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Kinetic equation was developed for MeOH steam reforming over
Cu/Zn/Zr/Ce/Cr catalyst based on kinetic studies conducted in a contin-
uous-flow fixed-bed reactor at 403-513 K at atm. pressure and at GHSV
= 3345-6928 L/h at initial molar fractions of: MeOH at 0.03-0.29 and
water at 0.04-0.14. The kinetic of the studied process were described
by the detd. Langmuir-Hinshewood type kinetic equation, the limiting
step of which was the surface reaction of MeOH with steam. The av.
relative error of fitting the kinetic equation to the exptl. data was 19%.
The Cu/Zn/Zr/Ce/Cr catalyst showed good stability over 500 h.
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Opracowano réwnanie kinetyczne parowego reformingu metanolu
z udziatem katalizatora Cu/Zn/Zr/Ce/Cr na podstawie przeprowadzo-
nych badan kinetycznych w reaktorze przeptywowym rurowym w za-
kresie temp. 403-513 K, pod ci$nieniem atmosferycznym, dla GHSV =
3345-6928 L/h i poczatkowego sktadu mieszaniny reakcyjnej: X, =
0,03—0,29;ng0 =0,04-0,14. Kinetyke badanego procesu mozna opisac
za pomoca wyznaczonego réwnania kinetycznego typu Langmuira
i Hinshewooda, z reakcja powierzchniowa miedzy metanolem a para
wodna jako etapem limitujacym. Sredni btad wzgledny dopasowania
rownania kinetycznego do danych eksperymentalnych wyniost 19%.
Katalizator Cu/Zn/Zr/Ce/Cr wykazywat dobrg stabilno$¢ przez 500 h.

Stowa kluczowe: katalizatory miedziowo-cynkowo-cyrkonowe, pa-
rowy reforming metanolu, ogniwa wodorowe, produkcja wodoru,
kinetyka chemiczna

Wodor (H,) jest obiecujgcym zrodtem energii uwazanym
za paliwo bezemisyjne o wysokiej gestos¢ energetycznej
(121 kJ/g)"¥. W ostatnich dziesiecioleciach podjcto wiele
prob produkcji wodoru z metanolu®.

Metanol jest cieklym zwigzkiem organicznym o wyso-
kim stosunku wodoru do wegla (4:1), ktory mozna tatwo
1 bezpiecznie magazynowac oraz transportowac, stwarza
mate ryzyko koksowania w trakcie jego przetwarzania (brak
wigzan C-C)>9.

W procesie parowego reformingu metanolu MSR (meta-
nol steam reforming) produkowany jest wodor w endoter-
micznym procesie katalitycznym wg reakcji (1)
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CH,OH +3H,0 «+» CO, +3H, AH,, =+49kJ/mol (1)

Reakcji glownej (1) towarzysza reakcje uboczne i nastgp-
cze (2)1(3), w wyniku ktorych powstaje przede wszystkim
tlenek wegla®:

rozktad metanolu (MD):

CH,OH « CO +2H, AH,,. =191 kl/mol (2)

reakcja odwrotna do parowej konwersji gazu syntezo-

wego (RWGS):
CO,+H,«~>CO+HO AH, =+41kl/mol (3)

MSR jest uwazany za najbardziej wydajny sposob wielko-
przemystowej produkcji wodoru o duzym jego stezeniu (ok.
75%) w nizszym zakresie temperatur (473—623 K) w porow-
naniu z parowym reformingiem metanu (973-1373 K).
Produkcji tej towarzyszy tworzenie nieznacznych ilosci
tlenku wegla (CO), w zaleznosci od warunkéw reakcji
i rodzaju uzytego katalizatora?. CO stanowi trucizng dla
katalizatora w ogniwie paliwowym np. PEMFC (proton
exchange membrane fuel cel). Aby zapewni¢ jego efektywna
prace, stezenie CO zgodnie z normg’ ' nie moze przekro-
czy¢ 0,20 ppm (dla temperatury pracy ogniwa 7 <423 K).

Do tej pory z powodzeniem prowadzono badania aktyw-
nosci katalizatorow MSR zaréwno z udziatem metali szla-
chetnych (Au, Pt, Pd), jak i nieszlachetnych (Cu, Ni)'b.
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Katalizatory oparte na metalach szlachetnych sg stabilne
1 osiggaja wysoka aktywnos$¢, jednak duzy koszt (np. pla-
tyna 27 USD/g, pallad 48 USD/g) ogranicza ich potencjal-
ne zastosowanie w skali przemystowej’” '2. Od wielu lat
przedmiotem intensywnych badan sa tansze i osiagajace
wysoka aktywnos$¢ w niskich temperaturach (423-573 K)
katalizatory oparte na metalach nieszlachetnych, takich jak
miedz (0,0006 USD/g)'?.

Dane literaturowe dotyczace badan kinetycznych syn-
tezy wodoru w procesie parowego reformingu metanolu
(MeOH) odnosza si¢ przede wszystkim do doswiadczen
prowadzonych w obecnosci katalizatora Cu/Zn/A1'®),
W kilku pracach opisano badania kinetyczne procesu MSR
z udzialem katalizatoréw: Cu/Si'”, Cu/Zn'”, Cu/Cr/Fe'”,
Cu/Al/Mn??, Cu/Zr/Ce'” 2, Cu/Zn/Ga*», Cu/Zn/Zr>
i Cu/Zn/Al/Mg*¥. Badania kinetyczne prowadzono dla
zakresu temp. 423-573 K, poczatkowego stosunku molo-
wego H,O/MeOH 0,10-10"2%.

W latach 80. XX w. pojawily si¢ pierwsze publikacje
prezentujgce badania kinetyczne MSR. Wtedy to m.in.
Santacesaria i Carra'® oraz Amphlett i wspotpr.'” opracowa-
li rownanie kinetyczne parowego reformingu metanolu na
podstawie mechanizmu Langmuira i Hinshelwooda (L-H).
Santacesaria i Carra'® prowadzili badania w reaktorze zbior-
nikowym-przeplywowym z ciggtym mieszaniem (CSTR)
dla T'=433-473 K i poczatkowego sktadu molowego H,0O/
MeOH = 2-10, natomiast Amphlett wspotpr.'” w reaktorze
rurowym dla 7’=423-523 K i poczatkowego sktadu molo-
wego H,O/MeOH nieprzekraczajgcego 1,50. Badania byty
prowadzone pod ci$nieniem atmosferycznym. Na skutek
reakcji ubocznej] RWGS (3) w mieszaninie poreakcyjnej
wykryto nieznaczne stezenie CO (mniejsze niz wartos¢
réwnowagowa).

Jiang i wspotpr.'¥ zaproponowali mechanizm Langmuira,
Hinshelwooda, Hougena i Wastona, na podstawie ktorego
opracowali rownanie kinetyczne procesu MSR, bazujac na
ok. 20 punktach pomiarowych otrzymanych w reaktorze
rurowym dla zakresu temp. 443523 K i poczatkowego
sktadu molowego H,O/MeOH = 0,25.

Peppley 1 wspotpr.'> opracowali model kinetyczny
typu L-H, uwzgledniajac wystgpowanie 2 typoéw miejsc
aktywnych na powierzchni katalizatora: jedno dla reakcji
MSR (1) z jednoczesng przemiang CO z parg wodng (WGS;
CO + H,0 « CO, + H,), drugie dla rozktadu metanolu
(2). Badania kinetyczne przeprowadzili w reaktorze ruro-
wym dla szerokiego zakresu temp. 433—-533 K, cis$nienia
0,10-3,50 MPa i dla statlego molowego sktadu mieszaniny
reakcyjnej (H,0/MeOH = 0,80).

Geissler i wspotpr.'® opracowali model kinetyczny
procesu MSR w postaci wielomianu potggowego obej-
mujacego ok. 30 punktéw pomiarowych otrzymanych
w mikroreaktorze. Model ten nie uwzglednia cztonow
sorpcyjnych, poniewaz stg¢zenie wodoru na powierzch-
ni katalizatora jest w stanie rownowagi z metanolem.
Oznacza to, ze uzycie modelu kinetycznego typu
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Langmuira i Hinshelwooda do opracowania danych
eksperymentalnych jest niemozliwe.

Frank i wspotpr.!” przeprowadzili badania kinetycz-
ne MSR z udzialem katalizatoréw: Cu/Zn/Al, Cu/Zr/
Ce, Cu/Si i Cu/Cr/Fe w reaktorze rurowym ze statym
zlozem katalizatora w 493 K, dla poczatkowego sktadu
mol. H,O/MeOH = 0,10-9. Na podstawie uzyskanych
200 punktow eksperymentalnych opracowano empi-
ryczne rownania kinetyczne w postaci jednomianow
potegowych z wyktadnikami poteg w postaci utamkow
(-0,17-0,60). Stosujac metode¢ regresji nieliniowej,
wyznaczono parametry rownania kinetycznego: state
przedwyktadnicze, energi¢ aktywacji (E, = 67-86 kJ/mol),
ktére sa rézne w zaleznosci od uzytego katalizatora. Ujemne
wyktadniki potggowe przy cisnieniach parcjalnych H, i CO,
wskazuja na hamujacy wptyw glownych produktow reakcji
na jej szybkos¢. Nie stwierdzono wptywu dodanego azotu
1 CO, na szybko$¢ reakcji. Empiryczna posta¢ rownan kine-
tycznych bardzo dobrze opisuje wplyw warunkow procesu.

Ozcan i wspolpr.'® na podstawie danych uzyskanych
w reaktorze rurowym ze statym zlozem komercyjnego katali-
zatora Cu/Zn/Al (HiIFUEL®*W220, Alfa Aesar) dla T=519K,
pod cisnieniem atmosferycznym opracowali rownania
kinetyczne w postaci jednomianow potggowych z wyktad-
nikami w postaci utamkow (0,07-0,29). Stosujac metode
regresji liniowej i nieliniowej dla rownania kinetycznego,
wyznaczono wartosci parametrow: stata przedwyktadnicza
(k, = 53 mol, . /(s'g . -kPa®®) i energi¢ aktywacji (E, =
66 kJ/mol). Otrzymane parametry rownania kinetycznego
oraz wyktadniki potegowe sg bardzo zblizone niezaleznie
od uzytej metody. Jednakze metoda regresji nieliniowej
osiggnigto lepsze dopasowanie modelu kinetycznego do
danych eksperymentalnych. Opracowane rownanie kine-
tyczne metoda regresji nieliniowej postuzyto do przepro-
wadzenia symulacji (za pomocg oprogramowania Aspen
Plus) reaktora reformingu zintegrowanego z ogniwem pali-
wowym HT-PEMFC wytwarzajacym moc wyjsciowa 15 W.

Idem i Bakhshi?” opracowali rownania kinetyczne typu
L—H dla 2 zakresow temp.: 443463 K 1 473-523 K, pro-
cesu MSR z udziatem katalizatora Cu/Al/Mn dla stalego
sktadu mieszaniny reakcyjnej (H,O/MeOH = 1). Dla T' <
463 K etapem limitujacym szybkos¢ reakcji jest odwodor-
nienie grupy hydroksylowej metanolu, natomiast dla 7' >
473 K jest to hydroliza tworzacego si¢ ubocznie mréwczanu
metylu (HCOOCH, + ‘OH — HCOOH + CH,0).

Mastalir i wspotpr.?! przeprowadzili badania aktywnosci
i ograniczone badania kinetyczne procesu MSR w obec-
nos$ci katalizatora Cu/Zr/Ce umieszczonego w reaktorze
rurowym, pod ci$nieniem atmosferycznym, dla poczatko-
wego sktadu molowego H O/MeOH = 1. Na postawie badan
aktywnosci stwierdzono, ze zawarto$¢ 5—-15% mas. Cu (dla
T = 523-543 K) ogranicza produkcje CO (< 1% mol.).
Badania kinetyczne obejmowaty jedynie okreslenie wpty-
wu temperatury (503-573 K) na szybkos¢ reakcji. Na pod-
stawie otrzymanych danych eksperymentalnych badacze
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opracowali réwnania kinetyczne obejmujace reakcje:
MSR, RWGS oraz MD w postaci wielomianu potggowego
i oszacowali jego parametry, nie uwzgledniajac cztonéw
sorpcyjnych.

Ribeirinha i wspotpr.?? opracowali 2 modele kinetyczne:
empiryczny i typu L-H na podstawie 19 punktow pomiaro-
wych otrzymanych w badaniach kinetycznych z udziatem
katalizatora Cu/Zn/Ga. Badania te prowadzono dla zakresu
T =523-543 K, cisnien 0,10-0,30 MPa i molowego nate-
zenia przeptywu metanolu 0,0033-0,06 mol/h. Empiryczne
rownanie kinetyczne przyjeto posta¢ jednomianu pote-
gowego z wyktadnikami potgg w postaci utamkow. Nie
stwierdzono wplywu produktow powstatych w procesie
MSR na jego szybko$¢. Najbardziej odpowiednie okazato
sie rownanie typu L—H, ktére postuzyto do opisania danych
doswiadczalnych; otrzymano dobra zgodno$¢ miedzy obli-
czonymi i doswiadczalnymi stopniami przemiany metanolu.

Madej-Lachowska?*® uzyskata bardzo dobre dopaso-
wanie modelu do danych eksperymentalnych (dla ok.
30 punktéw), ktére nie przekraczato 10%. Opracowane
empiryczne rownanie kinetyczne procesu MSR otrzymano
na podstawie danych uzyskanych z reaktora rurowego ze
statym ztozem katalizatora Cu/Zn/Zr pod ci$nieniem atmos-
ferycznym. Badania kinetyczne obejmowaty okreslenie
wplywu temperatury (423—-473 K), molowego nat¢zenia
przeplywu (0,24—0,85 mol/h) oraz poczatkowego stosunku
molowego H,O/MeOH (0,50-4) na szybko$¢ procesu MSR.
Opracowany model ma posta¢ wielomianu potegowego
z wyktadnikami utamkowymi (co wskazuje na nieelemen-
tarny przebieg reakcji), w ktorym szybko$¢ reakcji zalezy
od ci$nien parcjalnych metanolu, wody oraz w niewielkim
stopniu od wodoru. Nie stwierdzono wptywu CO, na szyb-
kos$¢ reakcji, podobnie jak w pracy m.in. zespotu Jiang'®.

Lee i wspolpr.2® przeprowadzili badania kinetyczne proce-
su MSR w reaktorze rurowym pod ci$nieniem atmosferycz-
nym z udzialem komercyjnego katalizatora Cu/Zn/Al/Mg
(Synetix 33-5), okre$lajac wpltyw temperatury (433—533
K), poczatkowego sktadu molowego H,O/MeOH 1-2
1 dodatku CO, na szybko$¢ reakcji. Stwierdzono jedynie
istotny wplyw stezenia MeOH na szybkos$¢ reakcji. Dla
temperatury powyzej 473 K w produktach reakcji wykazano
niewielkie stezenie CO (< 1% mol.) powstatego w reakcji
ubocznej RWGS. Na podstawie danych eksperymentalnych
zaproponowano rownanie kinetyczne w postaci wielomianu
potegowego, w ktorym cisnienie parcjalne wodoru (w mia-
nowniku) zostato skorygowane przez stalg (réwna 11,6)
w celu uniknigcia zerowych i nieskonczonych wartosci
szybkosci reakcji na skutek hamujacego wptywu wodoru.

W pracach zespotow Jiang'¥, Peppley'”, Franka'” oraz
Idem i Bakhshi?® stwierdzono, ze etapem limitujgcym
szybkos¢ procesu MSR jest oderwanie atomu wodoru od
zaadsorbowanego metanolu na powierzchni katalizatora.

Badania kinetyczne prezentowane w literaturze dotycza
glownie procesu MSR z udziatem Cu/Zn/Al. Katalizator ten
nie jest odporny na wysoka zawarto$¢ CO i1 obecnos¢ wody
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w mieszaninie reakcyjnej*®. W pracy Madej-Lachowskiej>®
przedstawiono wyniki badan aktywnos$ci katalizatoréw
Cu/Zn/Zr oraz Cu/Zn/Zr/Ga modyfikowanych chromem
i cerem. Otrzymane katalizatory pozwolity na zmniejszenie
zawartosci CO w mieszaninie poreakcyjnej. Najlepszym
katalizatorem okazat Cu/Zn/Zr/Ce/Cr (osiagajac jed-
nostkowa zdolnos$¢ produkcyjng wodoru przekraczajaca
600 L/(kg, -h) przy 98-proc. selektywnosci w kierunku
jego tworzenia dla 7= 453 K i zostal wytypowany do dal-
szych badan kinetycznych.

Celem pracy bylo opracowanie rownania kinetyczne-
g0 1 jego parametrow (statej przedwyktadniczej, energii
aktywacji, statych sorpcji) procesu MSR na katalizatorze
Cu/Zn/Zx/Ce/Cr na podstawie obszernych badan kinetycz-
nych przedstawionych we wczesniejszej pracy zespotu
Madej-Lachowskiej®. Zakres badan kinetycznych obej-
mowat okre$lenie m.in. wptywu temperatury, szybkosci
przeptywu reagentéw i poczatkowego sktadu substratow
na przebieg MSR na katalizatorze Cu/Zn/Zr/Ce/Cr.

Czesc doswiadczalna

Materiaty

Do syntezy katalizatora zastosowano Cu(NO,), 3H,0,
Zn(NO,),-6H,0, ZrO(NO,),"H,0, Ce(NO,),"6H,0,
Cr(NO,),"9H,0 firmy Sigma-Aldrich, kwas cytrynowy
jednowodny firmy Stanlab sp.j. oraz kwas azotowy(V) 65%
firmy Avantor Performance Materials Poland. Wszystkie
surowce byly cz.d.a.

Do badan kinetycznych uzyto metanolu cz.d.a. firmy
Merck KGaA.

Metodyka badan

Katalizator wytworzono metodg kompleksowania soli
metali za pomocg kwasow organicznych wielokarboksy-
lowych, zawierajacych grupe hydroksylowg wg Courtego
i wspotpr.2). Szczegdtowy opis preparatyki katalizatora
1 aparatury pomiarowej, sposoéb wykonywania doswiad-
czen, jak rowniez metod analitycznych przedstawiono we
wezesniejszych publikacjach? >, Wytworzony katalizator
Cu/Zn/Zx/Ce/Cr o sktadzie 67,1/26,2/3,6/2,5/0,6% mas.
okreslonym metodg ED-XRF opisano w publikacji*®.

Badania kinetyczne przeprowadzono w reaktorze ruro-
wym ze stalym zlozem katalizatora o masie 2 g (frakcja
0,80—-1,00 mm). Po opuszczeniu reaktora mieszaning reak-
cyjng analizowano za pomocg chromatografu gazowego
Varian Star 3800. Metanol oznaczano ilo§ciowo w kolumnie
CP-Wax, stosujac detektor FID. Gazy oznaczano w kolum-
nie Carbo Plot (25 m x 0,53 mm), stosujgc detektor TCD.

W celu uzyskania aktywnej formy katalizatora prze-
prowadzono jego redukcje w strumieniu rozcienczonego
wodoru (o obj¢tosciowym natgzeniu przeptywu 50 mL/min,
7% mol. H, w N)) w temp. 473 K, pod ci$nieniem atmos-
ferycznym, przez 2 h. Procedure t¢ powtarzano, az wydaj-
no$¢ wodoru bylta stata. Szczegotowy schemat aparatury
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Table 1. Conditions for performing kinetic studies

Tabela 1. Parametry badan kinetycznych

Parametr Wartosé

T, K 403-513

p., MPa 0,10

GHSV, L/h 3345-6928
Sktad mieszaniny reakcyjnej

MeOH 0,03-0,29

H,0 0,04-0,14

pomiarowej przedstawiono we wczesniejszej publikacji®®.
Badania kinetyczne prowadzono w warunkach przedsta-
wionych w tabeli 1.

Na podstawie uzyskanych danych eksperymentalnych
obliczono: stopien przemiany metanolu a** i jednostko-
wa zdolno$¢ produkcyjng wodoru P stosujac wzory

wodor’

(4-5):
P
adoé: MeOf{ MeOH ( 4)
ne
MeOH
_  wodér
Fods: = (Uke, ) (5)

kat.

w ktorych ny.oy 0Oznacza molowe natezenie przeplywu
metanolu na wlocie lub wylocie, mol/h, V, . objetosciowe
natezenie przeptywu wodoru, L/h, am,  mase katalizatora, kg.

Do sprawdzenia potencjalnego modelu kinetyczne-
go uzyto metode catkowa. Otrzymane dane kinetyczne
porownano z danymi uzyskanymi z rozwigzania rownania
rozniczkowego (6) bedacego w istocie bilansem masy dla
reaktora rurowego:

da _ _r-my

a4 (©)

; ;
Xyteon * Fon

w ktorym a oznacza stopien przemiany metanolu, v bez-
wymiarowg zmienng przestrzenna, ktora jest ilorazem m,_ /
m, ., aw ktorej m_ im, to biezgca i calkowita masa
katalizatora, » to szybkos¢ reakcji (1), x}, ., poczatko-
wy procent molowy metanolu, a |, molowe nat¢zenie
przepltywu mieszaniny reakcyjnej na wlocie do reaktora.
W miejsce » w rownaniu (6) wstawiono analizowang postac
réwnania kinetycznego. Uzyskane roéwnanie rézniczkowe
(6) catkowano, uzywajac metody numerycznej Rungego
i Kutta IV, a obliczone wartosci stopni przemiany metanolu
(a°®) porownywano z odpowiadajacymi im wartosciami
doswiadczalnymi (a*).

Jako miare dopasowania modelu do danych do§wiadczal-
nych modelu wykorzystano $redni btad wzgledny okreslony
wzorem (7):

M N a_olbl _a.dloé
k. E K, AH, =arg minzzabsg (7

dos.
I=E a5
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w ktorym M oznacza liczbg zestawow danych, N liczbe
punktéw pomiarowych w zestawie danych, a®® i a®* to
odpowiednio obliczony i doswiadczalny stopien przemiany
metanolu, przy czym j odnosi si¢ do reakcji, a / odnosi si¢
do prébek.

Do réwnoczesnego wyznaczenia powyzszych wartosci
wykorzystano metode regresji nieliniowej Levenberga
1 Marquardta. Calo$¢ obliczen numerycznych wykonano za
pomoca autorskiego oprogramowania napisanego w jezyku
BASIC.

Wyniki badan i ich oméwienie

Na podstawie przeprowadzonych testow kinetycznych
uzyskano punkty pomiarowe, ktére postuzyty do wyznacze-
nia krzywych kinetycznych pokazanych w publikacji®. Na
ich podstawie przeprowadzono wstepng analiz¢ danych pod
katem wplywu parametrow procesu na szybkos¢ reakcji.
Kolejnym krokiem byto okres$lenie rownania kinetycznego
procesu MSR na podstawie wytypowanego mechanizmu
reakcji.

Proces MSR przebiegajacy w obecnosci katalizatora
Cu/Zn/Zr/Ce/Cr mozna opisa¢ za pomocg rownania kine-
tycznego typu L-H, w ktorym reakcja powierzchniowa
pomigdzy metanolem i wodg jest etapem limitujacym
szybkos$¢ reakcji (8):

r =k Kyeon 'KH20 '

o . _ Pill “Pco,
MeoH * PH,0 K

- (®)

(1+KMeOH * Pymeon +KH20 *Pu,0 +KH2 * Pu, +KC02 'pcoz)3

w ktorej r (mol/(kg, , -h)) oznacza szybkosc reakeji (1), a k
(mol/(kg, , -h)) statg szybkosci tej reakcji wyrazong rOwna-
niem Arrheniusa (9):

- E'a
k= koexp[ L j )
Cisnienia parcjalne, p, (MPa), i-tego reagenta (i = MeOH,
H,0, H,, CO,) sa zdefiniowane jako (10):
Pi= XD, (10)

Stata rownowagi sorpcji, K, (MPa), i-tego reagenta zmie-
nia si¢ wraz z temperaturg zgodnie z rownaniem (11):

AH.
K =K, i 11
1 Olexp( RT j ( )
Stata réwnowagi reakcji (Keq) ma postac (12):
log,(K.,) = _% +2.27 (12)

Rownanie (8) zachowato standardowa posta¢ row-
nania kinetycznego typu L-H uwzgledniajacego czton
kinetyczny, modul napedowy procesu i czton sorpcyj-
ny. Czton kinetyczny réwnania zawiera zardéwno stalg

szybkosci reakcji k oraz stale sorpcji substratow (K, ..,
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K,,0). Czton sorpcyjny uwzglednia wszystkie
reagenty biorgce udziat w tym procesie. Wartos$¢
wyktadnika potegowego w rownaniu (8) spraw-
dzono pod katem warto$ci zaproponowanych
przez Skrzypka i wspotpr.*" (a = 3) dla procesu
odwrotnego do MSR. W literaturze przedmiotu
nie ma zgodnosci co do wpltywu poszczegdlnych
reagentow na szybkos$¢ procesu MSR. Czg§é
z nich uwzglednia wplyw wszystkich reagen-
tow, jak np. zespolty Peppley’a'? i Ribeirnha®?,
proponujac opisanie szybkosci reakcji zgodnie
z mechanizmem Langmuira i Hinshelwooda.
Inni badacze, jak np. Frank i wspolpr.'”, Ozcan
i wspotpr.'®, Madej-Lachowska?®, sktaniajg si¢
do opisania uzyskanych danych eksperymen-
talnych prostszymi rownaniami empirycznymi
w postaci jednomiandéw potegowych z wyktad-
nikami potggowymi.

Na rys. 1-3 poréwnano wartosci a obliczone
na podstawie modelu kinetycznego (linie ciggte)
z warto$ciami dos$wiadczalnymi (pojedyncze
symbole). Na wykresach pokazano punkty eks-
perymentalne uzupetnione liniami wynikajacymi
z rozwigzania bilansu masy dla r6znych szybko-
$ci przeptywu reagentéw i poczatkowego sktadu
substratow.

Roéwnanie kinetyczne (8) dobrze dopasowuje
dane eksperymentalne odzwierciedlajace wzrost
stopnia przemiany metanolu wraz ze wzrostem
temperatury. Wptyw ten maleje ze wzrostem
GHSYV. Punkty eksperymentalne daly prawidtowy
obraz procesu, tzn. spadek GHSV powodowat
coraz wieksze nachylenie w zaleznosci od a(7).

Narys. 2 przedstawiono zalezno$¢ stopnia prze-
miany metanolu od jego poczatkowego stgzenia.
Wptyw ten okreslono przy statym poczatkowym
stezeniu wody rownym 0,14. Proponowane row-
nanie kinetyczne (8) dobrze dopasowuje dane
eksperymentalne, odzwierciedlajac spadek stop-
nia przemiany metanolu wraz ze wzrostem jego
stezenia.

Na rys. 3 przedstawiono zaleznos$¢ stopnia
przemiany metanolu od poczatkowego stezenia
wody dla statego stezenia metanolu rownego 0,07.
Wplyw ten jest przeciwstawny do wplywu poczat-
kowego stgzenia metanolu i nieznacznie stabszy.
Zaproponowany model kinetyczny dobrze opisuje
punkty eksperymentalne dla stezen wody ponizej
0,07.

O GHSV = 3345 1/h 6

z 0,80 O GHSV =6928 1/h - /~
S“ —Model kinetyczny /
z y,
£ 0,60 5
4 O
E

0,40
.;' L
.E_ /0/
5 0.20 B/ V

o
0,00

400 420 440 460 480 500
Temperatura, K

Fig. 1. Relationship of the methanol conversion as a function of temperature at the
different GHSV and process conditions: X, ., = 0.07, X!, /=0.07, p,=0.10 MPa

Rys. 1. Zalezno$c stopnia przemiany metanolu od temperatury dla réznych obcia-
zen katalizatora (GHSV), dlax®  =0,07, xf‘zo =0,07,p = 0,10 MPa

MeOH

o 1 [
0o -
E 025 X xH:O 0,14
:“ \ —Model Kinetyczny
E, 0,20
=
E
] 0,15
-
S
‘; 0,10
B
# 005 X P— .
| X
0.00
0,00 0,05 0,10 00,15 0,20 0,25 0,30
Xl’[eOH

Fig. 2. Relationship of the methanol conversion as a function of initial methanol con-
centration and process conditions: T=433 K, GHSV=6928 L/h, xX°,  =0.14, p_=0.10 MPa

Rys. 2. Zalezno$c¢ stopnia przemiany metanolu od poczatkowego stezenia meta-
nolu, dla T=433 K, GHSV = 6928 L/h, x¢, ,=0,14, p,= 0,10 MPa

0,25

A 0 =0,07
Xyeon

Model kinetyczny 2

od
=3
=]

=
-
w

L

4
—
=

Stopien przemiany MeOH

=
=
wm

0,00

0,03 0,05 0,07 0,09 0,11 0,13 0,15
x!
H,0
Fig. 3. Relationship of the methanol conversion as a function of initial water concen-
trations and process conditions: T =433 K, GHSV=6928 L/h, x., ., = 0.07, p = 0.10 MPa

MeOH
Rys. 3. Zaleznos¢ stopnia przemiany metanolu od poczatkowego stezenia wody, dla
T=433K, GHSV=6928 L/h, x’,_,,= 0,07, p,=0,10 MPa

MeOH

Na rys. 4 przedstawiono a®® jako funkcje a®* dla 16 przemiany metanolu obserwuje sie niewielkie odchylenie

danych eksperymentalnych.

punktow od przekatnej siggajace zaledwie 10%.

Zaproponowane réwnanie kinetyczne w badanych Warto$ci wyznaczonych parametrow kinetycznych
warunkach procesu na katalizatorze Cu/Zn/Zr/Ce/Cr daje  zestawiono w tabeli 2. Wyznaczona wartos¢ E_ jest
najmniejszg réznice pomiedzy doswiadczalnymi i obliczo- mniejsza o 5 kJ/mol od tej osiaganej przez zespot Madej-
nymi stopniami przemiany metanolu. Dla wysokich stopni  -Lachowskiej* (£, = 57 kJ/mol) dla katalizatora Cu/Zn/Zr
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Fig. 4. Experimental (a®*) and calculated (a°*') degrees of methanol conversion
in the MSR process

Rys. 4. Poréwnanie wyznaczonych doswiadczalnie (a??) i obliczonych (a°®')
stopni przemiany metanolu w procesie MSR

Table 2. Values of estimated kinetic parameters of methanol steam reforming

Tabela 2. Wartosci estymowanych parametréw kinetycznych parowego reformingu

metanolu
k,, mol/(kgkuL'h) E, J/mol

2,5-107 52190

Pozostale parametry

dla zblizonych warunkow procesu i innej postaci rownania
kinetycznego (nie uwzgledniajacego cztonu sorpcyjnego).
Nieznacznie wyzsze energie aktywacji (o 14—15 kJ/mol)
uzyskaty zespoty Frank'” i Ozcan'® z udzialem kataliza-
tora komercyjnego odpowiednio Cu/Cr/Fe!” i Cu/Zn/Al1'®
dla zblizonych warunkow procesu. Roznice te moga wyni-
ka¢ z innej specyfiki uzytego w niniejszych badaniach
katalizatora (Cu/Zn/Zr/Ce/Cr).

Analizujac dane przedstawione w tabeli 2, mozna réw-
niez zauwazy¢, ze cieplo adsorpcji produktéw i substratow
byto podobne. Sredni blad wzgledny dopasowania rowna-
nia kinetycznego do danych eksperymentalnych wynosit
19% dla 16 punktéw pomiarowych.

Podczas prowadzonych badan kinetycznych produkcji
wodoru w procesie MSR z udzialem badanego katalizatora
zbadano jego stabilnos¢. W tym celu okreslono zalez-
no$¢ stopnia przemiany metanolu i jednostkowa zdolno$¢
produkcyjng wodoru w funkcji czasu (rys. 5). Stabilno$¢
sprawdzano przez ponad 600 h, powtarzajac pomiary
w temp. 433 K, pod ci$nieniem atmosferycznym, przy
statym natezeniu przeptywu wynoszacym 200 mL/min

(GHSV = 6817 L/h) dla mieszaniny reakcyj-

nej o sktadzie poczatkowym: x), . = 0,07;
xgzo =0,07.

Po ponad 200 h pomiaru obserwowa-
no niewielki wzrost stopnia przemiany
metanolu z 0,17 do 0,20, po czym naste-
powato jego zmniejszenie i stabilizacja na
poziomie 0,16. Po ok. 500 h nastepowato

Sredni btad wzgledny dopasowania modelu do danych doswiadczalnych: 19%

Przedziat ufnosci dla:
E,==+1-10%
Komeons Komyor Konyp Koco, == 1:10's Ao AHyy 00 AHyy s AHyco, =+ 1102

0,25 400

M Stopien przemiany MeOH -

== AProduktywno$é wodoru =
S 0,20 - =
= L 300
. = am 2
015 e S
E, A ) F 200 2
20,10 N =
| 2 =}
2 =

F 100 ©
£ 0.0s S
@&

g
0,00 0 =
0 100 200 300 400 500 600 700

Czas, h

Fig. 5. Relationship of the methanol conversion and hydrogen productivity on the operating
time for reactions MSR and process conditions: T=433 K, p_=0.10 MPa, GHSV = 6817 L/h, X}, ..,
=0.07, X, ,=0.07

Rys. 5. Zalezno$¢ stopnia przemiany metanolu i produktywnosci wodoru od czasu pracy dla
MSR dla T=433K, p_=0,10 MPa, GHSV = 6817 L/h, x{, ., = 0,07, X}, ,= 0,07

MeOH

105/8 (2026) Bpzemyst

Koveors | Moyeons | Kowor | Ao | Ko, AHyy, | Koo, | AHyco, gwaltowne zmniejszenie jednostkowej
1/Pa | J/mol 1/Pa J/mol 1/Pa Jmol | 1/Pa | J/mol zdolnos$ci produkcyjnej wodoru o ok. 20%.
1,2:10° | 7633 | 1,2:10° | 7660 | 1,1-10° | 6705 | 1,2:10° | 5710 Spadek ten byt prawdopodobnie zwigzany

z reakcja (3).
Podsumowanie i wnioski

W pracy przedstawiono opracowane
rownanie kinetyczne parowego reformin-
gu metanolu w obecnos$ci katalizatora
Cu/Zn/Zr/Ce/Cr na podstawie wcze$niej-
szych badan kinetycznych® przeprowa-
dzonych w reaktorze przeptywowym ruro-
wym (dla 7= 403-513 K, pod cisnieniem
atmosferycznym, dla GHSV = 3345-6928
L/h i poczatkowego sktadu mieszaniny
reakcyjnej x°, ., = 0,03-0,29; xOHZO =
0,04-0,14). Stwierdzono, ze kinetyke
badanego procesu mozna opisac¢ za pomo-
cg rownania kinetycznego typu Langmuira
1 Hinshewooda, z reakcja powierzchniowa
miedzy metanolem a parg wodna jako eta-
pem limitujagcym. Opracowane roOwnanie
wyraza szybkos¢ reakcji jako funkcje
temperatury i ci$nien parcjalnych reagen-
tow. Sredni blad wzgledny dopasowania
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rownania kinetycznego do danych eksperymentalnych
wyniost 19%. Katalizator Cu/Zn/Zr/Ce/Cr wykazuje
dobrg stabilnos¢ w czasie 500 h.

Otrzymane réwnanie kinetyczne, poza aspektem
poznawczym, moze postuzy¢ do projektowania i opty-
malizacji przemystowych reaktorow chemicznych do
produkcji wodoru z udziatem katalizatora Cu/Zn/Zr/Ce/Cr.
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