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Práce se věnuje vysokoteplotnímu odstraňování dehtů z generátorového plynu pomocí niklového 
prereformingového katalyzátoru. Generátorový plyn byl produkován zplyňováním biomasy na experimentálním 

fluidním generátoru, z něhož byla část surového plynu vedena do jednotky pro čištění plynu. Plyn byl 
v jednotlivých stupních jednotky odprášen, zbaven sirovodíku na adsorbentu a poté veden přes niklový 

katalyzátor, na kterém docházelo k reformingu všech uhlovodíků vyšších než methan. Reformingem uhlovodíků 
bylo dosaženo i po 22 h experimentu obsahu dehtu nižšího než 30 mg m–3.. 

Klíčová slova: katalytické odstraňování dehtu, niklový katalyzátor, parní reforming, fluidní zplyňování, biomasa. 

ÚVOD 

Čištění plynu ze zplyňování tuhých paliv představuje významný technologický aspekt spojený s využitím 
zplyňovacího procesu. Volba systému čištění generátorového plynu vychází zejména z požadavků koncové 
technologie. Při zplyňování biomasy je jednou z obzvláště sledovaných nežádoucích složek generátorového 
plynu dehet, což je komplexní směs vyšších uhlovodíků, která může způsobit komplikace zejména svojí 
kondenzací v chladnějších částech technologického celku. 

Odstraňování dehtu z plynu lze realizovat mnoha přístupy, které jsou široce popsány v literatuře [1-2]. V této 
práci je jako metoda pro odstraňování dehtu z plynu uvažován parní reforming dehtu pomocí niklového 
prereformingového katalyzátoru. Proces parního reformingu lze zapsat následujícím sledem reakcí: 

            (1) 

CO + H2O = CO2 + H2    ∆H298 = - 41 kJ mol–1  (2) 
CO + 3 H2 = CH4 + H2O   ∆H298 = - 206 kJ mol–1  (3) 

První reakce (1), při níž reagují uhlovodíky s vodní párou, je reakce parního reformingu. Ta je následována 
dvojicí rovnovážných reakcí, reakcí vodního plynu (2) a metanizační reakcí (3). Tyto dvě reakce se významně 
podílí na ustavení rovnovážného složení plynu vystupujícího z procesu parního reformingu.  

Vedle těchto reakcí může za nevhodných procesních podmínek být namísto reakcí (1-3) termodynamicky 
upřednostňována tvorba uhlíku dle následujících reakcí: 

2 CO = C + CO2     ∆H298 = –172 kJ mol–1  (4) 
CH4 = C + 2 H2    ∆H298 =  75 kJ mol–1  (5) 
CnHm → n C +  m/2 H2    ∆H298 > 0 kJ mol–1  (6) 
CnHm → nenasycené CnHm → polymerní CnHm →C úsada   (7) 

Tvorba uhlíkatých úsad je spolu s otravou katalyzátoru sulfanem hlavním deaktivačním mechanismem pro 
niklové prereformingové katalyzátory. Tvorbu uhlíku lze minimalizovat vhodnou volbou reakčních podmínek, mezi 
které zejména náleží teplota, tlak a poměr H2O/C. Otravu sulfanem pak lze minimalizovat pouze jeho 
odstraněním z reakčního plynu [3]. 

  CnHm + n H2O = n CO + 





 +

2
mn  H2        ∆H298 > 0 kJ mol–1  
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Obsah (hm.%) Dřevěná drť
Technická analýza
Voda 7,32
Popel 0,82
Celková hořlavina 91,86
Prchavá hořlavina 77,77
Neprchavá hořlavina 14,09

Spalné teplo (MJ kg–1) 17,61
Výhřevnost (MJ kg–1) 16,15

Elementární rozbor (hm. %)
Uhlík 45,99
Vodík 5,66
Kyslík 39,78
Síra n.d.
Dusík 0,55

Tab.1: Charakteristika paliva. 

Využití niklových katalyzátorů bylo široce zkoumáno jak s modelovými plyny [4-6], tak s plynem vznikajícím 
při zplyňování biomasy [7-9]. Jedním z výrazných nedostatků uvedených studií je pracovní teplota katalyzátoru 
v rozmezí 700–950 °C, kterou je třeba často dosahovat dodatečným ohřevem katalytického lože. Katalyzátor tak 
má často teplotu vyšší než je teplota plynu na výstupu ze zplyňovacího generátoru. 

V této práci byla experimentálně 
zkoumána celková koncepce čištění plynu, 
v níž bylo klíčovou částí odstraňování 
dehtu na niklovém prereformingovém 
katalyzátoru za teplot okolo 500 °C. 
Koncepce je graficky znázorněna na 
Obr. 1. Hlavní myšlenkou předkládaného 
konceptu čištění plynu je jeho klesající 
teplota od generátoru až po výstup 
vyčištěného plynu. Takto navržený systém 
čištění nevyžaduje dodatečné ohřívání 
v jednotlivých stupních procesu. 

 

 

EXPERIMENTÁLNÍ ČÁST 

Ve fluidním generátoru bylo zplyňováno dřevo o vlastnostech dle Tab. 1. Jako materiály fluidní vrtsvy byly 
použity křemenný písek (> 99 hm. % SiO2) a dolomit (67 hm.% CaO, 30 hm. % MgO a 1 hm. % SiO2). Křemenný 
písek byl využit i jako náplň v reaktoru R1 pro odprášení plynu. 

Jako aktivní materiály byly použity komerční adsorbent 
(CuO a ZnO na nosiči z Al2O3) pro záchyt sulfanu a niklový 
prereformingový katalyzátor ve formě válcových pelet o 
poloměru i výšce 3 mm. 

Experimenty byly uskutečněny na atmosférickém fluidním 
zplyňovacím generátoru, který byl vyhřívanou odběrovou tratí 
spojen s jednotkou pro čištění plynu. Reakční prostor 
generátoru je tvořen svislým válcem ze žáruvzdorné 
nerezavějící oceli o průměru 50 mm v prostoru 500 mm nad 
roštem, v horní části pak 100 mm. Celková výška generátoru je 
2200 mm. Jako zplyňovací médium slouží vzduch. Médium je 
elektricky předehříváno a vedeno pod rošt, který je umístěn ve 
spodní části reakčního prostoru. Zplyňovací generátor je 
k vyrovnání tepelných ztrát otápěn elektrickým topením 
rozděleným na tři nezávislé segmenty, což umožňuje nastavení 
teploty zvlášť ve fluidní vrstvě a zvlášť ve dvou sekcích 
v prostoru nad vrstvou. Materiálem fluidní vrstvy byl písek, 
v čase 6:48 byl do vrstvy přidán dolomit. 

Surový generátorový plyn byl z hlavy kolony částečně odváděn do komína, menší část pak byla vedena do 
jednotky pro vysokoteplotní čištění plynu. Klíčovými částmi jednotky byly tři nezávisle otápěné reaktory. První 
reaktor pracující za teplot do 600 °C sloužil k odprášení plynu na kovové síťce válcového průřezu naplněné 
pískem. Plyn z prvního reaktoru vstupoval do dalšího reaktoru naplněného adsorbentem pro záchyt sulfanu. Plyn 
s minimálním obsahem sulfanu byl pak veden do třetího reaktoru, který byl naplněn niklovým prereformingovým 
katalyzátorem. 

400

500

600

700

800

900

Te
pl

ot
a 

(°C
)

Generátor 
 
 
 
 

Aktivní materiál 
 
 

Potlačení tvorby 
S-látek a dehtů  

Cyklon 
(variantně) 

 
 
 
 
 

Hrubé odprášení 
  

Horký filtr 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Odprášení  
 

Adsorpční 
reaktor 

 

Adsorbent 
 

Odstranění  
S-látek  

Katalytický 
reaktor 

 

Katalyzátor 
 

Odstranění  
dehtu  

Obr. 1: Celková koncepce čištění generátorového plynu. 
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Analýza plynných složek byla realizována na plynovém 
chromatografu HP 6890 vybaveném plameno-ionizačním detektorem 
a tepelně-vodivostním detektorem. Analýza dehtů byla realizována na 
plynovém chromatografu HP 6890 s hmotnostním spektrometrem. 

Experimentální podmínky jsou upřesněny v Tab. 2.  

 

 

 

 

 

 

VÝSLEDKY A DISKUSE 

Majoritní složky plynu 

Obsah hlavních složek plynu, kterými se rozumí CO, CO2, CH4 a H2, je na vstupu i výstupu z katalyzátoru 
zobrazen na Obr. 2.  

 

 

 

 

 

Obr. 2: Závislost obsahu a) CO a CO2 a b) H2 a CH4 na čase experimentu. 

Jak je možno vidět z Obr. 2, při průchodu generátorového plynu vrstvou katalyzátoru dochází k významným 
změnám v zastoupení majoritních složek plynu. Rozkladem uhlovodíků reakcí parního reformingu dochází 
k významnému nárůstu obsahu H2 v plynu. Druhým hlavním produktem je jeden z oxidů uhlíku. Za daných 
experimentálních podmínek, které jsou charakterizovány zejména relativně nízkou teplotou okolo 500 °C, 
dochází k reakci CO s vodní párou na CO2 a H2 (2). Při průchodu plynu vrstvou katalyzátoru tedy dochází 
k podstatnému omezení obsahu CO, zatímco obsah CO2 významně narůstá, což je ve shodě s literaturou [10-
11]. Distribuce CO a CO2 je zejména ovlivněna rovnováhou reakce vodního plynu (2). 

Změny v obsahu majoritních složek plynu při průchodu vrstvou katalyzátoru byly s výjimkou CH4 obdobné 
pro část experimentu, při níž byl ve fluidní vrstvě pouze písek nebo písek s vápencem. Přídavek dolomitu do 
fluidní vrstvy vedl k omezenému reformingu uhlovodíků přímo ve fluidní vrstvě, což vedlo k nárůstu obsahu H2 za 
generátorem okolo 5 % a obsahu CO okolo 3 %. Nárůst obsahu CO na vstupu do katalyzátoru zapříčinil nárůst 
jeho výstupního obsahu. Výstupní obsah CO2 během experimentu lehce klesal, přestože jeho vstupní obsah byl 
konstantní. 
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Čas exp. (hh:mm) 0:00-6:47 6:48-22:12
Materiál fl. vrstvy písek písek+dolomit

Dávkování paliva (g h–1) 1246 1371

Průtok plynu (m 3  h –1 )
Zplyňovací vzduch 2,5 2,5
Pneumotransport - N2 1,6 1,6

Průtok R1-R3 0,375–0,667 0,574–0,648

GHSV (h-1) 3750–6670 5740–6480

Zplyňovací poměr 0,45 0,41

H2O/C (mol mol-1) 1,8–2,5 1,3–1,8

Měřené teploty (°C)
Fluidní vrstva 890±10 896±5
Freeboard 900±3 900±4
R1 570±10 570±10
R2 535±15 535±15
R3 500±10 510±10

Vstup materiálů (g)
Fluidní vrstva - písek 2727 2727
Fluidní vrstva - dolomit --- 590
R1 - písek 210 210
R2 - adsorbent 190 190
R3 - Ni katalyzátor 100 100

Tab.2: Experimentální podmínky. 
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U obsahu CH4 byly pozorovány odlišné změny v závislosti na materiálu fluidní vrstvy. Když byl ve fluidní 
vrstvě pouze písek, CH4 podléhal částečnému rozkladu reakcemi parního reformingu. Oproti tomu s dolomitem a 
pískem ve fluidní vrstvě nedocházelo u obsahu CH4 při průchodu vrstvou katalyzátoru k významným změnám. 
Z pozorovaných závislostí vyplývá, že za daných experimentálních podmínek není CH4 koncovým produktem 
reakcí parního reformingu vyšších uhlovodíků. 

Vedle výše diskutovaných majoritních složek byl v plynu přítomen dusík v obsazích 44–57 % na vstupu a 
27–39 % na výstupu z katalyzátoru v závislosti na experimentálních podmínkách i fluktuacích procesu. 

Minoritní složky plynu 

Minoritními složkami generátorového plynu jsou myšleny uhlovodíky vyšší než CH4 stanovitelné pomocí 
plynové chromatografie (GC). Z této skupiny látek bylo v generátorovém plynu stanoveno pouze několik látek ve 
významnějším množství, jako např. ethan, ethylen, acetylen, benzen a toluen. Tyto složky plynu představují více 
než 99 % všech stanovených minoritních složek v generátorovém plynu. 

Obsah vybraných minoritních složek na vstupu do katalyzátoru, kterými byly ethylen, acetylen a benzen, 
společně s celkovým obsahem a výstupní celkový obsah minoritních složek jsou zobrazeny na Obr. 3. 

Obr. 3: Závislost obsahu minoritních složek na čase experimentu. 

Obr. 3 ukazuje, jak byl obsah minoritních složek ovlivněn přítomností dolomitu ve fluidní vrstvě. Přídavek 
dolomitu způsobil pokles celkového obsahu minoritních složek z 1,8–2,4 % na 1,0–1,5 % s odpovídajícím 
poklesem všech složek. 

Při průchodu plynu katalyzátorem dochází k prakticky kompletnímu rozkladu minoritních složek. Konverze 
minoritních složek byla více než 99% s výstupními obsahy převážně do 0,006 %. Minoritní složky jsou tak na 
katalyzátoru rozkládány zejména na H2 a CO2.  

Výhřevnost a výtěžek plynu 

Výhřevnost a výtěžek plynu jsou zaznamenány na Obr. 4. Výhřevnost plynu byla vypočítána ze složení plynu 
stanoveného GC.  

Výhřevnost odráží výše popsané změny ve složení plynu při průchodu vrstvou katalyzátoru. Přestože byla 
výhřevnost plynu podpořena nárůstem jeho výtěžku, a tedy poklesem obsahu inertního dusíku v plynu, došlo na 
vrstvě katalyzátoru k 10–20% poklesu výhřevnosti. Tento pokles byl způsoben zejména téměř kompletním 
rozkladem minoritních složek, které jinak k výhřevnosti plynu významně přispívají. Lze říci, že obecně jsou změny 
výhřevnosti závislé na experimentálních podmínkách, neboť v literatuře byl na vrstvě katalyzátoru zaznamenán 
nárůst [12] i pokles [13] výhřevnosti. 
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Obr. 4: Závislost obsahu výhřevnosti a výtěžku plynu na čase experimentu. 

U výtěžku plynu byl zaznamenán jeho výrazný nárůst, který je důsledkem reakce parního reformingu. Tato 
reakce vede k nárůstu počtu molů v plynné fázi. 

Obsah dehtu 

Obsah dehtu v plynu je zaznamenán na Obr. 5. 

 

 

 

 

 

 

Obr. 5: Obsah dehtu na vstupu a výstupu z katalyzátoru. 

Jak je patrné z Obr. 5, katalyzátor projevil vysokou aktivitu k reformingu dehtů. Výstupní koncentrace dehtu 
za katalyzátorem byly po celou dobu 22h experimentu převážně pod 30 mg m–3, čemuž odpovídají konverze 
dehtu více než 97 %. Tyto hodnoty byly navíc získány za nízkého molárního poměru H2O/C, který není optimální 
pro provoz reformingového katalyzátoru. V realizovaných experimentech byla hodnota poměru H2O/C převážně 
pod 1,8, zatímco v literatuře je doporučována vyšší hodnota. Např. Twigg [14] doporučuje při reformingu ropných 
frakcí minimální poměr H2O/C o hodnotě 2,2, lépe však v rozsahu 3,5–4,5.  

Předpokládá se, že za vhodně zvolených experimentálních podmínek by mohlo být dosaženo obsahu dehtu 
pod 10 mg m–3.  

ZÁVĚR 

Hlavní závěry z provedené experimentální práce mohou být shrnuty do následujících bodů: 

• Vybraný niklový katalyzátor dosáhl vysoké aktivity k vyšším uhlovodíkům včetně dehtu. 
• Byly dosaženy nízké výstupní koncentrace dehtu převážně pod 30 mg m–3 s výhledem dosažení méně než 
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10 mg m–3 při teplotě ve vrstvě katalyzátoru okolo 500 °C. 
• Reforming uhlovodíků vede k nárůstu výtěžku plynu s H2 a CO2 jako hlavními produkty. 
• Po provedeném experimentu byly zaznamenány pouze omezené známky deaktivace katalyzátoru, když 

došlo k omezené tvorbě uhlíkatých úsad. 
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