Mn(NOz3)2-4H-O, Fe(NO3)3-9H20) using
modified procedure described previously in the literature (Morales et al., 2006). Nanocrystalline ceria, CeO2
was prepared by means of hydrothermal process using Ce(SQO4)2x3H>0 and NaOH as precursors, the details
of the procedure have been described previously (Kurajica et al., 2016). Perovskite-type of catalyst, LaMnOs3
was prepared by the citrate method using stoichiometric amounts of an aqueous solution of the metal nitrates
(e.g. La(NO3)3-6H20 and Mn(NO3)2:4H,0) in the presence of citric acid (CsHsO7-H20) (Zhang et al, 2014.). All
catalysts were calcined at 773 K before catalytic activity evaluation in toluene oxidation.

The prepared catalysts were characterized by X-ray powder diffraction (XRD) and Fourier transform infrared
(FTIR) spectroscopy. The powder X-ray diffraction (XRD) was accomplished using Shimadzu diffractometer
XRD 6000 with CuKa radiation. Data were collected between 10 and 70 °26, in a step scan mode with steps
of 0.02° and counting time of 0.6 s. The morphology of the catalytic samples was analyzed on Vega 3 Tescan
scanning electron microscope. FTIR spectroscopy experiments were performed on a PerkinElmer® Spectrum
One FTIR spectrometer. Sample scans were collected with a spectral range from 400 to 4000 1/cm with step
of 4 1/cm.

2.2 Catalytic activity tests

Catalytic oxidation of a model VOC pollutant, toluene, over 0.05 g of each catalyst described in Section 2.1
was carried out in a conventional fixed bed reactor in the temperature range of 373 K to ca. 700 K and at
various space times. The gas mixture consisted of toluene in nitrogen (242 ppm of toluene in nitrogen, DOL
Group, Monza, Italy) and air as an oxidant (Messer). Space times were changed varying the total flow rate of
the gas mixture (20-140 cm®min) over a constant amount of catalyst. The catalyst was placed in the middle of
the reactor between two quartz wool plugs. The reaction temperature was regulated by a thermo-controller
(TC208 Series) connected to the K-type thermocouple placed within a concentric thermowell inside the reactor
and the heaters around the reactor. Reaction was carried out at constant inlet concentration of toluene and at
constant ratio of toluene and oxidant (air). The gas mixture was controlled using the mass flow controllers
(Brooks). The reactor effluent was analysed before and after reaction using an on-line gas chromatograph
(Shimadzu GC-2014) equipped with a flame ionization detector (FID) and a Carbowax 20M column.

2.3 One dimensional mathematical model

In the second part of this study a one dimensional (1D) pseudohomogeneous model was applied to represent
the steady-state operation of the fixed-bed reactor used for the low temperature toluene oxidation over MnFe
catalyst. Under conditions of the high flow velocity of the reaction mixture and small catalyst particles size (315
- 400 um) the following assumptions are taken into account in the model development: the plug flow and
steady-state conditions, negligible resistance to the interphase mass transfer and chemical oxidation of
toluene that can be approximated by the first order reaction (Everaert and Baeyens, 2004). Isothermal
conditions were adopted as additional hypothesis, because of the high dilution of toluene in the inlet stream
and a small amount of heat generated by the reaction.

Based on these assumptions the reactor and the first order kinetic model were represented by the following
equations:

dc s
_u.d—ZA:f(CA)ZrA-Pb rs.pb:f(cz):k.cz )

where the rate of reaction per unit mass of catalyst, r, , is associated with the bulk density of the catalyst, p, ,

in order to ensure the consistency of the dimensions.
After introducing dimensionless variables, given by Eq. (2):
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Ya= f:A /*CAO )
T=7 [7,,,
the model equations were transformed into dimensionless form:

d . s
-%:Tmax'pb'k'yA rs'pb:k'yA (3)

T

and the appropriate boundary conditions at the reactor inlet were given by the following equations:
r=0Yp=1ya=1 4)

Parameter estimation (the rate constant, k) was performed using a modified differential method of data
analysis and the Nelder-Mead method of non-linear optimization. The mean square root of differences
between the experimentally measured concentrations of toluene and theoretical values provided by the model
was used as the correlation criteria (SD).

3. Results and discussion
3.1 Physico-chemical properties of the prepared catalyst

Figure.1. shows XRD patterns of MnO,, MnFe, CeO., and LaMnOs catalysts. Diffraction pattern of MnOy
catalyst reveals the presence of two manganese oxides, a-Mn,Os; (ICDD PDF No. 73-1826) and a-MnO-
(ICDD PDF No. 44-0141). It is obvious that a -Mn;03 is the major phase while a -MnO- could be classified as
a minor phase. Narrow a -Mn;O3 diffraction peaks point out to large crystallite size while broad and faint a-
MnO; are consequence of poorly crystalized phase having small crystallites.
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Figure 1: XRD patterns of the prepared catalysts thermally treated at 773 K

Diffraction pattern of MnFe catalyst is the most complex one displaying at least three and possibly four
phases. There is no doubt that a-MnO, and Fe;O3 (ICDD PDF No. 72-0469) phases are present, but
additional peaks observed in diffraction pattern could be attributed to both, a-Mn,O3; or FeMnO3 (ICDD PDF
No. 75-0894). Both of those phases have diffraction peaks at similar angles having similar intensities, which is
a consequence of the same structure and close Mn** and Fe*" radii. Additionally, peaks that can be attributed
to those phases are weak and occasionally overlapped with the peaks of the main phases. Also, the possibility
of the solid solution formation also can’t be ruled out. Therefore, based on displayed pattern it could be stated
that at least one of them and possibly both, or their solid solution are present in the sample. Diffraction pattern
of the CeO; catalyst is the simplest one since this sample is pure ceria (ICDD PDF No. 34-0394). The peaks
are extremely broad pointing out to very small crystallite size. Finally, LaMnOs catalyst is characterized with
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very weak and poorly resolved diffraction peaks. Based on this pattern it could be speculated that the sample
is composed of at least three poorly crystallized phases, a-La;O3 (ICDD PDF No. 74-1144), MnO (ICDD PDF
No. 75-1090) and LaMnO3 (ICDD PDF No. 72-0840).

Fourier Transform Infrared Spectroscopy (FTIR) analysis was performed to compare the chemical composition
of the fresh (unused) and used MnFe catalyst. The spectrum (Figure 2.) confirmed that there was no
significant adsorption of the reactants or possible reaction intermediates (e.g. benzaldehyde or benzoic acid)
on the surface of the catalyst during the long-term toluene oxidation over MnFe catalyst. The peak at 1368
1/em (M-O rocking in plane) implies the presence of metal-oxide group in the catalyst and the peaks at 1736
1/cm (C=0 or M-H stretching) and at 1228 1/cm (C-O stretching) can be attributed to some nitrogen or carbon
containing molecules probably adsorbed during the catalyst preparation.
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Figure 2: FTIR spectra: a) fresh (unused) MnFe catalyst, b) MnFe catalyst after long-term usage.

3.2 Catalytic performance for toluene oxidation

Toluene, used in this study as a model VOC pollutant, is quite often studied owing to its chemical stability and
highly toxic potential (da Silva et al., 2016).
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Figure 3: Light-off curve of toluene oxidation as a function of reaction temperature over different catalysts.

Figure 3. summarizes the toluene conversion values over different catalysts as a function of the reaction
temperature. The characteristic sigmoidal light-off curves are obtained, which usually appears in the catalytic
systems related to the oxidation of CO, hydrocarbons and similar reaction systems. Among the set of the
prepared catalysts, the mixed manganese-iron oxide, MnFe outperforms the other oxides, exhibiting catalytic
performance comparable to the performance of the well-known commercial Pt-Al,O3 catalyst. Comparison of
the results observed for pure MnOy and mixed MnFe oxide indicates a beneficial effect produced by the
incorporation of iron into manganese oxide to activate toluene at lower temperatures during the catalytic
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oxidation. To compare catalytic activities of different catalysts, the Tso (temperature corresponding to 50 % of
toluene conversion) and Tgo (temperature corresponding to 50 % of toluene conversion) of toluene over the
catalysts were estimated from the Figure 3. and displayed in Table1. In terms of Tsg the following increasing
order of activity can be drawn: CeO, < LaMnO3;<MnOx<MnFe<Pt-Al,Os. According to the literature, cerium
improves the catalytic role of manganese in toluene oxidation (Pérez et al., 2014; Kim et al., 2008). Although
the catalytic performance of CeO: in toluene oxidation was less than that of the manganese based catalysts,
our future studies will be focused on preparation and more detailed examination of ceria-manganese based
mixed oxides and related materials deposited on the metallic substrate with controlled structures and
morphologies for enhanced performance in the catalytic oxidation of toluene and other VOCs.

Table 1: Tsp and Ty values for studied catalysts

CeOq MnOx MnFe LaMnO3 Pt-Al2O3
Tso [K] 540 455 419 479 405
Too [K] 619 535 433 498 415

3.3 Mathematical model results

A one dimensional (1D) pseudohomogeneous model described in Section 2.3 was applied to model the low
temperature toluene oxidation over MnFe catalyst. Based on the described assumptions the developed
mathematical model was applied and the results are presented as comparison of values obtained by the
proposed model and experimental data obtained in the fixed bed reactor for toluene oxidation at different
temperatures, shown in Figure 4a)., and as the estimated values of the rate constant, k and the mean square
deviations, SD, given in Table 2.

1.0 10 B
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Figure 4: Comparison between experimental data (points) and the values predicted by proposed model (lines)
over MnFe oxide at different temperatures (a) and Arrhenius plots for determination of the apparent activation
energies, E, (b).

Table 2: Estimated values of the rate constants, the mean square deviations, SD, the apparent activation
energies, E, and frequency factors, Ar.

T[K] k [1/min] SD*10°

413 1,044 .48 12.19 Ar= 1.863*10"° 1/min
423 2,904.76 10.72 Ea= 120.36 kJ/mol
433 5,256.96 6.89

448 7,901.82 3.39 Ar= 760,704.31 1/min
473 10,909.25 2.73 Ea= 16.88 kJ/mol
488 12,368.80 1.33

503 12,725.25 0.62

As can be seen at Figure 4(a)., a satisfactory degree of correlation was established. The agreement between
the predicted and experimental data supports the ability of the proposed model to describe the experimental
system used in this work. Figure 4(b). shows Arrhenius plots used for determination of the apparent activation
energies. As it can be seen, unusual Arrhenius plots are obtained corresponding to the apparent energies of
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activation, which decreased from 120.36 kJ/mol in the lower temperature range (413 - 433 K) to 16.88 kJ/mol
in the higher temperature range (448 - 503 K). The explanation of such observations is usually the change in
the reaction mechanism or the transition from kinetic to mass-transfer limited reaction regime.

4. Conclusions

A set of metal oxide catalysts prepared by different methods were tested for the toluene oxidation reaction and
compared to well-known commercial Pt-Al,Os catalyst. Temperatures at which 50 and 90 % toluene
conversion occurs were taken as indices of the catalytic activity (Tso and Teg). The following increasing
oxidation activity order (measured in terms of Tso values) was observed: CeO; < LaMnO3 < MnOx < MnFe <
Pt-Al203 indicating that the mixed manganese-iron based catalyst, MnFe exhibits much better catalytic activity
for toluene oxidation than the MnOy and, most importantly, its catalytic activity was almost comparable to the
activity of the commercial Pt-Al,O3. The activity of MnFe was found to be superior to single MnOy, highlighting
the promoting effect of iron. A 90 % toluene conversion was observed at 433 K (Tgo) and complete oxidation
was obtained at about 475 K over MnFe catalyst. The agreement between the values predicted by 1D
pseudohomogenous model and experimental data supports the ability of the proposed model to describe the
experimental system used in this work. The values of the apparent activation energies were determined, which
decreased from 120.36 kJ/mol to 16.88 kJ/mol with increasing reaction temperature, indicating that the
reaction rate was probably limited by the mass transfer at higher reaction temperatures (448 - 503 K).
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