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LISTA DE SIMBOLOS

Dentro del campo de la Reaccion Quimica Catalitica y de la Ingenierfa Quimica,
¢s muy irecuente el uso de de sfmbolos, y dado el gran nimero y variedad de los mismos,
para evitar ambigiledades o copfusiones, se especifica a continuacién e} significado de

todos ios simboios utilizados en este texto.

NOMENCLATURA

GHSY, (Gas Hourly Space Velocipy), Velocidad Espacial, (h').
Caps Ca,, concentracion del reactante A en el seno del fluido, (mol,l').
Cross cuncentracién del éxido nitrico en el seno del fluido,
(Mol .

(... concentracién del reactante A en la superficie del catalizador,
{mol b,

Cuosy Cncentracion del dxido nitrica en 1z superficie del catalizador
(molgl .

K,. coeficiente de Transterencia de Materia entre el seno del

flutdo y 1a superficie sdlida del catalizador, (ms™).

Scas S, superficie externa de la particula catalitica, {m?)

N,, W, flujo molar del reaclante A, {mol,s'm?.

W, peso de calalizador, (g).

Froa, caudal molar de dxido nitrico, (nol,s™’s.

WIF o, tiempo espacial, (gsmoly, ).

Iyo. velocidad de desaparicidn del dxido nftrico, (moles'g™).

1,, velocidad de desaparicién del reactante A, (mol,s'g").

Xna, conversidn molar de éxido nitrico,

(e, concentracién molar de dxido nitico (moly,l™").

Crnay CONCENtracion molar de amonfaco (Molypl™).

(e concentracion molar de oxigeno {molg,!").

k. X', constante cinética de reaccién, (Is'g"y.



Kyo. constante de adsorcién del dxido nitrice, (Imolyg?).

Ky, conslante de adsorcidn del amonfaco, (Imohys).

Ko, constante de adsorcidn del oxfgeno, (Imoly, ).

E,, energfa de activacidn, (Kimol").

AHyy, entalpia de adsorcidn del amonfaco, (KJmoi).

AHy,, entalpia de adsorcién del oxfgeno, (KImol'y.

AH, entalpia de reaccidn, (Kfmol®).

V., velocidad lineal de paso de ta mezcla gaseosa, (cms').

&, drea superficial externa por unidad de masa de catalizador, {m’g?).
q,. lujo molar de calor desde el seno del thuido a a superficie del sdlido.
T,, temperatura en el sene del fluida, (K).

T,, temoeritura en la superficie del catalizador, (K).

h, coeficiente de Transferencia de Calor entre el seno del fluido y la
particula catalitica, {cal m's'K™').

C,. capacidad calorifica por unidad de masa del fluido, (cal 2.

G, velocidad mdsica del fluido, (Kgs'm?),

A,, drea superficial por volumen de catalizador, (m).

D, coeficiente de difusividad efectiva, {m’s"),

De,, coetiviente de difusividad efectiva del componente A en el interior de
la particula, (m’s’).

V,, volumen de particula catalitica, (m’).

LETRAS GRIEGAS

a, 3, ¥, semniordenes de reaccion.

&, fraccién de hueco del lecho catalitico.
&,, porosidad de la particula catalitica.

o, tactor de constriceidn.

7, factor de tortuosidad.

b, Mddulo de Thiele.

7, factor de efectividad.
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NUMEROS ADIMENSIONALES

Nu, nimero de Nusselt.

Re, nimero de Reynolds.

Pr, niimero de Prandtl.

Sh, nimero de Sherwood.

Sc, nimero de Schmidt,

ju, factor de Colburmn-Chilton.

ju. factor de Colburn-Chilton para Transmisidn de Calor.
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Desde sus origenes, la actividad humana ha estado enfocada a obtener de la
naturaieza todo aguello que contribuyese a satisfacer sus necesidades inmediatas; cobijo,
vestido y alimento se obtenian con grandes esfuerzos para no sucumbir en un medio

natural agresivo con el hombre.

St al hombre del siglo X1X le hubi¢ramos advertido que la actividad humana que
se iniciaba con la revolucidn industrial, podria llegar a modificar 1as condiciones bdsicas
del medio ambiente global, nos habria tachado de ingenuos.

La capacidad digestiva del planeta tierra se percibia todavia como ilimitada, para

absorber las alteraciones de la biosfera provocadas por el hombre.

Las transformaciones naturales del medio y 1a consecuente contaminacién de
origen natural, seperaban con creces la minima incidencia imputable por el hombre. El
reto ambiental no se planteaba comao superacidn del detedoro, sino como defensa dei

hombre ante lus fendmenos naturales.
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A lo ilargo de este siglo, el hombre ha tomado conciencia de su poder de
intervencién en las transformaciones del medio naturai, del que ya no extrae (nicamente

lo necesario, sino también todo aquello que contribuye a aumentar su grado de bienesiar.

£l hombre comienza a utilizar los avances cientificos y técnicos para acelerar la
transformacidn de los recussos naturales y obtener, con el minimo esfuerzo, bienes de

CONSUMQ y servicras que mejoren su calidad de vida.

Esta legitima aspiracidn tiene su cenit en la revelucion industrial que siena las
hases del desarrollo actual, pero come todo proceso acelerado sin control, puede caer en
la perversion de su objetivo inicial y necesitar a posteriori profundas transformaciones

sociales para reequilibrar la situacidn,

La obsesién por el desarrollo incontrotado, iniciado con la revolucién industrial v
retomtado en los anos cincuenta tras la segunda guerra mundiai, ha conducido a la

alteracién de los pardmetros bdsicos que mantienen ¢l equilibrio de la biosfera.

El aumento progresivo de las necesidades energéticas de los pafses desarrollados
y el empleo de combustibles fdsiles para la obtencién de la cnergia requerida, ha llevado
consigo un gran awmento en las cantidades de los productos nocivos emitidos a la
atmdsfera, generdndose prublemas que amenazan a integridad de la Naturaleza. El efecto
invernadero (1), la destruccién de la capa de ozono y las luvias dcidas som claros

exponentes de ello.

Entre los distintos agentes contaminantes que afectan a la atmdsfera terrestre, el
grupo intergubernamental sobre vigilancia de las Naciones Unidas, dictamind a partir de
ciertos criterios, como contaminantes del aire [as siguientes sustancias : SO, particulas en
suspensién, NO,, ozono (O,), plomo, mondxido de carbono, anhidrido carbénico CO,,

ividrocarburos reactives, y asbestos,

los odxidos de nitrégeno, principalmente el NOQ y el NO, denominados

venéricamente NO, por su facilidad de transformacidn mutua en presencia del O, del aire,
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son, junto con &l 8O, uno de los agentes contaminantes mis importantes de 1a atmésfera

terrestre y en especial de las dreas densamente pobladas o industriales,

Su elevada toxicidad se¢ ve incrementada considerablemente cuando en el medio
ambiente existen ademds trazas de hidrocarburos, pues sometidos a 1as radiaciones solares
provocan la formacion del denominado "smog fotoguimico™ (2), fenémeno que ha dado
lugar a sttuaciones alarmantes en algunos centros urbanos densamente poblados, como

fueron los casos de fos Angeles y Tokio (3},

En el marco europeo, el mayor problema ecol6gico en ef que intervienen fos NO,
es en la denominada “lluvia dcida” (4), (5), que estd provocando la pérdida de

grandes masas tforestales y fa muerte bioldgica de centenares de fagos (6), (7).

Se coasidera que aproxymadamente una tercera parte de la acidez de estas lluvias
se debe a los NO,, nuentras gue los 2/3 restantes lenen su ongen an las emisiones de SO,
(8},

Ante el reto que se le plantea, el hombre ha de reaccionar y utilizar su potencia de
intervencion y de transformacitn de la realidad existente para conscguir los pardmetros

ambienles mds adecuadoes al desarrolle equilibrado de su habitat,

Y si este reto exigicra transformaciones sociales de importancia, deberd afrontarlas
de igual forma que fue capaz de reaccignar en ¢l pasado ante retos de igual o mayor
transcendencia, asumiendo que el hombre es un mero usufructuario de )a tierra y tiene la
obligacitn de legarlz a las generaciones venideras er iguales o mejores condiciones Que

&l las heredd (9},



I~ Introduccidn 4

L1.- CATALISIS Y MEDIO AMBIENTE.

La tecnologia de catdlisis ha demostrado ser un arma de gran utilidad en 1a lucha
contra la contaminacidn atmosférica, especialmente en 1a eliminacidn de los NQ,, pues
aporta soluciones cficaces, tanto para evitar su formacidn, como para transformarlos en

sustancias indcuas.

Asi, los procesos de combustién catalltica, permiten llevar a cabo Ia reaccion de
combustidn a temperaturas sensiblemente mds bajas que las obtenidas en una combusticn

con llama, evitando asf la formacién de NO, segin el mecanismo de Zeldovich (1),

Por otra parte, ia gran efectividad demostrada por ios cartuchos cataliticos, para
la descontaminacicn de los gases emitidos por jos automdviles y por los sistemas SCR,
(Reduccion Catalitica Selectiva) para fa eliminacién de los NO, emitidos por las grandes
plantas de combustién, permite prever la implantacign en Europa de estos catalizadores
"anticontaminacion”, en un plazo relativamente corto, pues coastituyen Ja solucion s

cficaz, tanto desde el punto de vista técnico como econémico,

Entre los principales factores que han influido decisivamente en la implantacin
1éenica de estos procesos destaca el desarrolio de catalizadores de Hujo paraielo, gue
permiten disponer de unidades catalilicas cuyas caracteristicas fluidodindmicas apenas

alteran el fuacionamiento del sistema donde se instalen.
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1.2.- CATALIZADORES MONOLITICOS.

Entre los diferentes cafalizadores de flujo paralelo (placas, tubos, etc), los mids
utilizados son los conformados en “estructuras unitarias que estdn  atravesados
longitudinalmente por canales paralelos™.

A este tipo de catalizadores se les conoce con ¢l nombre de "monolitos”, aunque
ambién se utiliza la denominacién de panal de abeja -honeycomb- por referencia a la

forma fisica de su estructura.

Esta nueva concepcidn en el disefio de catalizadores, constituye sin duda el
clemento innovador mds importante ¢n la catdlisis moderna de contacto gas-sélido. Sin
embargo, dadas las peculiaridades caracteristicas de estos materiales, sus posibles

aplicaciones industriales permanecen en parie inexploradas.

El primer gran desarrello de estos catalizadores se produce mediada la década de
los aios sewenta, en su aplicacion para la descontaminacidn de los gases emitidos por los
automoviles. No obstante su pnmer uso como soporte catalitico fue realizado por Stopka
(11), y Johnson y col. (12). sus aplicaciones y especificaciones mds importanies
desde el punto de vista comercial, fueron desarrolladas por Apdersen y col. (13) para
decolorar los gases de satida de las plantas de dcido nitrico, y por Keith y col. (14)

para controlar las emisiones de los vehiculos autaméviles,

£n el principio de [a década de [os afios setenta, (as emisiones de contaminantes a
la biosfera producidas por los automéviles estimularon esfuerzos masivos para desarrollar
reactores cataliticos donde llevar a cabo fa oxidacion del mondxido de carbono y de los

hidrocarburos ne quemados y ta reduccién simultdnea de los éxidos de nitrégeno.

El gran esfuerzo de esta década aceleréd el desarrollo de los catalizadores
monoliticos de forma que, alrededor de 1975 1a fabricacion de automdviles introdujo en
su eguipamiento los convertidores cataliticos, que limitarian significativamente la emisidn

de contaminantes a la atmésfera.
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El uso generalizado de los monolitos en los catalizadores para automdviles, ha
promocionado esta novedad tratando de aplicarse a otros procesos industriales.
Hasta el momento el disefio de este tipo de reactores estd poco evolucionado, y se

cstd intentando realizar un avance importante en este campo, dentro de la ingenieria de Jos
procesos cataliticos {15).

Cemo se ha indicado, los mongolitos se preparan segéin una estructura de canales
paralclos. La seccién transversal de estos canales pueden tener forma circular, hexagonal,
rectangular, triangular o sinusordal. £nla Figura 1. { se muestran monolitos con diferentes
configuraciones, para cuyo disefio se consideran principalmente cuatro factores ;

- Material utilizado.

- Geometrfa y dimensiones de la seccidn transversal.

- Espesor de la pared.

- Geometria y dimensiones externas.

La definici6n de estas variables responde a la aplicacidn especifica del monolito.
Li ndmero de canales (celdas) por unidad de superficie de la seccidn transversal,
generalmente estd comprendido entre 1- 100 celdasscm?, con espesores de pared gue varfan
entre 0.2 y 1.4 mm. En cuanto a las dimensiones extemas se suelen preparar con
tongitudes de 10-150 cm y didmetros de 3-30 ¢m. La forma externa ¢s preferiblemente
redonda u ovalada cuando se utilizan individualmente, y cuadrada o hexagonal cuando s

empaguetan para formar lechos cataliticos de mayor tamafo.

Para su fabricacidn se han desarrollado diferentes técnicas de conformacidn (15),
{16). Uno de los primeros métodos descritos en la bibliografia fue el de “meldeo”,
utilizado por Stopka (11); sin embargo los mds utilizados en la actualidad son los de

“corrugacién” (17), y el de " extrusién” para los de naturaleza cerdmica (18).
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Figura I.1.- Seceidn transversal de estructuras monoliticas.
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Las diferencias fundamentales entre los catatizadores monoiiticos y los catalizadores
con formas convencionales, cilindros 6 esferas, vienen dadas por las propiedades relativas

a la pérdida de carga y la transferencia de materia y de calor.

En las Figuras 1.2 vy 1.3 se muestra un andlisis comparativo de la variacién de fa
superficie geométnca por unidad de volumen (Fig. 1.2) y de la pérdida de carga (Fig. 1.3),
que presentan Jos lechos de particulas esféricas y los monolitos respectivamente.

Segun se puede apreciar, para un valor dado de velocidad lineal de paso de los
gases a lo largo del reactor, la pérdida de carga producida por las estructuras es de dos
a tres drdenes de magnitud inferior a la que dan lugar los lechos de particulas esféricas con

andloga superficie geométrica por vnidad de volumen (19).

Por tanto, ¢n general la pérdida de carga de las estructuras monolfticas es de dos
o tres ordenes de magnitud infenor que en lechos de particulas esféricas con didmetros det
mismo orden de magaitud que la anchura del canal del monolito (20).

Esta caracterfstica de los monolitos es por excelencia, 1a propiedad mds importante

desde el punto de vista de disefio del reactor.

Las limitaciones por transferencia Jde materia y calor en menolitos son en peneral
menores que en reactores de lecho fijo formadas por particulas esféricas convencionales
(21).  Ahora bien, la dificultad que presentan los fluidos para mezclarse, una ver
que han penetrado en un canal, exige que los gases estén perfectamente mezclados y bien

distribuidas, antes de alcanzar el catatizador maonolftico.

Respecto a la wransmision de calor, dada 'a baja conductividad énmica de los
materiales cerdmicos que constituyen la base de fa estructura monolitica, se puede
considerar que se comporian como sistemas adiabalticos.

En resumen se puede decir que las caracteristicas mds singulares de los reactores
que contienen Jos catalizadores monceliticos o de panal de abeja pueden concretarse cn los
siguientes puntos :

- Ef paso de los gases a su través se produce con una pérdida de carga muy

peguena.
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- El catalizador presenta una gran superficie geométrica por unidad de peso o
velumen,

- El flujo de gases es muy uniforme con bajos valores de dispersion axial.

- Se comportan como sistemas casi adiabdticos por ser muy reducida la transmisién
de calor radial.

- Evitan pricticamente 1as iimitaciones causadas por fenédmenos de difusién interna,
debido al pequeno espesor de las paredes de la estructura del catalizador-monolito.

- Evitan o reducen los problemas causados por taponamientos o por formacion de

canales preferentes.,

Entre los principales procesos donde se han aplicado las estructuras monoliticas

pueden mencionarse los siguientes tipos de reacciones:

1) Meranacion, (22) (23).

2) Hidrogenacion y deshidrogenacion,
2a) Reacciones en fase liguida, {24)
2b) Reacciones en fase yas, (23).

3} Hidrinratamienta, (263,

4y Reacciones hioquimicas, (27) (28).

5y Reacciones electroguimicas, (293,

6) Oxidacidn, (30).

7y Combustion Caralitica, (31}.

8Y Reduccién Catalltica Selectiva de trazas de dxidos de nitrdgenoe, (31).
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1.3.- SISTEMAS DE REDUCCION CATALITICA SELECTIVA DE NO,.

Cuando s¢ emplea NH, como agente reductor, en presencia de un catalizador
apropiado y a temperaturas enire 200°C y 500°C, éste reacciona selectivamente con los
NO, incluso en presencia de oxigeno, para dar N, y H,Q, seguin se muestra en la Figura
.4,

Estos sistemas se conocen como Procesos SCR (Selective Catalytic Reduction) y
en los dltimos anos han experimentado un auge extraordinario, pues permiten eliminar
ciicaz v econdmicamente fos NO, presentes en efluentes industriales tanto de centrafes

térmicas como de fabricas de 4cido nitrico u otras fuentes fijas.

Para su desarrolio, han sido las empresas japenesas las que han dedicado mayor
atencion y esfuerzo, Asi por gjemplo, la Mitsubishi Heavy Industries Lid. aplicé por
primera vez =n 1977, 1a tecnologia de SCR para el tratamiento de efluentes industriales de
prandes instalaciones de combustidn en una central érmica de S00 MW que empleaba gas
natural como combustible. En esta instalacidn, se utilizaron catalizadores granulados y

reactores convencwenales (33).

Con ebjeto de ampliar la aplicacion de los sistemas SCR al tratamiento de gases
con particulas en suspensién. & partir de 1978 se empezaron a utilizar catalizadores en

forma de placas o con estructuras de canales paralelos (panal de abeja).

Otras empresas japonesas siguieron desarrollos semejantes; as{, por ejemplo,
Babcock Muachi y Kawasaki, casi con idéntica cronologfa, instalaron sus primeras
unidades SCR en centrales térmicas de gas natural en 1978 y en cenirales de carbén entre
1981 y 1982 (34).

Actualmente en Japdén, las unidades SCR son operativas en centrales térmicas de
carbdn que totalizan una capacidad instalada de 6000 MW (335); en centrales de gas
o fueldleo Ja tecnologia SCR cubre una capacidad instalada superior a los 25000 MW
{36).
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Esta tecnologfa SCR se introduce en la R.F.de Alemania a partir de 1985 mediante
las oportunas licencias de las empresas japonesas, La aplicacién a instalaciones de
diferentes caracteristicas mejora distintos aspectos del proceso, especialmente la vida til

y €l coste del catalizador.

En marzo de 1987, esiaban en operacidn seis unidades en ia R.F. de Alemania y
dos en Austnia, en centrales térmicas de carbén con una capacidad total de 2200 MW
(37). En 1988, sc cubren hasta 13000 MW y al afo siguien:e., se tlega a los 28000
MW. En 1990, las unidades SCR son operativas, asimismo, en Dinamarca y Holanda en

centrales térmicas que totalizan una capacidad instalada de unos 35000 MW (38).

TABLA 1. 1. - Caracter(sticas penerales de los gases emitidos por las centrales térmicas
{19).

COMPOSICION DE LA CENTRALES TERMICAS
MEZCLA GASEQSA FUEL CARBON
NO, . ppm 150 - 400 200 - 1200
Radio NOY/NQ, 101 1G:1
(,, (% vol) 1-5 1-5
H,aO . (% vol.) 11-18 10-20
SO, , ppm 800 - 1000 300 - 3000
C0O, , (% mol} 10 - 15 10 - 15
Cenizas , mgm”, C.N. 50 - 200 10000 - 20000
CQNDlCIONES OPERACION
Presidi , KPA {20 120
Temperatura , °C 300 - 350 350
Caudai, m'h*, C.N. (100 - 500) x 10° (1-20) x 1¢¥
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La complejidad del sistema de depuracidn de los gases emitidos por las centrales
térmicas, varia en funcidn de sus caracterfsticas, las cuales dependen, entre otros factores,

dei tipo de combustible utilizado. Asi, en 1a Tabla [ se mwuestra un resumen de las mismas,

Segun la jocalizacidn de fa wnidad SCR en el conjunio del sistema de depuracidn

de la planta, se pueden considerar las siguientes configuraciones, (Figura £.3) :

1) Sistemas “con cenizas®.- Ta comente de gas emitida directamente desde la
caldera a 300°C-400°C puede ser Iratada directamente por la unidad SCR antes de que Tas
particulas y el S0, scan eliminados. En esta posicion el catalizador debe ser disefiado para
resistic la abrasidn y el tapenamicnto por las cenizas, v liene como wventaja que e

temperatura de los gases es {a suficiente para llevar a cabo este tralamiento de depuracion.

2) Sistemas "yin cenizas”. - En este ¢aso 1a vnidad de SCR estd montada al final de
fos precipitadores electrostiticos y antes del proceso de desuifuracion de la corrtente
gaseosd. Los niveles reducidos de cenizas permiten el empleo de catalizadores con una
superficie geométrica mavor. Las calderas de casbdn utilizan frecuententente esta

colacacién del sistema SCR.

3y “Sistemas de gov de eole” - En esla configuracion fa unidad SCR se colvva
después de la unidad de desulfuracidn del gas, justo antes de la salida de los gases por la
chimenea. En este caso ¢s necesaria una considernble cantidad de energia, para elevar ta

temperatura de los gases ai rango operativo de la unidad SCR.

T

En la Figura 1.6 se muestra un diagrama de flujo de una instalacion para

tratamiento completo de los gases de salida de una planta de combustién fija, donde

sistema SCR es del tipo "con cenizas”,

Ademis de 1a unidad SCR, esta instalacion consta de un cambiador de calor (CA),
en ¢l que se enfrian los pases de salida de la unidad SCR y se calienta ¢l aire de entrada
a la caldera, un precipitador glectrostitico de particulas (PE). y una unidad de

desulfuracidn (UD), por absorcion del SO, por via himeda.
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Figura I.5.- Configuracicnes segun la localizacién de la unidad
SCR en la instalacién.
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...Ca(OH), '

o [~ : CaCOS ;

! __imf.(:”:X; j i

i CENIZA i :
,E;EI' zamn Alire :

C : Caldera

CA : Cambiador de calor Aire-Gas

! SCR : Unidad de reduccion de NOx

. PE : Precipitador electrostatico

UD : Unidad de desulfuracién

CG : Cambiador de calor Gas-Gas

Figura I.6.- Instalacién para el tratamiento integral de gases
de combustibn.
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Los principales problemas y las respectivas soluciones que se plantearon al

desarrollar estos sistemas SCR fueron :

a) Envenenamiento del catalizador por el SQ, presente en la corriente gaseosa.
Cuando se emplean catalizadores soportados en Al,O,, los $O, pueden reaccionar con el
soporte formando sulfato de aluminio, destruyendo de esta forma el catalizador.

Este problema se ha resuelto empleando catalizadores basados en Ti(}, o silicatos

naturales resistentes al envenenamiento por 50,.

b) Taponamienio del catalizader por el polve y las partfculas en suspension
procedentes del carbén utilizado.

La utilizacién de catalizadores con configuracién convencional plantea dos graves
inconvenientes. Por un lado, la pérdida de carga que se produce al pasar los gases a tratar
A su través, una central lérmica de tamafio medio emite alrededor de 1.000.000 m*sh? de
gases, y por otro, la contaminacidn o incluso taponamiento del lecho catalitico, provocado
por la acumulacién de las particulas en suspension,

ta solucion tecnoldgica adoptada mayoritariamente para resolver esios problemas,

ha sido la uitilizacidn de reactores de flujo paralelo con catalizadores monoliticos.

¢} Deposicidn de bisulfaro amdnico sobre el cutalizador a remperaturas inferiores
« fos 300°C.- La formacién de sales amdnicas se ve favorecida a temperaturas bajas y
presiones parciales de NH, altas, de forma que si la temperatura a la entrada del reactor
disminuye por debajo de 300°C se puede formar bisulfato aménico en el catalizador,
depositdndose sobre €l y desactivandolo.

Para evitar este problema es necesario mantener siempre la temperatura de entrada
por encima de dicho valor, empleando un sistema de by-pass que permita tomar gases

directamente desde la caldera de combustién.

&)y Deposicion de NHHS0, en el precalentador de aire.- Al disminuir la
temperatura de los gases por debajo de 250°C a la salida de la unidad SCR, aumenta

considerablemente el iesgo de formacidn de sales amonicas.
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Para evitar esto, cs necesano regular adecuadamente la concentracidn de NH, en

la entrada para conseguir que la misma en la salida del reactor sea inferior a las 5 ppm.

e} Formacién de 50, a partir de 50, - La presencia de SO, y O, en los gases que
se trata de descontaminar, exige controlar adecuadamente la compoesicién del catalizador,
dade que el V,0y cataliza la oxidacidn del SO, a §O,. Monkawa y col. (40},
observaron que [a adicidn de un tercer componente a los cataliradores de V,04/TiQ,, como
dxidos de germanio, wolframio, elc., retardaban sensiblemente el proceso de oxidacién del
50, a 80,

) Erasidn del caralizador, ¢ pardr de las cenizas y de fas parriculas en suspensicn
procedentes del carbdn,- Este proceso ileva consigo la disminucidn de la vida dal del
catalizador, que se ha estimado aproximadamente en 2-3 afios para las centrales de carban,
frente a los 4-3 afos para las de fuéloil o gas respectivamente. Este problema se puede
minimizar 0 reducir, usando una velocidad de paso de los gases moderada y nejorando

las propiedades mecdnicas de los catalizadores empleados.

La mayor parte de los catalizadores que se vtilizan industrialmente, contienen como
compenente principal dxido de vanadio, soportado sobre didxido de titanio {41}
Ademds, s¢ suelen inchuir en su composicidn otros éxidos, para mejorar su actividad o

selectividad en el proceso (42).

Los moenolitos suelen tener unas dimensiones exteriores de 15 x 15 ¢in con alturas
variables de hasta 150 cm. Las celdas son generalmente de seccidn transversal cuadrada (43)
pues, en esta forma, la estructura presentd mayor resistencia mecdnica que Ja forma
hexagonal y menos posibilidades de 1aponamientos que la forma triangular.

La longitud del lada de la seccién transversal de las celdas, vagiaentre 3y 7.5 mm,
siendo 4.2 mm el valor éptima de compromiso entre superficie geométrica del catalizador
por unidad de volumen, y pérdida de carza. Normalmenie, los monolitos se empaquetan
£n marcos o ceslos metdlicos de un metro cibico de volumen, situdndose, de esta forma
en ¢l reactor. Es prdctica normal disponer ef catalizador en 2 6 3 fechos, dejando un

tercero © cuarto de reserva, como se aprecia en la Figura [L4,
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Para lratar los elevados volimenes de gas procedentes de éstas fuentes,
generalinente se requieren entre 1-1.5 m* de catalizador para cada megawatio generado de

energfa eléctrica, siendo la velocidad espacial en condiciones normales de 2000 - 7000 b,

En estudios realizados recientemente en Alemania, los sistemas SCR incrementan
el coste de la electricidad alrededor de un 5%, mientras que mejoran ia eliminacién de los
NOQ, en un 80% (44).

La creciente sensibilizacién por parte de [a opinidn publica sobre la importancia de
fa calidad del medio ambiente, ¢ ha reflejado en un endurecimiento de ia normativa
vigente sobre la calidad del aire. Esta exigencia, junto a los elevados costes requeridos
para la implantacidn de los sistemas de depuracién actuales, obligan a una mejora en la

tecnologia de los sistemas de descontaminacion desarrollados hasta el momento.
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1.4.-OBJETIVOS.

En el presente trzbajo se trata de desarrollar un procedimiento de fabricacién de
catalizadores de flujo paralelo para la eliminacidn de fos NO, emitidos por las grandes
plantas de combustién.

Asimismo, se pretende contribuir al conocimiento de las posibles relaciones entre
las propiedades fisico-quimicas de los sdlidos utilizados como catalizadores y su
comportamiento en la reaccién de "Reduccidn Catalitica Selectiva” de los NO, con NH,,
¢n presencia de O,, proceso "SCR", y profundizar en el planteamiento de los soportes
matemiéticos necesarios para efectuar los cambios de escala y disefiar los correspondientes

reactores cataliticos,

El sistema catatitico que se trata de desarrollar debe poseer las propiedades fisicas
tpresidn de ruptura, resisiencia a la abraston,etc. .} y cataliticas (actividad y selectividad)
necesarias para poder llevar a cabo el proceso mencionado a escala industrial.

Teniendo en cuenta las caracterfsticas de los gases que deben ser depurados v las
exigencias de la normativa curopea sobre fas condiciones que deben cumplir dichas
enusiones, para que el catalizador que se pretende desarrollar pueda considerarse
aceptable, debe ser capaz de climinar entre el 80 y el 3¢ % de los NO, emitidos, a
temperaturas  comprendidas entre 300 y 400°C, en presencia de S0, siendo la

concentracion de NH; a Ia salida del reactor de 5 ppm.

El interés de estos objetivos, radica en que su consecucién permitird adquirir los
conocimientos necesarios para disefiar catalizadores que Heven a cabo [a eliminacién de
los 6xidos de nitrégeno presentes en los gases de chimenca de las centrales térmicas,
dando ast respuesta, a uno de los principales probiemas de contaminacién originados por
las fuentes fijas de emisidn de NO,.

Ademds la consecucidén de estos objetivos supondrd un salte cualitativo importanie
n el concepto actual de disefio de caiaiizadores, para cualquier tipo de proceso catalitico
en el gue la pérdida de carga sea un factor importante a tener en cuenta, pues las ventajas
que ofrecen este tipe de catalizadores frente a los cilindros convencionales es muy

significativa.
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En este capitulo se describen los mateniales y métodos utilizados tanto para ia
preparacion de catalizadores empleados en este estudio, como para su caracterizacion

yuimco-fisica.

Asimismo, s¢ hace una descripcidn detallada de los sistemas experimentales
utilizados en las medidas de actividad catalitica en la reaccidn de la Reduccion de RO, con

NH,, en presencia de O,.

Este capitulo se ha dividido en tres apartados:
1) Preparacion de catalizadores.

2) Técnicas de caractenizacidn.

3} Medidas de actividad catalftica.
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IL.1.- PREPARACION DE CATALIZADORES.

Los catalizadores preparados en este estudio estdn constituidos por dxidos de
utanio, vanadio y wolframio, junto con los agentes aglomerantes y lubricantes necesarios

para su perfecta compactacidn y conformacién.

Ante la posibilidad de preparar los catalizadores impregnande los dxidos de
vanadio, wolframio y titanio sobre un soporte previamente conformado, se han estudiado
catalizadores en los que la fase activa se encucntre distribuida uniformemente en toda la
masa del sdlido con el fin de aumentar as{ !a vida del mismo, dado que estos sistemas

cataliticos serdn sometidos a unas condiciones de crosidn relativamente nnportantes,

IL.1.1.- MATERIALES.

En la preparacidn de los catalizadores, se emplearon diferentes compuestos como
precursores de los dxidos de titanio, vanadie y wolfranio, junto con silicatos naturales v
acido fosférico como agentes aglomerantes. A continuacidn se describen las caractensticas

de los diferentes materiales empleados,

{I.1.1.1.- Precursores de los dxidos metdlicos.

Como precursor del didxide de titanio se ha seleccionado un gel hidratado de TiQ,
que es un producto intermedio en la fabricacién del Ti0,, segiin el proceso del sulfato. Ha
sido suministrado por Tioxide Espafia (Huelva), y presenta las caracteristicas descritas en
la Tabla IL. 1.

La eleccidn de esta pasta se realizd teniendo en cuenta los resultados de un cstudio
previo Je conformacidn (45).
Esta pasia se obtiene en el proceso de fabricacion del TiQ,, una vez realizada la

purificacidn de la ilmenita y la hidrélisis del suifato de titanio, pero antes de afiadir los
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agentes antiagiomerantes propios de los procesos de fabricacidn del pigmento. La presencia
de estos compuestos explica en cierto modo, las dificultades observadas en la compactacién
del TiQ, en polvo, de las diferentes muestras de anatasa comerciales y la utilizacidn
generalizada de precursores de TiQ), (Ti(5Q,),, TiCl, , etc) en las patentes que tratan sobre
ia obtencidn de este tipo de catalizadores (46), (47), (48).

Por otro lado, conviene destacar que la pasta seleccionada es un producto

industrial, fcilmente disponible y de coste relativamente bajo.

TABLA 1. 1.- Caracteristicas del didxido de titanio hidratade CLDD 1727,

Composicién guimica
0, 36 % ]
H0 56 %
H;80), {sibre 0 combinado como 8%
sulfato)
Digmetro de particula T+ 1pm
pH 1.5

Respecto a los dxidos de vanadio y wolframio se emplearon como precursores las
siguientes sales .
a} Sales de vanadig,
* Metavanadato amonico.
VO3NH, de Prolabo.
Pm=116.98 gmoi™,

= Sulfato de vanadilo peatahidratado :
SG,VQ.5H,0 de Merck.
Pm=253.08 gmoi .
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t) Sal de wolffamio,
* Welframato amdnico pentahidratado :
(NH,},,W,;0,,.5H,0 de Prolabo.
Pm=31327.64 gmol”.

{1.1.1.2.- Aglomerantes.

En la mayoria de los irabajos encontrados en la babliogratia (49), (30}, en
105 que se estudia este tipo de sistemas cataliticos, se analiza su comportamicnto en forina
de polvo sin aditivos; sin embargo, cuando se pretende preparar catalizadores de (V,0, +
WO, MTi0, para ser uiilizados en reactores industriales, es impreseindible incluir en su
composicidn, agentes aglomerantes gue proporcionen a los conformados de estos sdlidos,

las propiedades mecdnicas necesarias.

Los agentes aglomerantes abilizados en este estudio son:

1) Acide vrtofogforico, H,PO, de Riedel, de 85 % de riqueza, Pm = Y8 gmai’.

2) Sepiolita, Si;;Mg,0,,(OH),(H,0),.8H,0 de Tolsa 5.A., {Vallecas). Dado que i
sepiolita ¢s un producto natural y como su composicidn puede variar segin su origen,
continuacidn se describen las caracteristicas concretas del producto utilizado en este

estudio,

TABLA I1.2.- Propiedades Fivicas de la Sepiolira 120 NF Tolsa.

{Jensidad aparente 600 + 2
Humedad 05 +15%
Absorcidn FORD agua 80-60 %
Superficie B.E.T. 183
{mg~)
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TARLA 11.3.- Composicién quimica de la Sepiolita 120 NF Tolsa.

5i0, 60.80 %
MgO 2030 %
Fe,(y 1.18%
K,0 1.10 %
L» AL, 4.60 % o
Ca0 1.20 %
-
Na,O 0.40 %
H,0 10.30 %
Otros efementos .12 %

TABLA I1.4.- Distribucién Graneloméirica de la Sepiolita
120 NF de Tufsa.

Tamiz (ASTM) % Retenido
4 -
& 129
8 30.93
16 48.45
20 12.67
30 329
< 30 1.37
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I1.1.2.- Métodos de preparacién.

Se han utilizado y estudiado distintos méiodos de preparacidn, los cudles se pueden
clasificar en funcidn del tipo de aglomerante v de las etapas seguidas en el proceso de

fabricacién.

a) dgide fosfirice
El métedo seguido en la preparacidn de este tipo de catalizadores ha consistido en
impregnar una diselucidn acuosa de metavanadate amodnico v wolframato aménico, sobre

el gel de didxido de titanio hidratade descrito.

Posteriormente 1odo el conjunto se calienta conceatrando la suspensién por
evaporacién hasta sequedad. E{ polvo obtenido se tamiza ( didmetro medio < 0.25 mm,
mezcldndose a continuacion con una disclucién acuosa de 4cido fosférico, hasta que la

masa posee una viscosidad del orden de 500.000 cps,

la masa asi obtenida constituye la pasia precursora del catalizador, que
posteriormente se extruye en forma de ciiindros de 2 mm de didmetro medio. Los sélidos
abtenidos se secan durante 12 horas a 100°C en una estufa, y se tratan & 500°C durante

4h en atmdsiera de aire.

b) Sepiolitg,
Para preparar catalizadores, utilizando sepiolila como agente aglomerante se han

empleado tres métodos de preparacidn :

1.- Método de evaporacidén.
Este método es andlogo al realizado utilizando 4cido fosférico como aglomerante
y consiste en la impregnacién de una disolucidn acuosa de metavanadato amdnico y

wolframato amdnico, sobre el gel de diéxido de titanio hidratado descrito,



1. Técnicus Experimeniales byl

Posteriormente se concentra la suspensidn por evaporacion, hasta que el porcentaje
de agua en 1a pasta es aproximadamenie igual al peso de sepiolita que se aiade para su
extrusidn.

Esta masa s¢ mezcla con la cantidad necesaria de sepiolita hasta conseguir una
buena homogeneizacién de Ja pasta precursera del catalizador, para realizar su extrusidn

y pasterior walamiento érmico.

2.~ Método de sedimentacisn,

En fos catalizadores preparados por este método, una vez impregnadas 1as sales de
metavanadato aménico y wolframato amdnico sobre ¢l gel de diéxido de titanio hidratado,
de la misma forma gue ¢n los métodos anteriores, se procede a la sedimentacion de la

suspension con ef fin de eliminar el exceso de agua existeme en la mezela.

En esta ctapa de sedimentacidn se obtienen dos fases claramente diferenciadas :

* una fase sobrenadante liquida, que se elimina,

* y una fase semisdlida, a fa cual se le afiade la cantidad correspondiente en peso
de sepiolita seca, mezclindese todo hasta consegeir una perfecta homogeneizacitn del
comjunto vonstituyente de 1a pasta precursora del catalizador, Esta pasta se extruye y se

trata t€rmicamente para cbtener finalmente los catafizadores.

.- Mérodo Directo.

En los catalizadores preparados seglin este método se impregna el gel de didxido
de titanio hidratado, con uaa disolucién acuosa de suifato de vanadile y wolftamato
aménice; de manera que et volumen total de disolucidn wiilizado es el adecvado para
preparar ci catalizador, sin necesidad de concentrar o sedimentar 1a suspension, como en

los procedimientos anteriores.

De esta forma, la pasta de titanio, vanadio y wolframio obtenida se mezcla con la
cantidad necesaria de sepiolita seca, obteniéndose directamente la pasta precursora del
catalizador, la cudl se extruye y trala {érmicamente para obtener los calalizadores

deseados.
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11.1.2,1.- Conformacion del catalizador,

Una vez que sc ha preparado Ja pasta precursora de los calalizadores, por
cualquiera de los métodns anteriormente descritos, tal como se ha tndicado, se someten
a un preceso de conformacidn por extrusidn, y posterior tratamiento térmico, para lo cual
se secan durante 12 horas en yna estufa a H1G°C vy se fratan en atmdsfera de aire a 500°C

durante 4 horas,

k1 proceso se realiza en una extrusord Bonrnor wilizando diferentes hileras de forma
que los extruidos pueden ser :

- Cilindros de 2 mm de didmetro y 5 min de Jongitud.

- Estructuras monoliticas de 21 canales cuya seccion transversal s¢ muesira en la

Fipura 1.

Figura II.1.- Seccidén transversal de un monolito.
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11.2.- TECNICAS DE CARACTERIZACION.

Para el andlisis de la influencia de las distintas variables de preparacidn de fos
catafizadores, se han {levado a cabo estudios de caractenizacién de los mismos utilizando

las siguientes técnicas .

11.2,1.- Dinamometrfa.

11.2.2.- Difraccién de Rayos-X, (DRX)

11.2.3.- Porosimetrfa de Mercurio,

11.2.4. - Microscopfa Electrénica de Scaning, (MES)
11.2.5.- £spectroscopia fotoelectronica de Rayos-X, (XPS)
1.2 6.- Espectroscopfa de Infrarroyo, (FT1R)

11.2.7 - Andlisis Termogravimétrico, (T(3)

[1.2.8.- Adsorcién-Desorcidn de Nitrdgeno: Superticie  Especifica , B.E.T.

I1.2.1.- Dinamometria.

Se ha determinado la presion de ruptura (P}, €s decir, la resistencia a Ja rotura
por compresion de todos lus catalizadores cilindrices unlizados en este estudic mediante
un dinamdmerra CHATILLON, Modela LTCM,

Para ello s¢ tomaron 12 muestras de § mm de longitud y se determing, con el
dinamdmetro indicado, [a fuerza que es necesaria aplicar sobre cada muestra en posicién
horizonwal para provocar su rotura.

El valor de 1a P, radial, expresado en Kgem?, se ha obtenido calculando el

valor medio de las muestras analizadas.

I1.2.2.- Difraccién de Rayes-X.

Se han tratado de identificar 1as especies cristalinas existentes en los catalizadores

mediante la técnica de la Difraccion de Rayos-X.
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Los difractogramas se realizaron sobre muesira en polvo, con un difractémetro
PHILLIPS PW [730/10 con monocromador de prafito, wtilizando fa radiacidn k, dei
cobre, A = 1.54]8 A, a 40 Kv y 40 mA.

Para ¢l cstudio del tipo de especies cristalinas presentes en los catalizadores se
realizd wn barrido a una velocidad de barrido de 2 grados por minuto, en el intervalo de

26 comprendido entre 5 y 70 grados, siendo la velocidad del registro de 1 cmmin !

I1.2.3.- Porosimetria de mercurio.

Los valores del volumen ocupado por los pores de los catalizadores, asi como ot
radio de los mismos, la distribucidn del 1amaiio de éstos, su volumen acimulado, i
superficie especifica del sélido, la densidad de la particula, elc; se determinaron por

intrysidn de mercurio.

La experimentacion se llevd a cabo en un porosimerro de penetracion de mercurio
MICROMERITICCS PORE SIZER 9305,

La muestra se desgasificd a remperatura ambienie y se sometid a presiones
crecientes hasta 2000 atmdsferas, introduciéndose ¢l mercurio hasta poros de radio medio

aproximado de 37.5 A.

11.2.4.- Microscopia electrdénica de Barrido, (SEM) y Energfa Dispersiva de
Rayos X, (EDX).

El aspecto general estructural de la superficie de los sélidos, asi como ¢l
tamafo medio de las particulas que constituyen los catalizadores, se ha levado a cabo en
un Microscopio Efecirénice de barride 151 DS-130 que leva acoplado un detector de Sifla
con ventana de Be de 7 um para el andlisis de la energia dispersiva de rayos X (EDX), de

los elementos con ndmero atdmico superior al de! sodio.



If.- Técnicas Experimeniales 31

Y para en ¢l caso de estos catalizadores corresponde al andlisis de los siguientes

clementos quimicos | Ti, ¥, W, §i y Mg.

11.2.5.- Fspectroscopia Fotoelectrénica de Rayos X, (XPS).

la cspectroscopia fotoelectrénica de Rayos-X, (X-RAY PHOTOELECTRON
SPECTROSCOPY, XPS) st ha utilizado para conocer la naturaleza y al proporcién relaliva

Je los elementos existentes en la superficie del catatizador.

1os espectros fueron abtenidos con un espectrometro LEYBOLD-HERAEUS LHS-10
equipado con una fuente de rayos X con un dnodo de aluminio y de magnesio que opera
a2 kY v 10 mA,L

Para cada uno de los espectros se registraron ios niveles O 2s, V 2py,, Ti 2psy, ¥
Si 2pan, harriendo en todas los casos regiones de energfa de 20 eV y realizando ef ndmero

de acumulaciones necesario para obiener ung buena relacién sefial/ruido.

11.2.6.- Espectroscopia Infrarroja con transformada de Fourier, (FTIR).

I:n los estudios realizados mediante esta técnica se ulilizdé un Espectrémetra
tifrarrojo de Trunsformada de Fourier NICOLET modelo 5ZDX, con un rango espectral
de 4800-400 cm™! y una resolucién de 2 y 4 cm ', El detector es de tipo DTGS con una

ventana de KBr y una velocidad del espejo mdvil del interferémetro de 0.32 cms.

Las muestras se obtuvieron siguiendo la técnica de preparacién de pastillas con
bromuro potdsico, y una proporcidn del 10% del catafizador.

Las pastiflas se eiaboraron a una presidn de 10 toneladas, manteniendo ésta durante
2 mirutos.

Los espectros se registraron entre 4000 y 400 cm’, haciendo 104} barridos en cada

caso.
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I1.2.7.- Andlisis Termogravimétrico.

Las termogravimetrias de tos catalizadores se han realizado en un equipo PERKIN
ELMER, formado por una Microbalanza TGS-2, un programador de temperarura Sysiem
7/d, una estucidn de daras 3600 y una impresera de grdficos.

La sensibilidad del conjunto es de 6.2 microgramos, y 1a pérdida de peso se ebticne

directamente en porcentaje de la muestra,

bLa combinacion de la estacion de datos v de la impresora de grificos pernuen
obtener curvas diferenciales e integrales del andlisis realizado.

[os ensayos se Hevaron a cabo con un programa de temperaturas de 37Cinn ',
desde temperatura ambicnte hasta 700°C7, manteniéndose contante dicha temperatura

durante S0 minutes.

I1.2.8.- Adsorcién-Desorcién de Nitrdgeno.

[a determiracidn de la superficie especifica de los catalizadores estudiados se
realizé siguiendo el Mérode de Brunauer. Emmern ¥ Teller, (B.E.T.}, por adsorcién ge

nitrdgeno.

Las medidas de adsorcidnm, se realizaron ¢on un MICROMERITICS 2100 D
semniautomatico a 1a lemperatura de 77 K. Las muestras fueron somelidas previamente a

un iratamiento de desgasificacidn a 413 K v 10 Torr durante 18 b,
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11.3.- MEDIDAS DE ACTIVIDAD CATALITICA,

En este apartado se describen los sistemas experimentales utilizados para el estudio
del comportamiento catalitico de los sdlidos preparados en la Reduccion Catalitica
Selectiva de jos NO, con NH,,

Cn primer lugar se ha disefiado, instalado y puesto a punto un sistema
experimental, en el que ¢l reactor opera en régimen integral en condiciones de operacién
semejantes a las existentes en los gases de salida de las chimeneas de las centrales

térmicas.

Para ia realizacién del estudio cinético se utilizd otro sistema semejante, pero en
¢l que el reactor opera en régimen diferencial, el cual estaba instalado en el Department
of Chemical Engineering II - Chemical Center - Lund University (Sweden}.

A continuacion se describen las caracteristicas de ambas instalaciones.

[1.3.1.- Sistema experimental para reactores que operan en régimen integral.

En la Figura [1.2 se muestra un esquema de la instalacién utilizada para los ensayos
realizados ¢n régimen integral.

[Jicha instalacidn coasta fundamentalmente de tres partes:

a) Sistera de alimentacién de gases.
b} Reactor catatilico,

¢) Sistema de andlisis de gases.

a) Sisrema de alimentacidn de gases.
L.os gases que s¢ ulilizaron para los ensayos experimentaies realizados en los
reactores que vperan en régimen integral, fueron suministrados por SEO en cilindros, con

las siguientes caracteristicas -
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* Nitrdgeno (N1
N-39, pureza 99.99%.
Contenido en agua < 9 ppm.
* Oxigeno (O,):
N-38, pureza 99.99% .
* Amoniaco (NH,):
Mezcla de nitrdgeno de alta pureza, 95 % y
NH,, 3% en volumen,
* Mondxido de nitrdgeno (NO):
Mezcla de nitrdgeno de aita pureza, 90% y
NO, 103% en volumen.
* Didxido de azufre (SOy) -
Mezcla de nitrdgeno de alla pureza, 55 % v

80.. 3 % en volumen.

Segiin se muestra en la Figura I1.2, el caudal de gas procedente de cada cilindro
s regula a través de un manemreductor v de una lave de aguja, v se mide mediante un
rotdinetro.

A conttnuacion, en cada linea, una llave de tres vias permite que los diferentes
gases pasen hacia el reactor, o vayan a un nedidor de caudal directo, donde puede

comprobarse ef caudal de cada uno de los pases alimentados.

Las lineas de N,, O,, NO y 80, convergen en un mezclador (M), y la mezcla de
estos gases, mediante una ilave de tres vias puede dirigirse hacia el reactor catalitico (R)
© hacta el sistenva de andlisis, donde se comprueba la concentracidn de NO, a la entrada
del reactor.

El amonfaco por su parte se alimenta directamente en el interior del reactor
catalitico, mezcidndose con los dxidos de nitrégeno a temperaturas superiores a 200°C,
con el fin de evitar la formacidn de nitrito y nitrate amdénicos con el consiguiente riesgo

de explosién (51).
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Figura I1I.2.- Sistema experimental para reactores gue operan en
régimen integral,
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b) Reactor Caralfiico.

Las medidas de actividad catalitica se realizaron en varios reactores tubulares de
lecho fijo que pueden acoplarse indistintamente en el sistema experimental.

Todos ellos estdn fabricados con vidrio Pyrex y sdlo se diferencian en el didmetro

def tubo en la zona dei lecha catalitico.

En 1a Figura 11,3 se muesira un esquema de dichos reactores y en Ja Tabla 11,5 Jas

dimensiones de cada uno de ellos.

TABLA 115, - Dimensiones de los reaciores.

Reactor Didmetre interno {cus) ! Longitad {cm}
V4 1.0 60
V-6 1.00 73
V-5 0.83 60
H-2 . 2.58 60 )
H-3 2.80 60

En su parte superior va provisto de dos entradas, por las que se introducen
separadamente la mezcla de gases (NO + SO, + O, + N; ), y el amoniaco,
Los gases se descargan por la parte inferior del reactor, pasando a los sistemas de

andiisis correspondientes.

El lecho catalitico se coloca sobre una placa de vidrio poroso a una distancia
aproximada de 30 cm de la varilla donde entra el NH, al reactor, con el fin de que los

gases reaccionantes tengan tiempo suficiente para mezclarse convenientemente.

En el interior del reactor, se encuentran tres varilias de 4 mm de didmetro extermo,
en las que se alojan termopares para la medida de la temperatura en diferentes zonas

dentro del reactor.
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La presidn a la entrada del reactor catalftico, se mantuvo coastante en un valor
ligeramente superior a la presion atmostérica (900 mmHg = 120 KPa), reguldndose
mediante una vdlvula de aguja colocada a la salida del reactor, y midiéndose mediante un
Transdicror de presidn digital GYCSATRON Serie 800 Modelo 81128209, con el fin de

conseguir una buena reproducibilidad del sistema operativa experimental.

Sistema de medida ¥ control de Ja temperatura.

E]1 reactor catalitico se gacuentra calefactado exteriormente mediante un horno

dividido en tres zonas independientes.
La temperatura de cada una de cilas se controla mediante un regulados -
vontrolador provisto de un tezrmopar que se iatroduce en el interjor del reactor a traves de

fas varillas lateral e inferior respectivamente { ver Figura il.3).

La medida de la temperatura a lo largo del lecho catalitico se determina mediante
un lermopar que se introduce por ia varilla central y puede desplazarse por su interior.

Los rermopares wtilizados son de cromel-alumel, tipo K, de THERMOCOAX scrie
275, modelo SKA 05/5¢% v los indicadores de temperatuca son digiales de ANALOGIC,
modelo AN 2572,

La parte superior del horno actia como precalentador de los gases de reaccidn, con
objeto de que fa temperatura del espacio donde s« wmezela ol NH, con los gases
reaccionantes, sea superior a los 200°C para cvitar Ja posible formacion de las sales
amdnicas.

El homo de la parte inferior liene como mision evitar que el lecho se enfrie con

¢l paso de la mezcia de gases, y mantener la zona de reaccitn a la temperatura deseada.

¢} Sistema de andlisis de gases.

La mezcla de gases gue sale del reactor catalitico se divide en dos lincas para
realizar su andlisis.

I primera parte pasa a través de ua filtro de partfculas para ser analizado en un
Expectragrafa IR de ADC, sere 13609, modelo 8V/3S de doble rango, 0-1000 ppm y 0-

400 ppm, y medir asi la concentracidén de NH,.
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La otra parte se dirige hacia la vilvula de tres vias (ver Figura I1.2) para analizar
los NO, (NO y NO,), pasando previamente por un filtro de H,PO, para climinar el
amoniaco de [a mezcla y evitar de este modo, las posibles interferencias de este compuesto

en el andlisis de los dxidos de nitrégeno,

El andlisis de NO y NO, se llevé a cabo mediante un analizador de gases de
LUMINOX 201 A (B.0.C.} donde se determina la concentracién de NG y NO, por
quimiluminiscencia.

Mediante los sistemas de andlisis, se puede conocer la concentracion de NO y de
NQ,, a la entrada y a 1a salida del reactor catalitico, y ademds la concentracidn de NH,

a la salida del reactor, de forma continua y precisa.

Eventualmente se ha analizado asimismo la presencia de N,O en los gases de salida

por Espectroscopia IR no dispersiva, utilizande un MIRAN 14 de Foxboro.

Y para analizar el 50O;, y el posible SO, formado a partir de 1a oxidacién del 3G,
se wlihizd un cromatdgrafo de guses SHIMADZU GC-94, conectado en paralelo con el

equipo de analisis.
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I1.3.2.- Sistema experimental para el reactor que opera en régimen

diferencial.

El sistema experimenial utilizado para realizar los experimentos def estudio cinético
se muestra en la Figura li.4,
En esencia dicho sislema es semejante al de la Figura I1.2, ahora bien presenta

ciertas diferencias tanto en las caracteristicas del reactor como en el sistema catalitico.

El reactor estd constituido por un tubo de acero inoxidabie de 4.5 mm de didmetro
iniemo. Todo el sistema de reaceidn se encuentra calefactado, y el reactor esta deatro de
un horno. Previamente a la entrada de los gases al reactor, &stos pasan por un

precalentador (a 130°C) para evitar ta formacion de nitrito y nitrato aménicos (51).

El sistema de andlisis consta de un analizador de dxidos de nitrdgeno,
Chemioluminox Beckman Model 955 NO/NO, y un especrromerra  de  Muasas
QUADRUPOLE MASS ESPECTOMETER Pieiffer Balzers, con el que se pueden anatizar
todos 1os compuestos de Ja reaccidn @ NO, NO,. N0, NH,, R.0, O,, N,, 50,.
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rigura II.4.- Sistema experimental del reactor gue opera en
régimen diferencial.
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£n este capitulo se exponen y analizan los resultados experunentales mds relevantes
de este trabajo de investigacion.

Para mayor claridad en su presentacidn, se ha dividido en tres apartados:
L.~ Seleccion del caralizador épiimo paru la SCR de NO,.
2.- Estudio cinético del caralizador seleccionado.

Y- Influencia de la forma fisica del cotalizador .

En el primero se estudia la influencia de las variables de preparacidn del
catalizador, tanto sobre sus propiedades fisicas, como sobre su actividad catalitica,

El andlisis del efecto que ejercen las diferentes variables de preparacién ha
permitido disefar un catalizador que teine las caracteristicas adecuadas para llevar a cabo
industrialmente la reaccidn de la Reduccién Catalitica Selectiva de NO con NH, en
presencia de Q,.

Con el catalizador seleccionado se ha realizado un estudio cinético en régimen
diferencial y s¢ ha obterido una ecuacién de velocidad que reproduce satisfactoriamente
los resultados experimentales, en ausencia de limitaciones difusionales.

Finalmente s¢ ha realizado un estudic Je ia influencia de la forma fisica del
catalizador, con el fin de determinar el comportamiento del catalizador en condiciones

reales.



1.1 SELECCION DEL CATALIZADOR PARA LA
REDUCCION CATALITICA SELECTIVA DE NO

Los catatizadores objelo de este estudio estin basados fundamentalmente en dxidos
de ttanio, vanadio y wolframio, junto con un agente aglomerante que les da las
propiedades fisicas necesarias para poder ser utilizados industdalmente en el proceso de
eliminacién selectiva de ¢xidos de nitrégeno emitidos por los sistemas de combustién de

estacionarios.

La eleccidn de éstos dxidos metdlicos para la preparacidn de los catalizadores, se
realizé tomando coms base los trabajos de investigacidn anteriores realizades por Blanco
y col. {52), (45), donde se mostrd que en este lipo de catalizadores la actividad
catalitica cstd intimamente relacionada con la distribucidn det oxido de vanadio en la
superficie del TiO, (53, (54), (53).

El empleo del dxido de wolframio se debe en parte & su accién endurecedora en ef
sélido conformado, y por otro lado a que la presencia de dxidos de tungsteno en la
composicién del catalizador limita la capacidad oxidante del V,O; para transformar el SO,
a 50, (56).
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Ademds de estos componentes bisicos del catalizador, se ban unlizado en su
preparacién diferentes tipos de aglomerantes que confieren al sélido las propiedades

adecuadas para su yso a escala industrial.

En este apartado se recogen los resultados de los estudios realizados para la
optimacidn del catalizador. Se ha dividido a su vez en tres subapartados: en el primero se
ha !ratado de seleccionar el tipo y proporcidn de aglomerante mds adecuado, en el segundo
se ha intentado definir la composicidn quimica éptima del catabizador y finalmente en i
lercero, se ha tratado de optimar el procedimiento de preparacion de tal forma. que su

fabricacidn industrial, pueda ser viable econdmicamente.
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III.-1.1.- SELECCION DEL TIPO DE AGLOMERANTE.

Cuando se pretende preparar catalizadores mdsicos de V,0,/TiO, para ser utilizados
industrialmente, ia escasa consistencia del TiO, hace necesario incluir en su composicién
agentes aglomeranles gue proporcionen a los conformados, las propiedades mecdnicas

adecuadas.

I.a inclusién de un agente aglomerante en este tipo de catalizadores puede modificar
la superficie del mismo, y por tanto, alterar significativamente su comportamiento, por lo
que resulta necesario analizar su efecto sobre las propiedades cataliticas en el proceso

estudiado.

Entre fos distintos agentes aglomeranles 1tiles para preparar este tipo de
catalizadores, en un trabajo anterior se selecciond el 4cido fosfdrico en disolucidn acuosa
{45), dado que fue et que dio lugar a mejores resultados tanto desde el punto de vista de
la actividad catalitica, como de las propiedades mecdnicas que adquieren los conformados

de éstos solidos.

El empleo de dcido fosférico ha presentado senas dificultades para la preparacién
de catalizadores monoliticos. Sin embargo, utilizando como agente aglomerante un silicato
natural, sepiolita, s¢ ha conseguido extruir ficilmente la masa precursora del catalizador

en dicha forma fisica.

En este capituio se presenta un estudio comparative del efecto producido por ambos
aglomerantes, tanio sobre las propiedades fisicas y quimicas de los catalizadores

preparados, como sobre su comportamiento catalitico en la reaccién objeto de este estudio.
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111.1.1.1.- Catalizadores preparados.

En este apartado se compara e] efecto producido por la adicidn de dcido fosférico
y de sepiolita, como agentes aglomerantes en este tipo de catalizadores. Para ello se han

preparado dos series de cataiizadores.

La primera serie sc ha denominado "SERIE P”, y consta de catalizadores en los
que, manteniendo constante una refacidn atémica Ti/V = 9, se ha variado 1a concentracién
de H,PQ,, entre 0 y 14 molar. De csta forma, el contenide en fésforo presente en cada
uno de los catalizadores ha oscilado entre el 0 y €] 22 % en peso, equivalente a Gy 50 %

expresado como P03,

En los catalizadores de la segunda serie, denominada "SERJE §°, se ha mantenido
también constante la relacidn Ti/V = 9, y se ha variado la proporcidn de sepiolita entre

el 0y el 100 % en peso.

Todos los catalizadores de este estudio, tanto al emplear H,PO, 6 sepiolita come
aglomerantes, se han preparado en forma de cilindros de 2 mm de didmetro, siguiendo el
método de preparacidn de evaporacidn, segin se detalla en el apartado de preparacidn de

catalizadores del Capitulo Ii.

I11.1.1.2.- Efecto del tipo de aglomerante sobre las propiedades fisicas.

La accién endurecedora de los aglomerantes se ha determinado midiendo la fuerza
necesaria para romper cilindros de § mm de longitud en cada uno de los catalizadores

preparados.

En las Figuras [II.1A y 1B se representan los valores de la resistencia a la rotura
por compresién, expresada cn kgem™ (Presion de rotura radial), junto con los de drea BET

para cada uno de los catalizadores de las series en estudio.
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En lineas generales se observa para ambas grificas, que al aumentar la
concentracidn de aglomerante, se produce un aumento progresivo de la presién de ruptura

del catalizador, asmento que es mds acusado en el caso del H,PO, que en el de la

sepiolita.

Sin embargo, mientras que el dcido fosférico provoca una cafda continua de la
superficie especifica, la adicion de sepiolita al sistema V,Oy /Ti0, lleva consige un

aumento de] drea, alcanzando ésta un valor méximo cuando la proporcidn del silicato

natural estd comprendida entre el 60y 90 % .

180 Area, mZg-! Pruptura chm-‘lleo
140+ /% 140
120+ ] 120
100 1100
80f 180
60@\ 160
a0l __ T . {40
\"‘—.
20+ 120
()J. L — i o
0 10 20 30 40 50

P,05, % peso

Figura III.lA.- Efecto del % PO, sobre la Resistencia

Mecanica y la superficie Especifica.
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Ademds en la Figura [I1. 1B, se puede apreciar que al aumentar el contenido del
aglomerante por encima del 50%, se produce un aumento progresive de la resistencia
mecdnica de éstos sdlidos, de forma que puede considerarse que dicha proporcién de
sepiotita es 1a minima necesaria para que este silicalo ejerza su funcion aglomerante en este
tipo de catalizadores, ya que sepun Richarson, (57), los wvalores de la presién de
ruptura para catalizadores en forma de extmuides cilindricos, suelen oscilar entre [-10

Kgem™,

ol mYTL  Prusture . Kgom oo
125+ n 125
100+ & #’20

I
— o |
75f " 115
:}/ S
= ¢ ’ 41 0
50 /
‘i .//——-
251 o = 5
7 i E
.y '
G !
0 L. K i IR S 4 - 0

0 15 30 45 60 75 90
SEPIOLITA, % Peso

Figura III.1B.- Efecto del % Sepiclita sobre Ia Resistencia
Mecanica y la Superficie Especifica.
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[§1.1.1.3.- Ffecto del tipo de aplomerante sobre la actividad catalitica.
Se estudid el comportamiento «de todos los catalizadores descritos anteriormente,
en la reaccion <o la Reduccion Catalitica Selectiva de NO con NH;, en las siguientes

condicianes de operaciin:

FABLA NI L. - Condiciones de operacion.

i GHSY | ¢N ‘ 1ROG0
'i'vmpe‘;umra R{r:;;;;r;;ﬂ | 350";;
1 E:r;p-:;;;; e it!;;’\:_'c‘i de nlimenlac:.’:; [NOJ = 1000 ppm J
INH,] = 1000 ppm
[L_._ O] =131%
1 {N.} = Balance -
- ‘v‘ﬁi;wcidati fineal, C.N A-—Q_ 0.63 _n“s‘
i B Caudaf totl, N, 3.0 Lmint o
E"“’“ ‘—-i—‘;;j#(;n total 120 KPa
!

En la Figura I11.2 se muestran los resultados de la conversion de NO (% molary
definida segun la ecuacitn (1], en funcion del porcentaje de agiomerante utilizado en la
preparacicn de los catalizidores, expresado para la SERIE S, como porcentaje de sepiolita
ohopeso, v para fa SERFE P, como porceniaje de PO,

(MO e — MO o
NGy

Ky = x 100 (1}

ancrada

El andlisis comparativo de las curvas de ]a conversién de NO de los catalizadores
sstudiados frente al porcentaje de aglomerante, s¢ pueden realizar las siguientes

obseVACIONSS.



Hi 1 - Seleccidn del catalizedeor S0

OO e
S — S T
= .
A}
801 \ N\
3 \
§ :
| \ i
807 : \
; L
4o 5
| N
0f L
; ‘ ioli * .
o Seeela T RO
O.[ P S | P e -, P B 1_;

0 1€ 30 45 60 7& 90
% AGLOMERANTE

Figura [iII.2.~ Influencia del tipo y proporcion de
aglomerante ssbre la actividad catalitica.

Cuando fa concentracion de deido fasfrico cxpresada como porcentaje en peso de
PO, estd comprendida entre 0 y 30 % en peso, la conversién de NG apenas varia, sin
empargo, al aumentar la proporcida de aglomerante por encima del 30 % la resistencia
mecdnica del catalizador aumenta considerablemenie, como se observa en la Figura 11, 1A
produciéndose una caida brusca en la eliminacion del NO hasta valores de conversidn
menores del 30% cuando el contenido en este agiomerante es del orden def 50%, come

se observa en la Figura IIt.2.

En los catalizadores preparados con sepiolita, se observa que la actividad catalitica,

al contrario que con ¢l 4cido {osférico, se mantiene ¢n valores aceptables hasta una
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proporcidn de esie silicato proxima al 60% en peso, e incluso puede decirse que la
conversidn aumenta ligecamente; sin embargo a partir del 70 % de sepiolita, la actividad

camienza a descender de forma considerable.

Teniendo en cuenta que para obtener catalizadores con una resistencia mecdnica
aceptable. es necesario incluir en la composicidn de estos catalizadores un porcentaje
mayor del 45 % en peso de sepiolita, para seleccionar el tipo y proporcidn dplimo de
aglomeranie, s mecesario adoptar una solucidn de comprorniso entre actividad catalftica

Y oresistenoi inecdnica.

11i.1.1.4.- Estudios de caracterizacién. Modelos de comipactacion.

Se¢ ha reabzago un estudio de caractenizacion con el gue se ha traado de explicar
¢l etecto que ejerce cuda tipo de agiomerante en el proceso de compactaciin, y osu
influencia sobre las propiedades que se desean optimar: acuividad catalitica y resistencia

IMUCARICE.

Fn primer lugar se realizd wn andlisis morfoldgico de los catalizadores por
Microscopia Electronica de Barmido (SEM), cuyos resuliados mds represcntativos se

muestran en fas Figuras N1L3A TIR3R, LAC y T 2D,

Cada una de las fotos se ha dividido en dos sectores, en la mitad izquierda se
snuestra ef aspecto general de la superficie utilizando el factor de ampliacidn indicade en
1a folo junto a ia escala de equivalencia comrespondiente. En ia mitad derechz de cada
fotografia, aparece una ampliacidn (x3} del sector marcado con un rectdngulo en 1a zona
de a izquierda. En ella puede apreciarse con mayor detalie el aspecto de cada uno de los

catalizadores y ¢l orden de magnitud aproximado de ias particnias que los componen.

La Figura [T{ 3A corresponde al catalizador de dxidos e Ti y ¥ preparado sin

ningtn aglomerante (catalizador SO).
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Figura ITI.3.- Fotos de Microscopia Electrénica de Barrido.
I11.3A.~ Ccatalizador SO.
I1T1.3B.- catalizador de TiO, + V0, con un 28.21 % de PQO,.

52
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30KV 483x T er 3072

Ffigura II11.3.- Fotos de Microscopia Electronica de Barrido.
I11.3C.~ Catalizador 5-6. III.3D.- Catalizador §=2,
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Para este sdlido, se ha obtenido mediante !a técnica de Sedigraph, que las particuias
del catalizador tienen un amado del orden de I-7 um. Sin embargen, segin se aprecia en
esta fotografia, dichas “panticulas™ estdn formadas a su vez por un conjunta de particulas
pseudo-esténcas de didmeiros del orden de .05 y 0.1 pmi. De manera, que estas particulas
de TiQ), impregnadas con V,0, se encuentran agrupadas entre si formande conjuntos de

tamafie variable, en ios que las particulas originales mantienen su identidad,

Los catalizadores que tienen H.PQ, como aglomerante en su comiposicion, Figura
[11.3B, presentan un aspecto general aparentemente semejante al det catalizador de Ti(,
+ V,0,. Sin ecmbargo, al amphar la foto, se aprecta que en este tipo de catalizadores las

particulas parecen estar pegadas entre si.

La morfologia de la sepioiita extruida con agua vy tratada a 500°C, catalizador $-6.
puede apreciarse en la Figura HI.3C. Segin la distribucion del tamane de partfculas de ia
misma Tealizada por tamizacin, originalmentz estd formada por particulas de tamano
comprendido entre 100 y 250 pm. Eswmas particulas estdn constiluidas a su vez, por
conjuntos o haces de fibras cuyas dimensiones pueden oseilar entre 0.2 y 1 un de longitud
y 100-100G A de anchura, estas observaciones concuerdan con la estructura de la sepiolita

descrita por Alvarez y col (538).

En los catalizadores que poseen un contenide en sepiolita del 56.3 % en peso, 5-2,
(Figura §[1.3D), se observa que la base de la estructura del catalizador estd formada por
particulas de sepiolita, entre cuvas fibras s introducen mds o menos dispersas, lis

particulas de T0,.

La naturaleza quimica de la superticie de los catalizadores se ha estudiado por
andlisis de la Energia Dispersiva de Rayos-X (EDX), mediante un detector acoplado al
Microscopio Electrdnico de Barnido

En el caso de los catalizadores preparados con 4cido fosfdrico se realizé un "mapa”
de la concentracion de caa una de los elementos (Ti, V, P) en diferenles cortes, con
muestras preparadas y se comprobd gue existfa una distribucién uniforme de los tres

elementos en todo el catalizador.
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£n el caso de los catalizadores aglomerados con sepiolita se ha apreciado que el

vanadio se encuentra asociado & titanio.

Ea la Figura [11.4 se muestra i resultado del andlisis del perfil de concentraciones
de Ti, ¥ vy Si realizados a lo targo de una linea de andlisis -"line profile”™ en una seccién

del catalizador.

Estos perfiles de concentracidn indican claramente que el vanadio se encuentra
asociado at litanio y excluido del silicio. Es decir, la sal de vanadio se ha impregnado en
Ias partfeulas de Ti0, y a su vez, este conjunto Se encuentra disperso entre las fibras de

ia seplolita.

—
20 um

Figura [11.4.- Perfiles de concentracién de Ti, Vv y 81 a lo
largo de una linea de an4lisis -»Ifine prorfile”- en el
interior de la particula del catalizador S5-3.
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Para conocer ta naruralezq de lus especies qufmicas que componen el catalizador
se reatizaron estudios por Difraccitn de Rayes-X (BRX), v por Espectroscopia Infrarroja
de Transformada de Fourier (FTTR),

Los resultados obtemdos con el deido fosférico fueron discutidos en un trabajo
anterior {45), y pueden resumirse diciendo gue ef HyPQ, reacciona con los dxidos de
1itanio y varadio formande fosfatos de ttanio v de vanadio, y evita ta cristalizacién de ta

anatasa a partir del gel utilizado como precursor (39).

Sin ernbargo, ¢n los difractogramas de los catalizadores con sepiolita, Figum 115,
no se aprecia la formacidn de especies difervites & las ya existentes en el catalizado
preparado sélo con sepioiita, §-56, v en e de V.0 T, sin aglomerante, 5-0,

De manera que por DRX, puede establecerse que todes los catalizadores de csia
serie, s¢ comportan como mezclas fisicas de las fases quimicas gue aparecen en {a sepiolita
jurto con las del V,004/Ti(, ; siendo la intensidad de los picos representativos del TiO), v

de la sepiolita proporcionales a sus respectivos contenidos.

Respecto al ¥,0,, ¢i hecho de que aparezca en el difractograma de Rayos-X del
catalizador sin aglomeranie, indica que la proporcidn de vanadio en el catalizador es
superior a 1a necesaria para formar una "monocapa” de vanadio anclada a la superficie det

catalizador, lo cud] implica la formacion de "torres” de V.04 sobre el Ti(), (60).

Se han analizado por espectroscopfa FTIR los catalizadores de la SERIE §, con ¢l

fin de comprobar la naturaleza de las especies presentes en los mismos,

En la Figura III.6 aparecen comparativamente los espectros obtenidos en las

condiciones descritas en el apartado de técnicas de caracterizacidn dei Capftulo I1.
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En el primer espectro, $-6, correspondiente a la sepiolita tratada a 500°C, aparece
claramente un banda de adsorcién acusada a 1030 ¢m™, que aunque estd algo desplazada,
puede ser asignada al ensanchamiento del enlace Si-O (61); y ademds se observan
algunas bandas mds débiles en el rango de longitud de onda entre 473 y 440 cm’, que es
donde aparecen las flexiones del enlace Si-O (62), con lo cudd se ratifica Ta asignacion
de la bandz de 1030 cmv' al enlace S5i-O.

Ademads, se observan las siguientes bandas mds intensas de adsorcidén:

* La flexi6n de los OH unidos a Si se identifica a 1665 cm™.

* Alrededor de 3685 cm (entre 3700-3600 cm'}, aparecen las bandas de tensida de los
enlaces OH unidos al Si.

* Y finalmente, a 3420 cm' aparece una banda ancha centrada que se debe a la

vibracién del agua zeolitica (63).

Junto a la banda de adsorcidn a 1635 cm”, correspondiente a grupos OH" y agua

adsorbida, aparece acusadamente un pequedio hombro a 1700 cm .

Por su parie en ei catalizador que no posee sepiolita, $-0O, ia banda de adsorcién
mds significativa aparece débilmente a 1025 cm, que a pesar de estar desplazada, ya que
la banda caracteristica del V,0y aparece a 1020 em'! (64), puede ser asignada a las

vibraciones de tensién del corto enlace V=0,

En los espectros con bajo conterido en sepiolita pueden identificarse ademds las
vibraciones de tensidn del enlace a SO, debidos a una débil banda de adsorcién a 1100

c¢m™, correspondiente a las impurezas de sulfatos que lleva la pasta original de TiQ,.

Los espectros de FTIR de los catalizadores con mezclas de ambos, (sepiolita y
V,0,/TiOy}, correspondientes a la SERIE §, s¢ pueden considerar, 1al como ocurrfa en los
espectros de DRX, como una combinacién lineal de ambos, sin que se aprecie la presencia

de especies diferentes a las ya existentes en los catalizadores extremos de 1a serie.
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La estructura porosa de estos catalizadores se ha estudiado por intrusién de
mercurio. En las Figuras II11.7 y HI.8, se muestra la variacién de volumen de poros, tanto
por incrementos (a) como el valor acumulado (b}, en funcién del radio medic del poro
equivalente, para los catalizadores aglomerados con dcido fosfdrico y sepiolita

respectivamenie.

Los resultados correspordientes al catalizador dz V,04/TiO, (8-0) gue aparecen en
ambas grdficas, indican que poses un volumen total de poros de 0,7 cm’ g, siendo la

mayor contribucidn la gue corvesponde 2 "poros” de radio comprendido entre 1000 v 2000

A

En las Figuras }il.7 se observa que al aumentar ia concentracion de Hy,PO, utilizado
en 1a extrusidn, se produce una disminucién considerable del volumen total de poros, que
pasa de 0,7 cm’g? para el catalizador de V,0./Ti0,, 3 0,1 cm’g” para el que tiene 50%
en peso de B0,

Segin estas graficas, la disminucidn de porosidad observada al avmentar el
conienido en fésforo, se debe fundamentaimente 2 la pérdida de los poros de yadio
comprendido enire 1000 y 2000 A.

Teniendo en cuenta que el didmetro medio de las particulas de TiQ, de partida,
segin se ha apreciado por SEM, es del orden de 1000 A, los "poros” mencionados
anteriormente corresponderian a espacios comprendidos entre particulas de Ti(s. De esta
forma puede considerarse que el H,PQ, interaccicna con las particulas de TiO, rellenando
los espacios interparticulares, ejerciendo su accién aglomerante segiin un mecanismo

semejante al descrito por C.E. Capes (65}, como "Mobile Liquid Bording”.

Cuando se utiliza sepiolita como aglomerante, 1a variacién del voiumen de poros,
expuesta en las Figuras HI.8, indica que al incluir este compuesto en el catalizador se
produce un cambio general en su estructura poerosa,

En lineas generales, [a distribucidn de poros de la sepiolita se caracteriza por un
aumento progresivo del volumen acumulado de los mismos, lo que indica una distribucida

refattvamente mds uniforme del tamasio de los poros.
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Dentro de esta uniformidad destaca 1a contribucidn de los poros comprendidos entre
130 y 400 A, Figura 11.BA, que sepdn la estructura descrita anteriormente, nueden
deberse a espacios comprendidos entre los haces de la fibras de la sepiolita.

Cuando hay mezclas de TIO, + seproliia, i3 forma global de 1a curva da intrusidn

del mercurio s asemeja inds a la de sepiolita, gue 2 la del T,

$i se wnma como referencia Ta curvs cotrespendionie a la sepiolita tratada 2 S0°C,

se puede considerar que ia adicidn Je TICy + V.0, 2b sistema, pradoce un aumento del
volumen de poros de la sepiolita, incremerto que narece deberse principalmenic & un
y

auniénto de “poros” de radio comprendide entrz 10 y 400 A, que aumentan su wamaio

kasta valores proxinos a 100 A,

El andlisis de las graficas de las Figuras 1118, refleja que a medida que aumenta
la proporcign de Ti0, frente & la seprodita, aumenta el radio medio de los poros, Si s
liene en cuenia que ia estructura fibrilar de fx sepiolita descrita aneriormente y gue los
canales imtemos de sus fibras, cuya seccion imcial es de 3.6 x 10,6 A, se encuentran
plegados tras el tratamiento a 500°C (66} y por tanto no son accesibles al mescurio;
se puede considerar que la mayor contribucién al volumen de poros de esta seric de
catalizadores, medidos por esta téenica, se debe 1 espacios comprendidos entre fibras o

haces de fibras.

Estos resultados cencuerdan con las conswderaciones sobre ia marfologia efectundas
anteriormente a partir de los resultados de SEM, segiin los cudles la estructura de este tpo
de catalizadores se asemeja a la de Ia sepioiita, pero con particulas de Ti0, dispersas enire

sus fibras.

Esta capacidad para dispersar las particulas de TiO, constituye una de las
principales ventafas de la sepiolita, frente a otros silicatos con estructuras mds rigidas, pues
cuando se le aplica un trabzjo de cizalla relativamente intenso a un gel de sepiolita ¢n
agua, se destruye ¢l reticule tridimensional formado por los haces de fibras que se
encuentran unidos entre i mediante enlaces por puentes de hidrogeno entre los grupos

stlanoies de la superficie (A7),
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De esta forma al agitar intersamente 12 mezcia de sepiolita, TiO,, VO, y agua,
las particulas de sepiolila se orientan ¢n ia direccivn dei flujo, destruyéndose ¢ reticute

formado y las particulas de Ti0, + V,04 so dispersan entre las fibras.

Cuando deja de aplicarse esia fuerze de chalia y duranle ia fase de secado, las
libras interaccionan entre si producindose de cueve los enlaces nterfibrilares que
confieren rigidez al sistema; zhora bien, al sucontrarse entre elas las parifeulas de TiO.
impregnadas de V,04 o pueden terminar Je ag-uparse, quedando por ianio una mayor

proparcidn de huecos intertibnilarss,

Como conclusion, puede decirse que iz adicion de agentes aglomerantes al sistema
formado por los dxidos de uanio y vanadio proveca cambios significahvos, ante sobre
sus propiedades texturales como sobre su comportaniento catalitico en la SCR de NO con
NH,.

La interpretacién del efecto producido por ambos aglomerantes, ha permitida

deducir que el mecanismo del proceso de compactacidn es diferente en cada caso.

De esta forma, se ha determinado que ¢l dcido fosférico actda rellenando ins
espacios comprendidos entre las propias particulas del Ti0,, reaccionando con su
superficie y alterando sus caracteristicas redox. ks decir, el "esqueleto” del catalizador estd
formado por las particulas de TiQ,, y el dcide fosforico actda come aglomerante segtin un

mecanisme semejante al descrito por Capes, como puede vbservarse en la Figura [11.9.

Cuando e agente aglomerante es Ia seprolita, ia compactacidn del sélido se produce
por la unidn de las particulas del silicato, entre cuyos espacios interfibrilares se encuentran
dispersas las partfeulas de TiO, impregnadas de  V,Q,, de manera que es la propia
estructura fibrosa de la sepiclita la que da cuerpo al sélido, como puede verse en la Figura
[11.10,
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Figura III.9.- Modelo de compactacidn del Acido Fosfbrico.
(A} 5 % aglomerantae, (B} 10 % aglomerante, C) 20 %
aglomerante, (D} 40 % aglomerante.
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I1I.10.- Mcdelo

Sepiolita

TiO , + Sepiolita

800 A

de compactaclion de la sepiolita.
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FIL1.2 SELECCION DE LA COMPOSICION
QUIMICA DEL CATALIZADOR

Con el fin de seleccionar ¢l catalizador Aptime para la Reduccién Catalftica
Selectiva de jos NO, con NH,, se ha estudiado la influencia de 1a composicidn quimica

sobre sus propiedades {isicas v sobre su comportamiente cn dicha reaccidn.

tn este estudio se ha prestado una atencidn especial a la infleencia del contenido
en vanadio del vatalizador, asi como a su distribucién en el mismo. Dado que segidn se ha
puesto e manitiesto on rrabajos antericres (68), ia fase activa de esios catahizadores

estd relacionads con el vanadio que se encuentra anclado a la superticie del TO, (693,

I1.1.2.1.- Seleccién de ia proporcidn de sepiolita.

A lo largo del apartado antenor s¢ ha analizado la infiuencia de la proporcién de
seplolita anto sobre las propiedades fisicas de los catalizadores, como sobre su
comportamient en {a reaccion guimica estudiada. Como resultado de este estudio se
dedujo gue es necesario adoptar una solucidn de compromiso entre la resistencia mecanica

y aclividad cataditica de los solidos preparados.
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Para seleccionar fa proporcion de sepiclia que es nevesanio afiadir en estos
catalizadores, se ha realizado finalments un anaiisis de su influencia sobire la disposicion

dei vanadio en el catalizador.

En la Tabla 1.2 aparece la composicidon quimica de jos catalizadores de ia
denominada SERIE S, los cuales se preparianon part:endo de una suspensicn acuosz de Tion
impregnada con NH, VO, en la gue el 11 y o ¥ . encuentran en una relacidn atdmica de
TV = 9/1. La proporcidn de sepiolita vindida 2 acha suspenside se vard entre ¢ O v

1{}) % en peso.

TABILA ITL.2.- Composicidn porceniuci en peso de los cetalizadores de e SERIE S,

CATALIZADOR | % TiO, % V.0, —i % SEPIOLITA
5-0 ) 83,2 T o
5-1 595 N
32 — w2 o
-3 %9
5-4 0.0 Y ) 77.0
55 s 5'— 15 “; 80
T 9.0 l" HX0.0

Para conocer 1a distribucion de 105 drizrenics clementoes quimicos constituyentes de
ios catalizadores de esta serie, se realizarom anithisis por Espectroscopia Foloelectronica

de Rayos-X, (XPS) y por E.D.X.

La evolucidn de las senales correspondientes al Vo, Thogsey ¥ Siype 0Dtenidas peor
XPS han permitido delerminar jos relaviones atdrnicas de los diferentes elementos on ts
superficie del catalizador. In 1z Tabia J1 3 ve muestran log valores de las relaciones

atdmicas V:Ti:Si resulanres.
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En lineas generales, se observa que al aumentar el contenido en sepiolita se produce
una disminucidn muy acusadz en 12 intensidad del pico correspondiente at Vi, en relacién

con el del Siy,, que se traduce en una disminucién progresiva de la relacidn V/Si.

Aungue la relacidn V/Ti también decrece relativamente al aumentar el contenido
en sepiolia, los valores se mantienen dentro del mismo orden de magnitud, lo cudl
confirma gue el vanadio se ¢ncuentra asociado al Ti, tal como se detectd por EDX y como

se¢ expuse en ¢l apartado anterior.

FABLA [if.3.- Relaciones ardmicas V-Ti-Si obrenidas por XPS para los catalizadores de

la SERIE .
' CATALIZADOR | % SEP (VITi),. | (visi),. l Vi(Ti+Si),,
L s 0.0 0.343 - 0.343

$-1 T 0.313 2.970 0.283

5.2 36.5 0.309 0.180 0.114

53 BT 0.239 0.099 0.070

$-4 71.0 0.280 0.053 0.045

55 38.0 0.262 0.028 0.021

56 100.0 0.000 0.000 0.000 |

Jtlizando esta téenica de microscopia analitica EDX, se ha determinado la
composicion de cada uno de los catalizadores, realizando un corte transversal al cilindro
y analizando ¢f conjunto de la superficie recién cortada. Se ha calculado la relacidn
atémica VH{T1 +51) resultante por EDX v se ha comparado con Jos valores obtenidos tanto
por XPS, como a partir de la composicién quimica giobal. En la Figura 111,11 se muestra
dicha comparacion.

Teniendo en cuenta que por XPS se puede obtener informacién de la proporcion

de los diferentes elementos en las primeras capas de atomos de la superficie del
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catalizador, vy que por EDX los resultados de composicidn se refieren aproximadamente
a | pm de profundidad, {a comparacién de los valores obtenidos por estas lécnicas con la
composicion tedrica global, permite analizar la distribucidn de ia fase activa en el conjunto

del catalizador.

En lineas generales puede decirse que los resuitados obtenidos por EDX coinciden
pricticamente con la composicion tedrica de cada catalizador, 1o cudl indica que la
distribucién de los diferentes elementos en el catatizador es bastante homogénea en

conjunte.

0.4

—H—  Quimica
~e EDX
*  XPS

0.3r .

e

I L i

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
% SEPIOLITA

Figura T1I.1l.- Influencia de la proporcién de'sepiolita
sobre la relacién atoémica V/(Ti+51) determinada por
diferentes técnicas.

Sin embargo, comparando los resultados obtenidos por EDX con los de XPS, se

puede deducir que en los catalizadores con mayor contenido en vanadio, las primeras capas
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de la superficie del catalizador poseen un contenido en vanadio sensiblemente superior al
tedrico, especialmente en el catalizador preparado sin aglomerante (S-0), para el que la
refacidn V/(Ti +Si),, resuitante ¢s de G.343 frente al .11 tedrico. Este hecho indica que

el vanadio se impregna preferentemente €n la parte externa de las particulas de TiO,.

En los catalizadores con una proporcidn de aglomerante inferior al 40%, el vanadio

se encuentra preferentemente en la parte externa de los mismos,

Al aumentar [a proporcién de sepiolita en el cataflizador se produce una
aproximacién de los valores obtenidos por XPS y EDX 2 los tedricos. Este hecho indica
gue el porcentaje de particulas de titanio (impregnadas de vanadio) en la superficie externa
del sdlido, desciende acusadamente al aumentar el contenido en sepiolita. Por tanio, se
puede atirmar gque el conjunio V,0,/Ti0,, constituyente de la fase activa del catalizador,
s¢ introduce ¢n el interior del mismo. Esto se debe a que a partir del 40 % de aglomerante:
en el catalizador, es la propia sepiolita la que da cuerpo al sdlide y le confiere al
catalizador la estructura fibrosa tpica de este tipo de silicatos, y en este caso, las
particulas de TiQ, impregnadas de V,0s, se introducen entre los espacios interfibrilares
guedando dispersas en el interior del caializador, estando accesibles de este modo a los

cases reacCionanies, pere protegidas de los efectos de fa atriceidn,

La comparacién de estos resultados con los de actividad catalitica para estcs
catalizadores, mostrada en la Figera 1112, reflejan que 1a pérdida de actividad observada
cuando el contenido en sepiolita es mayor del 60%, puede ser debida a la disminucidn del

vanadio superficial.

Por tanto se puede deducir que la proporcidén dptima de sepiolita en el catalizador,
es funcién de la relacién atdmica V/Ti superficial. No obsiante, puede estimarse que para
obtener valores elevados de conversion de NO, con una resistencia mecénica aceptable

debe mantenerse dicho porcentaje en el rango comprendido entre 40 - 70 % en peso.
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ITE.1.2.2.- Seleccién del porcentaje de éxidos.

Para Hevar a cabo este estudio, se prepard una serie de catalizadores, SERIE C,
siguiendo el mélodo de 1a "sedimentacién” descrito en el capitulo II. En ellos se ha
mantenido el porcentaje de sepioiita entre el 40 y el 70 % v se ha variado ia refacitn
atémica Ti:V:W:5i. La composicidn quimica de los catalizadores preparados se muestra

en la Tabla 11144,

TABLA {l1.4A.- Composicidn porcentual en peso de los cutalizadores de la SERIE C.

CATALIZADOR | % TiO, | % V.0, | % WO, | % SO | % SEPIOLITA
c-1 46.53 304 12.41 2.27 3127
-2 a6 | s 4.42 0.48 46.02
c-3 44,08 273 4.17 0.02 49.00
C-4 3811 198 181 0.41 sise
c-5 23.08 1.51 6.15 0.32 61.41
c-6 34.23 202 3.24 0.37 62.34
C-7 3T 4§28 127 | 035 64.10
C-8 33.79 209 3.20 0.37 65.24
c-9 25.77 1.59 2.44 0.28 73.03
C-10 25.32 131 153 0.27 73.10
c-11 I 73 0.48 1.97 0.36 89.15
C-i2 10.43 136 104 0.1 90.50

Se han estudiado las caracteristicas ‘exturales de los solidos preparados,

determindndose su drea BET, el volumen de poros y su distribucidn por tamatios.
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En la Tabla 111.4B aparece un resumen de los vaiores de la presion de ruptura
radial, junto con los valores de la resisiencia a la rotura por compresion, para los
catalizadores de esta serie, SERIE C, y de los de la SERIE S, que poseen un contenido en

sepiolita semejante.

TABLA i1 48. - Caracrerfsicas fTsicas de fos catalizadores de las SERIES Cy §.

CATALIZADOR Popier Vo - Supger
(Kgem™) {em’g™") (A) (m'g")
C-1 1.46 0.680 280 T 132
(o 0.99 9.706 651 66
3 136 0.572 203 s
c4 1.90 0.677 500 70
i —
5.2 2.23 0.671 339 100
C-5 1 3.43 0.661 250 f 120
C-6 3.25 0.685 353 86
c7 1.92 0,681 314 23
C-8 1.05 0.677 248 99
53 3.41 0.660 377 104
co | 1.56 1 0.713 240 108
T cwo T 3.7 0.714 237 115
54 5.26 0.652 286 123
C-1l 10.70 0.663 260 133
C-12 9,70 0.670 251 9%
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Los resultades de presién de ruptura indican que pricticamente todos los
catalizadores de esta serie poseen una resistencia mecdnica superior a la minima reguerida
(P, > I Kgem').

En lineas generales se aprecia un aumento de dicha propiedad al aumentar el
conlenido en sepiclita. Ademds, tal como se indicd en el apartado anternior, se produce un
aumento del drea superficial y una ligera disminucidn def volumen totad v del radio wmedio

de los poros al aumentar la proporcion de sepiolita,

La variacién del contenido en vanadio y woiframio no parece iener un efecto muy
acusado sobre las propiedades fisicas de los catalizadores, aungue el andlisis de los
resultados obtenidos indica que para una proporcion de Ti0,/§i0, dada, ai aumentar el
contenido en vanadiv, se produce una ligera disminucidn del drea BET, que puede deberse

a que dicho elemento se sitda en ef interior de los poros det Ti0); rellendndolos.

Aclividad catalitica,

Se analizé el compertamiento de estos catalizadores en la reaccion de Reduccién

de NO con NH; en las condiciones de operacion descritas en la Tabla 1111,

En la Figura TIL12 e han representado los valores de conversidn de NO, a una
temperatura media de reaccion de 350°C, en funcién del porcentaje de vanadio de cada

uno de los catalizadores de tas SERIES 'y §.

Del andlisis de esta grifica se deduce que al aumentar ¢l porcentaje de vanadio en
ta composicidn del catalizador, se produce un aumento progresivo de la actividad catalitica
hasta alcanzar un mdximo de conversiéa para los catalizadores que tienen en su
composicién entre el 1.5 y 2.5 % de V. A partir de este punto, se aprecia una ligera
disminucidn de la actividad a medida que la cantidad de vanadio en el catalizador es
mayor. Esta pérdida de actividad catalitica puede ser debida a una deficiente distribucidn

de la fase activa en el catahizador.
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X , % molar NH 3 , ppm salida
100¢-M0 SR 1000
80t % 1 800
60 1600

3

E

40+ / 1400
/3
20f E 1200
. _ .
e} [ L — p— ¢ - T ﬂJ 0
8] 1 2 3 4 5 6 7
% Vanadio

Figura TYII.12.- Influencia del contenido en vanadio sobre
la actividad catalitica. catalizadores de las SERIES C y S.

ia formacida de V,0,, tanto si es crstalino, detectado por DRX en ios
catalizadores de Ja SERIE S, como s1 es amorfo, puede bloquear en cierta medida los
cenkros activos superficiales, o incluso favorecer 1a reaccidn de oxidacién de NH,; con el
(), presente en el medio de reaccidn, Ambos casos conducen a una disminucién de los

valores de ia conversion del éxado nitnico.

Se ha seleccionado el grupo de catalizadores que presentaron vafores de conversidn
superiores al 90 %, en las condiciones de operacifn ensayadas, con el fin de analizar mds

detalladamenie su comportamiento catalitico en la reaccién en estudio.

En fa Figura f1.13 se muestran los resultados de conversion de NO, en funcidn de

ta temperatura de reaccién para los catalizadores scleccionados.
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Del estudio comparative de estas curvas se puede observar que en los catalizadores
con bajo contenido en vanadio (-3 y (C-0), los valores de conversién de NO a
temperaturas inferiores a 350°C son relativamente bajos, mientras que los catalizadores
con mayor contenide en vanadio {C-7, §-2, C-10), 1a actividad catalitica se mantiene en
valores relativamente altos a temperaturas bajas (alrededor de un 90%) y comienza a
descender a partir de 350°C, especiaimente el catalizador §-2, que no contiene wolframio,

Debido, a que como se ha mencionado anteriormente, |a reaccién de la oxidacién

del NH, con el Q,, se favorece con la presencia de V,0;.

X No . % molar

0 V%\
801 //d//// \
60} e
40+
£ §-2 & C-7 * C-3
20r o Cc-6 — C-10 |
0 . I} 1 1 i

200 280 300 350 400 450 500
TEMPERATURA , °C

Figura III.13.- Influencia de la temperatura de reaccién
sobre la actividad de los catalizadores preseleccionados en
la SCR.

Es decir, la presencia de wolframio mejora la selectividad det catalizador
favoreciendo la reaccidn de reduccién del NO frente a la de oxidacion del NH, con el O,.
Los catalizadores mds activos en la SCR de NO con NH,, en el intervalo de

temperatura considerado, fueron los catalizadores C-7 y C-10.
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El primero, aunque posee mayor actividad catalitica a temperaturas infeniores a
300°C, posee ua presién de ruptura claramente infertor a la del C-10. Ademds el imtervalo
de temperatura en ¢l que puede considerarse operativo a este catalizador es basiante
amplio, dade que da lugar a conversiones de Gxido nitrico mayores del 90 %, hasta

temperaturas supenores a los 400°C.

111.1.2.3.- Conclusiones.

Después de analizar los resultados obtenidos con todas estas series de catalizadores
en las gue se ha variado 1a composicidn guimica, se lega a la conclusidn gue el catalizador

aplimo debe tener un porcentaje de vanadio, comprendido entre el 1.5 y el 2.5% en peso.

£l wolfranio por su parte, modera el poder oxidante del catalizador mejorando su
selectividad en la reaccidn de fa reduccidn del NO con el NH,. Ahora bien, la inclusidn
de porcentajes clevados de este elemento, superiores al 2 % en peso, conduce a una

disminucion de la aciividad catalitica a bajas temperaturas v de la presién de rupura.

Respecto ol contenido en sepolita, los mejores resultados se obtienen con

porcentajes de septolita comprendidos entre el 50 y el 60 % cn peso.



II.1.3 OPTIMACION DEL METODO DE PREPARACION

Las catalizadores estudiados hasta ¢f momento han sido preparados segia los

métodos descritos en el Capitulo [ como “evaporacion”™ y “sedimeniucidn®,

Ante fa complejidad de dichus procedimientos, se ha tratado de anatizar la
influencia de las diferentes variables de preparacion sobre las caracieristicas de los sélidos
resultantes. Las variables estudiadas fueron entre otras, las denvadas de las coadiciones
de los productos de partida (ipo de sales utifizadas, grado de agitacidn del gei de TiO,,
ete. .}, condiciones de la impregnacion y fa eliminacién del agua en exceso {Temperatura,
pH, decantacién, evaporacién, efe..), del proceso de amasado y extrusidn (liempo de

amasado, presidn de extrusion, ete..) y del tratamiento térmico (secado y calcinacidn).

Como resultado de este estudio s¢ ha desarroliado un procedimiento de preparacidn
de los catalizadores, descrito en el Capitulo [ come *mérode direcio”, que simplifica
sensiblemente ¢l procedimiento anterior y ademas conduce a la obtencids de catalizadores

mds activos y resistentes.

A continuacidn se muestra un resumen del andlisis de las dos variables de
preparacidn que resultaron tener una importancia decisiva en el desarrollo de este
procedimiento de preparacion:

a) La utilizacidn de suifato de vanadilo como sal precursora,

b} El tiempo de amasado del conjunto TiO, + V,0, + WO, con sepiolita,
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111.1.3.1.- EFECTO DEL TIPO DE SAL DE VANADIO.

En este apartado se analiza el efecto que produce sobre las caracterfsticas del

catalizador Ia sal de vanadio wlilizada.

Teniendo en cuenta los resultados del capitulo anterior, se prepararon dos
catalizadores con un contenido en vanadio préximo al 2 % en peso y un porcentaje de

sepiotita del orden del 50%.

* Catalizador "V-V™":

La sat de vanadio empleada para la preparacién de este catalizador fue el
vanadato aménico (NH,VO,), ¥ e método de preparacién del catalizador fue el de
imptegnacion seguido de “sedimentacidn” deserito en ¢l apartado de preparacién

de catalizadores del Capitulo IT.

* Catalizador "V-8™:

La sal de vanadic empleada en este caso fue el sulfato de vanadilo
pentahidratado (SO,VO 3H;0), y el método de preparacidn seguido fue el
de *mezcla directa” utilizado con la sepiolita como aglomerante, y que

aparece explicado detalladamente en el Capitulo 11

Ambas catalizadores se extruyeron en forma de cilindros de 2 mim de didmetro los
cuales se secaron durante doce horas en una estufa a 110°C, y se trataron en atmdsfera

de atre a 500°C durante cuatro horas.

En la Tabla 1115 se muestra la composicién de estos catalizadores junto con sus
caracteristicas fisicas.

El calalizador preparade con vanadato amdnico resulté ser ligeramente mis
resistente a ia rotura por compresidn que el preparado a partir de sulfato de vanadilo,
como se puede ver en la Tabla 1t1.5. No obstante, los valores de la resistencia mecénica

2n ambos catalizadores pueden considerarse aceptables.
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TABLA III.5.- Composicién y caracteristicas texturales de los caralizadores preparados.

CATALIZADOR V-V Y-S

Composicién quimica

Ti0, 37.76 ] 35.74

] V,0, 4.83 5.63
Sepiofita 56.65 , 54.63

SO> 0.61 3.80

Caracteristicas Fisicas

P, (Kgem'") 2.0 1.6
1
Superficie gpp (Mg " 98 75
Voo cmg) 0.67 0.65

T oo (A) 30 161
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111.1.3.1.1.- Actividad catalitica.

£l estudio comparative de la actividad catalitica de éstos catalizadores en la SCR
de NO con NH;, se realizd en las condiciones de operacidn que aparecen descritas en Ja
Tabla 1I.6. Es de destacar que la velocidad espacial de estos expenmentos fue
aproximadamente el doble que en los experimentos de capftulos anteriores, y como el
caudal volumétnco alimentado fue ¢l mismo, fa cantidad de catalizador utilizado en estos

experimentos fue aproximadamente la mitad,

Por tal motivo, el grade de conversién alcanzado es sensiblemente menor que el

de los experimentos descrilos anteriormente,

TABLA 111.6.- Condiciones de operacidn.

COMPOSICION {NG] = 1000 ppm
DE LOS [Ny = 1000 pom
GASES DE
ALIMENTACION (O] =3 %
[N,] = Balance
Temperatura de reaccion 350 °C
T Presion total 120 KPa
Caudal total, C.N, 3.0 LminT
GHSV, C.N. 35000 ht

En fa Figura [I1. 14 se han representado los resuitados oblenidos para [a conversidn
de NO, en funcidn de 1a temperatura de reaccion, para ambos catalizadores junto con la
concentracion de NH, a 1a salida del reactor.

En dicha fipura se aprecia que la actividad catalitica del catalizador preparado a
partir de sulfato de vanadilo, es mayor en pricticamente todo ¢l rango de temperaturas gue

¢] preparado con vanadatc amdénico.
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8ol {800
60 1600
40+ 1400
201 1200
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Figura III1.14.- Influencia de la sal de vanadio sobre la
actividad catalitica.

I11.1.3.1.2.- Caracterizacidn.

Para tratar de explicar las diferencias de comportamiento observadas entre ambos
catalizadores, se realizaron andlisis por TG, DRX, FTIR, porosimetria de mercurio y
XPS, con el fin de detectar posibies diferencias en la textura de los mismos y en la

naturaleza y distribucion de las especies quimicas existentes en cada catalizador,

Las transformaciones que temen lugar en éstos solidos durante el tratamicnto
térmico a que son sometidos, se han estudiado por Termogravimerrfa, TG.
Para etlo se tomaron muestras de los extniudos preparados y se les sometd a un

calentamiento de S°Cmin”' pasando un flujo de aire de 100 mimin'. hasta 700°C y
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manteniéndose esta temperatura durante 90 minutos. En 1a Figura I11.15 aparecen los
termogramas correspondientes 4 las dos muestras estudiadas y en la Tabla 1.7 aparecen

1abuladas las pérdidas de peso correspondientes a cada uno de los catalizadores estudiados.

TABLA 11.7.- Pérdidas de peso analizadas por TG obtenidas con los catalizadores “V-5"

P O
fatervale de Temperatura Pérdida de peso (%)
*Q
ny_g" wy_yn J
25 - 100 4.89 6.55 %
100 - 250 0.39 0.49 %
250 - 150 0.98 (.98 %
i 450 - 700 1.17 0.39 %

Desde el punto de vista cualitativo los dos termogramas son muy semejantes entre

si, Ambos muestran cuatro pérdidas de pesa:

La primera, eatre 25°C y 150°C corresponde a la pérdida de agua fisisorbida sobre

fa sepiolita v de NH; procedente de {a descomposicidn del vanadato.

La pérdida de agua fisisorbida continda entre 100°C y 250°C, apareciendo entre
300°C y 350°C un nuevo escalén correspondiente a la pérdida de dos de las cualro
meléculas de cristalizacidn de la sepiolita, ias cudles estdn unidas débilmente (70). A
esta temperatura (300°C) tiene lugar un importante cambio estructural de la sepiolita (70},
caracterizada porque las fibras se pliegan, de manera que los iones magnesio se encuentran
mas cerca del enlace estructural, fo cudl les permite completar sy goordinacién con las
moléculas de oxigeno de las superficies vecinas, alcanzando jo que se conoce como
sepiolita annidra, (713, (72), (73).
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Figura III.15.- Termogravimetrias de los catalizadores V-V y

V-5.
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La Gltima pérdida de peso, entre 450°C y 700°C, corresponde a Ja pérdida de iones
suifatn presentes en ambos catalizadores (45). En esta dltima pérdida de peso se encuentran
diferencias cuantitativas sigmficativas, debido a que el contenido en sulfatos en ambos
catalizadores es muy diferente {ver Tabla Iil.5). Teniendo en cuenta que los catalizadores
se han tratado a una temperawra de 500°C, a dicha temperatura no se ha producido
tdavia la pérdida de SOy, Por tanto, caben esperar diferencias entre ambos catalizadores
respecto a la naturaleza quimica de su superficie debido a la diferente concentracién de

sulfatos en los mismos.

De manera que a la vista de estos resultados cabe mencionar que ef conjunto de las
pérdidas encontradas para ambos catalizadores soa semejantes y del mismo orden de
magnitud, con excepeién de las pérdidas comespondientes al NH, procedentes de la
descomposicidn del vanadato amdnico en el catalizador "V-V" y la del SO, procedente de
los subfatos existente en ambas muesiras, bien porque se anade como sulfato de vanadilo,

0 porgue est§ como impureza en ¢l TiO, de partida.

Los espectros FTIR de esios cataiizadores aparecen en la Figura JI1.16. S¢ observa
que son andlogos a los obtenidos con los catalizadores de la SERIE §. La diferencia
fundamentat que se aprecia al comparar ambos espectros es 'a intensidad de la banda de

adsorcion a 1132.2 y 1150.6 ¢m' asignadas a las tensiones det ealace SO, (45),

En la Figura 1117 se muestran los difractogramas obtenidos con ambos

catalizadores por Difraccién de Rayos-X.

Como puede apreciarse son muy semejanies entre si, tanto respecto a fa saturaleza
de ias especies existentes, come respecto 2 la intensidad y anchura de los picos
observados. De forma gque puede decirse que esta técnica no detecta diferencias
significativas entre ambos catalizadores y que los respectivos difractogramas corresponden
a mezcias de sepiolita y dxidos de titanio y vanadio, tal como se indicod en e} andlisis de
los calalizadores de la SERIE §.
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Figura III.l6.- Espectros de FTIR de los catalizadores V-V y
V-5.




WW’M

l—— T ¥ -7 T T

60 50 40 30 20 10
28

Figura IIl.17.- Difractogramas de Rayos-X de los catalizadores
V-V y V-5.
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Por otra parte, 1a presencia del pico correspondiente a} V,0s en los difractogramas
de estos catalizadores alrededot de 28=20°, indica que la cantidad de vanadio utilizada
es supertor a la necesaria para cubrir la primera capa de la superficie del Ti0,.
Confirmando de esta forma, 'a conglusidn del capitulo anterior tespecio at porcentaje

dptimo de vanadio que es necesario tener en cl catalizador.

Por tanto, a partir de los resultados de DRX, FTIR ¥ TG, se puede sacar como
conclusién que no se aprecian diferencias en la naturaleza de las especies existertes en
estos catalizadores, y solamente se detecta una mayor proporcidn de suifatos en el
catalizador "V-§".

Respecto a la porosimetria de mercurio, los resultados mds impontanies se han
resumido en las Figuras [11.18, donde se ha representado el radio medio de poros cn (A)

frente al incremento de volumen en ceg?, para estas dos catalizadoces.

La mayor contribucién al volumen total de pores para el catalizador preparado a
partir de metavanadato aménico, corresponde a los poros de radio medio comprendidos
entre 200-800 A; mientras que en el catalizador *V-$", preparado a partir de sulfato de

vanadilo, la mayor contribucién corresponde a poros en el rango de 1000-2000 A,

Por tanto, se puede decir que aunque ambes catalizadores tienen un valor semejante
del volumen acumulado de poros, el preparado a partir de sulfato de vanadito posee poros
mids grandes que ¢l preparado a partir de vanadato amdnico, como se ve en la Tabla 1.5,

y en las grdficas de la Figura [11.18.

Aungue este hecho supone un menor valor del drea BET, sin embargo, podria
justificar la mayor actividad catalitica obtenida con el catalizador "V-S", si se considera
la posibilidad de [a existencia de limitaciones difusionales en la reaccién quimica estudiada.

En efecto, si la velocidad del proceso se ve afectada por la velocidad de
transferencia de materia en el interior de la particula catalitica, Ia limitacida de la
velocidad del proceso seria mas acusada en el catalizador con menor radio medio de poro,

que en este caso corresponde al catalizador preparado a partit de metavanadato aménico.
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FIGURA I11.18.~ Porosimetrias de los catalizadores V-V y V-§.
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Respecto a la distribucidn superficial del vanadio en la Tabla 111.8 aparecen los
valores de las relaciones atdmicas V:Ti:5i para éstos dos catalizadores, obtenidas tanto por

XPS, como a partir de la composicidn qufmica global.

TABLA ll1.8.- Relaciones atémicas de los elementos obtenidas por XPS y por cdlculo

tedrico de la composicion guimica.

CATALIZADOR V-8 v-v
Relacidn Atémica Quimico XPS Quimico XPS
VITi 0.138 0.391 0.113 0.308
Ti/Si 0.308 2.973 .824 0.257
V/(Ti+5i) 0.062 0.293 0.051 0.063
(V+Ti)/Si 0.92 4.135 0.916 0.336

Al comparar las relaciones V/T1 se aprecia que las oblenidas por XPS en ambos
catalizadores, son sensiblemente superivres a las corcespondientes a su composicion

guimica global.

Por tanto, se puede decir que en ambes catalizadores el vanadio se impregna
fundamentalmeate en la parte externa de las particulas de TiQ,, lo cudl concuerda con los

resultados obtenidos para la SERIE 5.

Por otro lado, al comparar las relaciones Ti/Si y (V+Ti)/51 se observa que los
valores obtenidos por XPS con el catalizador "V-5" son mayores que ¢l correspondiente
a la composicidn quimica global, mientras que en ¢l catalizador "V-V" son sensiblemente
menares, Estos resultados indican que en ef catalizador preparado con sulfato de vanadilo
las particulas de TiQ, impregnadas de V,Qy, estdn colocadas en ¢l exterior de la particulas
de sepiolita, mientras que en el catalizador preparado a partir de¢ metavanadato amdnico,
¢l conjunto de la fase activa (Ti0,/V,0,) se encuentran fundamentalmente en el interior

de 1z sepiolita,
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Este hecho podria explicar la mayor actividad catalitica que presenta el sdlido
preparado a partir de sulfato de vanadilo, al estar en este caso la fase activa del catalizador

mids accesible a los gases de reaccidn.

111.1.3.1.3.- Conclusiones,

Las resuflados obtenidos permiten sacar como conclusion que fa utilizacién de
sulfato de vanadilo como sal precursora para la preparacion de estos caializadores, presenta

claras ventajas frente al vanadato aménico ;

1) Mavor facilidad y sencillez en el método de preparacion del catalizados.
2y Mayor acuvidad catafitica en (2 Reducuidn Catalitica Sefectiva de NO,
con NH,, que puede deberse a:

4) La mayor concentracidn de sulfatos presente en su

composicidn quimica.

) Mayor radio medio de poros, lo cual favorece la difusion

Jde los gases reaccionantes al inlerier del catalizador.

<) Mayor accesibilidad de las particuias de T:0, impregnadas

de ¥ ¢ a los gases reaccionantes, dado yue dsas se

Jdistrhuyen  poncipalmente en la pane  externa del

catalizpdor,
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I11.1.3.2.- EFECTO DEL TIEMPO DE AMASADO

Se ha estudiado et efecto que produce la fuerza de cizalla aplicada a la pasta

precursora del sélido, sobre las propiedades del eatalizador resultante.

Para ello se han preparado una serie de catalizadores en la que la dnica variable fue
el tiempo de amasado de [a pasta de TiO,+V, 0+ WO, con la sepiolita, el cudl s¢ vario

desde 15 minutos a 4 horas.

La composicidn quimica de estos catalizadores se muestra en la Tabla THL.9A . Para
su eleccién se tuvo en cuenta los resuitados de fos estudios antenores, por lo que ésta
puede considerarse como a composicién optima segiin los estudios realizados a lo largo

de este trabajo.

TABLA I, 94.- Composicidn de los catalizadores de la Serig TA,

% TiO, | % V,0, | % WO, | %510, | %Mg0O | %S0,> | % Otros
53.20 430 0.20 29.00 5.60 6.00 2.1

Astmismo en la Tabla [1{.9B se muestran las caracteristicas texturales de lus

catalizadores de esta serie.

Del andlisis comparativo de Jos resuitados obtenidos por porosimetrfa de mercurio,
s¢ observa que el volumen todal de peros apenas varia y el valor del radio medio de poro
disminuye ligeramente a lo Jargo de la serie, lo cual conduce a un aumento del drea

superficial.
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Tabla I11.98.- Caracteristicas texturales de los calalizadores de la Serie TA.

Catalizador Amasado LI V ror - | S
{min) (m'g" {ccg™ A {Kgem™
Ta-L 135 63 0.59 327 4.3
] 1
TA-2 &0 0 0.61 270 9.9
TA-3 90 72 0.59 250 0.1
TA-4 120 70 0.58 243 14.6
TA-5 180 89 l 0.59 188 15.4
TA-6 240 92 1 057 174 16.6
—_— + -L ot
; TAT [ 350 88 E 0.55 130 17.0
j
I11.1.3.2.1, Actividad catalitica y resistencia mecdnica.

Se estudid el comportamiento catalitico de estos catalizadores, en l1a reaccidn de la
Reduccion Caalftica Selectiva de NO con NH, en las condiciones de operacién que

aparecen en ia Tabla HI).

En la Figur 11.19 se muestran los resultados de 1z actividad catalftica de cada uno
de los catalizadores de esta serie, expresada como moles de NO transformados por gramo
de catalizador y minuto, en funcidn del iempo de amasado empleado en fa preparacién del
catalizador, En elia se observa una ligera disminucidn de Ja actividad catalitica al aumentar
¢l tiempo de amasado hasta aproximadamente los 120 minutos, donde el valor de la
actividad por gramo de catalizador se mantiene va constante. Por otro lado ia resistencia
mecdnica de] catalizador, expresada como presién de rowra radial (Kg cm'!), va
aumentando a medida que aumenta ef tempo de amasado de ja pasta hasta alcanzar niveles

muy altos (P > 15 Kg cm) a partir de las 3 horas de amasado.
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Estos resuitados seffalan a esta variable como una de las mds importantes a tener
ca cuenta si se desean obteaer catalizadores monoliticos resistentes y de nuevo plantea la
necesidad de adoptar una solucidn de compromiso entre actividad catalitica y resistencia
mecdnica.

Actividad, malys g .o Min"! P ruptura » K@em™1
0.024} 124
0.02+1 O\L 5 i o 120
At In] =
0.016} % 146
. T
0.012¢ / i12
0.008} 18
0.0041 [ GHSV = 18000 h™ ' 4
0 i 1 A 1 JO

0 60 120 180 240 300 360
TIEMPO AMASADO , min

Figura III.1%.- Efecto del tiempo da amasado sobre la
actividad catalitica y la presiéon de ruptura.

I11.1.3.2.2.- Caracterizacién.

Respecto a la distribucidn de 1a fase activa en ef catalizador se realizaron andlisis
por XPS.
En fa Tabla III.}Q aparecen los valores de fas relaciones V/Ti, Ti/Si, y V/§i

obtenidos por esta técnica.
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Se observa que a medida aumenta el tiempo de amasado el conjunto del TiO, +
V0, se va introduciendo cada vez mds en el interior de la sepiolita hasta alcanzar un valor
constante alrededor de fas 3 h. Ademds se observa que al aumentar el tiempo de amasado,
la relacién V/Ti se mantiene précticamente constante a lo largo de 1a serie confirmando

SU asociacion.

TABLA HI10.- Relacinmes atdmicas obienidas por XPS,

CATALIZADOR | Amasado (min) VITi - ViS5t TUSi
4
i TA-} 15 0.283 | 0.287 0.998
TA-2 60 0.202 0.167 0.827
TA-3 50 0.168 . 0.126 0.750
TA-% 120 0.513 0.348 (0.673
TA-5 130 0.232 0.116 0.501
TA-6 240 0.264 0.166 0.617
Ta-7 350 0.296 0.167 0.562

Para analizar la posicion refativa de las particulas de 190, impregnadas de V,0s,
respecto a la sepiolita, en la Figura 1120, se han comparado los valores de las refaciones
atdaicas Ti/Siy (V +Ti)/Si, obtenidos mediante esta 1écnica, con los de la composicién

yuimica global.

En ¢lla se observa que al aumentar el tiempo de amasado tanto la relacién Ti/Si
como la de (V+Ti}/Si disminuyen progresivamente hasta alcanzar valores précticamente

constantes a partir ée las tres horas.

Estos resultados concuerdan perfectamente con la vaniacion de actividad catalitica
abservada, pudiendo concluir que al aumentar la agitacidn de !a pasta, se produce una

disminucion de la acuvidad catalitica debido a que las particuias de T10, se introducen en
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el interior de los grupos de fibras de la sepiolita, quedando de esta forma menos accesibles

a los gases reaccionanies.

Asimismo, al aumentar el periodo de amasado del catalizador se produce una
mejora en ¢l ordenamiento de las fibras deb silicato que da lugar a un aumento del grado
de compactacién del material (67), que se traduce en una mejora de las propiedades

mecdnicas del sdlido.

4 Relacidn Atémica

1.2 e
; o
0.8 8] o
0.6 > —F >
04l |7 XPS vetirsi e QUIMICO (vaTisi
0.2l ¢ XPS yysi © Quimico Ty
0 , . , . . . \

0 50 100 1850 200 250 300 350 400
Tiempo de amasado, h

Figura III.20.- Influencia del tiempo de amasado sobre las
relaciones atomicas: V/yTi+51) y Ti/§i.

De manera que a la vista de los resulados obtenidos se ha decidido fijar un tiempo
de amasado de la pasta precursora 4 horas para la preparacidn del catalizador seleccionado

en este estudio, cuyas caracleristicas se¢ muestran a continuacidn.
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111.1.4.- CONCLUSIONES : Propiedades del catalizador seleccionado.

FI andlisis de la influencia de las diferentes variables de preparacidn estodiadas ha
permitido desarrollar un catalizador cuyas propiedades pueden ser consideradas ¢ptimas
para su aplicacién a escala industrial en la eliminacién de los dxidos de nitrégeno por
Reduccidn Catalitica Selectiva.

Para la preparacidn de este catalizador se ha utilizado una refacidn atdmica Ti-V-W
de 92-7.8-0.2 y una propotcién de sepiolita del 50 % en peso, siguiendo ef procedimiento
de preparacién del "Método directo” descrito detalladamente en el capitulo II, y

sometiendo et conjunto a un amasado intenso de 4 horas.

D¢ esta forna, se han obtenide catalizadores monalfticos cuyas caracteristicas se

describen a continuacidn.

TABIA I1.11.- Caracteristicas del cotulizador seleccipnado,

Superficie g, (migh) 86.7
Voo g™ 0.51
Fporer (A) 200
COEFICIENTE DE Transversal (°C") 9.22E-6
DILATACION
@5 - 500°C) Longitudinal (*C") 9.37E-6




ITL.2 ESTUDIO CINETICO

El disefio del reactor donde se llevan 3 cabo industrialmente este 1:po de reacciones

exipe el conocimiento detallado de los procesas gue tienen lugar en el misma.

Desde el punto de vista prdctico, el fendmeno central es la Reaccién Quimica,
siguiéndole en importancia los procesos de Transferencia de Matenia y de Transferencia

de Calor, a lo largo y ancho del reactor.

En este capitulo, para conocer la velocidad de la reaccidn estudiada utitizando el
catalizador seleccionado en el capitelo anterior, se ha realizado en primer lugar un estudio
para determinar las condiciones de operacidn necesarias para que cl reactor opere en

régimen diferencial en ausencia de limitaciones difusionales.

De esta forma, se ha calculado la velocidad espacial necesaria para que los valores
de conversidn sean inferiores al 10%, y se ha determinado la velocidad lineal de paso de
los gases y el tamano medio de las particulas de catalizador necesario para que la
velocidad global del proceso no esté limitada por la velocidad de ias etapas de difusién,

tanto exterma como interna,
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Una vez eliminadas estas limitaciones, se ha procedido a realizar el estudio cinético
propiamente dicho, determinando 1a velocidad de reaccion con ¢l catalizador seleccionado,
variando tanto Ja temperatura como la proporcion de los reactantes en el medio de

reaccion.

Con los datos expenmentales obtenidos, se ha tratade de obtener una ecuacion
cinética que reproduzca el comportamiento del catalizador en esta reaccidn. Para cllo,
basdndose en las etapas cldsicas de adsorcién-reaccidn-desorcion, se han propuesto una
serie de modelos cinélicos, teniendo en cuenta distintas posibilidades sobre la adsorcidén
de las moléculas en centros de distinta naturaleza y combindndolas con las diferentes

opciones de reaccidn y desorcidn,

Dado gue los resullados experinientafes »e pucden @usiar con mayor o menor
precision a varios modelos, se ha procedido a fa discriminacion de distuntos modelos
cinflicos propucstos mediante fa aplicacidn de dilerenles tipos de criterios, tanto

estadisiens como fisicos.

Una vez selecctonade un modele, se ha procedido a la opimacidn de los
parémetros cinéticas, obteniéndose una ecuacidn que reproduce satistactoriamente los

resultados experimentales obtenidos dentro de los ttenvalos operativos estudiados.

[11.2.1.- ESTUDIOS PREVIOS. CONTROL DIFUSIONAL.,

Las reacciones quimicas gas-sélido cataliticas, se considera que transcurren segdn

las siguientes etapas :

* Transferencia de materia y de calor entre ¢l seno de! fluido y la particula
sélida.

* Transfercncia de materia y de calor en el interior de dicha particula.

* Reaceidn Quimica en la superficie del séhdo catalitico acompanada de

adsorcion y desorcion de reactivos y/o productos.
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Para poder lievar a cabo ¢l estudio cinético de una determinada reaccidn, la
ecuacion de velocidad por la que se rige ha de ser obtenida en condiciones tales que las
resistencia que presentan las etapas de difusién externa ¢ interma sean despreciables. pues
de no ser asf, la velocidad de la ctapa quimica se veria enmascarada por los fendmenos
fisicos. Por ello, los primeros experimenios realizados se orientaron hacia 1a determinacién

de las condiciones de operacidn que permitan obtener una ecuacidn cinética real.

I11.2.1.1.- Difusién externa.

En la primera etapa del procese, 1os reactantes han de difundirse desde el seno del
fluido hasta la superficic externa del catalizador.

La velocidad de esta etapz viene regida por ef coeficiente de transporte de materia,
k,, entre el gas y el sdlido; y su expresion basada en la unidad de superficie externa de fa

particula ( §.) es :

siendo C,, la concentracidn del reactante A en el seno de la corriente gaseosa, v €, 1a
concentracidn de equilibsio en la superficie.

De este modo, para evitar que la velocidad global del proceso estuviese afectada
por este fendmeno se analizé la influencia de la velocidad lineal de los gases al atravesar
el iecho catalitico, determindndose las condiviones en las que la difusidn externa no afecta
a la velocidad global del proceso,

Para ello s realizaron una serie de experimentos en las condiciones de operacidn
gue aparecen en Ja Tabia [I,12, varidndose 1a velocidad lincal de paso de los gases
reactantes a través del lecho catalitico.

Los resultados obtenides en este estudio apiarecen ¢n 12 Figura 121, donde se han
representado los valores de !a conversion de dxido nitrico, % moelar. en funcidn de la

velocidad tineal de paso de Jos gases en C.N., (ms ).
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TABLA [1l.12.- Condiciones de operacidn.

Temperatura media

350°C

Velocidad Espacial

46.15 Lg'h?

Tamafio de parifcuta

1.4 mm - 0.84 mm

Presidn total

120 KPa

Composicidn de {os gases

{NOj= 1000 ppm

101

de alimentacidn.
aliherac {NH,]= 1000 ppm

10,}=3 %

[N,]= Balance

Det andlisis de los resulfados de este estudio, s¢ ha deducido que cuando fa
velocidad fineaf es superior a fos G.5G ms”’, ja conversidn de dxido nitrico se mantiene
constante, por [0 que se puede considerar que en dichas condiciones, [a velocidad de

reaccion global no se encuentra afectada por la etapa de difusidn externa.

X noy % molar
Q0 — - -
B .)/ﬂ"ﬁ—*%m—“ﬂ'x—a-—*"——"—kj
ao /1;
/

|
[
| |

—, A AL J
0 0.2 0.4 0.8 0.8 1 12 14
VELOGIDAD LINEAL, CN. ms~}

Figura IIl.21.- Influencia de la Velocidad Lineal.
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I1Y.2.1.2.- Difusién interna.

Una vez que los reactantes han atravesado el seno del fluido, y llegan a la
superficie externa del catalizador, deben difundirse a través de los poros del mismo, en

el interior de la partfcula, hasta alcanzar el centro activo correspondiente.

Este proceso, para ua determinado catalizador y en condiciones fijas de operacidn,
depende del didmetro medio de particula del catalizador empleado.

Para el andlisis del efecto de la difusidn interna en ¢l proceso global se realizaron
experimentos, en las condiciones de operacidn que se indican en ta Tabla U113, en los

que se vanid el tamafio medio de particula.

El catalizador utilizado para este estudio fue preparado tnicialmente en estructura
monolitica, segdn se ha descrito en el apartado anterior, posteriormente se molturd y se

lamizé recogiéndose diferentes fracciones en el intervalo entre .1 y 1| mm.

En la Figura U122 se mwestran los resultados obtemides. En ella se han
representado los valores de la velocidad de desaparicion de NO, expresada en

MOl 571 g igeaeer €0 funcién del didmetro medio de particula en mm.

Los valores de la velocidad de desaparicidn del NO se obtuvieroa considerando ¢n
el reactor diferencial, la ecuacidn de disefio segin &l modelo de flujo pistén, segin se

detalla en el apartado I11.2.2.1 de este capitulo.

Cuando el didmetro de particula es inferior a 0.4 mm, la ry, observada, es
pricticamente constante y por tanto independiente del tamafio de particula utilizada,
mientras que por encima de este valor la velocidad observada de desaparicién del NO
disminuye progresivamente; es decit, la etapa de difusidn de los gases en cl interior de la

particula del catalizador en estas condiciones, afecta a la velocidad global del proceso.
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TABLA ill.13.- Condiciones de operacién.

Temperatura media 300°C
Peso catalizador 0.0505 g
Caudal total, C.N, 1.4 Lmin" -
Velogidad lineal, C.N. 1.47 mst
Velocidad espacial 1663.4 Lg'h!
Presién total 120 KPa
Compusicitn de los gases {NO]= 600 ppm
de alimentacion. INH,]= 600 ppm
Q=2 %
[N,}= Bajance

R
l.'imj-i._b"‘j‘oeNCls 9 oatarizador

]

Et\ —--—-—J‘—*- i--r‘*—-i—\___\*\

4 ~—

¥

!
|
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. e
0 0t 02 03 04 05 D6 07 08 09
Didmetro medlo de particula, mm

Figqura III.22.~ Influencia del Tamafic de Particula.
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II1.2.2.- CONDICIONES DE OPERACION.

Teniendo en cuenta los resultados de los estudios previos, para la realizacidn del
estudio cinético del catalizador seleccionado se llevaron a cabo una serie de experimentos

¢n las condiciones de operacidn que se indican en la Tabla IH. 14.

TABLA [If.14.- Condiciones de Operacidn.

Didmetro de particuia G415 mm
Velocidad lineal, C.N. 1.47 ms!
Peso de catalizador 0.0505 g
Yelocidad espacial 1663.4 Lg'h!
Caudal total, C.N. 1.4 Lmin!
Presién total 120 KPa

En dichos experimentos se varid la temperatura de reaccidn y la composicidn de
los gases de alimentacién, segun se muestra en las Tablas IILI5, IIL.16 y IIL.17.

En estas tablas, s¢ recogen los valores de temperatura de reaccién, tiempo espaciat
referigo al NO y la concentracion de los reactanies en la alimentacidn, as{ como ¢l rango

en el cual varian las mismas. Ademds se indica el n* de puntos, N, de cada ensayo.

La planificacién experimental se realizé manteniendo constantes dos de las tres
concentraciones de reactantes, las cuales se pusieron en excesa para estudiar la influencia

de la variacién del 3* componente en funcién de 1a temperatura.

Por tanto el disefio secuencial de experimentos fue planificado en tres grupos,

donde unicamente se¢ modificd una vanable de la alimentacién :

* Grupe A Estudio de la variacién de la concentracidn de

NO con la temperatura.
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*Grupo 8B :

* Grupo C

NH, con la temperatura.

Estudio de 1a variacién de 1a concentracidn de

Estudio de la variacidn de la concentracidn de

0, con la temperatura.

TABLA 1 15.- GRUPO A

Programa Fxperimental: Estudiv de I variocién de 12 C,.

105

TEMPERATURA i AW/ g Cyo Cun Cos N

(Cy {gsmol™) (ppm) (ppm) (%)
125 4.54F4-9 33ES 50-1000 1000 2 12
o 250 4 56E4-7.12ES _ST)—IN(?O.T_ 1000 2 1
- E-E_M 4 A6F4-9 S3ES —36-?0(;“ 100 2 1
L 300 | 4 23E4-7.(6ES 50- (O30 IL'K)(‘)—W ! 2 11
125 { 4.58E4-8.27E5 50-1000 1000 2 11

TABLA H1.16.- GRUPO 8
Programa Experimental: Extudio de la variacidn de la C,,,;.

TEMPERATURA Wiy, Cyo Cran Coz N

t°C) {gsmol '} {ppm) {ppm) {%)
225 4.77EA-5.02E4 1000 SG-1000 2 11
250 4,73E4-5.16E4 1000 50-1000 2 11
275 4.69%4-5.12E4 1000 50-1000 2 11
300 4, 64E4-5.02E4 1000 50-1000 2 11
125 4 52E4-4 S1E4 } 1000 \ 50-1000 2 l 1
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TABLA f1.17.- GRUPQ C

Programa Experimental: Estudio de la variacidn de la Cp.

TEMPERATURA WiFyq Cuo Cuap i Coq N
(o] {gsmal™) (ppm) | (ppm) (%)
225 4.53E4-4 81E4 1030 1000 0.2%-6.5% il
250 4.37F4-4.78E4 ] 1000 1000 | 02%-65% 1t
275 A 34EA-4.7TEA | 1000 OO | 02%-65% i
300 1.52E4-4.78E4 1 000 1000 | 02%-65% il
325 1.65E4-5.10E4 'J 1000 1000 | 0.2%-65% Tj

e 1 ko

II1.2.2.1.- Cdicula de la velocidad de reaccign.

En un reactor diferencial, la ecuacidn de diseno segun el modelo de (ujo

pist6én, para el proceso estudiado puede expresarse como:

W =f)c’m““d‘ AX - 1 fxm.d:'( - Xw,_,mﬁ)(mmmd__ (3]
FM"o AN g caita (_fm) (mrps) s dXy o (-rt. dia

despejando y reordenando se llega a :

I (X -X )
N Wﬂ. 14}

Expresidn, a partir de la cual, se deduce que la velocidsd media para cada

experimento es :
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(= Iaod ppara = ==~ —

Teniendo en cuenta la estequiometria de la reacciba,

b 3
NO*NH‘*E-OZ - N’+§H20

167

[5]

(6]

y la composicién de la alimentacién, en ausencia de reaccioues secundarias, se pueden

calcular Jas concentraciones de Jos distintos reactantes en cada instante, segln las

siguientes expresiones :

Cuo * Cro, (1 = Xy ) (71
Cam, * Cony wo, %o (81
Co = To 1/ Gy Ky (9]

En las Tabtas 1118, 11119, [11.20, II1.21, y 11122 se han recogido los valores

medios de concentracién para ios ires reactanles :

: NO, NH, y O, junto a los valores

medios de velocidad de reaccién obtenidos mediante fa aplicacidn de Ia expresidn de la

ecuacidn (4], a cada experimento.



111, 2.+ Estudio Cinérico

TABLA [I1.18.A.- GRUPQ A - Estudio variacidn NO, T = 225°C

108

ESTUDIO VARIACION NO

T'no (MOLsg) Cro {molfl) Carp (molf) Cqz (molil)
6.86E-07 i 3.42E-05 20E-05 6.52E-04
6.48E-07 3.20E-05 3.15E-08 &.40E-04
L.O3E-06 2.95E-05 3.18E-05 6.52E-4
6.31E-07 2.56E-05 3.15E-05 6.40E-04
6.05E07 2.35E-05 121E-05 6.52E-04
3.23E-07 [.95E-05 3.12E-05 6.30E-04
4.79E-Q7 1.62E-05 3.22E-05 6.52E-04
2.68E-07 1.22E-05 3.02E-05 6.08E-(4
4.07E-07 8 3SE-O6 3.22E05 6.520-04
2.06E-07 6.03E06 3.06E08 6.15E-04
7.30E-08 1.58E-06 3.13E-05 6.28E-04

TABLA HI 18.B.- GRUPO B - Estudio variacidn NH,, T = 225°C

ESTUDIO VARIACION NH,

T

I'no (mol/sg) Coo (mol/l) Crs {mel/D Cyy (mol/1)
9.69E-07 3.26E-05 3.20E-05 6.56L-04
6.86E-07 3.2VE05 3.05E-03 6.53E-04
1.55E-06 3.27E-05 2.65E-05 6.53E-04
1.15E-06 3.21E05 2.37E-05 H.56E-04
[.22E-06 1.28E-05 2.07E-05 6.65E-04
8.81E-07 3.15E-05 1.73E-05 6.56E-04
1.O3E-06 3.20E-05 1.41E-05 6.65E-04
1.47E-07 3 12E-05 1.09E-05 6.56E-04
[.00E-06 3. 18E-05 7.51E-06 6.65E-04
7.35E-07 3.22E-05 4.48E-06 6.78E-04
8.67E-07 3.23E-05 9.75E-G7 6.73E-04
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TABILA I11.18.C.- GRUPO C - Estudio variacidn O, 1" = 225°C

ESTUDIO YARIACION O,

Tuo (Mol/sg)

Cre (mol/1)

Cony (el

Loz (molif)

7218407
9B 47
LD
1.00E-36

3T

FAOE- 47

3. 20E-08
383845
3.38E.05
3 28E-05
3.05F-05
3.29E-05

2.99E-03
3.26E-0%
3.2IE-05
JITE-D5
O8E-38
2E-O8

[

e

1.98E-03
L OTE-DD
+ 32E-03
9.74E-04
6.GBE-(4
4.92E-04

N AT 324808 L20EA J2RE-M
[ 231603 R4S ; > A0
i ‘g 105K G5 M S HRWERTS
Ii | U RIS 2.39E-05
f soeRas LOIED0S 456695
l" £ ; 295005 | LOEOS ]
CABLA HE TP A - GRUPC A - Estuuio vartacidn N0, T o= 235000

; FSTUDI) VARIACION NO
*‘ ' e
‘ [y (Mi7EQ) Uy Dl 1y i . Ciaes {:nul.’i}m | ,.{:()I imoi/H
] {6406 VIEDS L98EGS | 621804
:i | 6SE 06 Losg0s PSSEGE L A21EM
; L 36E-CE LTIEOS 300805 6.215-04
; [ ATEGE 2aiE0s | LOE0E 6.21E-04
: REIE I 217805 3O2E08 g 6.2l

T 3LECS | 8405 i BOE0 6.21E-04

899807 156E0S | JOSEGS 6.256-04

8 SEE-0T 1LI3E0s LOE0S 6.30E-(4

1USELT § 15506 308508 6.21E-04

4 90E-07
2.86E-07

4 52E-06
LOGE-UG

i

ER R
3.08E-0%
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TABLA [11.19.B.- GRUPQ B - Estudio vuriacién NH,, T = 250°C

ESTUDIO VARIACION NH,

o (mol/sg) Cro (molfH) Cper imolfly Cq (mol/1}
L.63E-06 2.85E-05 282803 5. 8SE-04
2.18E-06 2.92E-05 F.69E-05 5.99E-04
2.41E-06 2.85E-05 2.36E-08 3.90E-04
2.55E-06 2R2E-05 200705 5.856-04
2.44E-06 2.32E-5 1TSE05 3.9UE-04
2.57E8-06 2.18E-05 i L A48 5.90E-04 l
1.58E-06 283805 PI6E-05 6.11E-04
1.20E-06 2.83E-05 1.01E-05 6 259F-04
1.41E-06 2.81E-05 6. 6180 ‘ 613604
1.26E-06 2. 71E-05 135E-06 3.95E-04
L.O2E-06 . 2.94E-05 TOE-07 i 6.29E-04

TABLA 1L 19.C. - GRUPO C - Esnwelio variacion (., T = 250°C

ESTUDIO VARIACION O,

I'na (mol/sg) Che, (mol/) CNH, {mol/l} CO, (ol ]
2.28E-06 3.59E-03 3 2E-05 221E03
2.04E-06 3.32E-05 3.10E-08 1.63E-03
2.13E-06 3.18E-05 2.99E-05 1.26E03
1.91E-06 3.02E-05 1 B9E-05 9,08E-04
1.7T0E-06 2 87E-05 2.83E-05 5.89E-04
1.50E-06 2.77E-05 LI0E05 | 4.19E-04
1.95E-06 2.75E-05 2.6TE05 2.80E-04
1.54E-06 3.09E-05 302E-05 2.465-04
1.52E-06 3, 10E-0S 302605 | |.S6E-04
1.68E-06 3ASE0S J00E-0S | B9IE0S
1.57E-06 2.79E-05 2.70E.05 5.99E-05 ;
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TABIA IN.20.A.- GRUPO A - Esiudio variacién NO, T = 275°C

ESTUDIO VARIACION NO

s SIROL 52)

Cro (miol/l} Uigg {molfT)

- =
Coa {molfi}

1RELE-M

4_.;“--‘
!

A TREAG

i 3 53E-06
. H3E G
SCAE 6
IUIENS
FA2E-OY
P BLE-D6
LE D

f 35207

2.67E-05
1TIE-O5

VL ORE-O5
U908

SR —

L rmESs | 260808
TS 2.69E-05
| 96803 2. 73E-0S
i LLESEQ5 1. 74F-05
_‘ taseos | 2700
[ LO6E-DS |

=3

BTE-05
6. 8ULE-D6 2.EA5
i 4.15E-06 194805

3.83E-04
5.99E-04
5. BRE-M
§ 5.77TE-U4
5.HE-04

' 5,801 04 ;
; SRITR T
i G
: so9p0e
: SSBE-04

6.02E 04 i

| LHEQT 1.2BE06 289E-05 4 SBIEDL |
TARLA 120 B~ GRUPD B - Estudia vanacidn Q. 7 = 275°C
ESTUBIO VARIACION NH,

! 13iF-00

4 10E-00
128800
3 19E-06
3 ASE-06
2 58E-G6
1 SE-06
2 S0E-06
1.35E-06

282603 [ TBE-QS
2 AE-05 166505
2.53E-05 1.27E-05
7. 55E-05 1.0SE-03
2 53E-05 7.96E- 06
2 TIE0S 5.8(E 06
2 64105 2.54E 06
l 2,60E-05 6.90E-06

3

- e
fe tm0lfp) | Une tmol/id Clns (mod/y
(RCTER 2.4 03 2AGEGS
; DSTE05 235605
RO ISSEOS LE03
| i

{mol/i)

.i___,('-"” (molri) |
SHE-B4
5.48E-04
. SSEN
; 5.39E-04
5 81E-04
5.35E-04
5. 68E-04
i 5. 52604
& 404
5, TOE-MM
5.526-04
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TABLA [11.20.C.- GRUPO C - Esualio variacién 0, T = 275°C
ESTUDIO VARIACION O,

I'no (Mol/sg) Cuo (mol/l) Cia (mol/1) Co; (molfl)
4.82E-06 3.24E-03 2.85E-05 2.10E-03
4.63E-06 Y ISE-05 2.85E-05 L. 60E-03
3.47E-06 3.0IE-05 285805 1.26E-03
4. 16E-06 2.89E-05 2FLE-DS 9 02E-04
3.89E-06 2 R9E-GS I TIE-05 601E-(4
3.93E-06 2.63E.05 I.40E-05 4. 11E-04
3.96E-06 271E-05 253E-05 2.80E-04
3.29E-06 2.63E-05 2.56E-05 2 18E-04
3.25E-06 2.56E-0% 2.48E-05 P AGE-04
3.0LE-06 2.59E-05 Z.52E-05 7.70E-05
2.56E-06 2.98E-05 2.93E-05 6.63E-05

TABIA HI.21.A,- GRUPQ A - Estudio variacion NO, T = 300°C
ESTUDIO VARIACHIN NOQ

[no {miol/sg) Cro (mol/1) Cren (mold1) Cep (mol/1}
1.O6E-05 3.51E-05 2HE-08 5.63E-(4
8.25E-06 3.23E05 2.30E-05 5.74E-04
6.77E-06 2.84E-05 2.36E-05 5.64E-04
6.90E-06 2.47E-05 2 31E-05 5.53E-04
5.606E-06 2.22E-05 2.39E-05 S.53E-(4
5.15E-06 {.82E-05 2.44E-05 5.35E-04
4. 77E-06 1.49E-05 2.36E-05 5.32E-04
4.36E-06 1.18E-05 2.58E-05 5.74E-04
3.12E-06 7.91E-06 2 48E-05 5.35E-4
2.20E-06 4.34E-06 2,74E-05 5.77E-04
9.26E-07 1.57E-06 3. T3E-05 3.58E-04
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TABILA 11121 B - GRUPO B - Estudio variacidn NH,, T = 300°C

ESTUDIO VARIACION NH,

Teo (mol/sg}

i
E
{
i
H

Cor (molil)

Copy (maol/l}

Cog (molll)

BT E-06
IR DY
&, 351506

508 O

7OE-Q8
3 ASE-09
P A0E 05
I a4E03

1.26E-05
2.15E-05
1.935-0%
1LTOE-US

D |

5.29E-04
3.401E-04
3.55E-04
3.07E-04

|
; BUSEAS 340805 1 1.3413-05 | S04
TO8E06 LABEQS i 07E-05 i S6TE04
] e PuEes | BEPEDO6 SETEGE |
i ERK SO 2.18E-QS i 7.00E-06 i < 20E-04
| SRETIEC S 2 ISEGS l 3. 55E-06 L 367104
| 2 54106 ; 1a2E05 | 218606 | 539504
; RGP LO0EDS 6.85E-07 5.47E-04
DA LM C - GRUPCH - Enudie varigoién (3, T = 300°0
L ESTUDIO VARIACION O,
e e — N —

Vaggy ATRON L) Cuo (molil) : Cymn (mol/13 _‘L Coy (mol/ly ]

RN — } R SN SR

3.6UE-06
6. 13806
6. 7TE-UO
6. 44506
6. 03E-06
i 5 HOE-06
5.261-06
4. O8F-06
464706
443106

N

I 48E-05
2 49E-035
2.46E-05
2.33EA05
2,48E-05
2.42E-05
1 4IE-05
2 08B0
2ATE-05
2.54E-05
2. TOE-DS

H
3

2.41E-08
1.78E-05
2.42E-05
2.39E-05
2.37E-03
2.33B-05
2 30E-03
TO0E-05
2AIE0S
L 45E-05
2.04E-05

i
]
/
i
i
i
i
i
i
;
H
j
]
j
1

|
i

L92E-03
| 44E-G3
L 14E-03
§.96E-04
S.60F 04
4.09E-0
2.66E-04
233604
1 3SE04
7826-05 !
6.276-05 1
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TABLA [11.22.A.- GRUFQ A - Esrudio variacién NO, T = 325°C

114

ESTUDIO VARIACION NO

g (Mal/sg) Cuo (Mold} Cry (mol/b Coz (mol/l)
1,00E-05 2,25E-05 2.09E-05 5.51E-04
3.00E-06 2.10E-05 I 18E-05 5.51E-04
7.6AE-06 1LEIEDS 226803 1.76E-04
7.60E-06 1.68E-05 3 34E-05 5 73604
6.75E-06 1.45E-05 2 A2B05 553604
6.69E-06 1.25E-05 TALE05 ; 5.73E-04
5.38E-06 %.71E06 TALE0S 5 5 53E-04
4.79E-06 7.38E-06 1SZE0S 5.69E-04
2 96E-06 5 02E-06 1S6E0S 5.52F-04
2.16E-06 2.68E-06 270805 | S.70E04
B.94E-07 1O2EA% 2THE-0S L 5.54E-04

TABLA {/1.22.B.- GRUPO B

- Estudio varacion NH, T = 325°C

ESTUDIO VARIACION NH,

g {molfsg) Cpn (mol/1) Cr (mol/h) [ oy {mol/}}
{.01E-05 £.20E-05 203E-5 | 5.34E-04
[.07E-05 2. 30E-05 19SE-03 3.64E-04
1.04E-05 2.34E-05% ILTEE-05 3.70E-04
9.37E-06 2 17E-05 {.38E-05 5. 26E-04
1.00E-05 2.35E-05 1. 16E-03 5.70E-04
8.92E-06 2.21E-05 8.92E-06 5.34E-04
8.318E-06 2.23E05 6.69E-06 S.42E-04
7.54E-06 2.31E-0% 4. 81E-06 5.48E-(4
6.38E-06 2.36E-05 1.40E-06 5.42E-04
4.10E-06 2.530E-05 2.06E-06 5.49E-04
2.34E.06 2.55E-05 6.50E-07 519104
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TABLA 11.22.C- GRUPC € Estudio varigeion G, T = 325°C
CETUDIO VARIACION O,
— g — e S+ ot e
e LNOI/SE) ; Cn (moLT) T tmal/1} Cyy (mol/D)

U OaE-O%

, COMEGS

i

I G

! :

; ;

; 981E0E

| G20E06 |

| ERIV-RICN

i ‘

it BOOEO6 )

i <

1

i PAEOG
)
3
1

S9LE Gb

SOSE06 |

§.94E-06 i

T ibE-0%

SAGE-03

2 09805

TO8E05

2 HE-05

2AUEGS

1URE-0%

2. LE05

2LANEAS

| .94E-05

2 1EADS

4

[&]

o

Lo

[

I

Gak-05

OB 05

AHE-03
PEE-03
CISE-OS
ATEAS
Li2E-05

JOE-05

L6E-O5
LOE-GS

20E-05

R S S A

L. 78E-03

. AGE 43

MR-

8. 30k

333E-04

4 13804

I

BI04

2.20E-04

2904

6.80E-05

S.4TED5

En fas Figwas S35, L4, v [L25 se han representido respectivemenie. ios

valores de ia velocidad media de reaccion, expresada como velocidad de desaparicidn det

NC3

emperaluras ae sealoldin,

, en funcidn de ia vanacidn de las concentraciones de NO, NH, y O. a diferentes
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¢} ] 10 15 20 25 30 25
Cung  (E-8),  mol 17

Figura 1iII.23.- Variacidn de la [NH,] con la r.

'no (1E-8) , molyg 8~ 1 q-i
12— —
10 I DU 325 °C E
L e |
,-‘)f )7-,-’ H
o .X/ .- 300 °c |
F g = :
| 275 °C
iy e
4 e — o
| 260 °C
2 P e
F gk 205 °C |
) . . ., —* |
° ° 0 5 20 25

Co, (1E-4) .  molg, 17"

Figura III.24.- Variacién de la {0,] con Ia ry.

i16
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12ruo (1E-8) , molno 8719 L attzador
325 °C . -]
10} 300 °C /
//‘
8r x o
a
6 ] 275 V
4 —
260 °C .
2
225 °C ]
g '
0i .
0 10 20 30 40 50

CNO (1E"6) ) mOI NO I- !

Figura III1.25.~ Varliacibén de la [NOJ con la Iy,

Analizando estas graficas se puede estudiar la influencia que cada uno de los
reactantes ejerce en la velocidad de reaccidn. Asi en la Figura 1{1.25, se observa que la
variacién de la ryg con la Cyp es lineal, obteniéndose rectas que pasan por el origen, lo
cual es indicative de la posibilidad de que la velocidad de reaccidn, sea de primer orden,

con respecto al NO.

Sin embargo, tanto para ¢l NH,, como para el O, ¢l tipo de curvas que se obtienen
al variar sus concemraciones, reflejan Ia influencia de fenémenos de adsorcién para los
mismos, lo cual lleva consigo la necesidad de plantear modelos cinéticos de tipo

hiperb6lico, donde se incluyen los pardmetros de adsorcién de estos reactanies.
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111.2.3.- MODELOS CINETICOS PROPUESTOS.

Teniendo en cuenta las consideraciones reaiizadas en el apartado anterior, se han
postulado una serie de modelos cinéticos que tratan de describir el proceso de la Reduccidn
catalftica Selectiva de NO con NH; en presencia de O, utilizando ¢f catalizador
seleccionado.

El primer modelo que se ha considerado, Modelo I, corresponde a un maodelo de
tipo potencial, con un orden total de reaccidn correspondiente a, n = a + 8 + 7.

Los demds modelos presentan ecuaciones hiperbdlicas, donde aparecen términos

referentes a los fendmenos de adsorcion de los distintos compuestos del proceso.

Los Modelos I, IV y VI estdn basados en modelos empiricos obtenidos en estudios
cinéticos anteriores, en los que los datos experimentales se ajustaban correctamente a las
ecuaciones propuestas, empieando para su estudio, catalizadores basados en V,04. Sin
embargo, los modelos HI y V estdn basados en modelos mecanisticos propuestos en la

bibliografia,

* El modelo III comesponde a un estudio cinético de 1la SCR de NOx con NH,
sobre catalizadores de platino propuesto por H.Meier y col. (74). Un examen de este
modelo, muestra que 1os centros activos de adsorcién para el ox{geno, son probablemente
diferentes de los del amoniaco y del oxido nitrico, y estos autores proponen un modelo de

adsorcidn para el (O, NO y NH; del tipo de Lagmuir-Hinshelwood.

* El Modelo V corresponde a un mecanismo propuesto por Janssen y col. {75),
donde los catalizadores empleados estdn basados en V0 con TiO, , ALO; ¥y SLO,. En
este modelo se establece que €l mecanismo de reaccidn del NO con el NH, tene lugar a
través de 2 centros activos que son oxidados por el oxfgeno presente en el medio de
reaceion.

En estos centros oxidados se adsorbe el NH,, para dar lugar a distintas especies
adsorbidas que reaccionan con el NO, segiin un mecanismo del tipo de Eley-Rideal, para
formar N, y H,0. El H,O formado se desorbe, dejando reducidos [os centros activos del

vanadio. De esta forma, los centros reducidos pueden ser de nuevo reoxidados por ¢l O,,
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e iniciarse asf de auevo €] giclo <de la adsorcidn-reaccidn-desorcidn.

las distintas ecuaciones gencrales que s& oblienen de las modelos cinéticos

propuestos aparecen ¢n la Tabla 111.23

TABLA I11.23.- MODELOS CINETICOS PROPUESTOS.

MODELG | ECUACION
Modelo 1 I
tadeio } r = K8 (—15 o
e NO P-NH, oy
|
i
Modele I
; : . K Koo Kipgy Ko, Cno o, Co,
ML+ Ky Gl U1 % Ky TV (1 ¢ Ky 0)
Modelo 11
¢ | o K Ky, Ko Ko T, O Co
[ T K * Ky Ca 15 (5L = K ol
[
Modeio IV Koo R
ro = i S B
Y K O b (1 = K Co
Modelo V
. ) v 1/2
‘% L = KHZD KE Cmﬁ CO‘J
- NG
(k G, * (8/9) Cho * k Ky Coa)?
*i
A Vi
E fodein Vi . K Ky Ko Cro Ca, Co,
ML Y Ky Gy (3 % K, C,)
i
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I11.2.4. DISCRIMINACION DE MODELQS CINETICOS.

El método mds uiilizado para la eleccidn de un determinado modelo cinético gue
se ajuste a los datos experimentales oblenidos debe pasar por el cilevlo previo de

pardmetros cinéticos.

En el caso de reacciones simples las ideas fundamentales fueron dadas en la
anterior década por Krittrel, Hofman v Froment (76), (77 v (78}, aunque

ciertamente sélo Froment y col. (78}, avanzaron ¢n la discriminacién de pardmelros.

Para reacciones multiples el problema es incomparablemente mids complejo, y ¢l
camino recorrido mucho mas corto (79, (B(), aunque quizds la sclucidn consista
en reducir el problema de una reaccién miltiple a la suma de reacciones simpies, opcidn

por otro lado no siempre posible de levar a4 cabo

Teniendo en cuenta todo este, ¢l métode de discriminacion que se va a seguir esid
basado en uno anteriormente aplicado a problemas mulurrespuesta par Garcia-Ochoa v col.

(81}, y consiste en las siguientes etapas:

.- Experimeniacion, segiin un disefio cldsico, y propuesta de modulos a

discriminar.

2.~ Cdlculo de pardmetros, normaimente por técnica lineal, lo que obliga

a linealizar las expresiones de [os modelos cinéticos postulados,

3.- Aplicacién de Criterios Estadfsiicos. significacién del ajuste, ¥ de

Fisher, y significacidn de los pardmetros, ts, t de Student.

4.- Aplicacién de Criterios Ffsicos: variacidn de los pardmetros con las
condiciones experimentales de acuerdo a lo esperado, a lo deseado o a lo

impuesto.
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En este casc:

a

a) Valores positivay de todos les pardmeiros, a todas las
temperaturas,

) Vanacion aceprable, en sentido y magnitud de las constantes

vinéricas y de adsorcidn, con Ja temperatira.

Dada la compjeyidad de fas expresiones de velocidad expuestas en a Tabla (1F.23,
para tealizar el cdleulo preliminar de los pardmetros, se han linealizado dichas expresiones
en funcitdn de kas variables conocidas expenmentaliente (Cyg, Cryg, Cogt, para poder asi,
efectuar ¢l ajuste de los datos experimentales, o discriminacidn esiadfstica sntre log

diferentes modetos, v ia evaluandn de las diferentes eonstantes.

Asi por ¢jemplo, para e Modelo 1, 1a expresién Je 1a velocidad de la desaparicién
del NO viene dada por:

”
i, v}

—r ; 10
(1% Ky Dol 11+ Ko Gt 11 0 Ky Oy (o)
Pudiendo Jinealizarse de Ja siguienie forma :
1. (3% Ko Caet {2+ Koy Ty} (l_t Ky Cp) {11
I k Ky Ky Koy Cuo Crgy O, i

En esta expresidn, si se mantienen constantes las concentraciones de NH, y O,

resultaria, reagrupando Iirminos constantes, la siguiente expresién -

4 (1 + Kyolpo! X Ko
oLl mm__;(z=_2__,1_+}<1__.__"°"°=xz+j(f—__1 [1z)
< NO L oy xm Cm chuo CNG

cuya nica variable a temperatura constante es la Cy,,.

Asi se obnene, una ecuacidn lineal de la forma :

¥ = ax + b

i
W
—
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De modo similar, si se mantienen constantes $a3 concentracicnss de NG y Oy,
quedando 1a Cyy,s como dnica variable independiente, reagrupando términos constantes en

ia expresidn {11], se obtiene:

il
1. e RwCe) o K it B ety RV AL S
e A P NI E
To Kyat, Ca, K, o, Foan, oy h

Y andlogamente, a) mantener constantes las concentraciones de NO y NH,, v

quedando la Cy; como dnica variable independiente, se puede llegar a 12 expresidn:

{is]

De forma similar, se oblicnen las ccuaciones Lineahizadas de los restantes modelos
los cuales aparecen en las Tablas [I1.24, asi como lis cxpresiones respectivas de lag

distintas comstantes que aparecen en las Tablas HIL25 y siguientes.

Una vez linealizadas las ecuaciones. se soimeten a regresidn multiple Dineal,
mediante un programa en fenguaje Fortran 1V, para caleutar los pardmetros de las mismas,
a cada una de las temperaturas cstudiadas y teniendo en cuenta que i planificacidn de
experimentos se realizé en tres grupos reconocibies por ios subindices i, by , en los que

se vano la concentracidn en la alimentacion de NO, NH, y (), respectivamente.
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TABLA 1124 A.- Expresiones de lay ecuaciones linealizodas de los Modelas 1y iI

MODELQO CINETIC% ECUACION LINEALIZADA

Modelo fu i
L Iy = LB K+ & Ln Cy

Modelo ib .
L ry, = Lo K7+ P Lo O

|

et e s s e e e,

Modelo Iv

Lnry = in kit « v Inc,

Maodele lle

Modelo 1ib

Modelo e

| S NS N,
|
|
.
B
N
ol
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TABLA 111,24.8.- Fxpresiones de las ecuaciones linealizadas de los Modelos iy i¥

MODELO CINETICO ECUACION LINEALIZADA
p
It
Medelo Hia |
A Oy v 8 4 :5
| :
i g
Modeto 1ib !
} - 'f so- K:” R AT !
A e _—
Modelo Hic ' i
; !(.;“” . I‘,;‘ o, i
@ h
| *?
! e
Modelo Iva ; .
: — K
T !
Modelo Vb , ‘
3 e Ol - o,
Modelo Ve ‘[
i o
! I K—:"J . ?(f o i
; : i
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TABLA {1 24.C - Fapresiones de las ecuaciones linealizadas de oy Modelos V y VI

- .
MODELQ CINETICO [ ECUACION LINEALIZADA
1
Modelo Vi T X
!{ L K Cho v BT Cha
NO
}
|
e - e e
Modeli vh i
i _r:'_' S TR A ‘;«L v &7 ?i"' S A
; t o " NH, C W,
— — ——————— l e . e e e A e e . 8! - -
Modelo At i
} 7L_7 - K}v:rr i
1 T po Cé: 2
1
I
i
H
Modelo Vig i s
R
i
E
! Mesleln Vi : ) 1
‘ | o P
' 4 e - N,
Mewdele Vic ! s L
i . IQ‘” . KGIV _i
! T Ce,
5
; I
j |




TABLA HL25 A - Expresiones de lay constances de lay ecyaciones linealizulos de lor Modelos Cnédticos 1, 1y il

" MODELO CONSTANTES DE LAS ECUACIONES LINEALIZADAS
Modelo 1 .
! K =K an, <l K = K O CI, K= x G C:?m,
Muodclo . (1% By Cg) (1 ¢ K, Cp) .Y i (1% Kyy Ol {1+ K, &)
# o X Ky, Com, #e, Co, Ky ne K Kyo Cro &g, Co,
. Lt g T ()4 Ky Tl
K00 = E - o ty
o " K Kyn, Can, Ko O
Mudelo 4 . R ‘2
K o= - e T =
i1 ’ K K, O, £y Co, koK, <, S F gy Y, X




Toabto L2 B Eapreyioncs de fan Cofdluiids e iy eJHdCRIeS Bnivafcadus ded Modele T

; o
E CONSTANTFS DE LAS ECUACIONES LINEALIZADAS

2 K, “wn, Kyo o
n KK, Cn KKy Con




TABLA [11.25.C.- Expresiones «e lus constaries de las ccudciones lineqizadas.

’} l MODELO HI
P . 1 . 2 . Ky, Co, . 2 . Ko Cup
A3 = n Y = - - rara
LY ‘RNG CNO XNK, CNH) KG, £ 'E\NO CNO KOJ K KNH, Ny ‘KO1 K KM) L an ‘l(oi £ 'Kua K KNH, Clt:h'! KO;
MODELOQ .
= 32 o2 /4 - 2/ ~3/2 P L EY b
g o K G+ 2 Ky G 1 K, O Ko, Kuw, C3" Ol ~ 2 Ko, Koy, G fary
114 J 14 PRV - WCTZ T - X
K Co K Tuiy, Co £ Cay
5 Ky ot ! .
By ot X0y :
i
|
- S - - PRSIl B P - - 24 1/2
e . B Ko, Ca Ko ¥, O3 CHE <2 Ky K G2
« P e
T tam,




TABLA {11250, - Expresiones de las constanies de lus ceuuciones inealizudas

de fos Modelos IV v V.

MODELO ) . JRYTE : /2 L/%
v KM= R 2K Co Ky k1Y = B . Ko Gl 2 Ky Co
o 4 Py Py
K Cpy 08 K K Cpo Chig K Oy £ Cuw
K Kiy Ot K 2 Kygy Gl K
s S T S wh, M 70y
b K O R K Cpy K Cp
MODELO
1 Z Ry K, o K= lasmr
K. = - T - N 1/2
v oK, O K, O K, G K Ko €3 Ci,
H:G vl Hyo S0 H,0 -G
aen g ,
ki - (8/9} , B3 K Y. (879 G
- 1/2 v )
K Ko Cop” S, K Ko 5 K Xyo Cé:z




TABLA [1125.E.- Expresiones ve lus constantes de las ecuaciones linealizadus .

MODELO V , )
KA 1 2 K, (8/9) KM‘"! CZ“O K = K;'"‘
2 o 5 InYE P ¥ K. CME s K /2
P (4/9)% Cho Hyo Co, o o, o Co; o Co
> 172
X Ko Co
Pags 1 (8/9} o 2 K, (4/937% Cho (8/9) K Cho . X'Zwl Chm,
s e o - -
Kyo K Kyo G Ky K Ky o C‘f,,,J K Ko L
MODELQO VI .
% - (2 + K, Con) 11+ K, Cc-;] Ks” i Pact
K Koy Comy Ko, X,
B *KGI B LR rpr o A1 Ky O
K= - = M NN
Ky K Sy Ky, O, X Koz, Crm, Cro
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ilE.2.4.1.- Aplicacién de los Criterios Estadisticos.

Para realizar la discriminacién de modelos, en primer Iugar se aplicaron los
criterios de ajuste del modelo y significacién de cada pardmetro cinético, medidos por la
F de Fisher y ia t de Student (1) al 95% de confianza.

Los valores de referencia bibliogrificos (82) de estos pardmetros estadfsticos
se dan en Ia Tabla IT1.26, para las diferentes temperaturas y segin el ntimero de grados
de libertad existentes, (N-K), siendo N el atmero de experimentos realizados y K, ¢l
nimero de variables independientes del modela.

Cada uno de éstos pardmetros de referencia ibliogrificos, marcan ef valor minimo,

para que el modeio cinético propuesto pueda considerarse aceptable.

ks decir, para aquelios modelos que tengan valores de la F Fisher o de la t ..,
iguales o mayores que los dados por les de referencia, se podré decir que dicho modclo

nropuesto cumple los criterios estadisticos.
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TABLA 111.26.- Valores de referencia bibliogrdficos para la F Fisher ¥ la 1,

TEMPERATURA (°C) N-K F Fisher ref. t, ref.
225 " 4.84 2.20

16 4.96 2.23

250 10 4.96 .23

9 4.26 2.26

8 4,01 231

i 275 . iQ 4.96 2.23
9 4.26 2.26

8 4.01 2.3

300 10 4.96 2.23

9 4.26 2.26

8 4.01 2.3t

325 14 4.96 2.23

@ 4.26 2.26

8 4.01 2.31

En 1a Tabla II[.27 se muyestran los resultados obtenidos de l1a aplicacién de los
critenios estadisticos correspondientes al andlisis de 1a F Fisher ¥ ... de las regresiones
muiltiples lineales de cada uno de los modelos propuestas, a las cinco lemperaturas en

estudio y a los tres grupos de planificacién experimental.

Se ha indicado con (+) cuando el valor calculado, de F Fisher 6 t,, es superior al

valor de referencia; y con (-) cuando ¢l valor calculado es menor al de referencia.
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Es decir, por ejemplo, para el modelo 1, el cual se subdivide en los Modelos la,
Ib y l¢ (correspondientes a los tres grupos de experimentacidn), se encuentra que para el
la, la F Fisher presenta § signos (+), los cuales corresponden respectivamenie a los
valores de 1a F Fisher, obtenidos a partir de la regresidn mdltiple lineal para este modelo,
a 225°C, 250°C, 275°C, 300°C y 325°C.

Del mismo modo, para la 1, se obtienen tambiéa 5 signos (+), correspondientes
andlogamente al caso anterior, a los valores de este pardmetro estadistico en 12 regresidén
miiltiple lineat de dicho modelo a as 5 temperaturas de trabajo, Todo esto significa que

ambos pardmetros estadisticos, superan el valor dado de referencia bibliogrdfico.

Una ver realizada la comparacién con los pardmetros de referencia, se pasa a
discriminar enire todos los modelos. Para ello, se adepta como criterio, desechar todos
aquellos modelos que presenten mds de 2 signos negativos en el conjunto de todos sus
pardmetros estadisticos, generaimente debidos 4 que mds de dos pardmetros, o un

pardmetro a varias temperaturas, no era aceptable, con una confianza det 95%.

Asf, por ejemplo, el modelo 111 presenta valores positivos de la F Fisher a todas
las temperaturas, pefo sin embargo la 1, que corresponde a la significacion del primer
pardmetro cinético dei modelo, es negativa a todas las temperaturas y a pesar de que la t,,,
correspondiente al segundo pardmetzo cinético del modelo, salo presenta un signo negalive
a 250°C; se puede considerar a este modele [lia, segin el andlisis estadistico como no
aceptable. Puesto que no cumple el criterio preestablecido anteriormente, de tener
solamente dos signos negativos en su haber, correspondientes a valores de la F Fisher o

ia t, meaores a los de referencia bibliogrdficos.

Como consecuencia de esta primera discriminacidn podrian ser desechados los
modelos [II, [V y V. Sin embargo, se van a seguir analizando todos los modelos con los
siguientes criterios para asegurarse con mayor certeza st son ¢ no vilidos. Por su parte los
modeios I, [Ty VI, pueden considerarse aceptables sepiin este critenio, ya que cumplen el

andlisis de los cnterios estadisticos.
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TABLA I11.27.- Aplicacion de los Criterios Estad(sticos, F de Fisher y ¢, de cada

pardmetro a ias 5 remperaturas.

MODELQ F Fisher t, t, to [ CALIFICACION
la t4t++ | A ACEPTABLE
b -+ +++ o ACEPTABLE
ic o -+t ACEPTABLE
ila +4+4+++ | +ET++ ACEPTABLE
b -++++ -+ttt ACEPTABLE ]
ic -++++ --+++ NQ ACEPTABLE
Hta FHt+F e L o NO ACEPTABLE
b s B e NO ACEPTABLE
e +4++t+ NO ACEPTABLE ]
Va _+++++ +++++ NO ACEPTABLE
Vb et -t - e NO ACEPTABLE
Ve —++++ -+ o+ ACEPTABLE
Va B — —— NO ACEPTABLE
Vb -++++ R ek A BT e NO ACEPTABLE
Ve —++++ ) -ttt ACEPTABLE
Via o+t [ EEEEt ACEPTABLE
Vi b ~++++ R e ACEPTABLE
Vie R R R ACEPTABLE
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111.2.4.2.- Aplicacién de los Criterios Fisicos.

En este puato se trata de analizar si los pardmetros cindticos obtenidos en las
regresiones multiples lincales, varfan con las condiciones experimentales, segdn lo

esperado, es decir segin una tendencia que lenga un sentido fisico aceprable.

A continbacidn, a los 6 modelos propuestos se les someti6 2 los signientes criterios:

4} Pardmetros posifives,- En upa reaccidn calalitica, los valores de todas lag
constantes cinéticas han de ser positivos a todas las temperaturas, dado que valores
negativos en las mismas carecen de sentido ffsico,

Por tante, se han analizado los signos de las contantes de los modelos propuestos,

adoptindose como criterio discriminatorio :

Eliminar aguellos modelos cuyas constantes cinéticas no tengan valores

pasitivos ¢ todas las temperaturas.

by Variacién con la temperatura.- El siguiente paso en la discriminacién, es
analizar ¢cémo varfan con a temperatura ias constantes cinélicas, k, v las de adsorcidn

{Kno: Ko Koa)-

Al aumentar la temperatura, la constante cinética siempre debe aumentar, pues de
no ser asi, ef valor de 1a energla de activacién resuitante seria negativo y no tendrfa ningn
sentido fisico; por otra parte las constantes de adsorcién normalmente disminuyen al
aumentar la temperatura,

De esta forma, se ha anzlizado la variacién de las constantes cinéticas con fa

temperatura, adoptdndose como criterio discriminatono :

Rechazar aguellos modelos en los que la K cinética no aumente con la

temperniura, pues el valor de la Ea debe ser siempre > 0.
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A partir de las ecuaciones linealizadas de todos los modelos propuestos y de las
expresiones de cada una de las constantes que aparecen en las mismas, se han cbienido,
mediante regresiones muilliples lineales, los valores de K cinética, Kno, Ko, ¥ Koay que
se muestran en las Tablas I11.28.A, B y C, para todos los modelos planteados,

En elfas se han tabulado de forma resumida los valores de todas las constantes

vinéticas para los 6 modelos en estudio.

De acuerdo con el primero de estos criterios, signo positivo de las contantes

tinéticas y de adsorcidn ;

* Los Modelos 1II, IV y ¥V presenian valores negativos de algunas de sus
constantes; mientras que todas las constantes cinéticas de los restantes modelos : [, Hy VI

resuitaron positivas a todas las temperaturas,

Al aplicar el segunde de los criterios, variacidén de los pardmetros con la
temperatura, los modelos que presentan una variacidn aceptable de todas las constantes con

la misma, son los modelos 1l y VI

El Modelo 1, que corresponde a un modelo de tipo potencial . presenta también una
variacion aceptable del aumento de ia constante cindtica con la temperatura; sin embargo,
los valores de los semidrdenes de reaccidn, correspondientes a cada uno de los exponentes
de las tres concentraciones de reactantes en el modele, @, 8 y -, presentan una cierta

tendencia con 1a temperatura.

Se puede llegar a considerar que los valores de o« y v, correspondientes a los
semidrdenes del NO y (O, apenas varian y son casi constantes con la temperatura, pero
sin embargo el valor de 8, correspondiente al exponente del NH; aumenta claramente al
aumnentar la temperatura, lo cua no tiene ningtin sentido fisico, ya que €stos pardmetros

son totalmente independientes y deben permanecer constantes con la misma,

Como consecuencia de esto, se puede considerar que un modelo de tipo potencial

0 es vilido para explicar los resultados experimentales obtenidos, ya que en su



NI.2.- Estudio Cinético 137

formulacidn, ne se encuentra ningin (érming correspondiente a fos fendmenos de
agsorcidn, que tanla importancia adquieren en reacciones como la estudiada, donde el
mecanismo de reaccidn de los reactantes, generalmente pasa por una etapa previa de
adsorcidn, y es en este pusito donde segiin el Modelo I, el NH; parece jugar un papel muy

importanle

Por tanto, aunque este modelo sea aceptabie desde el punto de vista estadistico y
a pesar de que su constante cinélica aumente ab aumeniar 1a temperatura, no tiene un
significado fisico aceptable al encontrar que los semidrdenes de reaccidn varian con la

temperatura.

Teniendo en cuenta el resullado de la aplicacidn de todus estos criterios, los
Maodelos 31, 1V, y ¥V pueden ser desechados al no superar satisfactoriamente ni ¢l anglisis

de los criterios estadisticos ni el de los fisicos.

Por tanto, solamente los Modelos 1F y VI pasan acepiablemente tanto los criterios

cstadisticas cema 1os criterios fisicos.
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TABLA 111.28 A.- Resultados de la Regresion Multiple Lineal.

TEMPERATURA K p A ¥
(o)
225 0.01648 0.74277 | 0.07670 0.14342
250 0.03201 0.67248 | 0.24376 0.09647
275 0.47294 0.78209 | 0.27520 0.14594
300 3.99005 0.70788 | 0.46346 0.17288
325 6.83149 0.74815 0.42611 0.17587

MODELO 1

TEMPERATURA K Kuo Kaus Ko
(°C)
225 1.75E-6 5.019E4 6.573E6 2.310E4
250 15266 5. 100E4 1.304E6 235084
278 7.73E-6 5.210E4 8.580ES 2.30614
300 1.53E-5 5.908E4 4.200E5 239054
325 2.00E-5 6.603E4 3.915ES 2.349E4

MODELO i1

TEMPERATURA K Kxo Kugs Ko
Gy
225 49.775 23.22E3 | -6748.99 5.55E-2
250 7.31E5 -7.66E-2 -L39E-2 | -1605.13
275 -9.423 -1156.46 554,94 -1793.10
300 24,004 -673,44 635.37 -1762.30
325 -75.803 1.95E-4 1130.98 -1926.51

MODELO 1
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TABLA 111.28.B.- Resultados de la Regresién Miiltiple Lineal.

TEMPERATURA K Ky ] Kop
°0)
225 -13.461 25.347E3 -1330.473
250 192.58 15.674E3 -44317.10
275 245.90 67.789E3 216.7909
300 484.55 8742482 | 593733
125 752,31 17.826E3 97.9363
MODELO 1¥
TEMPERATURA K Kizo Kui

co
225 | -623E-11 LOLE-12 -0.4999
250 -1.68E-10 3.29E-14 -0.5342

- 275 -2.317E-10 -1.85E-13 -0.5012

r 300 -2.318E-10 -4 83E-13 0.5000 |
325 4.48E-10 -6.56E-13 -0.4678

MODELO vV

| TEMPERATURA K Kyap Ko
O
225 - Q.0289 0.6873E7 0.5310E5
250 0.0874 0.1534E7 0.3350ES
275 0.2546 0.8760E6 0.2106ES
300 0.4476 0.4020E6 0.1390E5
325 0.6581 0.3519E6 0.1049E5

MODELO VI
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En la Tabla II1.29. se han tabulado los valores de Jos pardmetros de temperatura
de los modelos seleccionados, obienidos al aplicarles el ajuste a ecuaciones del tipo

Arthenius, para la constante de velocidad, y del tipo Van't Hoff para las de adsorcidn:

E /R
k =k, exp(---%é% [16]
AH® /R
K =k, exp(-—i—j;‘u{w) (171

En dicha tabla wambién aparecen los pardmetros estadfsticos correspondientes al

ajuste lineal de esias ecvaciones : F Fisher, t, y ¢l coeficiente de correlacion @ o,

De acuerdo a estos resuitados, se observa desde el punto de vista estadistico, que
aunque ambos modelos superan el valor dado de referencia de la F de Fisher, el Modelo

I tiene valores menores que el Modelo VI.

Por otra parte, los valores de la t, correspondientes a la k y Ky, ¢n el Modelo 11
son menores a los de referencia, mientras que en ¢ Modeto Vi todas Ja t, correspendientes

a todos los pardmetros cinéticos, superan siempre ¢l valor de referencia,

Todo esto, unido a que los coeficientes de correlacién para el Modelo i1 son
siempre menores que loy del Modelo VI, nos lleva a seleccionar al Modelo VI, con el

modelo matemdtico que mejor reproduce los resultados experimentales obtenidos.



TABLA 1129 - Aplicaeion de oy crirerios Jisices - Apuste o ecuaciones tipo Arrhenls y

Var t Hetl, Vulores sohudades de F Fiher=2.82 v 1, =2.(M.

MODEL PARAMETRO k, 6k, E/R 6 AIL/R r F FISHER t
0 ok | E, , ’ s :

It [ k 2 I9ET | 1I1ED ] (.5723 £2.7539 | 0.569 I

| Ko 3.15E13 l | 28E4 | 0.6018 927759 | 0.486 H

l Ko ! 8.89E-2 | -8.81E3 l 0.8583 514.82 | 3.390 i

l Ko, [ 3.85 E 4.92E3 1 0.8598 645.92 { 3.847 ﬂ

VI i k ‘ 2.12E6 [ 9.00E3 [ 6.9976 894.26 | 2.855 ﬁ

’ Kt | 4.76E-2 ] -9, 14E3 l 0.8877 688.03 ] 3.462 ||

} Koy ’ 3.60 J 4.95E3 ' 08607 | 43958 ) 1,442 H
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I11.2.4.3.- Optimacidn de los valores de los par:imetros cinéticos.

TDespués de realizar la discriminacion de Modelos propuestos se han optimado todos
tos pardmetros que aparecen en la ecuacién del modeto seleccionado, ajustindolos a

expresiones del tipo siguiente :

EJ/R
s

k = exp{ln k, - ) (18]

Con este tratamiento, cada pardmetro presente en la ecuacion del Modelo VE, w

desdobla en dos, del tipo k, y E/R ¢ AH*/R, transforméndose en la siguiente expresion:

E/R AHg R AHS/R
(K,-exp w‘%-*) (K, ~@XD —Nf L (X, _-exp —~——?‘--7) CaoCun, Co,
Iy= [19]
w0 - g s R AHS /R
(1 (K ~XD o} OV {1+ (K, -eXD 1)
I11.2.4.3.1.- Regresién Miiltiple No Lineal. Método de Marquardt.

La optimacidn de los pardmetros de ta ecuacién propuesta se realizd mediante una
Regresidn Muiltiple No Lineal, con un programa en lenguaje Fortran [V, empleando el
algoritmo de Marguardt (83}, el cual ajusta al mismo tiempo, todes los pardmetros a
todas las temperaturas, partiendo de los resultados obtenidos en la regresién miiltiple

lineal. Este método proporciona la siguiente informacién ;

- €l valor 6ptimo de todos los pardmetros.
- ¢! intervalo de validez de todos los pardmetros con un 95 % de confianza.

- la minima suma de residuos al cuadrado : SRC.
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Los resultados correspondientes a [a Regresidn Miltple No Lineal {con ei
algoritmo de Marquardt) del Modefo VI, aparecen en la Tabla T11,30.

Como puede apreciarse, el Modelo elegido presenta una regidn de conhanza
bastanle estrecha, para los valores dplimos de todos los pardmetros cinéticos y ademés el
valor de la suma de residuos al cuadrado es muy pequeda, del orden de 10 lo que

confirma la bondad del ajuste de los datos experimentales obtenidos al Modelo elegido.

TABLA 111,30, Valores optimos e intervalos de confianza (93%) de los Pardmetros del

Modelo VI.
PARAMETRO | VALOR OPTIMO VALGR | VALOR
MAXIMO MINIMO
e % 14.2834 15,2945 13.7867
EiR 8838.50 9243.37 7969.56
, La Ky 1.9830 2.2820 e
r_”_Aﬂx.mm 6311 -5992 6871
| 0 Koy 4.027 5.637 3.8313
“"IE"Z?(““ -3363 -3148 -3873
SRC 0.401923E-10

111.2.4.3.2.- Validez del Modelo seleccionado.

Con e} fin de visualizar graficamente el grado de ajuste obtenido, se han comparado
los datos de velocidad de desaparicidn del NO medidos experimentalmente, coa los
caleufados mediante fa expresidn cinética del Modelo VI,

El resultade de dicha comparacidn se muestra en las Figuras [11.26, 27, 28,29 ¥

30, para cada una de las lemperaturas de reaccién utilizadas.
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En ellas puede apreciarse que el modelo seleccionado se ajusta con gran precisidn
& los resultados obtenidos en cada uno de los grupos de planificacién experimental,

especialmente a temperaturas altas,

Por otro lado, también se han representado fanto el ajuste de [as conslantes cinéticas

a la ecuacidn de Arrhemius, asi como de las constantes de adsorcidn, a la ecvacion de

Van’t Hoff, en las Figuras I11.31 y 32, en las cudies, se confirma et alto grado de validez

obtenido estadisticamente.

5 1
e FNO Caiculada , (1E-7) MoING 8710 0 i rader 4
f T 225 °C } 9//
12F e
a /'/ .
o
10 oo B
I O p; 02 a?
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ak . /l PLANIFICAGION EXPERIMENTAL | |
* o 0
2r / * i A B L \
//
0 /‘* 1 L 1 —L . ‘ )
) 2 4 8 w0 2w
Mo oxperimentat (15‘7’ Moo 8779 aiizador

Figura III.2&.- cComparacién de 1a r,, medida con la
calculada con el Modelo VI a 225°C.
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Figura 1II.27.- Comparacién de la r,, medida con
la calculada con el Modelo VI a 250°C.
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Figura II11.28.- Comparacidn de la r,, medida con
la calculada con el Modele VI a 275°C.
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Figura [I1.29.- Comparacién de la ry, medida con
la calculada con el Modelo VI a 300°C.
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Figura TIII.30.- Comparacidn de la r,, medida con
la calculada con el Modelo VI a 325°C.

146



M 2. - Extadio Cindtice

Ln K
Qe B —
. 1
| “\\-
- } Ty
i .
.
-2:} &-\\,\_
i T~ \
| o |
gy T e
. & Kk cindtica J T
i i )
T !
-4';_ —— e L — s 1 T T i

165 170 175 180 185 190 196 200
w1 (E-9), K

Figura II1I1.31.- Ajuste de la constante cinética a
la ecuacién de Arrhenius.
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Figura III.32.- Ajuste de las constantes de
adsorcidén a la ecuaclién de Van't Hoff.
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Como conclusidn, se puede establecer que después del estudio de la discriminacién
de los modelos cinéticos propuestos, la ecuacidn que mejor reproduce los resultados
experimentales obtenidos en la Reduccidn Catalftica Selectiva de NO con NH, e¢s la

siguiente :

K Ky Ko Cuo Cum, Co,

= 20
R U ey o s sy e o (20]

siendo los valores 6ptimos de los pardmetros, de cada una de las constantes, con un 95 %

de confianza, los siguientes :

£
1) = 1.59 105 exp(~284B:5, oy

k =k expl(-
I

Bl

E, = 73.03 Kimel’

A H
Ky, = Ko, @xp (- ) =726 exp(f—%) (22}

AHgs = - 52.47 Kimol!

) {231

ArHo,
Ky = I(ozoexp(— =7 ) = 56.09 exp(

3363
T

AHe, = - 27.96 Kimol!

El valor de la E_ de'erminado cstd de acuerdo com el valor dado por tnomata y

col.,(84) para este Upo de catalizadores.
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Las unidades de las constantes cinéticas vienen dadas por :

L

[kcinézica] = E_, Toatars _d - (24}
ca zadox
= L
[Km‘} = 71;8‘.:!”. [25]
- L
[x,1 = mol,, [26]

Ll Modelo cinético seleccionado estd en concordancia con un mecanismo que en
lineas generales puede describirse considerando iniciaimente al catalizador en [a forma
oxidada. En estas circunstancias el amoniaco se adsorbe sobre los iones V=0
superticiales, y el NO reacciona desde la fase gas, segiin un mecanismo de Eley-Rideat,

con el NH, adsorbido.

Al desorberse et N, y el H,O de la superficie del catalizador, éste queda
parciahnente reducido. La reoxidacién del mismo, para regenerar los centros activos

precisa de dtomos de cxigeno adsorbidos previamente en la superficie del catalizador.



II1.3. INFLUENCIA DE LA FORMA FISICA DEL
CATALIZADOR

IIL.3.1.- DESCRIPCION DE LOS CATALIZADORES,

El desarrollo de un catalizador para ia eliminacién de los dxidos de nitrdgeno
emitidos por las plantas de combustién que utilizan carbén como combustible, debe pasar
por su disefie en fa forma adecuada que permita el tratamiento de ¢levados volimenes de

gas (caudales def orden del millén de m’k'), con particulas en suspensién {cenizas).

Para llevar a cabo este tipo de tratamientos de depuracidn
la solucién mis adecuada es la utilizacidn de calalizadores de flujo paralelo, cs decir en

forma de tubos, placas o monolitos.

Una vez gue se ha seleccionado el catalizador v conocidoe su compartamienty en
ausencia de limitaciones difusionales, s necesario analizar el efecto que la forma fisica
ejerce sobre la actividad catalitica de los mismos, con el fin de estudiar su comportamiento

en las condiciones reales de operacién a nive! industrial.

Para ello, segiin el procedimiento descrito en el apartado del catalizador
seleccionado, del capitulo 111.1, se prepararon una serie de catalizadores con la misma

composicidn, variande la forma fisica :
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~ Catalizadores en forma de extruide cilindrico, "E", 1a pasta precursora
del catalizador, con la composicidn seleccionada, se extruyé utilizando una
hilera con agujeros cilindricos de 2.2 mm de didmetro. Después del
tralamienio térmico se obtuvo el catalizador cilindrico denominado *E",
cuyas dimensiones medias fueron de 2 mm de didmetro y 5 mm de

longitud, 10 que supong un didmetro equivalente de 3.11 mm.

A continuacidn, se cambid la hnlera v se extruyeron, con la misma pasta
precursora, monolitos que se secaron y trataron térmicamente, segin se indicd ea el

apartado de preparacién de catalizadores del Capitulo 11

« A partir del material extruido en forma monolitica se prepararon los siguientes
catalizadores:
+Catalizador en forma de particalas, "T*.- Se rompid la estructura monolitica
formada y se moiturd entre 0.84 y 1.410 mm, obteniéndose particulas de didmetro
medio de 1.12 mm, las cudles son del mismo orden de magnitud que ef espesor de

1a pared de la estructura monolitica.

*Catalizador en forma monolitica, "M".- Se obtuvieron estruciuras
monoliticas de 21 canales cuadrados cuyas dimensiones son .

{.ado de una celda = 2.7 mm

Espesor de ta pared = 0.85 mm

Superficie geométrica = {AP) = 8.57 cmcm™

Densidad media del monolito = 0.64 gem?

[11.3.1.1.- Actividad Catalitica.

Se ha estudiado la actividad catalitica de estos tres catalizadores en funcién de la
temperatura, en las condiciones de operacidn que podemos denominar de "referencia * de

este trabajo, y las cuales apareccn en la Tabla 1.1,
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Los ensayos de actividad catalitica para los catalizadores de esta serie, se han
llevado a cabo en el equipe descrito en el Capitulo 1I como sistema experimental para

reactores que operan en régimen integral.

El andlisis de estos datos permite comprobar 1a influencia que 1a forma fisica del
catalizador ejerce sobre sus propiedades cataliticas, En la Figura [[.33 se han representado
los resultados de la conversidn de NO (en % molar) y de la [NH,} de salida, en funcitn

de la temperatura de reaccidn.

100XN0. % molar NH 3, ppm salida {Miles) ;
= mnn
/;”%_g\\%\
sof & % 08
Ap— R,
60 i / L E : 0 6
GHSV » 18000 h~! .
NH4/NO = 1 —8— T
40} b M 10.4
20} 0,2
0 ! : B ' -5

0
225 250 275 300 325 350 375 400 426
TEMPERATURA , °C

Figura III.33.- Influencia da la forma fisica sobre el
comportamiento del catalizador seleccicnado en la SCR de
NO. E = cilindro, T = Tamizado, M = Monolito.

El comportamicnto de estos tres catalizadores, en la reaccién de reduccién de NO
con NH, al aumentar {a temperatura de operacidn de 250°C a 300°C cs cualimtivamente

semejante, aprecidndose un aumento progresivo de la actividad en dicho intervalo.
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En el intervalo de temperaturas entre 300°C y 400°C, tanto para el catalizador con
forma monelftica "M", como con el de particulas "T", se obtienen valores de la

conversién de NO pricticamente constantes.

Sin embargo, a partic de 300°C el catalizador cilindrico experimenta una
disminucidn de su actividad catalitica a medida que aumenta la temperatura de reaccidn,

descenso que se hace mas acusado a partir de jos 350°C.

Cste descenso de la actividad catalftica al aumentar la (emperatura por encima de
las 350°C, en los catalizadores cilindricos, parece deberse a la existencia de una reaccién
quimica secundaria, la oxidacidn del amonfaco por el Oy presenie en el medio; la cudl
compile con 1a reaccidn principal del proceso, provocando por tanto una disminucidn en

ta reduccibén del Oxide nitrico.

El hecho de que este efecto no se aprecie ni en los catalizadores con forma
monalitica ni en los de forma de particulas tamizadas, parece indicar que s¢ debe a
fendmenos relacionados con el tamano de particela catalitica, como pueden ser los

derivados de ia transferencia de materia y de calor,

Desde el punto de vista cuantitativo, los valores de conversién obtenidos con el
catalizador en forma de monolito fueron inferiores que tos obtenidos con las otras formas
fisicas, siendo el catalizador “T", el que presentd los valores de actividad mds elevados

en todo el intervalo de temperaturas de trabajo.

Estos resultados reflejan claramente la existencia de limitaciones por problemas
difusionales, o por efectos derivados del modelo de flujo que presentan los gases
reaccionantes al pasar a través del lecho catalftico, tanto desde el punto de vista

fluidodindmico como del grado de mezcla de los mismos.

En efecto, para el caso de los catalizadores con forma de extruide cilindrico, E,
y de particulas tamizadas de didmetro medio de 1.12 mm, T, el modelo de flujo que
presentan los gases a su través estd proximo al de FLUJO PISTON (85), y por 1anto,
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puede considerarse que todos los clementos del fluido se mueven con una velocidad
uniforme a lo largo de corrientes paralelas (86) y el tnico mecanismo de transporte
que hay que tener en cuenta ¢s el propio movimiento de este flujo perfectamente ordenado
(87).

Por otro lado, en reactores con catalizadores de estructura monolitica el flujo del
fluido que pasa a su través es laminar, con un perfil de veloridades, a través de los
canales, desarrollado (88). Por tanto, la principal caracterfstica de este moedelo de flujo
es la presencia de una distnibucidn parabdlica de velocidades, presentando ¢l reactor

perfiles totalmente desarrollados tanto de temperatura como de concentracion (B7).

Dado que en el caso de catalizadores de forma monolitica se trabaja von un Reactor
de flujo laminar (L.FR), mientras que para el resto de las formas fisicas estudiadas se
trabaja con un Reactor de Flujo Pistdn (PFR), 1as diferencias existentes entre 10s mismos

podrian deberse a fendmenos derivados de este hecho,

Fendmenos que pasaran a estudiarse a continuacidn junto con los relacionados con

la transferencia de materia.
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I11.3.2.- REACTOR DE FLUJO PISTON.

A partic de la ecuacidn cinética obtenida con el catalizador seleccionado en el
reactor de flujo pistén que opera en régimen diferencial, se van a estudiar y analizar las
distintas desviacipnes gue tienen lugar en ¢l reactor integral segin la forma fisica que

presenta el catalizador.

Fl reactor tubular de flujo pistén utilizado opera en este caso en régimen integral

puesto que los vatores de las conversiones de NG son elevadas, X0 > 10%
La expresion de la ecuacidn cinética que reproduce el comportamiento del
catalizador en régimen diferencial, viene dada por .

. X Ky Ko, Cyo Crm, Co,
ML Ky, G T E——650,)

{201

la cudl fue obtenida en ausencia de lismitaciones por fenémenos de transferencia de materia,

siendo por tanto, 1a reaccién quimica la tinica etapa coatrolante del proceso.

A panir de la expresidn del reactor de fluje pistén para reactores que operan on
régimen iniegral, y haciendo el balance para el NO, debe cumplirse:

x, ro 11+ K O b AL v AL O
1.w =J‘ w 1 Xy = JIr w0 . Kty NH, 01 TG dxe = [27]
Fyo, 0 Ip ° k' Ky, Ko, Cho Cim, Co,

?

Reagrupando términos, después de sustituir fa expresion cinélica de la velocidad

de reaccidn en la ecuacién anterior, resulta:

. rxe 11+ Ky Cgd) {1+ i C)
Ky, Ka’.fn Cyo Con, Cay
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Sustituyendo las concentraciones de Cuo, Crin ¥ Cors en funcidn de 1a conversién
molar de NO en la expresién anterior, se resuelve analiticamente 1a integral propuesta.

Para ello se ha considerado que :

Crioe = Croso

Co = Cop
debido a que como la [O,] en la mexcla gaseosa es muy elevada, (un 3% en volumen
comparada con las 1000 ppm de NOY; ia concentracion de este gas a 'a salida del reactor

apenas varia ¢on la conversién de oxide nitnico.

A partir de los datos experimentales obtenidos en el reactor integral para cada uno
de los catalizadores esiudiados, sc han calculado los valores numéricos de la integral { de
la expresién [28], y se han representado [rente a los correspondientes tiempos espaciales
(W/Fnou)-

Para analizar los resultados, se puede considerar que st los datos se distribuyen
sobre una linea recta que pasa por ¢l origen. la ecuacidn cinélica ensayada se ajusta a los
resultados experimentales obtenidos; y 1a pendiente de esta recta serd igual a a inversa de
K, siendo K = Kk’ Ky Koy, donde ¥ es la consiante cinética de velocidad del proceso en

régimen integral,

Se realizd este estudio con {os catalizadores T y E, analizdndose las distintas
Jesviaciones que presentzn con respecto @ ia ecuacién cindiica obtenida en régimen

diferencial.

Los ensayos de actividad catalitica se realizaron a 300°C y 350°C, manteniéndose
constante la composicidn de los gases reactantes en:

[NO} = 1000 ppm

{NH,] = (000 ppm

[0,]=3%.

En las Tablas I11.31 y 111,32 se describen las condiciones de operacidn para los
ensayos realizados junto con los resultados de Xy, a 300°C y 350°C obtenidos con los

catalizadores T y E respectivamente.
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TABLA HE 31.- Condicignes de operacidn de los experimentos realizados con el

Catalizador “T", de paniculas de didmetro medio de 1,12 mm.

137

EXPTO f WiF o TEMFPERATURA (*C) V. C.N,,

(gsinoly,™) X (300°C) X, (350°C) cms ™}

1 2.85ES 61.5 723 134.84

2 5.81ES 720 785 134 .84
o ] _9.0355 86.7 88.0 92.25
4 g B4ES B7.4 90.0 92.25
L 5 N 9.93E5 86.9 935 92.61
6 [.03ES §7.2 94.0 92.25

7 }_ 1.39E6 39.1 96.4 92.61

TABLA IH.32.- Condiciones de operacién de los experimentos realizados con el

Catalizador cilindrico “E*, de didmetro medio de 2 mm.

EXPTO WiFyo TEMPERATURA (°C) v, C.N.
" o)
(gsmolyo} Xeo 300°C | Ky 350°C (eas™)
A 2.01E6 94.5 873 63.29
B 9.84E5 923 90.4 158.11
C 1.35E6 9.1 88 111.81
D 2.54E6 94.4 293 63.29
E 2.59E6 92.5 75.8 63.29
Py 20 942 36.6 63.29
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En la Figura 111.34 se han representado los valores resultantes de cada integral, 1,

segiin la expresidn [28], en funcidn de su correspondiente W/Fy,, pata los ensayos

realizados con el Catalizador T.

6 INTEGRAL, (1E14)}

T

Wl o t.300°% s
12 ® T=350°C 7
10 o T
8y T 4;.9/

o

° L / e
— f}//’

i A 1 1 q

0 200 400 600 800 ”1000 1200 1400 1600
W/F, , g8 mol (Miles)
0, NO

Figura III.34.- Ajuste de los resultados experimentales a
la ecuacidn cinética obtenida en régimen diferencial con el
catalizador T.

Se observa que utilizando el catalizador T los datos experimentales obtenidos en
el reactor integral, tanto a 300°C como a 350°C, se ajustan bastante bien a una Hnca recta

que pasa por el origen, para esta forma ffsica del catalizador, siendo :

Koo = 0.105 Ls'g" v K350 = 0.308 Ls'g .

Del mismo modo en la Figura 1I1.35, se han representado la la integral de la

expresidn [28] en funcidn de su correspondiente W/F ,,, para el catalizador cilindrico "E".
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En dicha grifica se observa que los resultados experimentales se distribuyen mejor
sobre una curva que sobre una recta, resultando, por tanio que para esta forma de

calalizador no se cumple 1a ecuacidn cinética ensayada tanto a 300°C como a 350°C.

INTEGRAL , (E4)

20 l7
lo 1.300°C .
15 “ 5 0 ,.,,/U
{ 1o T«35C | /__,-/’G/'
? -
10 o
| e
- -
5 e ¢ —
- ’ - o
|
0( ] L R SU— i 1
0 500 1000 1500 2000 2500 3000

W’Fuoo . g8 molyq {Miies)

Figura I11.35.- Ajuste de los resultados experimentales
obtenjdos con el catalizador E, a la ecuaciébn cinética
obtenida en régimen diferencial.
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I11.3.2.1.- Influencia de fenémenos difusionales.

Los resultados de los ajustes mostrados en el apartade anterior, indican la existencia
de desviaciones apreciables del comportamiento del catalizador en régimen integraf,

respecto a la ecuacidn cinética obtenida en régimen diferencial.

Por ¢llo, se realizé un andlisis de las posibles limitaciones difusionales del proceso

a la etapa quimica de reaccién, tanto con ct catalizador con forma de particulas, T, como

con el catalizador citindrico, E.

131.3.2.1.1.- Difusidén Externa.

En !a Figura i[[.36 se muestra una representacién razonabie del pertil de

concentraciones del reactante A difundiéndose sobre la superficie externa del catalizador.

o T
v /- '/. c N \

- — CATALIZADOR | ) Capa Limite
T Il

Figura 1H.36.- Transferencia de materia encre ¢l seno del fluido y la superficie de la
parifcuia catalltica.

El cambio de concentracién del reactante A, desde C,, a C,,, tiene lugar en una

zona myy estrecha y préxima a ia superficie de la particula caalitica.
La expresidn del flujo molar del reactante A, desde el seno del fluido a la
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superficie del catalizador viene dada por:

Wy, = Ny = Ky 2y (Cy = Cp) [29]

donde C,, ¥ C,, son las concentraciones del reactante A en el seno del fluido y en la
superficie del sélido respectivamente; K, es ef coeficiente de transferencia de materia entre
el seno del fluido y la superficie sélida del catalizador, y a, es el drea superficial externa

por unidad de masa de catalizador,

Andlogamente el flujo de calor, q,, desde el seno del fivido a la temperatura T, a

ta superficic del sélido T,, viene dado por :

g, =h (T, -~ T) {io]

donde h es ¢l coeficiente de iransferencia de calor.

Para conveccidn forzada, el coeficiente de transmisidn de calor estd correlacionado
en términos de tres nimeros adimensionales : ef nimere de Nusselt, Nu, el de Reynolds,

Re, v el ndmero de Prandil, Pr.

De la misma manera que exisie una correlacidn de transmisién de calor para
calcular el Nusselt, el coeficiente de transferencia de materia puede ser estimado
reemplazando los nimeros de Nu y Pr en esa correlacidn, por los ndmeros de Sherweod,

Sh, y de Schmidt, Sc, respectivamente.

Para calcular tanto el coeficiente de transferencia de materia, K, como el de calor,
h, en la bibliografla se encuentran distintas correlaciones dependiendo de ta geometria del

catalizador y de las condiciones fluodindmicas del sistema.

Para reacciones fluido sdlido-cataliticas, como es el caso del proceso quimico en
estudio, en estado estacionanio, el flujo melar de A a la superficie de la particula catalitica,

es igual a ia velocidad de desaparicién de A scbre la superficie del sélido,
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[31]

Por tanto, se analizd en primer lugar, fa influencia de la resistencia a la pelicula

gaseosa en la velocidad global del proceso tanto para el catalizador T, en forma de

particulas, como con el catalizador cilindrico E, con los resultados obtenidos en el reactor

integral.

Para ello se han calculado tanto el coeliciente de transferencia de materia, X, como

el de calor, h.

Para obtener €] valor de estos coeficientes se aplicaron dos correlaciones diferentes

existentes en la bibliografia para reactores tubulares de techo fjo:

a) Correlacion de Thoenes-Kramers (89).

sn' = (1.0) RV st/

b) Correlacién de Dwidevi & Upadiyay (90).

0.765 , 0.365

e, J, =
b 4B Rab-82 Ral-186

I11.3.2.1.1. a) Catalizador Tamizado, T.

[32]

[33]

Los valores de K| obtenidos al aplicar tanio la correlacién de Thoenes-Kramer

como ta de Dwidevi & Upadhyay para todos los experimentos realizados con esta forma

de catalizador, aparecen en las Tablas 111.33

respectivamente,

y L34 para 300°C y 350°C
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Una vez conocidos los valores de K, para todos los experimentos, mediante ambas
correlaciones, se ha calculado €1 valor de 1a concentracidn de éxido nitrico en 1a superficie
del catalizadar, Cuq,, para asf cuantificar 1a influencia de la difusidn externa en el proceso

global.

Para ello, a partic de la expresidn [31] para el dxido nitrice, NO, se obtienen por
tanteos, los valores de Cy,, para todos los experimentos realizados, y en las Tablas IT1,33
y 11.34, aparecen también iabulados los valores de la relacidn (Cyo, - Cron /Cugo ) €1

1anto por cienlo, para 30G°C y 350°C respectivamente.

£in dichas tablas se ohserva que el valor del porcentaje de la diferencia de
concentraciones entre ¢l seno del fluido y la superficie del cawalizador es mucho menor a
300°C que a 350°C.

En ambos casos, los valores son siempre menores del 3.5 % coa lo cual, la
contribucidn de 1a resistencia a 1a pelicola gaseosa que pueda aparecer 1anto a 300°C como

a 350°C, se consideran poco significativas,

TABLA 111.33.- Aplicacién de las correlaciones de Thoenes-Kramer'! v de Dwidevi &
Upadhyay™ para el Catalizador T, 2 300°C.

EXPERIMENTO K ‘ K. ® ‘ (Croa - CronCriga

{ms") (ms™) (%}
i 0.534 0.610 1.462
2 0.520 0.600 L 1.349

3 0.417 0.482 1.914 ]
4 (.425 0.488 ' 1.738
5 0.968 0.519 1.568
6 0.425 0.488 1.657
B 7 0.441 0.499 [.694
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TABLA II1.34.- Aplicacidn de las correlaciones de Thoenes-Kramer™ y de Dwidevi &
Upadhyay™ para el Catafizador T, a 350°C.

EXPERIMENTO K™ K (Crica * CroCrioe
{ms*) {ms™") (%)
1 0.403 0.449 3.0
2 0.379 0.432 3.327
3 0.427 0.487 3.192
4 0.432 0.496 3.027
5 0.476 0.529 2.740
6 0.432 0.496 2.998
7 0.448 0.508 2.963

De manera semejante se ha realizado el andlisis de la difusién externa de
transferencia de calor,
En un reactor tubular de lecho fijo que opera en estado no isotermo y para una

reaccién exotérmica, como es ¢l caso del sistema en estudio:

Kgdp (Cy = Cp,) &H = h (T, - T} [34]

El valor del coeficiente de ransmisidn de calor, b, viene definido por la expresidn;

h=j,-C, G- art? [35]

Considerando para fluidos gaseosos que ju/ip = 1.076 , (91), se ha calculado el
valor del coeficiente de transferencia de calor, h, segiin la expresién anterior. Y, a partir
de los coeficientes de transferencia de materia estimados a partir, de las dos correlaciones
utitizadas, se ha calculado segin la expresidn [34], el valor def incremento de temperatura

entre el seno del fluido y la superficie del catalizador.
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En la Tabla HI.35 se dan los valores de h y T,-T, obtenidos para todos los
experimentos realizados con el catalizador en forma de particulas, T, a 300°C y 350°C

respectivamente.

TABLA 1. 35 Andlisis de la influencia de fa Transmision de Calor para el Catalizodor

tamizado, T.
= T
EXPERIMENTO b {calm's'K) l T,-T, (K}

00°C 350°C 300°C 150°C
| 112.60 86.42 0.694 @ 1293 @
0.854 1445 @
2 110.60 83.03 0.818 1.399 ®
0.944 @ 1.595 @
3 48.81 93.30 Lo | tae3m
1.165 @ 1.504 @

o — 1
1 L 89.86 95.30 0.848 W 1.299 @
! 0.972® 1,450 @

- “

5 [ 9574 161,54 0.783 0 i.206 ™
J 0.863 ™ 1.339 @
6 $9.86 95.30 0768 © 1.275 @
0.882 @ 1.463 @
7 91.99 97.56 0.846 " 1.303 ®
0.957 @ 1,476 @

En dicha 1abla s¢ observa, que las diferencias de temperaturas entre ei seno del
fuido y la superficie del catalizador sen menores de 1.6°C en todos los casos, y por anty

e consideran despreciables.

De esta forma para ¢l catalizador tamizado T, puede considerarse que los
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fendmenos de transferencia de materia y de calor externos no afectan significativamente

a la velocidad global del proceso.

I11.3.2.1.1. b) Catalizador cilindrico, E,

Andlogamente al estudic realizado para el catalizador T, se realizd el andlisis de
la influencia de la resistencia a la pelicula gaseosa para el catalizador cilindrico, [Z.

Para ello se calcularon los coeficientes de transferencia de materia k,, y de calor h.

Los resuitados obtenidos al aplicar tanto ia cortelacion de Thoenes-Kramers como
la de Dwidevi & Upadhyay a todos los experimentos realizados con este catalizador, se
dan en las Tablas HI.36 y [I1.37 a 300°C y 350°C respectivamente.

De la misma forma que se realizd en ¢f andlisis de Ja difusion externa con ol
catalizador en forma de particulas amizadas, T, cn este caso también se ha calculade e}
valor de la concentracién de NO en la superficie del catalizador, Cyg,, valores que también

se han incluido en dichas tablas.

TABLA I1.36.- Aplicacion de las correlaciones de Thoenes-Kramer® y de Dwidevi &
Upadhyay™ pura el Catulizador cilindrico, E, a 300°C .

EXPERIMENTO ] K, ® K, o {Cyos = CupdCroa
(ms™) (ms™) (%)
A 0.407 }.344 3.846
B T 0.446 0.427 3.562
C 0.3%90 (.368 3.959
3} 0.362 0.312 3.805
E 0.276 0.256 5.623
I F 0.297 0.269 5.785
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TABLA 111.37.- Aplicacion de las correlaciones de Thoenes-Kramer™ y de Dwidevi &
Upadhyay™ para el catalizador cilindrico, E, a 350°C .

EXPERIMENTO K" K, ® (Cuom - CrodCrion
(ms*) {ms"} (%)

A 0.419 0.352 6.381

B 0.457 0436 6.035

¢ 0.396 0.374 6.634

D 0.369 0.317 6.402
ok 0.2%0 0.260 9.229

P 0.3 0274 9.509

Los valores de Iz diferencia de concentraciones entre en sena del fluido y fa
superficie del catalizador son ligeramente superiores a los obtenidos con ¢l catalizador con
forma de particuias, T, ademds también se obscrva con el catalizador E, que esta

diferencia de concentraciones a 300°C es mucho menor que a 350°C.

No obstante, a 3KI°C estas diferencias son menores def 6%, con o que puede
considerarse el fendmeno de Ta difusidn externa despreciable a esia temperatura. Sin
embargo, & 330°C los valores obtenidos comienzan a ser significativos, puesto que

alcanzan valores muy préximos al 10 % en los casos mé4s adversps.

De manera semejante al andlisis de fa difusion externa de transferencia de materia,
se realiza el de wansmisidn de calor. Asi, a partir de los coeficientes de transferencia de
materia estimados con las dos correlaciones empleadas, se calcul6 el valor del incremento

de tempersiura entre el seno del fluido y la superficie del catalizador.

De cste modo, en ja Tabla [11.38 se dan los valores de h, y T, - T, para todos los

experimentos realizados con esta forma de calalizador.
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En dicha 1abla se observa que las diferencias de temperaturas existentes eatre el

seno del fluido y la superficie del catalizador son muy pequedias, menores de 2.2°C,

TABLA [H.38.- Andlisis de la influencia de la Transmisién de Calor para el Catalizodor

cilindrico, E,
EXPERIMENTO h {calms*K ) T,- T, (K)

aweC 380°C 30" C 350°C

A 63.463 67.032 1125 0 1.624 W
0.953@ 1433 @

B 75.263 83.719 0.924 t.362
0896 (1] l:qg [a4)

C 67.919 71.786 0.991 L4700
0.936 1.385 &

D 57.459 60,827 1.222@ 1.815m
1.051 @ 1.559 @

E 47.115 49,877 1.493 % 2.164 40
1.384 2.003 4

F 49.634 $2 543 ].495 0 2170
1.355 @ 1.965 @

Por tanto, igual que en el caso del catalizador en forma de particulas T, para el

catalizador cilindrico E,puede considerarse que los {endmenos de transferencia de calor

externos no afectan significativamente a la velocidad global del proceso. Ne obstante,

cuande la temperatura de reaccién es mayor a 350°C, a contribucidn de la resistencia de

fa pelicula gaseosa a la velocidad global del proceso, comienza a ser apreciable.
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111.3.2.1.2.- Difusién Interna.

En este apartado se ha analizado la influencia de la resistencia a la transferencia de
materia en 1a intrafase, tanto para el Cawlizador T, de particulas de didmetro medio de

1.12 mm, como en forma de cilindros de 2 mm de didmetro, E.

Cuando el proceso global se ve afectado por problemas difusionales dentro de la
estructura porosa del catalizador, se establece un gradiente de concentraciones, de manera
que el interior de la superficie se encuentra expuesto a menor concentracién de reactante

que la superficie cercana al exterior,

La aproaimacién ledrica general para estudiar Ja resistencia a la difusidén en el
intenior del catalizador, consiste en desarrollar un ecuacién matemitica, simultineamente
para lransferencia de matena y reaccidn quimica, tanto para reactantes como para

productas, para expresar asf la difusidn dentro y fuera del cawlizador porgso.

r+Ar

Figura UL 37.- Difusion de reociames en el imerior de la paricula porosa.
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Si se realiza un balance de materia en estado estacionario de especies A, las cudles
entran, abandonan y reaccionan en un anitlo esférico de radio de entrada r, y radio de
salida 1+ ar, de la particula catalitica como se observa en la Figura [11.37 resulta la

siguiente ecuacidn diferencial:

- Aot =0 [36]

dc, KpA
“dr

donde A; es el drea superficial por volumen de catalizador y D, ¢l coeficiente de

difusividad efectiva, que viene definido camo:

siendo r la onuosidad, €, 1o poresidad de la particula catalftica, y ¢ el factor de

constnccidn (87).

Otros autores incluyen al factor de constriccién y a la tortuosidad en un sélo
pardmetro, denominado factor de tortuosidad, y el cudl es igual al cociente de ambos
0.

Normalmente se introducen vanables adimensionales para reselver la ecuacién

diferencial amerior, ias codles conducen a un pardmetro que normalmente es muy discutido

on lag reasg

s catalfticas, el Mdédulo de Thiele, €} cual viene definido como (92):

n

v . Ca, 172
o - Ei (-1y Cy) ['[Ca.. 2 D, (r, ) 4, [38]

Este mddulo es urta medida de la relacién entre la velocidad de reaccidn seperficial
y la velocidad de difusién a través de fa particula catalitica. Cvando el valor del Mddulo
de Thiele es grande, la difusion generalmente limita la velocidad global de reaccidn, sin
embargo, cuando es pequefic, ¢s la propia ctapa quimica, en ausencia de limilaciones

difusionales de la pelicula gascosa, la que controla el proceso globai,
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El célculo del mddulo de Thiele, a partir de la expresidn cinética obtenida en el
capituto HI.2, conducirfa a un cdleulo complejo y laborioso en el que se pastirfa de datos
estimados de D,, con el consiguiente margen de error que esto supondria, puesto que se

carece de datos experimentales del mismo para esta reaccién quimica,

Como una primera aproximacin, se ha realizado un cdlculo estimativo del

FACTOR DE EFECTIVIDAD a partir de los resultados experimentales obtenidos.

T} factor de efeclividad, », es )a relacién entre la velocidad de reaccién afectada
por problemas difusionales y 1a velocidad de reaccidn que resultarfa si el interior de fa
superficie catalitica estuviese expuesta a toda la concentracidn externa superficial de ia
particula, es decir, la velocidad exenta de problemas difusionales, (velocidad de reaccidn
intrinseca).

velocidad de reaccidn afectada por la difusidn
Velocidad de reaccidn intrinseca

(39}

111.3.2.1.2. a) Catalizador Tamizado, T.

Para esta forma de catalizadores el grado de ajuste de los resuliados experimentales
a la expresidn cinédiica oblenida en régimen diferencial es muy bueno, de manera que
teniendo en cuenta los resultados oblenidos hasta afiora para este catalizador, y fa poca
relevancia del fendmeno de la difusién externa en la velocidad global del proceso, como
una primera aproximacién, se ha considerado la expresién de la velocidad de reaccion
afectada por problemas de difusidn semejante a la ecuacion de velocidad de reaccida
intrinseca, obtenida en el capitulo I11.2,

K Ky Ko, Cuo Ca, Co,

r =
L Ky) (L Ky

{40)
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donde solamente el valor de la constante cinética, k', ser distinto, puesto que en este caso
fa etapa quimica del proceso viene afectada por 1a velocidad de difusién en los poros. De
csta manera, el valor del factor de efectividad se aproxima a un cociente entre [a constante

cinética obtenida en presencia de problemas difusionales, k’, y la k cinética intrinseca.

n o= - [41]

A las temperaturas de trabajo de 300°C y 350°C, los valores de las constantes

cinéticas del Models Cinélico seleccionado en el capitylo 11 son :

Kire = 0.318 LS Zpumns”
Kysoe = 1097 Lt g

Y a partir de las pendientes de las rectas de Ja Figura 1i1.34, pueden deducirse los

valores de k’, las cuales vienen dadas por:

K'ppre = 0.103 Ls* gc.uuwm"
Kisoe = 0.308 L' 2 inanr”’

Segiin estos resultados el factor de efectividad estimado es del orden de 0.3 (0.330
a 300°C y de 0.281 a 350°C); es decir, la limitacién del control por difusidn dentro de
los poros afecta a la velocidad de reaccién en un orden de magnitud del 30 %, para el
catalizador T.

En las Figuras 1138 y 1I1.32 se muestra el grado de ajuste de los resultados
experimentales a los calculados a partir de la ecuacidn cinética , en 1a que se han incluido
1as “constantes de velocidad”™, k°, calculadas para las temperaturas de reaccidn a 300°C

y 350°C respectivamente.
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., % molar
10020 S
a0
| T = 300°C
60
40 - k = 0.318
— Kk's 0.105
20
0 EXPERIMENTAL
0 3 L. L.
0 500 1000 1500 2000
-1 .
W/l’-;‘00 , 93 mol MO {Miles)

Figura [11.38.- Comparacidn de los dams experimemtales el caralizador T, con los
obtenidos a pantir de la ecuacidn cinérica en régimen diferencial, a 300°C,

En dichas grificas se aprecia que para este catalizador T, se obtiene un buen ajuste
de los datos experimentales a a ecuacidn cin€lica estimada con k', cuyo valor se ha

obtenido a partir de la pendiente de la recta de la Figura 1il.34.

2n estas graficas se han incluido como referencia, las curvas tedncas calculadas a
partit de fa expresion de fa ecuacidn cinética obtenida en ausencia de problemas
difusionales en régimen diferencial.

En cllas se observa que los valores de la conversién de dxido nitrico del reactor
integral son menores que 10s tedricos, y esta desviacion es debida a que ia etapa
controlante del proceso es en este caso, la difusidn en et interior de los poros del
catalizador, puesto que como ya 3¢ ha visto tanto la resistencia a la pelicula gaseosa como

el {lujo de calor son practicamente despreciables para esta forma de catalizador.
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Xno. % molar

100
80|
60
40 — k' = 0.308
- k =1.097
20
g EXPERIMENTAL
0 1 1 1 L 1 4 1
0 250 500 750 1000 1250 1500 1750 2000

Wik, . g8 molys  (Mies)

Figura I1L.39.- Comparacién de los datos experimentales del catalizador T, con los
obtenidos a partir de la ecuacion cinética en régimen diferencial, a 350°C.

Esto confirma los resultados expuestos en ef Capitulo 11.2, en el que se indicd la
cxistencia de limitaciones por difusién interna cuando el tamafio de particula era superior
a2 0.4 mm, ya que en este caso se ha trabajadoe con particulas de didmetro medio de 1,12

mm,

I11.3.2.1.2 b) Catalizador cilindrico, E.

Para esta forma de catalizador se ha tratado de calcular et factor de efectividad, »,
dek mismo modo que con e catalizador, 1. Para ello a partir de ia expresidn matemdtica
de la ecuacidn cinética obtenida en régimen diferencial en ausencia de limitaciones
difusionales, se ha intentado obtener un valor de k' que reproduzea los resultados

experimentales.
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En las Figuras 11140 y 111,41 se representa fa conversién de NO, X, en funcién
del W/Fuq, , para ¢l catalizador E, a 300°C y 350°C respectivamente. En estas grdficas
s& muestran ios resultados experimentales junto con las curvas tedricas resultantes al

aplicar diferentes valores de k' en la ecuacidn cinélica propuesta.

Ademids se mncluyen como referencia las curvas tedricas calculadas a partir del
modelo cinético seleccionado en el capftulo fI en ausencia de limitaciones difusionales

donde, Kyppee = .38 L8” Brsstinger | ¥ Kasoec = 1097 157 g iivager -

., % molar
10070

T=300°C

80
- k= 0318
60
- k' 0.100
40 — k' 0.080
- Kk's= 0.060
20 3  Experimental
O ). H 1 1 —_— L
0 §00 1000 1500 _?000 2500 3000 3500
w’FNoo'“ mol ) {Mites)

Figura 111.40.- Comparacidn de los datos experimentales del catalizador E, con los
obtenidos a partir de la ecuacion cinélica en régimen diferencial, a 300°C.

Come puede apreciarse el grado de ajuste de las distintas curvas calculadas, a los
resuitados experimentales no es correcto, existiendo una dispersién apreciable de los

mismos.
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. % molar
100 N0
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80
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SOk
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Figura 1M.41.- Comparacién de los datos experimentales del catalizador E, con lox
obtenidos a partir de la ecuacidn cindtica en régimen diferenciul, @ 350°C.

Por tanto para obtener una ecuacidn que reprodujese los resultados experimentales
obtenidos en el reactor integral con esta forma de catalizador, seria necesario introducir
nuevos términos en la ecuacién cinética propuesta, ia cual recogiese tos fendmenos de

transferencia de materia tanto externa como interna,

Esto confirma los resultados experimentales de fa Figura 1,35, en la que se vio
que la representacién grdfica de los valores de la integral I, en funcién de su W/Fy,
correspondiente no se ajustaban 2 una Jinea recta para esta forma fisica de catalizador,

Demostrando por tanto, que la ecuacidn propuesta no reproduce en este ¢aso, los

resultados experimentales obtenidos con el catalizador cilindrico E en el reactor integral.



{113, - Influencia de la forma fisica 177

111.3.3.- COMPORTAMIENTO DEL CATALIZADOR
SELECCIONADO EN ESTRUCTURA MONOLITICA.

En el apartado HI.3.1 se analizé la influencia de la forma fisica del catalizador
seleccionado, y se pusc de manifiesto que, en las condiciones de operacidn que podemos
denominar “de referencia”™ en este trabajo, Tabla Iii. [, el catalizador en forma moenolitica,
"M", dio hugar a conversiones de oxido nitrico menores que los catalizadores con formas

convencionales, "E", "T™, en todo el rango de temperaturas estudiado.

No obstante, aunque el catalizador monolitico tenga una actividad catalftica menor
como se apreciaba en 1a Figura [I1.33, su wilizacidn industrial resulta ventajosa y s¢ puede
compensar con la utilizacidn de una cantidad mayor de calalizador, puesto que 1a pérdida
de carga producida por los catalizadores con dicha estructura es de varios drdenes de

magnitud inferior a la obtenida con los catalizadores con formas convencionales {15).

A lo largo de este capftulo, se ha tratado de analizar ¢l comportamiento, en régimen
integral, del catalizador seleccionado en el capitulo 1.1, con forma monolftica, M. Para
eilo se ha estudiado la influencia de las siguientes variables ;

* Velocidad espacial.

* Temperatura media de reaccion.

* Velocidad lineal de paso de la mezcla reaccionante.

* Relacién longitud del fecho cataliticofanchura del canal de la estructura

monoilitica,
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[11.3.3.1.- Influencia de la velocidad espacial y de la temperatura media

de reaccién.

Manteniendo constante el caudal de gases a la entrada del reactor, en 3000 mLs'
en C.N., y siendo la velocidad lineal de paso de ta mezcla gaseosa, en C.N_, de V = 12

' se ha analizado la influencia de la velocidad espacial sobre la actividad del

cms’
catalizador M, en la reaccidn estudiada; realizando experimeatos en los que se utilizaron

respectivamente 1, 2 y 3 unidades de monolitos de 6 cm de longitud aproximadamente.,

En las Figuras 1I1.42, 11.43, I[.44, se muestran los resultades obtenidos tanto de
conversidn de NO como de concentracidén de NH, residual, pardmetros gue, como se
indicd en la Introduccién, apartado 1.2, son los mds importantes para ¢l disefio del reactor

a escala industrial,

£n primer lugar, a través de las Figuras 111.42 y 111.43 se ha analizado el efecto
que produce sobre [a conversién molar de NO, la variacidn de la relacién molar NHy/NO
a la entrada, a 7143 h' y 3571 h' respectivamente, a tres temperaturas de reaccidn:
J00°C, 350°C y 400°C.

En ellas se observa que a medida que aumenta la relacidn molar de los reactantes
aumenta proporcionalmente la conversidn obtenida de éxido nitrico a las tres temperaturas

de trabajo,

Ademds, puede verse la poca influencia que la temperatura de reaccidn ejerce sobre
los valores de la conversién, puesto que priciicamente en todos los casos, la variacién de
ia conversidn molar de NO al pasar de 300°C, 350°C a 400°C es insignificante para una

misma relacidn molar de NH,/NO.

Una propiedad importante gue aparece en estos catalizaderes con estructura
monolitica, es la ausencia de la reaccién secundara de la oxidacién de amenfaco. Asf, en
las dos figuras anteriores, no se detecta una disminicidn de la conversion de NO a 350°C

y 400°C, como ocurtfa en ¢l caso del catalizador cilindnco E, (Figura 111.33),
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Xno. % molar NH s, ppm salida {Miles) .

f GHSY « 7143 h"l

Taemperatura
2 300°C
350 %

100

80

80

40

o 0.2 0.4 0.6 0.8 1 12
Relacién  NH;/NO

Figura 111.42 - Influencia Je la variacién de la relacion molar de NH,/NO con lu
conversion de NO, a diferenies temperaturas.

100)(:40. % molar 3 NH |, ppm sailda {Miles} ;
{"GHSV - 3671 b 1] ]
N————— P
8oh Temperatura ! !0.8
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408 °C
aotl— - 0.4
207 Jlo.z
OlLé__/___# i L —— T;”_{ — 10
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Retacién NH4 /NO

Figura 111.43.- Influencia de la variacién de la relacién molar de NH /NO con la
conversion de NO, a diferentes temperaturas.
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Con respecto a la concentracién de amoniaco en salida, se observa en ambas
grificas que a medida que aumenta la relacién molar de NH,/NO también aumenta la
concentracidn de amonfaco en salida, expresada en ppm, no llegando a sobrepasar nunca

las 100 ppm en las condiciones mds adversas.

En general, puede decirse en primer fugar que la influencia de la temperatura de
reaccidn sobre la conversidn de NQ es realmente insignificante dentro del intervalo de
operacidn considerado : 300°C - 400°C, como se ha visto del andlisis de las Figuras 11,42
y .43, Y ademads, que trabajando a relaciones molares de NH,/NO menores de la unidad

se consiguen valores muy bajos de la [NH,] residual.

En la Figura I11.44 se muestra el comportaniiento del catalizador M en funcidn del
tiempo de contacto (1I/GHSV), cuando se alimenta una relacion molar NH/NO = |, 4

300°C y 350°C respectivamente.

, % mofar NH5, ppm salida (Miles)
100xN° mafa 3. Pp .
—

80 -0.8
6or ®  T=300°C 108
40 ° T-as0tC 0.4
20 10.2

o %@m* n 0

0 10 20 30 40 50 60

YGHSY , h (CN) (IE-5)

Figura Ii1.44. -Estudio de lu influencia de la variacidn del iiempo de contacta en lg
conversiin de NO obtenida.
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En esta grifica puede apreciarse que utilizando este catalizador pueden alcanzarse
valores de conversién del 90 %, cuando el tempo de contacto en C.N., es del orden de
14.29E-5 h, (GHSV = 7000 h'}. Aunque la concentraciéa de NH, a la salida del reactor
en dicho caso es del orden de 100 ppm.

Para conseguir que dicho pardmetro sea inferior a 5 ppm, serfa necesario trabajar
a un tiempo de contacto inferior 2 33.33E-5 h, (GHSV = 3000 h'"), o bien trabajar con

un relacidn molar de NHy/NO en la alimentacion infetior a fa unidad.

En efecto, como se ha visto en la Figura I11.42, donde se muestra como varfan la
conversién de NO y la concentracion de NH, a la salida del reactor, en funcién de la
relacién molar NH,/NQ, a diferentes temperaturas cuando la velocidad espacial es de 7143
h' (1/GHSV = 14E-5 h); puede apreciarse que cuando la relacién molar NH,/NO a la
entrada de} reactor ¢s lgual o menor que 0.9, la concentracion de NH; a la salida
disminuye drsticamente hasta valores pricticamente despreciables. Ahora bien, la mixima
conversién de NO que se puede alcanzar en dichas circunstancias es del 90% a las tres

temperaturas estudiadas.

No obstante, segdn las caracteristicas de los gases emitidos, y de la normativa
vigente, se puede plantear como objetivo de disefio (18), para la eliminacién de los dxidos
de nitrégeno de las grandes plantas de combustidn, alcanzar una conversida del orden del
80%, con una {NH,] en salida = 5 ppm, y por tanto 2 l2 vista de los resultados obtenidos,
podria considerarse a esie calizador, M, como adecuado para ser wtilizado en dicha

aplicacidn, en estas condiciones de operacién.

I11.3.3.2.- Influencia de la velocidad lineal de la mezcla reaccionante.

Para analizar 1a influencia de ia velocidad de paso de los gases reaccionantes a
través de esias estructuras cataliticas, se haa realizade una serie de ensayos en los que s¢
han varado la cantidad de catalizador y el caudal de gases, manteniendo
siempre constantes la composicién de 1a mezcla reaccionante en [NO] = [NH,] = 1000
ppm, [O;] = 3 % y el valor de la velocidad espacial, GHSV = 6024 h',
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En la Figura II1.45, se muestran los resultados obtenidos a 350°C, wtilizando una
relacién molar de NHyYNO = 1. En esta figura se obtiene que cuando la velocidad lineal
es igual o menor que 10 cms™?, la conversién molar de NO obtenida aumenta al aumentar
la velocidad lineal de paso de la mezcla gaseosa; sin embargo, cuando esta variable es
superior 2 12 ems®, se produce una disminuci6n progresiva de la conversin de NO al ir
aumentando la velocidad lineal de paso de [os gases, la cudl va acompaiiada de un aumento

considerable de la concentracion de NH, en [a salida.

, % molar NHa , ppm salida

100 No 3 PP 1000
80} s {800
sor T - 350°C 1600

GHSV = 6024 h "1
S 1400

e q200

40

20

0 10 20 30 40
Velocidad lineal CN., cms

Figura I11.45.- Influencia de la variacién de la velocidad lineal en la conversisn de
NGO obtenida con la estructura monolitica de 21 canales.

El hecho de que las conversiones aumenten al disminuir la velocidad lineal de paso
de la mezcla gaseosa, para un misme valor ded resto de las condiciones de operacion, no
tendrfa sentido en un reactor de lecho fijo que operase con catalizadores conformados

como pastillas, esferas § cilindros, sin embargo, cuando se emplean estructuras monolfticas
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el efecto que se observa es que cada tamano de celdilla permite operar hasta un
determinado valor de la velacidad lineal, a partir del cudl, el gas pasaria a través de las
celdillas de !a estructura monolftica, sin interaccionar en su totalidad con la superficie de

la misma.

Este efecto, donde el NH, pasa sin interaccionar por la estruciura catalitica,
denomipado por algunos autores como "escape del amonfaco” (slip de! amonfuco), (93)
(94), hace necesario que a la hora de disefiar la estructura monolitica se tenga en
cuenta sy disposicién en el reactor para asf elegir tas condiciones dptimas de operacidn y

aprovechar at méximo las propiedades del catalizador.

I11.3.3.3.- Influencia de la relacién longitud del lecho catalitico/anchura

del canal de la estructura monolitica.

Las "anomalias” detectadas en el apanado anterior con el catalizador en forma
monolitica respecto a la disminucién de la conversién de NO obtenida al aumentar la
velocidad lineal de paso de los gases, es una consecuencia del modeio de flujo en el que
operan este tipo de reactores, donde los gases circulan en régimen laminar, con pertiles
de velocidad y concentracidn desarroltados en mayor 0 menor extensién, en funcién de la

vetocidad lineal de paso de los gases.

En estas circunstancias se ha comprobado que la efectividad del catalizador en la
reaccion estudiada depende ademds de la relacién anchura/longitud del canal, entre otros

factores, de [a existencia de zonas de mezcla entre lechos del catalizador (93).

Para analizar este efecto se realizé una serie de ensayos en los que, manteniéndose
constante el valor de la velocidad espacial, en GHSV = 6024 Iv', y la composicién de la
mezcla reaccionante igual que en el apartado anterior, y se varid la velocidad lineal de

paso de la mezcia reaccionante. y el nimero de celdiltas del monolito,
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De esta forma se realizaron experimentos con estructuras de 9 canales los cuales

s¢ comparan con los obtenidos con el monolito de 21 canales, descrito anteriormente.

El lecho catalftico de [a estructura monolitica de 9 celdas era 2.3 veces mids largo
que el de la estructura de 21 canales, para asf de este modo operar con el mismo valor de
la velocidad espacial, puesto que las dimensiones de las celdillas de ambas estructuras
monoliticas eran iguales.

Los resultados experimentales obtenidos en estos experimentos a 350 °C y una
relacion molar de NH,/NO, = 1, aparecen en la Figura I[1.46, en la que se ha
representado [a variacidn de la conversién molar de NO y ia [NH,] de salida, en funcién

de la velocidad lineal de paso de la mezela gaseosa en condicienes nermales.

Xno. % molar NH3, ppm salida (Miles)
100/ ° o
8ol 10.8
60 T «350°C © 21 Canales [
sl GHSV = 6024 h™'|| 0 g Canales 10.4
20 10.2
—————
0 1L L 1 SJ- L 4 0

a 10 20 30 40 50 60 70 80
Velocidad lineat CN., cms™!

Figura [11.46.- Comparacién de la influencia de la variacion de la velocidud lineal,
en la conversidn de NO obrenida con estructuras de 21 y 9 canales.
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En esta figura puede observarse que la disminucién de la conversidn de NO,
observada con el monolito de 21 canales al operar con velocidades lineales superiores a
i2 ¢cms’, no se aprecia cuando se utilizan monolitos de 9 canales a velocidades inferiores

a 70 cms’,

De manera que en el caso de estructuras monolfticas de 21 canales se obtiene, en
estas condiciones de operacién, que la mezcla gaseosa pasa a través de dicha estructura sin
tempo suficiente para que se produzca su coniacto y adsorcidn con la superficie del
catalizador, de forma que a partir de un valor determinado de la velocidad fineal, puede
decirse que parte de 1a mezcla reaccionante sale del reactor sin haber reaccionado porgue

no ha estado en contacto con el sistema catalitico.

Iiste hecho estd relacionado con el fendmeno del "escape del amonfaco”, lo cual
puede ser una consecuencia de la menor velocidad de difusion de la mezcla reaccionante
desde ¢l sena del fluido a la superficie del catalizador en relacién con la mayor velocidad
lineal de paso de Ja mezcla gaseosa, y €l correspondiente desarrollo del perfil parabélice

an este modelo de flujo a lo largo de cada una de las celditlas del monolito (96).

Por tanto cuando se opera con un catalizador monolitico a velocidades lineales de
paso de 1os gases clevadas, y una relacién longitud del lecho/anchura de celda baja, se
produce este fendmeno, En las condiciones de operacidn utilizadas en este estudio, para
yna relacion longitud/anchura de celda de 22, el valor de la velocidad lineal a partir del
cudl se detecta el fenémeno del escape del amonfaco es de 12 ems” en C.N.; mientras que
para una relacidn Jongitud/anchura de celda superior a 80, no aparece el fendmeno del
escape del amoniaco a valores de la velocidad lineal iguales o menores de 70 cms” en
C.N.

Por todo esto, este hecho conduce a Ja existencia de un valor critico de la velocidad
lineal, a la cual comienza a detectarse el fendmeno del escape del amonfaco para unas

dimensiones de celdillas dadas.
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IT1.3.3.4. CONCLUSIONES : Condiciones 6ptimas de operacién en

estructuras monolfticas.

A la vista de los resultados obtenidos , para un mejor aprovechamiento del
catalizador, s¢ aconsejz trabajar a velocidades lineales de paso de los gases, y una relacién
longitud/anchura de celda, tal que no se produzca el fendmeno del escape del amoniaco

en la estructura monoiftica.

En la Figura If1.47, se han representado los valores de la conversidn de NO, %
molar, frente al tiempo de contacto, operando a una velocidad lineal mayor de 12 cms’,
y con una relacion longitud/anchura de celda de 87, para el caso de estructuras monoliticas
de 9 canales, a 300°C y 350°C, siendo la relacidn molar NH/NQ = 1 y la composicidn

de la mezcla reaccionante igual a la del apartado anterior.

X , % molar NH 3 salida, ppm
100 —2 3 PP 500
A ———————
B8O} 1400
50‘ * T"350°C ’300
40} a T'300°C {1200
201 \\ a 1100
0 1 m‘__ 0

1/GHSV, h {C.N) (1E-5B)

Figura H1.47.- influencia de la variacién del iiempo de contacio en la conversidn de
NOQ oblenida con estruciuras monolfticas.
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Se observa que pueden alcanzarse los objetivos propuestos en este estudio
trabajando a un tiempo de contacto de [4.29E-5 h, el cual corresponde a velocidades

espaciales de 7000 h', puesto que se obtienen conversiones del 90 % con una [NH,] <

5 ppm.

Finatmente, para analizar el comportamiento real de este catslizador en la
eliminacion de NG, de los gases emitidos por las centrales térmicas, se han realizado wna
serie de ensayos incluyendo en la composicién de la mezcla reaccionante al 5O,

Fste estudio se realizé con estructuras monotiticas de 21 canales, a una V, = 12
cms! en C.N,, y con una compesicién de la mezcla de {NO] = [NH,] = 1000 ppm, {O}]
= 3 %, vanindose ia [SO,] en ¢l rango de 0 - 4500 ppm, a una GHSV = 3700 htly
operando a 330°C.

X no ., % molar SO 3 salida , m
100 T ~ PP 500
Jr = ga=an=) il T £

8o / 1400

60+ GHSV = 3700 h 1 {300
T=-350°C

40+ 1200

20r 1100

a e - 2 romf o
0 700 1400 2100 2800 3800 4200 4900
S0, entrada, ppm

Figura 111.48.- Influencia de la [SO,] en la mezcla gaseosa alimentada sobre la
cenversidn de dxido nitrico obtenida.
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En la Figura 111.48, donde se ha representado la vaniacién de la conversién de NO,
en funcidn de la [SO;] alimentada y de ia [SO,] formada a la salida del reactor, se observa
que la presencia de 50, en la mezcla reaccionante no afecta a la Reduccidn Catalitica
Selectiva del dxido nitrico, puesto que la X, obtenida es constante en todo el rango de
(SO,] alimentado.

Por atro lado, s¢ ha viste también que la {SOy] formada a lo largo del proceso es
menor de 10 ppm en todo el rango de concentraciones de SO, alimentadas. Y por tanto,
s prdcticamente despreciable.

Como conclusidn puede considerarse que, el catalizador desarrollado es resistente
a la presencia de dxidos de azufre, v su funcidn no se ve alterada por la presencia de los

mismos en 1a SCR de NO con NH;.
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A lo largo de este trabajo se han tratado de desarrolfar catalizadores de flujo

paralelo para la eliminacidn de los NO, emitidos por las grandes plantas de combustién.

El proceso estudiado ha sido el de "Reduccién Catalitica Selectiva” de NO, con
NH,. en presencia de (3, proceso "SCR", utilizando catalizadores de dxidos de Ti, V v

W

Los estudios de actividad catalitica se ban realizado a cabo en un sistemna
cwperimentai, en el que se ka tratado de reproducir las condiclones de operacidn que

nonmalmente existen en las unidades SCR de descontaminacidn de las centrales térmicas.

Teniendo en cuenta jas caracteristicas de los gases que deben ser depurados y las
exigencias e la normativa ewropea sobre las condiciones que deben cumpiir dichas
emisiones, para que el catalizador que se pretende desarrollar pueda considerarse aceptable
debe ser capaz Je eliminar mis ded 80 % de los NO, emitidos, operando a lemperajuras

comprendidas entre 300 y 400°C y en presencia de 50O,.

La cenceatracidn de NH, a la satida del reactor debe ser inferior a 14 ppm con

1 Je eviiar la formacién de sales amdnicas.

Ademds, debe poseer unas caracteristicas mecdnicas (presidn de ruptura, resisiencia
a la abrasion, elc..) tales, que permita su utilizacion a escala industrial y pusea una vida

itil suficientemente larga.

Para la consccucion de estos obfetivos, en primer Jugar se han estudiado la
wiluencia de ias distintas variables de preparacién del catalizador, tanto sobre sus

propiedades fisicas, como sobre su actividad catalftica en la reaccién objeto de estudio,

El andlisis del efecto que cjercen las diferentes variables de preparacién ha
permitido seleccionar un catalizador basado en 6xidos de titanio, vanadio y wolframio con
seplolita como agente aglomerante, gue presenta las propiedades Gptimas tanto fisicas como

de actividad catalitica en e proceso citado.
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Con el catalizador seleccionado se ha realizado un estudio cinético en régimen
diferencial para estudiar el comportamiento del catalizador en la reaccidn de Reduccidn
de trazas de NO con NH, en presencia de oxigeno, obteniéndose una ecuacion que
reproduce satisfactoriamente los resuitados cxperimentales en ausencia de limitaciones

difusionales

A continuacion se ha reatizado un estudio de 1z influencia que la forma fisica del
catalizador ejerce en el proceso estudiado, con ¢l fin de determinar ¢l comporiamiento del
catalizador en condiciones reales. En este estudio,se fan analizado las desviaciones de los
resultados obtenidos en ef reactor integral al variar fa forma del catalizador seleccionado,

respecto a lus obtenidos en ¢l reactor diferencial.

Finalmente sc ha estudiado el comportamiento del catalizador selecciorado en
estructura moenolitica, analizandose ta intluencia de las distintas variables de operacion vy

determinando las condiciones dptimas de trabajo para este tipo de estructuras,

Los resultados obtenidos en este estudio han permitido sacar las siguicntes
CONCLUSIONES:

L' La adicidn de deido fosférice al sistema f{ormado por los oxidos de tiuanio v
vanadio provoca cambios significativos, tanto sobre sus propiedades fisicas come sobre su
comportamiento catalitico ¢n {a reaccidn de la reduccion de trazas de NO con NH, ¢n
presencia de (),

2o Ll deido fosférico actiz como aglomerante rellenando los espacios comprendidos
entre las particulas del Ti(Q), , reaccionando con su superficie y alierando sus caracteristicas
redox.

3t Cuando el contenido ¢n fésforo en el catalizador, expresade como porcentaje cn
peso de Py O, es superior al 30%, al aumentar éste se produce un aumento considerable
de la resistencia mecdnica del sdlide, y una disminucién apreciable de su actividad

catalitica en la reaccidén estudiada.
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4* . Cuando se utitiza sepiglita en la preparacidn de los catalizadores, la compactacién
dei silido se produce por ta uaidn de las particulas del silicato, entre cuyas fibras s¢
dispersan las panfculas de Ti(3, impregnadas de V,O;, de manera que es la propia

estructura fibrosa de la sepiolita la que da rigidez al sélido.

5%~ Cuando el contenido en sepiolita en el catalizador, es superior al 30% en peso,
al aumentar éste se produce un incremento considerable de la resistencia mecdnica del
sélido, y no se aprecia pérdida de actividad catalitica cuando el contenido en sepiolita es

inferfor uf 56 % tn peso.

6' - En los espectros de DRX y FTIR de los catalizadares de sepiolita con dxidos de
Titanio y Vanadie no se detectd la formacidn de especies nuevas diferentes a las de los
productes de partida.

74 La tmpregnuacidn del éxido de vanadio se produce principalmente en la parte

externa de las particulas de ThO,

34..  Los valores de conversion de NO mds elevados se obtuvieron con los catalizadores

que poscen un confenide en vanadio comprendido entre el 1.5 y 2.5 % cn peso.

Wt Lo presencia de wolframio mejora fa sefectividad del catalizador favoreciendo la
reaccion de reduccidn del NO. frente a la de oxidacién del NH; con el O, presente en ¢l

medio.

10% - El catatizador que preseatd mejores propiedades tanto fisicas, como de actividad
catalitica ca ol proceso estudiado, posee una relocidn atémica Ti:V:W = 92:7.8:0.2 y una

proporcién de sepiolita del 50 % en peso.

112~ La wunilizacion de sulfato de vanadilo como sal precursora para la preparacién de

esios catatizadores, dio mejores resultados que el empleo del vanadato aménico.
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12%.- Al aumentar el periodo de amasado de la pasta precursora delf catalizador, se
produce una mejora en el ordenamiento de las fibras def silicato que da lugar a un aumento
de! grado de compactacién del material, que se traduce en una mejora de las propiedades
mecdnicas del solido.

13- Al aumentar ¢l flempo de amasads de la pasta precursera del catalizader, sc
produce una homogeneizacién del conjunto, de forma que 'a concentracidn de particulas
de TiO, en la parte externa del catalizadur disminvye. Este hecho conduce a una

disminucidn de la actividad catalitica del sotido.

14* - Los mejores resullados se obtuvieron con un catalizador en ¢l que ef tiempo de

amasadoe de la pasta precursora fue de 4 horus.

15* - Cuando el calizador seleccionado opera en régimen integral a una veloctdad lineal
de paso de los gases iaferor a 0.50 ms' en C.N., la velocidad global del proceso

estudiado viene afectada por la etapa de la difusién externa.

16*.- Cuando el tamadio de panticula del caializador es superior a U.4 mm, la velocidad
de desaparicion del NO, se ve afectada por ia ctapa de difusion de los gases en el intenior

de la particula del catalizador.

17*.- La Fcuacidgn Cinética que reproduce mejor los resultados experimentates obteaidos
con et catalizador seleccionado, en fa Reduccion Catalitica Sclectiva de NO con NH, | en

ausencia de limitaciones difusionales, ¢s fa siguicnte :

o X Ky, X5, Sne Cwm, Co,
T Tt K ) (1% Ko Co)
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177 - siendo los valores de cada una de las constantes, con un 95 % de confianza, los

siguigntes :

E 8818.5
v s ke N D 3 - :
ko= k,exp(-—2) = 1.59 10° exp( ) (21]
E, = 73.035 Kimoi'
g, = .&’W‘nexp(-—j{%m-’-) =7.26 exp{§_3f}3) [22}
AHug = 52,47 KJmot!
AH
. 3
Ko, = Ko, 8%p (-2} = 56.09 exp(A—ﬁ3;3l (23]

AHy = - 27.96 Kimot!

18", La actividad del catalizador en el proceso estudiado, al operar en régimen integral,

depende de la forma fisica en la que se encuentra.

19* - Operando 2 una velocidad espacial de 18000 h* y a temperaturas comprendidas
entre 300°C vy 350°C, ef catalizador seleccionado en forma de monolite, dio lugar a

conversiones de NO inferiores a las obtenidas con €l catalizador en forma de partfculas.

204 . A femperaturas superiores @ 350°C el catalizador en forma cilindrica experimenta

una Jisminucién de la conversidn de NO al aumentar Ja temperatura de reaccion.
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21*.- Para el catalizador en forma de particulas de didmetro medio igual o menor a 1.12
mm, fa influencia de los fendmnenos de transferencia de materia y de calor externos en
las condiciones de operacién estudiadas, pueden considerarse despreciables. Sin embargo,
para el caso del catalizador en forma cilindrica, didmetro equivalente de 3.1 mm, cuando
la temperatura de reaccidn es mayor a 350°C, la contribucidn de !a resistencia de la

pelfcuta gaseosa a la velocidad global del proceso. comienza a ser apreciable.

22%.- Las desviaciones de los datos experimentiles obtenidos con el catalizador en forma
de particulas de digmetro medic igual o inferior a 1 mm, respecto a la ecuacién cinética
obtemda en régimen diferencial, s¢ deben fundamentalmente a la presencia de problemas

difusionales dentro de la estructura porosa del catalizador.

232,- Cuandoe se opera con un cataiszador monolitico a velocidades lineales de paso de
los gases efevadas, y una relacidn longitud/anchura de celda baja, se produce el fendmeno
del "escape del amonince”. En las condiviones «e operacidn utilizadas en cste estudio,
(GHSY = 6024 b y T = 350°C), para una relacidn longitud/anchura de celda de 22,
el valor de la velocidad lineal a parur del cudl se detecta ¢l fendmeno del escape del
ampniaco ¢s de J12 ems' en C.N., mientras que para una refacion longitud anchura de
celda superior a 80 no aparece ¢l fendmeno del escape del amoniaco a valores de Ja V.

iguales o menores de 70 cms™.

24% .- Lu presencia de 50, en la mezela reaccionante, en concentraciones comprendidas
entre 0 y 4500 ppm, no afecta a la velocidad global del proceso de Reduccién Selectiva

del dxido nitrico con el catalizader seleccionado.

25%.- La conmcentracién de $O3 formado a o lgrge del proceso es pricticamente

despreciable en todo el rango de concentraciones de $O, alimentadas.
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26*.- Utilizando ¢! catalizador monolftico seleccionado, con  una  relacién
fongitud/anchura de celda de 87, a una femperatura de reaccidn entre 300°C y 400°C, y
una relacidn molar de NH; /NO préxima a 1a unidad, se alcanzan valores de conversion
de NO superiores al 90%, siendo la concentraci6n de amonfaco residual inferior a 5 ppm,
para un valor de la velocidad espacial en C.N. de GHSV = 7000 h''

27% - El comportamiento del catalizador desarroliade a escala de laboratorio, cumple los
abjetivos propuestos en este irabajo, pues presenta jas caracteristicas, tanio fisicas como
guimicas necesarias para poder ser aplicado en la descontaminacidn de las grandes plantas

de combustidn.
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