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1 Scopo del lavoro

Questo lavoro di tesi e stato sviluppato nell’amhiel progetto europeo “GREEN AIR”
(7FP — Transport), svolto in collaborazione coredsv enti europei, pubblici e privati. Si
tratta di un programma finalizzato alla produziodie idrogeno “on — board” per
deidrogenazione catalitica di cherosene avio, maesitare ad un sistema di fuel cells per
la produzione di energia elettrica necessariar@itnamento della strumentazione e dei
sistemi di comando degli aeroplani.

La particolare applicazione della reazione di degénazione e le stringenti specifiche di
progetto richieste rendono necessari alcuni appobfioenti volti a chiarire aspetti ancora
oscuri, nonostante questa reazione sia ben notadedctrialmente applicata per la
produzione di olefine.

L’obiettivo che ci si & posti e stato quello di @stigare i meccanismi di reazione e di
disattivazione al fine di correlarli da un lato alformulazione del catalizzatore e
dall'altro alla composizione dei combustibili avio.

La comprensione dei fenomeni che avvengono adivablecolare appare dunque l'unica
strada percorribile per delineare delle linee gwdaerali al fine di formulare un sistema
catalitico performante per I'applicazione richiesta

Saranno dunque da comprendere non solo i meccamismeazione delle differenti
molecole, ma anche come queste possano interfesit@ro quando la complessita dei
sistemi aumenta in maniera esponenziale, questta seadasciare il problema dello zolfo
che non e presente nei processi industriali, maechentenuto in quantita rilevanti nei
combustibili avio.

Attraverso questo studio ci si aspetta quindi diepaostruire un processo che possa

rispettare a pieno le specifiche richieste.



2 Introduzione

Negli ultimi anni la richiesta energetica mondiafte costante aumento si e dovuta
confrontare con una crisi energetica associatecipaimente ad un esaurimento delle
risorse fossili [1]. A questa si aggiunge un auroeselle problematiche ambientali; il
largo utilizzo di combustibili fossili per la prodiwne energetica € considerata la maggior
fonte di origine antropica di anidride carbonicdtr®alla diminuzione della disponibilita
di petrolio ed alla instabilita politica delle regi aventi grandi riserve di petrolio,
normative sempre piu stringenti associate alle sion$ rendono necessari combustibili
alternativi alle materie prime fossili.

Delle tecnologie alternative attualmente in fasstddio vengono prese in considerazione
la rinnovabilita ed i problemi ambientali relatadiloro utilizzo.

In quest’ottica I'interesse nei confronti dell’idyeno € notevolmente aumentato.

Un altro motivo del crescente interesse nei corifrdel’idrogeno € dato dalla necessita
di trovare carburanti per il settore dei traspatgausa del forte aumento della richiesta
soprattutto da parte dei paesi emergenti. L'utdizdi celle a combustibile per
l'autotrazione pud comportare un notevole miglioeamo in termini ambientali e di
salute, procurando ad esempio benefici in termiqudlita dell’aria urbana [2].

Numerosi lavori hanno affrontato questo problemayra dei quali concentrandosi in
particolare sul mercato dell'idrogeno come comlilstie sulla diffusione del mercato di
veicoli alimentati a fuel cell [3,4]. Cio che emergla questi studi € come la scarsa
disponibilita di infrastrutture, come stazioni dornimento, risulti ai primi utilizzatori un
aspetto piu critico rispetto al costo della tecgado

A differenza dal petrolio, I'idrogeno non e una t®renergetica primaria ma un vettore
energetico; diventa quindi necessario svilupparend®gie efficienti per la sua
produzione [5].

Attualmente oltre il 90% viene ottenuto per steaformig del gas naturale, in quanto si
tratta dell’'unico processo che permetta ad oggawdire un netto recupero di energia.
Altre tecnologie possibili a partire da materie npgi rinnovabili, come elettrolisi
dellacqua [6-9], processi che sfruttano I'energ@are [10], le biomasse [11-13] ed i

rifiuti [14], non permettono attualmente di otteme&mn guadagno energetico.
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Nel caso particolare delle biomasse, essendo questdterizzate da una stagionalita
associata alla loro produzione, la possibilitafditsare I'idrogeno per stoccarne I'energia
ne permetterebbe una piu ampia diffusione sul nberca

La maggior parte dell’idrogeno attualmente prodotiene utilizzato nell'industria
chimica per la produzione di ammoniaca (49%), nescessi di raffineria quali
idrodesolforazione ed idrodeazotazione (37%), mmhe di metanolo (8%), per la
produzione di idrocarburi da syn gas e come agahieente nei processi di saldatura in

ambito metallurgico.

L’idrogeno ha un’importanza strategica nel perseguito di un sistema energetico a
basse emissioni, pulito e sostenibile. Inoltre espmle individuarvi un ruolo chiave nel
sviluppo energetico dei prossimi anni, sia in teimdi energia che di mobilita,
rispondendo alle due sfide principali; una sicugedegli approvvigionamenti energetici

ed una riduzione delle cause dei cambiamenti clanat
2.1 Produzione di idrogeno

Nonostante i numerosi studi per la produzione dbgdno a partire da materie prime
rinnovabili, i principali processi attualmente ig#lati, aventi le tecnologie piu sviluppate,
sono quelli che partono da materie prime fossili.

Steam reforming del metano (o gas naturale) [15-17]

Lo steam reforming del metano ( o del gas natugleprocesso industriale piu utilizzato
per la produzione di gas di sintesi o idrogenoc&it 50% della richiesta di idrogeno e
soddisfatta per mezzo di impianti di questo tip@gN ultimi anni, causa la maggior
richiesta di idrogeno, si € avuto un notevole noigimento di questa tecnologia.

Il processo coinvolge la seguente reazione;

CH4 +H,0 <= CO+3H, AH° = 206 kJ/mol
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Reforming autotermico [18-20]

Il reforming autotermico e stato utilizzato pergeoduzione di idrogeno fin dalla fine
degli anni '50. Si tratta della tecnologia maggiente utilizzata per produrre sin gas per
la sintesi di metanolo e combustibili mediante ribgesso Fischer-Tropsch. Le reazioni

coinvolte sono;

CH4+% 0, 2= CO + 2HO AH° =-520 kJ/mol
CHs+ H,O <=~ CO +3H AH° =206 kJ/mol
CO+ H,O0 .~ CQ+2H, AH° = -41 kJ/mol

L’idrocarburo viene fatto reagire con una miscelassigeno e vapore in una fiamma sub
stechiometrica. La composizione del gas e funzidelequilibrio termodinamico in

funzione della temperature e pressione in usciteeddtore.

Ossidazione parziale [21-23]
Si tratta del metodo piu diretto ed economico pepihoduzione di gas di sintesi; € la
reazione di parziale ossidazione del metano odragietrolifere leggere. A seconda della

tecnologia il processo puo essere o meno catalitico

CH4+% 0 > CO +2H AH° = -35 kJ/mol

Il processo porta ad un gas con rapporC compreso tra 1,7 ed 1,8.
La produzione di gas di sintesi attraverso questcgsso non permette di ottenere

elevata selettivita.

Water gas shift [24-26]

Si tratta di una reazione che permette la prodezdindrogeno attraverso la conversione
di CO in CQ. Generalmente € associata a processi, quali sefarming, che producono
miscele diCO e H

CO+ H,0* CO,+3H; AH® =-41,1 kJ/mol

Gassificazione del carbone [24,27,28]

La reazione consiste nel trattamento del carbonevepore acqueo per produrre CO ed
idrogeno. Il calore necessario alla reazione viémaito dalla contestuale reazione
esotermica di combustione ottenuta miscelando glonea acqueo una frazione

di ossigeno.
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C+H,O & CQ+H; AH°® =170 kJ/mol

Dry reforming [22,23,29]

Si tratta di una reazione di reforming del metahe atilizza CQ al posto del vapore
acqueo. L'interesse ambientale per questo proceédsoproduzione di gas di sintesi a
partire da un gas serra.

CO,+CH; & 2CO +2H AH° =247 kJ/mol

Accanto alle tecnologie tradizionalmente utilizzatestanno sviluppando molti processi
basati sull'utilizzo di risorse rinnovabili. Oltieed essere svincolati dalla dipendenza dalle
risorse fossili, permettono in certi casi di vat@dare scarti industriali e agricoli. |
principali attualmente in fase di studio si basanofermentazione catalizzata da batteri
[30-32], produzione foto sintetica da alghe [33Jirolsi di biomasse [34,35],
bioproduzione da rifiuti organici [14], elettroligiel’acqua [6, 7, 8, 9]. Quest'ultimo &
'unico ad avere una effettiva rilevanza pratica. firoduzione di idrogeno avviene per
decomposizione dell’acqua tramite il passaggioatrente elettrica. All'anodo si ha la
produzione di ossigeno mentre al catodo di idrogémoquantita di energia necessaria
per la produzione di idrogeno risulta pero esseaggiore rispetto a quella ottenibile dal
gas stesso. Inoltre, data la necessita di enelgjizie, la sua applicazione su larga scala
risulta economicamente vantaggiosa nei paesi irqeasta € ottenibile a bassi costi. La
sua competitivita rispetto alle tecnologie tradmb, in particolare allo steam reforming,

non e ancora sufficiente se non per produzioniathia.

2.2 Celle a combustibile

Un sistema per sfruttare I'idrogeno per la prodogia@i energia elettrica € quello che

vede I'impiego di celle a combustibile.

Le celle a combustibili, o fuel cell, sono dispositn grado di fornire energia attraverso
una reazione elettrochimica in cui ossigeno ed ambustibile ricco in idrogeno si
combinano formando acqua. Le fuel cell hanno umanga di applicazioni molto ampia;
possono essere utilizzate in applicazioni portgd8i, fisse e per trasporto. Il vantaggio di
questa tecnologia e l'assenza di emissioni inquingermette inoltre di ottenere una

elevata efficienza in quanto si hanno rendimenticainversione maggiori rispetto ai
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processi che prevedono l'intervento di un ciclartieo intermedio tipico delle macchine

termiche tradizionali [37-39].

Una unita di celle a combustibile (fuel cell stgc&scostituita da una pila, formata da un
certo numero di celle singole.

Tutte le celle a combustibile sono costituite da wiruttura di base che utilizza due
elettrodi separati da un elettrolita solido o lai con lo scopo di trasportare le specie
cariche da un elettrodo all’altro. Generalmentegegio classificate in funzione del tipo

di elettrolita utilizzato, ad eccezione di quellee@revedono I'utilizzo di metanolo come

combustibile. L’elettrolita gioca un ruolo chiavelrfiunzionamento della fuel cell; deve

permettere il passaggio dei soli ioni coinvolti laeteazione. Se altre specie cariche
fossero in grado di attraversarlo si otterrebbedimanuzione dell’efficienza della cella.

Ogni tipo richiede particolari materiali ed alimanibne, ed e ottimale per una specifica
applicazione. La struttura delle celle mostrataigurh 2.1, tipica di una cella a
combustibile a membrana a scambio protonico (PEMEGappresentativa delle diverse

tipologie di fuel cell. Le reazioni che avvengorgh @lettrodi sono le seguenti:

Anodo: 2H > 4H" + 4é
Catodo: Q + 4H" + 46 > 2H,0

Electron Flow

Hydrogen Oxygen
4 = m -] - 1 é—
# 1 s a1 |
& 2% a Wl 1 o "o i i ° & ’
ety 1 I Hydrogen lons i
v 1 B
o a
o % ol fl R | | %
R N . T Pl R
= T el § | -
Excess hydrogen Water

Anode Electrolyte Cathode

Figura 2.1 Schema di funzionamento di una cellamabuistibile tipo PEMFC [36]
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Le principali classi di fuel cell vengono di seguitiportate in ordine di importanza
commerciale.

* A membrana a scambio protonico (PEMFC-HT PEMFC) fg541]

* A metanolo (DMFC, direct methanol fuel cell) [42]43

* A carbonati fusi (MCFC) [44,45]

* Ad acido fosforico (PAFC, phosphoric acid fuel r§ll6-48]

* A ossidi solidi (SOFC, solid oxide fuel cell) [49]5

* Alcaline (AFC, alkaline fuel cell) [51,52]

In tabella 2.1 vengono riportate le principali ¢eastiche delle diverse tipologie di celle

a combustibile.

PEMFC  HTPEMFC DMFC  MCFC  PAFC  SOFC  AFC
Electrolyte lon lon Polymer Immobilised | Immobilised Ceramic Potassium
axchange xchange membrans liquic liquid hydroxide
embrang Membrang molten phosphoric
(walerbased) | (acid-Dased) carbanaie acid
Oparating temperature 80°C 120-200°C 60-130°C B50°C 200°C 1,000°C 60-90C
Electrical efficiency 40-60% 60% 40% 45-60% 35-40% 50-65% 45-60%
Typical electrical power <250 kW <100 kW <200 kW
Applications Vehicles, Small stationary | Portable Stationary Stationary Stationary | Submarines,
small stafionary spacecraft

Tabella 2.1 Principali caratteristiche delle celleombustibile [36]

L’elenco riportato non considera alcuni tipi dileed combustibile, come ad esempio
guelle che utilizzano cellule microbiche come costlile; queste tecnologie
sono ancora in fase di ricerca e sviluppo e dliffiente commerciabili in un prossimo

futuro.

Nel 2010 le vendite di celle a combustibile sonmantate del 40%, il 97% delle quali &
di tipo PEMFC [36]. In tabella 2.2 vengono riportatdati relativi alla crescente
diffusione di questa tecnologia.
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Shipments by fuel cell type

'000 Unlts 2007 2008 2009 2010 2011
PEMFC 14 2.3 1588 2228 FET
DMFC 8.3 54 58 6.7 75
PAFC 0.0 0.0 0.0 0.0 ag
SOFC 0 0.0 0.1 ] a4
MCFC 0.0 0.0 0.0 00 ag
AFC 00 0.0 0.0 0o ao
Total 118 17.7 164.7 2206 2856

Tabella 2.2 Quantita di celle a combustibile verchagli ultimi 5 anni [36]

Come indicato in tabella 2.2, la maggiore cresgitalativa alle celle di tipo PEMFC. Si
tratta della tecnologia principalmente utilizzatlle automobili in quanto, operando a
temperature piu basse, permette di velocizzarka $ase di avviamento che la produzione
di energia, requisito fondamentale nella propulsi@anbordo di un mezzo di trasporto.
Nelle applicazioni stazionarie, come nel caso diredi elettriche, si predilige I'uso delle
PAFC, MCFC e SOFC. Non avendo problemi nel ragguegalte temperature né
restrizioni in termini di spazio e peso, vengoniiaztate in applicazioni in cui I'esigenza

principale rimane I'elevata durata.

E possibile quindi identificare diversi vantaggilligilizzo delle celle a combustibile
confrontandole con le tradizionali fonti di alimantone:
* Si ha una maggiore efficienza rispetto ai mot@sel
* Le celle a combustibile evitano lI'inquinamento pryoato dalla combustione di
combustibili fossili dando come unico sottoproda@ttaua
* Le celle a combustibile a bassa temperatura dannadotto sviluppo di calore,
che le rende utilizzabili in applicazioni militari
* Le celle a combustibile ad alta temperatura sviungpuna notevole quantita di
calore, che le rende applicabili in sistemi di aog@zione (ad uso residenziale).
* Rispetto alle batterie classiche permettono dinette tempi di vita molto
maggiori, senza problemi di “effetto memoria”
* La manutenzione risulta essere molto semplice Ipeamero ridotto di parti in

movimento
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2.3 Stoccaggio dell'idrogeno

L'utilizzo di idrogeno per lalimentazione delleelle a combustibile genera
problematiche relative allo stoccaggio sia nel adisdispositivi fissi che in movimento, a
causa del basso rapporto tra energia ottenuta dedlaone e volume di combustibile
[53,54]. Le potenzialita associate all'utilizzo gliesto combustibile sono elevate, ma il
costo associato allo stoccaggio, a causa delleolmgie necessarie, risulta essere |l
principale problema. Le alternative possibili per suo immagazzinamento possono

sfruttare un metodo fisico o uno chimico.

Immagazzinamento fisico
| metodi che permettono di ottenere un immagazzemamfisico aumentano la densita

dell'idrogeno sfruttando pressione e temperatura.

» Gas compresso ad alta pressione [55]
* Idrogeno liquido [54]
» Adsorbimento [56, 57]

* Crioadsorbimento [58-60]

Il metodo piu facile ed economico é rappresentatitadcompressione del gas fino al
raggiungimento di una pressione finale che va@a3B0 e 700 atm in funzione delle
applicazioni, mantenendolo a temperatura ambidPés. poterlo contenere sono pero
necessari serbatoi in grado di resistere alle asdevsollecitazioni meccaniche.
Generalmente si tratta di dispositivi di elevatenelisioni e peso e questo li rende
difficilmente applicabili per la trazione. Nonostarmguesto viene considerata come la
tecnologia migliore per I'elevata autonomia di mmoento ottenibile e per la rapidita in
fase di rifornimento.

Immagazzinando il gas allo stato liquido, inve¢e g grado di aumentare la quantita di
combustibile caricato; questo necessita pero clopesi, a pressione atmosferica, ad una
temperatura di -252,87 °C.

Inoltre, per le applicazioni di trasporto, si hard® funzionamenti in discontinuo per la

necessita di rifornimento, con problemi nel mantemto della temperatura. Da un punto



Introduzione

di vista economico inoltre, circa il 30% dell’enexrghimica immagazzinata corrisponde
all’energia richiesta per la liquefazione contd-r% nel caso della compressione.
L'immagazzinamento dell'idrogeno, sia come gas a@sgo che liquefatto, necessita di
sistemi di sicurezza che ne rendono difficile 'iqggzione nel settore dei trasporti.

Sia adsorbimento che crioadsorbimento sfruttanfori@mazione di legami di tipo fisico,
deboli, tra le molecole di gas ed il supporto adente. Il materiale adsorbente puo
variare in funzione della tecnologia (zeoliti, camh polimeri microporosi). Nel caso
particolare di nano tubi di carbone, ad esempia, é@ancora ben noto se I'interazione sia
completamente di natura fisica o se vi sia anchi®raazione di legami chimici [61].
L’idrogeno che riesce ad essere adsorbito dal stpp® ridotto; per aumentarlo é
necessario diminuire la temperatura fino a circQ0°€, condizioni difficiimente

ottenibili nei veicoli.

Immagazzinamento chimico
Nel caso dellimmagazzinamento chimico, la prodoeiali idrogeno si ha per reazione

chimica ad opera di un precursore. E possibiletifieare principalmente tre sistemi:

e Idruri metallici [62]
» Addotti ammino-borani [54]

Ammidi e immidi [63]

Gli idruri metallici e gli addotti ammino-boranidiberano facilmente idrogeno per
reazione diidrolisi ma la specie che si forma non pud ességenerata “on board”,
aumentando i costi di utilizzo associati alla manatone.

Le reazioni di idrolisi sono difficilmente contrabili e la formazione di un solido comporta
problemi da un punto di vista di impianto.

Se da un lato I'utilizzo degli addotti ammino—bdcapermette di stoccare notevoli quantita
di idrogeno, questo viene prodotto con una purezakio bassa a causa della formazione di
prodotti di decomposizione. La presenza di eleyagecentuali di impurezze ne limita
I'applicabilita per le celle a combustibile.

| sistemi ammidici necessitano di temperature eéeyeer desorbire l'idrogeno in maniera
completa, in genere superiore ai 400 °C, rendendoontonveniente il processo. In questo
caso si ha la formazione di ammoniaca, che va adire la purezza dell'idrogeno prodotto

e l'applicabilita per le fuel cell.

10
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2.4 Deidrogenazione

La reazione di deidrogenazione di una molecolarocgaconsiste nella rottura di due

legami C-H, con formazione di un legameCCed H. E’ possibile sfruttare il processo

reversibile di idrogenazione-deidrogenazione dievole, dette per questo motivo “idruri

organici”, per stoccare e trasportare idrogeno,[@4¢scindendo cosi dalla sua forma

gassosa. La deidrogenazione permette di otteneygedo senza CO e GChe sono un

veleno per le fuel cell, in particolare per i cetzhtori a base di platino delle PEMFC.

Inizialmente i processi di deidrogenazione nascpep la produzione di olefine e per

guesto vengono classificate in funzione delle nu&edi partenza/prodotti ottenuti.

Possono essere raggruppasti in tre categorie:

» Deidrogenazione di paraffine leggere (2-5 atomcalibonio), per la produzione di
olefine [65, 66];

» Deidrogenazione ed aromatizzazione di paraffinealin pesanti, (10-15 atomi di
carbonio), per la produzione di alchil-benzeni ng67,68];

» Deidrogenazione di etilbenzene per la produzionstigene [69,70], monomero di

partenza per la produzie dei polistireni.

La reazione di deidrogenazione €, generalment@rocesso endotermico; viene quindi
favorito, sia cineticamente che termodinamicamedd#e alte temperature. | diversi
processi si distinguono principalmente per l'mib o meno di un catalizzatore. |
processi non catalizzati, che sfruttano la solgptatura, sono difficilmente controllabili
in termini di selettivita e portano alla formaziodieuna serie di prodotti indesiderati dati
da reazioni di idrogenazione successive. La de@&ragione catalitica, invece, permette

di utilizzate condizioni meno drastiche ed ottenara maggiore selettivita sui prodotti.

Aspetti termodinamici e cinetici

Da un punto di vista di produzione di molecole deignate a livello industriale si

pongono diverse problematiche. La prima € costitgialla forte endotermicita della

reazione che €& dovuta sia dalla reazione principdle dalle reazioni successive.
L’energia necessaria per la deidrogenazione narfléenzata in maniera determinante
dal peso molecolare della molecola di partenzaadrhvalore che puo variare dai 110
KJ/mol ai 140KJ/mol [71,72]. Nel caso della deidzngzione del propano, ad esempio, in
condizioni adiabatiche, si ottiene una diminuziodie 200°C per una conversione

corrispondente del 25%.
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In figura 2.2 viene riportato, a titolo di esempio,schema di deidrogenazione dell'iso
butano, considerando, oltre alla reazione prineipkd reazioni parallele e consecutive
(cracking, isomerizzazione, alchilazione, oligommeaizione, aromatizzazione) che

possono avvenire nellambiente di reazione.

Deidrogenazione Isomerizzazione
CH; —CH —CH; — CH;-C=CH, — > CH;—CH=CH-CH;
CH3 CH3
- CHs Isomerizzazione
v Cracking
CHg—CHz—CHg _— CH2=CH2 CH2=CH—CH2—CH3
Deidrogenazione Oligomerizzazione Deidrogenazione
v
CH; —CH =CH,
CH; —CH-CH,-CH =CH, CH;=CH-CH=CH,

Aromatizzazione
CH;

Polimerizzazione

COKE CrHx/n)

Figura 2.2 Schema di reazione di deidrogenazione

Oltre alla temperatura, anche la pressione costiéuun problema; la reazione prevede un
aumento del numero di moli gassose, che viene sfawtalle alte pressioni. La reazione
viene quindi effettuata a basse pressioni ed isgmea di diluente; € necessario pero
adottare tecniche per aumentare la conversionpgssiaggio, in modo da ridurre il riciclo
necessario ed abbassare in costi di separazioratitto dal reagente non convertito.
A questo scopo sarebbe necessario lavorare aceoetatura tra i 500 ed i 700°C, con
notevoli costi in termine energetico ed aumentdadetazione di craking termico; la
selettivita diminuisce notevolmente con un ultexiaumento di costi connessi ai processi

di separazione e purificazione.
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Comune a tutti i processi di deidrogenazione, esienici che catalitici, € la formazione di
coke. Nel caso particolare dei processi termicicake € causato dalla formazione di
radicali; attraverso un meccanismo a catena siahtralsformazione degli idrocarburi
alifatici in ciclici, una successiva aromatizzazoed infine in policiclici condensati. Si
tratta di una reazione non evitabile e difficilmewbntrollabile che porta ad un aumento

del peso molecolare e del grado di aromaticita.

2.5 Deidrogenazione catalitica

L'utilizzo di un catalizzatore, nella reazione ddidrogenazione, permette di limitare le
reazioni indesiderate e di ottenere una maggielettita. La scelta della tipologia di
fase attiva, promotori e supporto & fondamentaleceecare di ridurre la formazione di
coke, che non €& completamente evitabile. Carditaisfondamentale di questi
catalizzatori € la possibilita di essere rigenepsr rimuovere i depositi carboniosi;

devono quindi presentare una elevata stabilitgpatuti cicli di reazione/rigenerazione.

2.5.1 Catalizzatori per la deidrogenazione

| catalizzatori utilizzati nelle reazioni di deidf@nazione sono molteplici e possono

essere raggruppati in cinque categorie:

* Metalli del VIII gruppo (principalmente platino) gportati su allumina e
addizionati di promotori (principalmente stagna3,[74]

* Ossidi di cromo, supportati su allumina o zircordgan aggiunta di promotori
[75,76]

» Ossidi di ferro supportati addizionati di promoti@9|

» Ossido di gallio, come ossido supportato o inciasstrutture zeolitiche
[77,78]

* Rame, per la deidrogenazioni di alcoli ad aldei@,80]

| catalizzatori principalmente utilizzati nei preseindustriali sono in realta solo alcuni di

quelli citati e vengono classificati in funzionerdagenti di partenza e processo.

» Deidrogenazione di paraffine leggere a olefine/Stsupportato su AD; con
aggiunta di promotori, 0 @03 su AbOs
» Deidrogenazione di paraffine a lunga catena perdauzione di alchil benzeni

lineari: Pt/Sn supportato suA&; con aggiunta di promotori
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* Produzione di stirene da etilbenzene: ossidi dofeon aggiunta di promotori

In particolare, i catalizzatori principalmente iztzlati e sviluppati sono quelli a base di Pt
e Cr, le cui tecnologie sono state approfonditecasa che principalmente li distingue e il
tempo di vita; se nel caso dei catalizzatori a lwhgglatino si fa riferimento a tempi di

ore-giorni, nel caso dei catalizzatori a base o si considerano tempi molto piu
ridotti, nell'ordine di minuti-ore. Questo € dovutmche ad una diversa possibilita di
essere rigenerati, che dipende dal tipo di suppatédle molecole alimentate e dai

trattamenti necessari per rigenerarli, che modificke proprieta del catalizzatore.

Catalizzatori a base di platino-stagno
Questa categoria di catalizzatori presenta, aréiftea di quelli a base di Cr, una minor
tendenza a dare formazione di pesanti, rendendwhdg di maggiore interesse. Altri
metalli appartenenti all'VIIl gruppo sono stati lidzati per formulare catalizzatori
applicabili in queste reazioni ma i due procesdustriali principali utilizzano sistemi a
base di Pt/Sn.
1. Processo OLEFLEX, commercializzato da UOP [81], atilezza un catalizzatore
a base di Pt/Sn supportato sy@d e drogato con metalli alcalini.
2. Processo STARgsteam activated reformingdi Krupp Uhnde, formalmente
sviluppato da Phillips [82], che utilizza un catahtore a base di Pt/Sn supportato

su alluminati di Mg/Zn.

La fase attiva nella reazione di deidrogenaziorsgpgresentata sia dal metallo che dai siti
acidi del supporto. Una eccessiva acidita comppei@ un aumento della velocita di
disattivazione del catalizzatore per formazioneake attraverso reazioni indesiderate di
cracking, isomerizzazione, polimerizzazione. Pariduire |'effetto negativo dei siti acidi
e possibile addizionare al sistema metalli alcabnaltri promotori in combinazioni
differenti. L’aggiunta di metalli alcalini risultassere efficace; diversi studi sono stati
condotti al fine di valutare come l'aggiunta di aletquali Li, Na e K modificasse
stabilita, attivita e selettivita del catalizzat¢83-85]. L'effetto dei promotori alcalini si
traduce in; modifica della dispersione del metali®utralizzazione dei siti acidi,
promozione dello spillover di idrogeno, diminuziahela quantita di coke depositato non

solo sul supporto ma anche sui siti attivi.
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Nel caso dell'utilizzo di stagno come promotorepsserva un notevole miglioramento in
termini di selettivita, attivita e stabilita deltabizzatore [86]. || meccanismo attraverso |l
guale lo stagno influenza lattivita del catalizzat e stato studiato in maniera
approfondita e le spiegazioni date sono diverse.

La piu accreditata fa riferimento ad una variaeiatella distribuzione elettronica. Lo
stagno dona elettroni alle vacanze della bandaegtl dtomi di platino, indebolendo la
forza del legame tra gli idrocarburi chemisorbdi ie platino stesso (effetto elettronico)
[87]. Un 15% di stagno rispetto al platino presedtsufficiente per riempire le vacanze
presenti. L’effetto che si ottiene € una riduzialeia capacita deidrogenante del platino
ma contemporaneamente una diminuzione di attiwtativa alle reazioni consecutive
[88]; i precursori del coke che vengono a formdwanno una minore interazione con i
cristalli di platino metallico adsorbendosi menortémente, spostandosi quindi
preferenzialmente sullo stagno e sul supportdi Bivi vengono cosi lasciati liberi e la
disattivazione viene rallentata [89].

Le altre teorie considerano una azione dello stagmee distanziatore con aumento della
dispersione del platino [90], e la formazione dustire dimensionalmente favorevoli
(effetto geometrico) [91,92].

E stato anche suggerito come lo stagno possa aaradatmobilita dell'idrogeno [93] ed
avvelenare i siti acidi dell'allumina del suppojé4].

Molti lavori si sono focalizzati sullo stato delkiagno, in particolare sul suo stato di
ossidazione e sulla possibilita di formazione djhke dopo riduzione [95-98]. Lo stato
dello stagno influenza notevolmente la reazionenstarmini di stabilita che di selettivita
del sistema bimetallico. Se presente come stagrialline agisce da veleno mentre in
forma non metallica come promotore.

In letteratura vengono riportate diverse specidenglali il sistema Pt/Sn lo stagno e

presente [99]:

* Alluminato di stagno, sulla cui superficie & digmePt metallico
* Soluzione solida di atomi o cluster, all'internd daticolo del Pt
* Leghe Pt/Sn

Non e stato ancora chiarito se l'effetto ottenutm d’additivazione dello stagno sia
causato preferenzialmente da una delle forme sojan@e o ad un loro effetto sinergico.
In figura 2.3 viene riportato un modello delle mazoni Pt-Sn [81].
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e . Tinclustars Pt-Sn alloys
[Tin aluminate Tin aluminate | | \"'# | Tin aluminate ~
support support ! suppor

Figura 2.3 Modello delle interazioni Pt-Sn [81]

Aumentando la quantita complessiva di Pt e Sntergeratura di riduzione, il sistema
tende a spostarsi verso destra; aumentando l'argerfeciale del supporto il sistema
tende a spostarsi verso sinistra [81].

La formazione di leghe Pt-Sn sono dovute a fenondéfisivi dello stagno verso |l
platino, con ottenimento di sistemi che si diffesi@no per stechiometria e struttura
reticolare. La quantita di lega & proporzionale@itenuto di stagno presente, mentre la
tipologia dipende da concentrazione, temperatutigpersione.

Le composizioni, riportate in tabella 2/@riano a seconda della concentrazione dei due

metalli [99-102].

Formula Struttura cristallina Costanti reticolari G ruppo spaziale

PtSn Hcp A=4,10 P63/mmc
C=5,432

PtSn, Fcc A=6,425 Fm3m

PtSny Ortorombico A=6,363 Cov
B=6,393
C=11,311

Pt,Sng Hcp A=4,337 P63/mmc
C=12,96

PtsSn Fcc A=4,005 -

Tabella 2.3 Caratteristiche delle leghe PtxSny

Effetto del supporto
La scelta del supporto, per i catalizzatori a lHiggatino, viene effettuata in funzione di

come questo influenza le proprieta del catalizzatdr parametri considerati sono i

seguenti:
» Acidita superficiale

» Stabilita e dispersione del platino nelle fasiedizione e rigenerazione
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* Interazione chimica con i promotori

» Distribuzione dimensionale dei pori

| supporti in genere utilizzati sono gli alluminaii zinco o0 magnesio e le allumine. Gli
alluminati di zinco o magnesio sono neutri o leggemte basici [103]. Le allumine,
invece, hanno una certa acidita superficiale [164¢ deve essere moderata tramite
'aggiunta di promotori alcalini. Questo e fondar@e ai fini di ridurre le reazioni
indesiderate di cracking (sia dei reagenti che pdedotti), oligomerizzazione e
polimerizzazione delle olefine, che portano allafazione del coke [105].

L'allumina permette di ottenere il maggior gradod@gpersione del platino, garantendo cosi
un’elevata attivita[106]. La stessa morfologia diventa importante gdeterminare un
tempo di vita maggiore del catalizzatore.

Per quanto riguarda la stabilita della dispersi@oprattutto per la fase di rigenerazione con
agenti ossidanti per la rimozione del coke, lataceéél supporto risulta determinante. Se su
supporti di silice si osserva una sinterizzaziomegsta € limitata nel caso di supporti in
allumina ed assente nel caso di supporti in allamoinli magnesio anche dopo ripetuti cicli di
rigenerazione [107].

Tra le varie forma di allumina la— Al,O3 € la piu utilizzata, in quanto presenta i valori

maggiori in termini di porosita.

Catalizzatori a base di cromo

L’altra categoria di catalizzatori utilizzata, derreazioni di deidrogenazione, é quella a
base di ossidi di cromo, e viene impiegata peeldrdgenazione di paraffine leggere. La
fase attiva e costituita da 0%, I'ossido di cromo piu stabile. Alla temperatuicb@0°C

si ha la formazione di CrDche € la forma effettivamente attiva nelle dey@éazioni. Il
Cr®*, dalle note proprieta cancerogene, si forma darémtfasi di rigenerazione. Se il
coke causa una disattivazione di tipo reversitddprmazione din — Al,O3; — CrO3 (in
soluzione solida) e responsabile di una disattoraziirreversibile. Questo fenomeno si
evidenzia ad alte temperature, a causa di forfrazioni cromo-supporto [108]. Cesio,
potassio e rubidio si utilizzano come promotorgffetto € dato da una diminuzione di
acidita, in modo analogo ai sistemi Pt/Sn. L'efiedtabilizzante € dato dalla dimensione
dei rispettivi cationi. L’attivita di deidrogenazie, indipendentemente dalla presenza di

promotori, € direttamente proporzionale al cariapesficiale di cromo. In relazione ai
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problemi di tossicita, I'utilizzo di questi catatiatori nei processi di deidrogenazione e

stato notevolmente diminuito.

2.5.2 Processi industriali di deidrogenazione

Per quanto riguarda il processo di deidrogenazsongcala industriale, i fattori da tenere
in considerazione sono il controllo della tempeiata la periodica rigenerazione del
catalizzatore.

Essendo la reazione fortemente endotermica e regge$srnire una grande quantita di
calore, mantenendo la temperatura in un intervalloto ristretto intorno a quello

ottimale per ridurre le reazioni indesiderate.

La formazione di coke che avviene durante la reezie che comporta una rapida
disattivazione del catalizzatore, comporta la nsites di effettuare periodiche

rigenerazioni. Le tecnologie attualmente in utiizzi differenziano per le diverse
soluzioni reattoristiche ai fini di ottimizzaredeazione di deidrogenazione considerata.

Di seguito vengono riportate le principali tecnatgttualmente in utilizzo.

» Tecnologia Oleflex UOP. Si tratta del primo procest deidrogenazione catalitica
sviluppato e commercializzato a partire dal 194QJ@ [109] negli Stati Uniti e da
ICI in UK. Si tratta dalla reazione del butano atdme per la sua successiva
conversione a combustibile avio. L'impianto e costd da quattro reattori adiabatici
a letto mobile in serie, seguiti da un reattore GCBntinuous Catalyst Regeneration)
per la rigenerazione del catalizzatore. L'idrocadbuvene alimentato con un ricircolo
di idrogeno per limitare la formazione di coke.rédagente non convertito viene

separato e rimandato in impianto.

* Tecnologia Catofin. La tecnologia Catofin [110]lia#a catalizzatori a base di ossido
di cromo supportati su allumina per la deidrogemraeidi propano a propilene. |l
processo, che opera sottovuoto (0,3-0,5 atm), peeue sistema di reattori multipli a
letto fisso adiabatico, nei quali si alternano iadm discontinuo cicli di reazione e di
rigenerazione del catalizzatore in corrente di vapcA causa del progressivo
invecchiamento del catalizzatore la temperaturarekgitore (generalmente compresa
tra 600 e 650°C) viene progressivamente aumen&tec@mpensare la perdita di
attivita con notevole perdita di selettivita.
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« Tecnologia Star. Originariamente sviluppata dalipkile ad oggi commercializzata
da Krupp-Uhde per la deidrogenazione di paraffeggéere e la deidrociclizzazione di
paraffine G-C; [109]. Il reattore € a letto fisso multi-tubolarsoiermo. |
catalizzatore e costituito da platino/stagno suggpor su alluminato di zinco o
magnesio, additivato con gli opportuni metalli #lwa Le temperature di esercizio
sono comprese tra i 600 e i 700°C, con pressidorno alle 5 atm. L'aggiunta di
vapore nell’alimentazione ha diverse funzioni; petten di mantenere un valore di
pressione elevato (ottimizzando i costi di compoess, evita una eccesiva
diminuzione della temperatura e della cinetica aleteazione, permette una

gassificazione del coke depositato sulla superfleiecatalizzatore.

» Tecnologia FBD(Fluidized Bed Dehydrogenatior§namprogetti. Questa tecnologia
utilizza un reattore a letto fluido, in cui il chtaatore & a base di ossidi di cromo su
allumina additivato con un promotore alcalino [L1@Questo sistema permette una
continua sostituzione di parte del catalizzatoeetdmperatura di reazione € compresa

tra 550 e 600 °C mentre la pressione varia tr& 1,6 atm.

2.6 Deidrogenazione di idrocarburi ciclici per la produzione di
idrogeno

Come gia anticipato nel capitolo 2.4 la reaziondealdrogenazione puo essere utilizzata
per la produzione di idrogeno in applicazioni oradtb per alimentare celle a
combustibile. Gli idrocarburi maggiormente studiaibno molecole cicliche quali
metilcicloesano e decalina. Il vantaggio dell'aizio di queste molecole consiste nel fatto
che i corrispondenti prodotti deidrogenati rappnéseo la quasi totalita dei prodotti di
reazione; l'idrogeno che viene prodotto non netasgiindi di purificazione [112]. Un
ulteriore vantaggio, associato all'utilizzo di gteemolecole per I'alimentazione delle feul
cell, consiste nel fatto che la rete attualmentezata per la distribuzione del carburante
per motori tradizionali puo essere utilizzate pmops di trazione. A differenza degli altri
idrocarburi, queste reazioni sono termodinamicamerfvorite, in quanto la
deidrogenazione porta a molecole aromatiche ma#dtbils Le reazioni che avvengono
sono riportate in figura 2.4 e figura 2.5.

Si tratta di reazioni di equilibrio che necessitah@levate temperature introno ai 300°C
per raggiungere la conversione di equilibrio, pasde per la decalina rispetto al metil
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cicloesano. Inoltre, in funzione dei sistemi cditzliutilizzati, possono essere necessarie

temperature superiori ai 400°C.

-3 H

Metil-cicloesano Toluene

Figura 2.4 Schema delle reazioni di deidrogenaZidrgenazione del metilcicloesano

CO = C@ = “
_—

Decalina Tetralina Naftalene

Figura 2.5 Schema delle reazioni di deidrogenazidrogienazione del metilcicloesano e
della decalina

Si tratta di sistemi con un’elevata capacita dcstwe idrogeno (6,2 %w/w per il metil
cicloesano e 7,3 %w/w per la decalina), in linea crequisiti previsti per I'applicazione
alle PEMFC [113]. Le elevate temperature di ebmhz permettono di trascurare le
perdite per evaporazione in fase di riempimentos@ébatoi, che sono invece consistenti
nei sistemi di immagazzinamento fisico. Essendaidiga pressione atmosferica, |l

trasporto e lo stoccaggio risultano semplificati.

Catalizzatori per la deidrogenazione di idrocarburiciclici

| catalizzatori piu utilizzati, nelle reazioni deidirogenazione di molecole cicliche, sono
sistemi a base di Pt o Pt/Sn su allumina, allumiiathagnesio e zinco, carboni attivi o
zeoliti. Questi catalizzatori necessitano di lavera temperature superiori ai 400°C, e
guesto porta ad una notevole formazione di coke principali tipologie sviluppate negli
ultimi anni sono i seguenti:

* Pt su carboni attivi [64]
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* Pt su carboni attivi, drogato con Mo, W, Re, RhPd [114, 115]
* Pt suy-Al,03, con promotori [116]
*  Pt/Sn sw-Al,03[117]

Queste tipologie di catalizzatori permettono déoére elevate selettivita e conversioni.
Altre tipologie di catalizzatori, a base di Ni, RUPd, sono state studiate nella reazione di

deidrogenazione ma sono ad oggi meno sviluppatprdeedenti.

2.7 Disattivazione dei catalizzatori Pt-Sn/AjO4

La disattivazione dei catalizzatori, che comporte wiminuzione dell'attivita e della
selettivita, e un problema importante nei proc@ssustriali [118]. La sostituzione dei
catalizzatori esausti rappresenta una spesa netevanoscere i meccanismi di
disattivazione risulta quindi essere fondamentaldira di ridurre il fenomeno ed

aumentarne il tempo di vita. | fenomeni che caudandisattivazione del catalizzatore

possono essere riassunti in cinque principali categriportate in figura 2.6.

Mechanism Type Brief definition/description

Poisoning Chemical Strong chemisorption of species on catalytic sites, thereby blocking
sites for catalytic reaction

Fouling Mechanical Physical deposition of species from fluid phase onto the catalytic
surface and in catalyst pores

Thermal degradation Thermal Thermally induced loss of catalytic surface area, support area, and
active phase-support reactions

Vapor formation Chemical Reaction of gas with catalyst phase to produce volatile compound

Vapar-solid and solid-solid reactions Chemical Reaction of fluid. support, or promoter with catalytic phase to
produce inactive phase

Attrition/crushing Mechanical Loss of catalytic material due to abrasion

Loss of internal surface area due to mechanical-induced crushing
of the catalyst particle

Figura 2.6 Meccanismi di disattivazione del catzdipre [118]

L’'importanza dei diversi fenomeni dipende dallatqgia di processo e dal catalizzatore.
La disattivazione dei catalizzatori a base di Pt-&n supportati su ADs nelle reazioni di
deidrogenazione é dovuta principalmente ad avvelento da zolfo e deposito di coke

superficiale.
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2.7.1 Disattivazione per formazione di coke superficiale
Il coke che viene a formarsi durante la reaziom@ca una progressiva perdita di attivita
del catalizzatore. Questo si deposita sulla supertiel catalizzatore bloccando sia i siti

attivi che i pori (come mostrato in figura 2.7).

Carbon Support Particle

Metal
Crystallite

Figura 2.7 Modello di disattivazione per formaziaheoke superficiale [118]

In generale, la formazione di coke € data da reazio cracking con formazioni di
precusori, tipicamente olefine [119,120]. La degkoazione e successiva ciclizzazione
dei carbocationi intermedi formatisi sui siti acfbrtano alla formazione di aromatici;
guesti reagiscono ulteriormente formando aromaittinucleari ad alto peso molecolare
per poi condensare formando il coke.

| precursori del coke vengono a formarsi sul metall seguito di una reazione di
idrogenolisi, seguiti da una loro migrazione sulppwto dove avviene la
polimerizzazione e ciclizzazione. A questo segueltariore deidrogenazione da parte
del sito metallico con formazione di specie peseamé causano la disattivazione.
Passando dal sistema monometallico R@Ak un sistema misto Pt-Sni&k si osserva una
diminuzione della velocita di disattivazione. Cogia anticipato nel paragrafo 2.5.1.0 , lo
stagno e in grado di migliorare la stabilita defatiazatore controllando la formazione del
coke, poiché comporta una diminuzione dell'intevagi tra la molecola organica ed il sito
metallico, facilitando lo spostamento verso il sonb.

Il comportamento dello stagno & pero dipendentéa dabncentrazione e dallo stato di
ossidazione in cui € presente. Se allo stato nwtal comporta da veleno in forma di ossido
(SnO, SnQ@) si comporta da promotore. Inoltre aggiunto incpatuali maggiori rispetto al
platino la diminuzione dell’attivita catalitica diata importante [121].
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E possibile identificare due tipologie di siti.figura 2.8 viene riportato schematicamente

la tipologia dei siti coinvolti, facendo riferimanai precursori ossidici della fase attiva.

M2 sites y
I M1 sites

Figura 2.8 Schematizzazione dei siti di tipo Mliteds tipo M2 presenti nei catalizzatori
Pt-Sn/AbO;

Nei siti M2 Pt e Sn sono strettamente in contaitana struttura a strati Pt-Sp@l,03,
che puo evolvere in lega a seguito della riduzidelecatalizzatore; nei siti M1 invece Pt e
SnQO, non sono in contatto e il Ptche si forma a seguito della riduzione, & isolato
L’aggiunta di stagno permette di passare da sitipdi M1 a siti di tipo M2, riducendo il
numero di siti che danno la formazione dei preaurdel coke. La formazione di leghe
Pt-Sn, perd, porta alla presenza di una minor d@ardi PP, con conseguente
diminuzione della capacita deidrogenante.
Dagli studi riportati in letteratura [122-124] etacche esistono diversi tipi di coke. La
motivazione secondo cui se ne formi una rispettauddltra dipende da una serie di
parametri tra cui: condizioni operative, tipo ditatezzatore, tempo di esercizio, peso
molecolare e tipologia di molecola alimentata, casione del reagente. Le due forme
principali sono:

» Carbone ordinato: grafitico e “diamond-like”

e Carbone amorfo/disordinato

Il coke ordinato viene a formarsi preferenzialmeste siti acidi dell'allumina per
reazione di polimerizzazione dei precursori ol&ifiion formazione di anelli condensati
(dando strutture di tipo grafitico) o sistemi a origrado di deidrogenazione condensati
solo parzialmente (dando strutture di tipo diambkel). Queste due tipologie di coke,
caratterizzate da bassi rapporti H/C, prende antheome di “hard coke” ed é

caratterizzato da una minore reattivita, ad esermgmidrogeno ed aria.
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Il coke amorfo, detto anche “soft coke”(ad elevasapporto H/C), viene formato

principalmente sul sito metallico a partire da iolefe da aromatici alchil sostituiti. Non
essendo influenzato dall’acidita del supporto, kazioni di polimerizzazione e

condensazione sono limitate, generando una stauttur un maggior grado di disordine.

Studi in letteratura evidenziano I'esistenza di teraa tipologia di coke, intermedia tra le
precedenti. Si tratta del coke che viene a formswssiti acidi a contatto con un sito
metallico [125].

2.7.2 Disattivazione per avvelenamento da zolfo

Un problema che si riscontra nei processi di dgijdnazione che coinvolgono miscele
reali di composti organici, come il cherosene awiguello dell’avvelenamento da zolfo. |
catalizzatori a base di Pt sono molto sensibiliugstp tipo di disattivazione; sono
sufficienti tracce di zolfo, nell'ordine dei ppmempdeterminarne la disattivazione [126].
Studi di disattivazione di catalizzatori a basepliitino sono stati eseguiti in maniera
approfondita in relazione ai processi di deidrogéae di composti organici [127-129].
Il meccanismo attraverso il quale lo zolfo determninna riduzione dell’attivita del
catalizzatore consiste in un forte chemisorbimel@ite molecole contenenti zolfo sul sito
metallico. La successiva idrogenolisi della molacpbrta alla formazione di un solfuro
metallico stabile, che rende non disponibile ilosinhetallico a successive reazioni
catalitiche. Oltre a bloccare il sito metallicoqaiale € legato, e possibile individuare altri
effetti [118]. In virtu del forte legame che vieng formarsi, questo modifica
elettronicamente gli atomi vicini, variando la latapacita di interagire con le molecole
dei reagenti, anche se l'effetto non si estendeofiez 5 a.u. Come terzo effetto si puo
osservare una modifica della struttura superficiethe puo causare variazioni nell’attivita
catalitica soprattutto nel caso di reazioni sefisba struttura superficiale.

Per aumentare le proprieta di resistenza allawsteento da zolfo € necessario
modificarne le proprieta elettroniche del metallaggiunta di un secondo metallo, come
ad esempio il palladio, nonostante causi una dimdme dell'attivita, aumenta la
tolleranza del catalizzatore nei confronti dell&f@$130]. Lavori pubblicati in letteratura
[131-134] riportano questo fenomeno e danno unagsgione di come [leffetto
elettronico alteri le proprieta del sito metallidb.platino metallico ha la capacita di
accettare elettroni dall’atomo di zolfo in un odbit d vuoto formando un legame debole
di tipo dativo, in quanto lo zolfo € una debole éa$ Lewis. Dato il carattere elettron-

accettore dello zolfo, per effetto degli orbital 8uoti, si osserva la formazione di un

24



Introduzione

legame “retro —dativo” tra zolfo e sito metalliddaumento della elettron deficienza nel

metallo diminuisce la forza di questo secondo leganducendo linterazione con lo

zolfo.

La formazione di particelle elettron-deficienti, M che dovrebbe incrementare la
tiotolleranza e la tioresistenza, puo essere dideanche mediante I'utilizzo di supporti

acidi (SiQ, Al,O3, SiO—AIl,03, B,Os—Al,O3 0 zeoliti acide).

Anche modificare la forma e la dimensione delldipelle pud essere utile; I'interazione

dello zolfo e molto maggiore considerando siti adaacoordinazione, come nel caso di
atomi posti in angoli o vertici dei cristalliti [53

| sistemi M-S che vengono a formarsi sono parziabmeeversibili [136]. Se trattati con

aria a 500°C i solfuri si trasformano in solfatDSe SQ. Aumentando la temperatura

fino a raggiungere i 700°C si ottiene la decomposi dei solfati di alluminio idrati

ottenendo la rigenerazione del catalizzatore [137].

2.8 Rigenerazione dei catalizzatori Pt-Sn/AlO3

La possibilita di rigenerare i catalizzatori disaiti rappresenta una interessante
opportunita, in quanto permette di ridurre notevatte i costi di processo a livello
industriale. Alcuni fattori, determinanti la pemlitli attivitd del catalizzatore, possono
essere almeno in parte rimossi, in modo da ripastie le caratteristiche iniziali.

Sui campioni disattivati € possibile effettuare gegtrattamenti con Ho N, [138] che
permettono di ottenere un parziale recupero ded'auperficiale, dovuto alla rimozione
di una porzione di coke "solubile" (molecole con mamero di atomi di carbonio
compreso tra 10 e 37) che provoca una ostruziole plerosita di dimensioni comprese
tra 150 e 300A. Utilizzando N si ha un desorbimento del coke per craking delle
molecole mentre utilizzando,Hi puo osservare anche un fenomeno di idrogera®igii
idrocarburi, catalizzato dallo stesso Pt. Una mmeidi coke “solubile” resta comunque
legata al catalizzatore per effetto di un fortecabisnento delle molecole piu pesanti o
per trasformazione, a seguito delle reazioni dclarey ed idrogenolisi, in coke “non
solubile”.

Il coke rimosso in fase di pretrattamento e assoceé metallo che, a seguito del
pretrattamento in idrogeno risulta essere parzialengidotto. Il pretrattamento del
catalizzatore esausto permette di ridurre il rigchi avere un aumento elevato di
temperatura durante la prime fasi di rigeneraziahgcendone la quantita. Cio accade per

effetto della combustione del coke maggiormentegdnato e quindi piu reattivo.
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Il pretrattamento permette di recuperare partéadled superficiale e porosita ma anche
una certa attivita per effetto sia di fenomeniciisquali il desorbimento, che per reazioni
di idrogenolisi/craking. Nel caso in cui si effetil pretrattamento con idrogeno si
osserva anche una limitata gassificazione.
Generalmente la rimozione del coke viene ottenwgdiamte la sua combustione con aria
0 una miscela di aria ed inerte. Trattandosi di teazione fortemente esotermica, il
controllo della temperatura locale e fondamentaldini di non alterare le interazioni Pt-
Sn. Un effetto delllaumento della temperatura gsdlgregazione dello stagno dal platino e
la sinterizzazione dell'allumina [139]. In lettemedd [140,141] vengono riportati
trattamenti di eliminazione del coke che utilizzadoogeno, dove I'esotermicita della
reazione e piu contenuta di quella che utilizzaiges®. La rimozione del coke puod
avvenire anche per reazione con l'anidride carlni@ndo una reazione endotermica
[142]. Questa tecnica non e utilizzata in quantarf@zione del coke e di tipo parziale;
anche il vapore d’acqua puo essere alimentatos da rigenerazione ma comporta una
progressiva ed irreversibile sinterizzazione dillmina. L'ozono puo essere utilizzato
per rimuovere il coke a basse temperature [139],temperature che variano da 125°C
fino a 150°C, bilanciando l'aumento della velociia combustione del coke e di
decomposizione dell’ozono. Questo agente ossidaetee attivato dallay-Al,O3 e la
combustione parte dal supporto; questa procedeccke depositato sulla fase attiva
metallica per spillover dellossigeno. Aumentandddmperatura prevale il fenomeno di
decomposizione dell’ozono e combustione ad opdtfasigeno.
La rigenerazione ad opera dell’'ossigeno parte @éeature maggiori e viene attivata per
dissociazione sul metallo, secondo il meccanismo:

2Pt + Q —2PtO [140]
La combustione del coke parte quindi dal sito ntietaper poi proseguire sul suppporto
mediante spilt-over dell’ossigeno attivato. Aumewi@a la temperatura la capacita
ossidante aumenta.
Una combustione in ossigeno comporta un piu rapgdapero dell’attivita in quanto il
primo coke che viene rimosso € quello associatfalle attiva; ossidando con ozono si
necessita di un tempo di rigenerazione maggiorguanto la combustione parte dal
supporto, ma permette di controllare meglio lere@ni Pt-Sn.
Nella rigenerazione in ossigeno, quindi, la comionst parte dai depositi sul Pt

(caratterizzati da maggior rapporto H/C) per effatella sua azione catalitica. L'ultima
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parte di coke che viene rimosso € quello piu distdai siti attivi, con un minor rapporto

H/C.

| risultati della rigenerazione sono fortementeluahzati dalle condizioni mantenute

durante il trattamento di ossidazione [143]. llgraetro che principalmente determina il
risultato e la temperatura, in quanto influenzattiimente la stabilita della fase metallica
e del supporto. Aumentando la temperatura si oasarv maggior recupero di area
superficiale , porosita ed attivita catalitica,iadstrazione di una maggiore rimozione del
coke. Aumentando la temperatura oltre i 450°C ésipde osservare un peggioramento
dei risultati, a causa di una sinterizzazione digke attiva con conseguente perdita di
area superficiale.

Anche la velocita di riscaldamento risulta essesadémentale nel controllare la

temperatura locale.

In funzione della temperatura a cui si esegue danerazione, € necessario variare il
tempo del trattamento e viceversa. A parita di temafura, brevi cicli di rigenerazione

comportano una parziale rimozione del coke; viemacpalmente bruciato quello

associato alla fase metallica in quanto maggiorenesdttivo.

2.9 Catalizzatori tioresistenti

Il problema dello zolfo & di elevata importanza mp& si considerano i catalizzatori
tradizionali per la deidrogenazione. La possibilitdi trovare -catalizzatori,
tradizionalmente utilizzati in altri processi, nenggetti a questo tipo di disattivazione
rappresenta un notevole vantaggio. Sistemi cheopossssere presi in considerazione
sono quelli utilizzati nelle reazioni di idrodesmizione.

Negli ultimi anni, a seguito delle notevoli restoni in campo ambientale in termini di
emissioni associate all’'utilizzo dei combustibdii,sono sviluppati una serie di processi e
di catalizzatori al fine di rimuovere lo zolfo [1441 catalizzatori utilizzati
tradizionalmente nei processi di idrodesolforazialetle diverse frazioni del petrolio
sono costituiti da un supporto di allumina sullaalguvengono depositati ossidi di
molibdeno o di tungsteno e del metallo promotoyatto o nichel (successivamenti
trasformati in solfuri). La scelta dall'allumina me supporto € dovuta alla sua acidita,
che permette di ottenere la conversione dei compsmdforati piu refrattari. Nuovi
approcci hanno preso in considerazione metalliagisizione in forme di carburi, boruri e

nitruri-carburi e nitruri hanno mostrato instakilitn presenza di #$, ottenuto come
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sottoprodotto nella reazione di deidrosolforaziombe causa la disattivazione del
catalizzatore.

Anche un elevato numero di fosfuri di metalli darisizione sono stati proposti come
catalizzatori ad elevata attivita nella idrodes@fione, tra cui nitruri di cobalto e nichel.
Inizialmente applicati nelle razioni di idrogenazéosono poi stati sviluppati per reazioni
di idrodesolforazione ed idrodeazotazione.

| fosfuri “metallo-ricchi” sono caratterizzati dagprieta intermedie tra i metalli, come
conduttivita elettrica e termica, ed i materialiraraici, come resistenza meccanica,
analogamente a carburi, nitruri e boruri [148].

Presentano pero differenze per quanto riguarddrigtiga; gli atomi di fosforo hanno
dimensioni superiori rispetto alle cavita ottackleqresenti nelle strutture compatte dei
metalli. Per questa ragione gli atomi di metallarfano prismi triangolari all'interno dei
quali si dispone I'atomo di fosforo (come mostratdigura 2.9). La diversa disposizione

delle unita porta alla formazione delle varie stmg osservate.

i

_h_""“‘“-a.‘__ é e é
Figura 2.9 Prismi triangolari e strutture tetraekle tipiche dei fosfuri [148]

Tra i diversi fosfuri, la forma NP e quella che presenta migliori caratteristichermini
di attivita [145]. In figura 2.10 ne viene rappreta la struttura.

Durante la reazione si ha la formazione di un ogatdi tipo fosfo-solfuro per
incorporazione dello zolfo, attiva nella reazioneaddidrosolforazione. Anche il cobalto
fosfuro presenta interessanti proprieta in terrdirattivita, inferiori al nichel fosfuro ma

piu stabili. Entrambi possono essere presentivarde stechiometrie
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Figura 2.10 Struttura di JR con coordinazione del fosforo (destra) e deleli¢sinistra)
[148]

La scelta del supporto risulta essere di fondaneni@portanza per le proprieta

geometriche ed elettroniche della fase attivanterazioni tra il precursore ed il supporto
sono fondamentali ed in particolare legate all’aaid

Supporti acidi promuovono la reazione di idrogeoaeied una elettron deficienza del
sito metallico, riducendo la disattivazione per a@pione di coke [146]. La silice & un

supporto altrettanto utilizzato, in quanto portairgrazioni piu blande con il fosfuro e

non necessita di trattamenti di attivazione.

Le fosfine che vengono liberate durante la reazionteragiscono con le particelle

metalliche che si sono ridotte a dare il fosfurbntérazione precursore-supporto
determina sia la liberazione delle fosfine cheolarfazione della fase attiva.

In letteratura A.Jmenez-Lopez [146,147] riporta umetodo semplificato per la

produzione dei precursori dei fosfuri di cobaltmiehel, partendo dai corrispettivi acidi

fosforosi; in questo modo € piu facile ottenerdalse attiva voluta durante la riduzione.
L’ottenimento della fase attiva voluta, con la siemetria corretta, & funzione di un
controllo accurato del riscaldamento in fase diizidne, alla temperatura ed al tempo di
riduzione [I'utilizzo di idrogeno puro puo addidta portare a locali aumenti di

temperatura tali da causare la sinterizzaziona dadle attiva.

Questi sistemi, totalmente nuovi ad applicazioni deidrogenazione, sono molto

complessi, ma possono risultare interessanti aimcheesto tipo di applicazioni.
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2.10 Sommario delle attivita precedenti

Questa tesi si sviluppa all'interno del progettoopeo “Green Air”. Lo scopo di questo
progetto e quello di permettere la produzionelthgeno mediante deidrogenazione “on-
board” di cherosene, da alimentare ad un sistemdueli cell per la produzione
dell’'energia elettrica necessaria al funzionametendispositivi elettrici dell'aereo. La
deidrogenazione avviene utilizzando un reattoresgaree nell’aereo, a cui segue un
sistema di separazione dell'idrogeno dal cheroskrdrogenato; quest’ultimo pud poi
essere rimandato nei serbatoi per alimentare i matdurbina, senza che questo ne
comporti variazioni nel funzionamento.

Questo approccio ha lo scopo di ridurre gli impattitermini di emissioni, relative al
trasporto aereo, in quanto il cherosene (o jet) feata I'unico combustibile utilizzabile
negli aerei per il prossimo decennio. La diminueiategli impatti consiste nell’'ottenere
idrogeno “on-board” da una materia prima fossiEnza causare per questo variazioni
nelle sue proprieta e nel suo diretto utilizzo @llec presenti sul veicolo. Si tratta di una
tecnologia conveniente nei termini in cui I'energiettrica ottenuta mediante I'utilizzo
dell'idrogeno nelle fuel cell sia superiore a qaelltilizzata per la sua produzione. |l
valore limite di produttivita del catalizzatore, dil sotto del quale questo si considera
disattivato, e di 1000NL/(h*kgy.

Da un punto di vista di impianto sia il reattoreecghsistema di deidrogenazione devono
essere progettati tenendo in considerazione glzispdotti presenti sul veicolo. Il
maggior costo in termini energetici e costituitd slatema di evaporazione del cherosene,
che deve essere alimentato al reattore in faser@aper aumentare I'efficienza del
sistema e necessario ottimizzare la deidrogenaaieheherosene, in modo da ottenere
un rapporto elevato tra I'idrogeno prodotto ederdsene alimentato.

Ne lavoro di tesi precedente [149] si sono studiatmeccanismi di reazione e
disattivazione dei catalizzatori, a base di Pt-8#Psupportati su allumina, per la reazione
di deidrogenazione parziale del cherosene avio, lkorscopo di ottimizzarne la
composizione ai fini catalitici. Considerando iaimhente singoli componenti, si é
studiata la dipendenza della disattivazione perosigpne di coke sui catalizzatori.
Attraverso la spettroscopia Raman e stato ossergatoe, al variare del tipo di
alimentazione, cambi il grado d’ordine del cokedimostrazione del fatto che la sua

morfologia dipenda molto dal tipo di precursori cheengono a formarsi.
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3 Parte sperimentale

Per la miglior comprensione del lavoro svolto, vamy riportati tutte le caratteristiche
dell'impianto utilizzato, le condizioni mantenutelie diverse fasi e le attivita svolte al
fine dell'ottenimento dei dati sperimentali.

Si riportano inoltre le tecniche utilizzate pechratterizzazioni dei catalizzatori.

3.1 Descrizione dell'impianto
L’impianto utilizzato per la reazione di deidrogeimae € stato progettato e costruito in

un lavoro di tesi precedente [1]. Si tratta di urpianto per la deidrogenazione sia di
cherosene aereo che di altre miscele idrocarburiche

Lo schema dell'impianto utilizzato viene riportatofigura 3.1.

Figura 3.1 Schema dell'impianto di deidrogenazicalitica

In alto e posta la zona di alimentazione dei gastitwita da tre controllori di flusso (mass
flow controller) per la regolazione delle portateH3, N, ed aria; il controllo di questi
dispositivi avviene attraverso una centralina &l esllegata. | gas possono essere inviati
al reattore oppure, mediante una valvola, ad unealiche a sua volta permette di

mandarli alternativamente al GC, collegato on-lmed un flussimetro.
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Una pompa volumetrica a pistone alimenta la misseteogato o il cherosene in ingresso
all'impianto; I'alimentazione idrocarburica vieneviata all’evaporatore posto in testa al
reattore che, operando a 390 °C, lo vaporizza pridiainviarla al reattore.
L’'alimentazione gassosa, dopo essere stata prielddaasfruttando la corrente calda in
uscita dall’evaporatore (mediante una disposizideke linee in controcorrente), viene
miscelata insieme ai vapori. La corrente che Semdt viene convogliata in testa al
reattore.

Sulla testa del reattore & disposta una linea alatiananometro e di valvola reversibile.
All'uscita del reattore, sotto il forno, la misceth gas e vapori viene convogliata,
attraverso una valvola, in due serbatoi di racqodisti all’'interno di un criostato a -10 °C.
A questa temperatura i vapori vengono condensatmettendone una separazione dai
gas. Questi ultimi vengono inviati, mediante undveia, al vent o al riduttore di
pressione. Dal riduttore di pressione i gas possmsere indirizzati alternativamente al
flussimetro a bolle, per la misurazione manualéad@brtata in uscita, oppure al GC per
un’analisi on-line. Quest'ultima permette di vahetda purezza dell'idrogeno prodotto e
la composizione della corrente gassosa. |l riscaéddo dell’evaporatore, della testa e
della coda del reattore (per evitare condense)eaevimediante fasce riscaldanti. Le
temperature sono misurate da termocoppie posiaomatontatto con l'elemento da
riscaldare, sotto le fasce stesse. Le termocoppeef@sce sono collegate ad un quadro
elettrico dotato di controlli di sicurezza. La teengtura del letto catalitico € misurata
tramite una termocoppia posizionata all'interno getta termocoppia all'interno del

reattore, sempre collegata al quadro elettricadtrollo.

Il reattore utilizzato e di tipo tubolare, costituda un tubo in acciaio di lunghezza 540
mm e diametro interno 8 mm. All'interno & preseateporta termocoppia di diametro
esterno pari a 2 mm.

Essendo molto importante che tutto il catalizzatgcato sia alla stessa temperatura, e
stato eseguito il profilo termico del forno, al dirdi determinare la zona isoterma. Per
riprodurre le condizioni di reazione, il reattoriempito di quarzo, € stato portato ad una
temperatura di 450 °C e ad una pressione pari hatOLe misure sono state eseguite
dopo un’ora di stabilizzazione, spostando la telwpp@a manualmente di un centimetro

alla volta. Il profilo termico ottenuto viene rigato in figura 3.2
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Figura 3.2 Profilo termico del reattore

3.2 Reagenti

Le prove catalitiche effettuate sono caratterizzidediverse tipologie di alimentazioni
liquide. Si tratta sia di miscele di molecole orighe, caratterizzate da diversi gradi di
complessita, che di combustibili reali.

Come combustibili reali sono stati utilizzati cheeoe aereo (Jet-Al) che LSK. Il primo &
il combustibile che attualmente viene utilizzato P@imentazione dei motori degli aerei
mentre il secondo non e altro che il cheroseneastescui é stato ridotto il contenuto di
zolfo.

| due sistemi sono differenti anche in termini dntenuto di zolfo; se nel cherosene aereo
si hanno valori compresi tra 250 e 500 ppm, in IssKanno rispettivamente 3 ppm.

La composizione del cherosene aereo viene ripadiaeguito (figura 3.3).
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Figura 3.3 Composizione volumetrica percentualecetosene aereo Jet Al

Sono quindi state preparate miscele di molecolarodype di diverse tipologie, con lo
scopo di ottenere dei sistemi semplici ma che eg®tassero il cherosene aereo. Si sono
formulate due composizioni caratterizzate da urerdiv numero di componenti e quindi
di complessita. Le composizioni sono state forneulaiantenendo le proporzioni delle
diverse classi di componenti confrontabile a quetésenti nel Jet-A.

La prima e la miscela surrogato semplice, la cunposizione viene riportata in tabella
3.1.

La miscela surrogato complessa é stata formulatatae da quella semplice variandone
le percentuali ed aggiungendo nuovi componentie(tal3.2).

Composto %vol X (frazione molare) Casa produttrie  Purezza
Metil-cicloesano 14 0,20 Sigma-Aldrich 99
Dodecano 65 0,53 Sigma-Aldrich > 99
T-butilbenzene 10 0,012 Sigma-Aldrich 99
Decalina 6 0,066 Sigma-Aldrich 98
Tetralina 5 0,073 Sigma-Aldrich 99

Tabella 3.1 Composizione miscela surrogato semplice
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X (frazione Casa
Composto % vol _ Purezza
molare) produttrice
Metil- _ .
. 35 0.39 Sigma-Aldrich 99
cicloesano ’
Dodecano 14 0,09 Sigma-Aldrich > 99
T-butilbenzene 10 0,09 Sigma-Aldrich 99
Decalina 6 0,055 Sigma-Aldrich 98
Tetralina 5 0,053 Sigma-Aldrich 99
Ottano 10 0,089 Sigma-Aldrich >99
Isoprene 8 0,11 Sigma-Aldrich 99
Butilbenzene 5 0,046 Sigma-Aldrich >99
2,2,4- 7 0,062 Sigma-Aldrich 99,8

trimetilpentano

Tabella 3.2 Composizione miscela surrogato comgpless

Per simulare I'effetto dello zolfo nelle miscelaliesi € utilizzato il 3-metiltiofene come

molecola modello.

3.3 Preparazione dei catalizzatori

| catalizzatori utilizzati possono essere suddivigiue principali tipologie.

La prima e caratterizzata da catalizzatori a bagpéatino e stagno supportati su allumina,
preparati da Johnson&Matthey mediante la tecnicandipient wetness impregnation”.
In tabella 3.3 sono riportati i catalizzatori pregig con le relative composizione e le sigle

di riferimento utilizzate

Catalizzatore %w Pt %Ww Sn %w K
Catl 1 1 0
Cat2 1 1 0,5

Tabella 3.3 Composizione della fase attiva petalzzatori a base di Pt/Sn

L’'impregnazione della fase attiva avviene in dusdssuccessivi. |l supporta-Al,Os,

SCFal40 Sasol, BET area superficiale 14%gné stato prima impregnato con una
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soluzione di acido cloro platinico, ,FtCk (Johnson Matthey), disciolto in toluene. I

solvente e stato portato a secco sotto vuoto iavapor; successivamente € stato
mantenuto a 110 °C per 2 ore ed infine calcinataria a 500 °C (con una velocita di

riscaldamento di 8°C/min) per 8 ore.

Sul catalizzatore calcinato e stata eseguita largkcimpregnazione: si e utilizzata una
soluzione di SnGIH,O (Alfa Aesar), ripetendo le medesime operaziorestiiccamento

e di calcinazione riportate in precedenza. Per alt2Ce stata eseguita una terza
impregnazione sul Catl calcinato, con una soluzamgeiosa di KOH essiccata in seguito
120 °C.

La seconda tipologia €& costituita da catalizzatobase di fosfuri di cobalto e nickel
supportati su silice commerciale (Cab-osil EH-5, TBRrea superficiale 257 %y )
preparati presso I'universita di Malaga.

In tabella 3.4 sono riportati i catalizzatori pregig con le relative composizione e le sigle

di riferimento utilizzate.

Catalizzatore %w Co %w Ni %w K
CatA 5 0 0
CatB 0 5 0
CatC 0 5 0,5
CatD 0 100 0

Tabella 3.4 Composizione della fase attiva petaltazatori a base di CoP eJNi

La sintesi del precursore parte da una soluzionenidkel (II) diidrogenofosfito

(Ni(HPOsH),) ed una di Co (ll) diidrogenofosfito (Co(HRBI®),) preparate per aggiunta
della quantita stechiometrica di nickel (ll) idriks e cobalto (IlI) idrossido ad acido
fosforoso. L'impregnazione del supporto avviene iawe® la tecnica di “incipient

wetness impregnation”. |l catalizzatore viene quassiccato in aria a 40°C.

3.4 Attivita catalitiche
Le condizioni operative impiegate variano in fumealei catalizzatori impiegati.

Nel caso dei catalizzatori a base di Pt/Sn Le proatalitiche sono state eseguite

caricando 3 crhdi catalizzatore in pellets (mesh 14-20, 1.41-0v88). Per posizionare il

hY

letto catalitico in corrispondenza della zona igoi® il reattore & stato riempito con
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guarzo prima e dopo il catalizzatore . | cataliagatono stati attivati mediante riduzione
della fase attiva direttamente all’interno del tea. Le condizioni utilizzate per

I'attivazione vengono di seguito riportate (tab&lla).

Pressione (bar) 1
Temperatura (°C) 350
Portata Ny in ingresso (mL/min) 120
Portata H in ingresso (mL/min) 80
Rapporto H2/N> 2/3
Tempo (h) 2

Tabella 3.5 Condizioni operative utilizzate duramgeriduzione dei catalizzatori Pt-
Sn/AI203

Le prove catalitiche, eseguite a seguito dellaziche, sono state ottenute nelle seguenti
condizioni operative ottimizzate (tabella 3.6):

Pressione (bar) 10
Temperatura (°C) 450
Portata alimentazione liquida (ml/min) 0,63
Alimentazione vapore (%) 93
Ricircolo di H; (%)
Tempo di contatto (s) 2

Tabella 3.6 Condizioni operative utilizzate durantest catalitici con i catalizzatori Pt-
Sn/AI203

| test sono stati eseguiti in continuo. | serbatoraccolta dei prodotti deidrogenati in
uscita dal reattore, hanno un funzionamento di tEzontinuo. Una volta riempiti, &
necessario svuotarli. Questa procedura necessitéertuzione momentanea della
reattivita.

Viene interrotta l'alimentazione liquida ed isolatoeattore mediante le due valvole di
intercettazione poste a valle del reattore steéSgattando la sovrapressione presente nei
serbatoi, questi vengono svuotati mediante I'apartdei rubinetti di cui sono dotati.
Terminata questa operazione le trappole vengonosenesiovamente in pressione

inviandovi un flusso di idrogeno. Appena questigmiano allo stesso valore di pressione
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del reattore, i due apparati vengono nuovamentesintes loro in comunicazione e
I'alimentazione viene riavviata.
A reazione terminata il reattore viene raffreddatdflusso di idrogeno per evitare la

formazione di coke a partire dalle molecole orgaaiadsorbite sulla superficie.

Per i catalizzatori a base di fosfuri di nichel @alto, le prove catalitiche sono state
eseguite caricando 1,5 2 catalizzatore in pellets (mesh 30-40, 0,60-0\8. Al fine

di posizionare il letto catalitico nella zona isot@ del reattore si € operato, per CatA,
CatB e CatC, come per le prove descritte soprail BatD si € mescolato il catalizzatore
bulk con linerte (quarzo) in quantita tali da oteee un volume complessivo pari a 1,5
cm®. Le proporzioni tra i due sono state determinat@ado tale che il catalizzatore (fase
attiva) corrisponda al 5% in peso del totale.

Questi catalizzatori prevedono un trattamento duzione per passare dalla forma
diidrogeno fosfito al fosfuro. Anche in questo cagene eseguita direttamente nel
reattore. Le condizioni mantenute in fase di ridoe variano in funzione del
catalizzatore e vengono di seguito riportate (tali).

Le prove catalitiche si sono svolte nelle condiziguorta di seguito (tabella 3.8).

Rampa di riscaldamento °C/min 3
Temperatura CatA (°C) 650
Temperatura CatB/CatC (°C) 610
Temperatura CatD (°C) 725
Pressione (bar) 1
Portata di H, (ml/min) 100
Tempo (h) 2

Tabella 3.7 Condizioni operative utilizzate duralateiduzione dei catalizzatori di CoP e
Ni,P
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Pressione (bar) 10
Temperatura (°C) 550
Portata alimentazione liquida (ml/min) 0,32
Alimentazione vapore (%) 88
Ricircolo di H; (%) 12
Tempo di contatto (s) 2

Tabella 3.8 Condizioni operative utilizzate durartest catalitici con catalizzatori di CoP
e N|2P

3.5 Elaborazione dei risultati sperimentali

La produttivita in idrogeno e la conversione deigenti sono stati calcolati mediante analisi
cromatografiche eseguite con il gascromatografdefagi7890°. Lo strumento é dotato di due
colonne capillari, DB-1 (lunghezza 40 m - diameatrterno 0,1 mm - film 0,4um) e GS-
CARBONPLOT (lunghezza 30 m - diametro interno 0,530 mm - fiB0O pm),
rispettivamente collegate a due detector di tifd &TCD.

Anche la composizione della corrente in uscitaagastieterminata mediante GC utilizzando
la colonnaGS-CARBONPLOT ed il rivelatore di tipo FID.
Le portate dei gas in ingresso sono state misure@iante flussimetro a bolle mentre la

corrente in uscita mediante misuratori di por{atass flow meter).

3.5.1 Calcolo della produttivita

Per produttivita in idrogeno si intende il volumiedtogeno prodotto nel tempo per unita
di massa di catalizzatore. Per allinearsi alleieste legate al progetto “Green Air” la
produttivita, relativa a qualunque corrente gassoime espressa come NL/(h*Kgcat).
Di seguito vengono riportate le formule per il cddc della produttivita globale ed in
idrogeno.

Produttivitd = (Portata out — Portata Hingresso)*0,06*T,*M ™
Produttivitd H ,= [(Portata out*%H out) — Portata H,ingresso]*0,06*T, *M *

Portata out = portata di gas totale misurata intaisial reattore (mL/min)

%H,out = percentuale di idrogeno nella corrente diigasscita dal reattore = Area GC*f
f = fattore di risposta per I'idrogeno

Portata Hingresso = portata di idrogeno in ingresso al oeatfmL/min)

0,06 = conversione da mL/min a L/h
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T, = temperatura normalizzata = 273,15/[273,5+T latwio (K)]

M = massa di catalizzatore (KQ)

3.5.2 Calcolo delle conversioni

Le conversioni sono state calcolate per le re#dtigon le miscele surrogato semplice e

complesso. La formula utilizzata é di seguito ripta.

%vol entrente — %vol uscente

xX= %vol entrante

%vol =AreaGC*fattore di risposta

3.6 Tecniche di caratterizzazione

Di seguito vengono riportate le tecniche utilizzgber la caratterizzazione dei
catalizzatori, sia freschi che esausti. Vengonacaté le caratteristiche strumentali ed i

parametri utilizzati.

3.6.1 Analisi elementare
Questa tecnica di caratterizzazione e stata eseguoiediante Perkin Elmer CHN
Analyzer 2400 Series Il, per valutare la quantitaattboni depositato sul catalizzatore ed

il grado di idrogenazione del deposito.

3.6.2 Analisi TPD/R/O

| profili di ossidazione e riduzione sono stati gasé sui campioni disattivati al fine di
valutare la quantita di coke depositato in supgrficamite il consumo di ossigeno. Si é
utilizzato lo strumento TPD/R/O 1100 Catalytic Swud Analyzer della ThermoQuest.
All'interno del reattore in quarzo é stata caricate quantita di campione compreso tra
0,06 e 0,07 g.

Prima di eseguire l'analisi, sui campioni disattivastato eseguito un pretrattamento per
rimuovere le eventuali molecole organiche adsorkitecampione. E stato effettuato un
riscaldamento da temperatura ambiente fino a 48Bnifh con una velocita di
riscaldamento pari a 10°C/min con una portata dp&ti a 20 mL/min. La temperatura di

485 °C e stata mantenuta per un’ora. L'ossidazeéstata condotta in flusso di ossigeno
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in elio (20 mL/min — 5%@He) con un incremento della temperatura di 10 iG€/da 60

a 800 °C e un mantenimento del campione a 800 fF@(pmminuti.

3.6.3 Area superficiale e porosita

Le analisi di porosita e di area superficiale, egegsia sui campioni fresche che disattivati,
sono state effettuate mediante un porosimetro Mietdcs ASAP 2020. Come gas si €
utilizzato azoto alla temperatura di 77K. | ristila termini di area superficiale, porosita,
distribuzioni dimensionali dei pori e le isoterme atlsorbimento/desorbimento sono stati

calcolati attraverso I'equazione BET.

3.6.4 Difrattometria ai raggi X

Per determinare la tipologia di fase attiva e |la ®woluzione, sono state eseguite
difrattometrie ai raggi X sui catalizzatori a bas€oP e Ni2P sia freschi che disattivati.

| catalizzatori a base di fosfuri di cobalto e mitlsono stati caratterizzati presso
luniversita di Malaga. Gli spettri sono stati ottei mediante un rifrattometro
automatizzato diffrattometro Bragg/Brentano X'pedatfPANalytical utilizzando Ge (1 1
1) come monocromatore primario (Cua#K Il detector ha utilizzato come step 0,016° 2
Gli spettri sono stati eseguiti ad alto angolo, 1104 e 70° 2 con un tempo di conteggio di
29.6 s/°.

3.6.5 Microscopia elettronica a trasmissione ad alta risozione

Gli studi HRTEM sono stati eseguiti utilizzando marcroscopio Philips CM20ST munito
di obbiettivo con lente Super Twin (Cs=1.2 mm),dilando a 200 kV. Le immagini sono
state registrate usando una videocamera CCD adrialbuzione ed un computer
interfacciato per elaborare la trasformata di Feruveloce (FFT). La distribuzione delle
particelle metalliche e la loro dimensione mediancscstate calcolate mediante |l
programma ImageJ. | campioni per il TEM sono spsti su una griglia di rame

ricoperta con un film di carbone amorfo.

3.6.6 Spettroscopia fotoelettronica a raggi X

Questa tecnica e stata utilizzata esclusivamentasalizzatori a base di fosfuri ed e stata
eseguita presso l'universita di Malaga. E statagais® sui catalizzatori ridotti per
valutare l'evoluzione della fase attiva. Lo spetio stato ottenuto utilizzando lo

spettrometro Physical Electronics PHI 5700. Stikzmata una radiazione Al & non
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monocromatica (300 W, 15 kV, 1486.6 eV) con detentalticanale. Lo spettro e stato
registrato con passaggio costante di energia &29/3utilizzando un’area di analisi con
diametro pari a 720 um. La carica di riferimentstata misurata per confronto con il
carbonio (C 1s at 284.8 eV). L'acquisizione dei dattata eseguita mediante un software
A PHI ACCESS ESCA-V6.0 F. Dai segnali e stata atitir una linea di base di tipo
Shirley. Il fitting di ogni spettro € stato eseguito tramiuea curva di tipo Gaussiana-
Lorentziana per determinare in maniera piu acculatanergie di legame dei livelli

“core” dell’elemento.

3.6.7 Spettrometria di massa

Lo strumento utilizzato per la determinazione denposti presenti nei prodotti deidrogenati
e un Agilent serie 6890N dotato di una colonna K& fenil-metil-silicone) lunga 30 m e
con diametro di 0.25 mm. La programmata di tempesatlel forno contenente la colonna
prevede un’isoterma di 2 min a 50 °C ed il suceessicremento fino a 250 °C con una
velocita di riscaldamento pari a 10°C/min. L'ingg# € mantenuto a una temperatura costante
par a 250 °C. L'identificazione dei picchi ottendtll cromatogramma é effettuata tramite il
software dello strumento, che confronta gli speittenuti con quelli presenti nella library
NIST.

3.6.8 Spettroscopia Raman

La tecnica di spettroscopia Raman e stata utibzzadr la caratterizzazione dei depositi
carboniosi superficiali. Si e utilizzato lo strunterRenishaw Sistema 1000, dotato di un
microscopio con focale Leica DMLM con obbiettivix60ideocamera a colori CCD, porta
campioni motorizzato XYZ con risoluzione fino a @, laser a diodo 780 nm (rosso). Per
tutti gli spettri e stato utilizzato un laser adbo(780 nm), obbiettivo 50x, 100% potenza di
irraggiamento del laser. Gli spettri sono statiisegti nel range spettrale 1000-1800%m

eseguendo ogni volta 4 accumuli da 10 s.

3.6.9 Spettrometria di fluorescenza

Sui campioni disattivati € stata eseguita una anapettroscopica di fluorescenza per
valutare la quantita di zolfo presente. Si e wdio lo strumento PANalytical axios

advanced, dotato di sorgente di rodio e potenZakdiV.
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4 Risultati e discussione

by

In questo lavoro di tesi si & cercato di approfomdiue aspetti fondamentali della
disattivazione dei catalizzatori nelle reazionddidrogenazione di miscele complesse: la
formazione di coke e l'avvelenamento da zolfo.

Lo studio svolto é stato suddiviso in due partipremna parte si € concentrata sullo studio
dei meccanismi di reazione e disattivazione dilztaori a base di platino stagno
supportati su allumina. In un lavoro di tesi presee [1] si era dimostrato come la
tipologia di alimentazione fosse importante ai findeterminare il tipo di coke che viene
a formarsi durante la reazione. Per approfondire stadio del meccanismo di
disattivazione si e cercato di avvicinarsi il piospibile al comportamento ottenuto
deidrogenando il Jet Al fuel desolforato (LSK-LowlfSr Kerosene) utilizzando miscele
di molecole modello sempre piu complesse. Il cztaliore 1%Pt-1%Sn-0,5%K/AD;
(Cat2), che ha mostrato le migliori prestazioni termini di stabilita tra quelli
precedentemente provati [1], & stato quindi testaip miscele surrogato a diverso
numero di componenti.

Le metodologie di rigenerazione sono ben note patdlizzatori utilizzati nelle reazioni
di deidrogenazione di paraffine ad olefine. Nellglacazione specifica in studio la
complessita dell'alimentazione ha reso necessamostudio approfondito delle fasi della
rigenerazione, al fine di ottimizzarlo.

La seconda parte del lavoro di tesi si € concentsatllo studio di catalizzatori
tioresistenti innovativi a base di Ni e Co. Quastimi sono stati messi a punto, in
collaborazione con I'Universita di Malaga, in matiopoter lavorare con JetAl avio non

desolforato, evitando cosi la costosissima pro@dudesolforazione spinta.
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4.1 Disattivazione per formazione di coke

Uno dei problemi principali per i catalizzatorili#zati nelle reazioni di deidrogenazione
e la formazione di coke superficiale. Come gia ngde in precedenza [1], la produttivita
in idrogeno per il catalizzatore 1%Pt-1%Snfd (Catl) varia notevolmente cambiando
la tipologia di alimentazione. Confrontando i valdr produttivita ottenuti alimentando

singole molecole modello, metilcicloesano per lelenole cicliche e dodecano per le

molecole lineari, si pud notare una notevole défera di produttivita (figura 4.1).

=—4—NMe-—cicloesano —i—Dodecano

8000
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3000
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I 1 Z 3 4 5 f 7
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Produttivita H, [NL/(h-Kgcat)]

Figura 4.1 Produttivita in idrogeno ottenuta cocaitalizzatore 1%Pt-1%Sn/Ab;

Alimentando metil-cicloesano si ottiene una elevataduttivita ed una completa
conversione del reagente. La reazione di deidragena del metil-cicloesano € selettiva
a toluene e porta alla formazione di 3 moli di gkno per mole di reagente convertito
(figura 4.2).

Per quanto riguarda il dodecano, questo da luogeaaioni di cracking, idrocracking,

catalizzate dai siti acidi del supporto e deidrizz@zione, che necessitano sia del
metallo nobile che dei siti acidi (come mostratdigura 4.3). Come si puo notare dallo
schema di reazione, solo la reazione di deidr@zaliione porta alla produzione di

idrogeno.

53



Risultati e discussioni
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Figura 4.2 Schema della reazione di deidrogenaziehmetil-cicloesano
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Figura 4.3 Schema delle reazioni di idrocracking ¢tacking (2), e deidrociclizzazione
(3) del dodecano

E interessante osservare come la velocita di tisaibne del catalizzatore (figura 4.1)
sembri abbastanza simile. Naturalmente nel caso mdetilcicloesano la durata
complessiva della reazione, prima di raggiungeie pmduttivita di idrogeno pari a 1000
guasi quattro volte piu alta.

Da queste evidenze € possibile ipotizzare uno satmeazione, riportato in figura 4.4,
per spiegare il meccanismo attraverso cui le devéirgologie di molecole portano alla
formazione di coke. Si pud notare come, a secoetla tholecola di partenza (variando
le tipologie di precursori che vengono a formarki)tipologia di coke ottenibile cambi.
Le diverse morfologie sono tra loro distinguibikrpgrado d’ordine della loro struttura e

reattivita.
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Figura 4.4 Schema delle reazioni di formazionecd&k [1]

4.1.1 Influenza dell’alimentazione sulla disattivazione

La reattivita del Catl era stata studiata alimesda(oltre alle molecole singole) la
miscela surrogato semplice ed il cherosene LSispitati ottenuti sono riportati in figura
4.5.

Le differenze fra le due curve di produttivitd sopini evidenti se si confrontano le
rispettive rette di regressione lineare. Apparatinfmolto evidente che la velocita di
disattivazione é praticamente la stessa; se seat#nla miscela surrogato si ha solo una
traslazione a livelli di produttivita piu alti.

Una differenza leggermente piu marcata si osseella prime ore di reazione, in cui le
curve di produttivita sono abbastanza divergentie€fo e sintomo di una piu veloce
disattivazione nel in cui si alimenti LSK, a cauiauna maggiore produzione di coke

quando i siti acidi e metallici sono completamditderi.
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Figura 4.5 Produttivita in idrogeno ottenuta coaatalizzatore 1%Pt-1%Sn/A); (Catl)

Un altro aspetto da non sottovalutare € la conoeesdei reagenti (valutato naturalmente
solo nel caso del surrogato e delle molecole s&)gdbe si mettono a confronto i valori di
e possibile osservare un aspetto interessanterdfigp). Il metilcicloesano, nel caso in
cui venga alimentato da solo, viene convertito ipaatente al 100%; se alimentato in
miscela la sua conversione subisce un calo.

Questo fenomeno mette in risalto la complessitdanebnduzione di questo tipo di
reazione per la produzione di idrogeno, rendendaticodarmente interessante
I'investigazione dei meccanismi coinvolti al fineridiscire a trovare un compromesso tra
parametri operativi, caratteristiche del cataliazate composizione dell'alimentazione per

garantire una produttivita costante ed inibirgl possibile la disattivazione.
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Figura 4.6 Conversione del metilcicloesano ottencta 1%Pt-1%Sn/AD; (Catl)
alimentandolo in miscela surrogato e puro

I meccanismi di reazione ipotizzati in precedenthd la letteratura esistente [2,3,4]
avevano portato all'utilizzo di potassio quale potone chimico; infatti il potassio,
diminuendo l'acidita del supporto, inibisce alcudelle reazioni che portano alla
formazione di coke, aumentando notevolmente il teiprita del catalizzatore. | risultati
incoraggianti ottenuti utilizzando questo cataltpze, 1%Pt-1%Sn/AD;, drogato con lo
0,5% in peso di K (Cat2) hanno portato alla sudtaapiale candidato ottimale per le
successive indagini sui meccanismi di disattivagiam quanto, da un lato fornisce le
indicazioni meccanicistiche e dall'altro risult@@® interessante per applicazioni su scala

pilota.

Alimentando il surrogato semplice su Cat2 (figurd)4i ottiene una produttivita iniziale

in idrogeno di circa 3000 NL/h*kgcat; inoltre doft®0 ore il catalizzatore risulta essere
ancora sufficientemente attivo (produttivita in Buperiore a 1000 NL/h*kgcat). Se si
confrontano i risultati ottenuti con il surrogatensplice con quelli relativi al cherosene
che di velocita di disattivazione.

Si puo notare infatti come, passando dal surrogib¢omiscele reali, il tempo di vita del

catalizzatore cali notevolmente. Come visto perCdtl, aumentando il numero di

composti organici, passando dalla miscela surroghtherosene LSK, la produttivita in

idrogeno del sistema diminuisce.
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Per cercare di riprodurre il comportamento ottenta il cherosene desolforato, si e
alimentata una miscela a maggior grado di compegsurrogato complesso), data da un
maggior numero di molecole presenti. Rispetto alogiato semplice € stata diminuita la
percentuale di dodecano, compensata con l'aggidntattano; in questo modo la
composizione rispecchia maggiormente quella efiettliel cherosene.

| risultati ottenuti vengono riportati in figuraz.

—s—surrogato semplice —#—surrogato complesso LSK

y=-10x+2361

y=-522+2974 | |Lpgetw

Produttivita Hy (NL/h*h*Kgeat)

0 3 10 13 20 25 30 33 100
Tempo (h)

Figura 4.7 Produttivita in idrogeno del catalizzat&%Pt-1%Sn-0,5%K/A0; (Cat2)

| dati riportati indicano come, passando da sutgamplice a surrogato complesso, la
produlttivita iniziale non mostra significative difenze. Cio che varia invece e la velocita
di disattivazione; la pendenza osservata nel secaato € molto maggiore. Come
ipotizzato, quindi aumentando il numero di molecalesce la quantita di specie
precursori che portano alla formazione di depos#iboniosi. Inoltre nel surrogato
complesso si ha una maggior quantita di olefine pbrtano alla formazione di una
maggior quantita di coke. Confrontando i risultattenuti con il surrogato complesso ed
LSK, e possibile notare come la pendenza nel paaso sia maggiore rispetto al secondo
(52 contro 41). Questo indica come la maggiore goes di olefine (8%vol contro
2%vol) sia determinante per la stabilita del catatore. La differenza nella produttivita

iniziale € ancora da attribuirsi alla composiziatedle due miscele. Le percentuali di
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tetralina e decalina sono maggiori di quelle effathente presenti in LSK; essendo
facilmente deidrogenabili permettono di ottenerea produttivita maggiore. Se si
osservano le conversioni ottenute nel caso di gatoosemplice e surrogato complesso,
riportati in figura 4.8, si pud notare come aumedtala complessita della miscela
alimentata diminuisca la conversione del dodecacr@gca quella del metilcicloesano.
Questo dato dimostra come, modificando la composei dell’alimentazione, il
meccanismo di reazione subisca delle variazionia Wmaggiore conversione delle
molecole lineari puo essere giustificata da unemento delle reazioni di cracking, per
reazione delle stesse con i siti acidi del suppd@oesto determina un aumento nella
formazione di depositi carboniosi; i frammenti chengono a formarsi agiscono da
precursori del coke, determinando la disattivazidelecatalizzatore. La quantita di coke,
quindi, dipende dalle caratteristiche dell'alimemtae.

B Surrogato semplice  HSurrogato complesso
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40
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Figura 4.8 Conversioni ottenute con 1%Pt-1%Sn-0,B800; (Cat2) alimentando
surrogato semplice e surrogato complesso

Conversione %o

Se si confrontano gli andamenti ottenuti con Cégufa 4.9) rispetto a quelli relativi a
Cat2 (figura 4.7), utilizzando le stesse tipolodiealimentazione, e possibile fare delle

considerazioni.
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Figura 4.9 Produlttivita in idrogeno ottenuta cotattazatore 1%Pt-1%Sn /AD; (Catl)

Considerando i valori di attivita iniziale e posklosservare come questi siano maggiori
nel caso in cui si utilizzi il Catl. La causa érizercarsi nell’acidita del sistema. | siti
acidi, infatti, determinano una maggiore attivitdl distema. Catalizzando reazioni di
isomerizzazione, portano alla formazione di specigliche. Queste, essendo piu
facilmente deidrogenabili rispetto alle molecolenelri, permettono di ottenere
produttivita maggiori. L'elevata attivita porta pealla formazione di un maggior numero
di molecole insature, come conseguenza delle neiadiccracking anch’esse catalizzate
dell'acidita del supporto. La combinazione dei deféetti, formazione di molecole
insature e deidrogenazioni consecutive, portareofatimazione di una maggiore quantita
di coke. A parita di tipologia di alimentazionefaitii, & possibile osservare un incremento
della velocita di disattivazione passando da Cat2at.

Un altro elemento interessante €& determinato daN&rsione dei risultati ottenuti
alimentando surrogato complesso e LSK. La presatizalefine, come detto in
precedenza, porta alla formazione di una elevaantiga di coke; nel caso in cui si
utilizzi Catl la combinazione tra I'elevata aciditél sistema e I'alimentazione comporta

una rapida disattivazione.
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Dalle analisi GC-MS effettuate sui prodotti deideagti, ottenuti con il Cat2 alimentando
surrogato semplice e complesso (figura 4.10), si potare come il numero di prodotti
ottenuti sia maggiore nel secondo caso. Questoenoaf come, incrementando la

complessita della miscela aumentino le reaziorésiderate.

Abundance

Figura 4.10 Confronto dei cromatogrammi relativipaodotti deidrogenati ottenuti da
surrogato complesso e surrogato semplice con 1%SR10,5%K/Ab0; (Cat2)

Evidenziata I'importanza dell'alimentazione nel @esso di disattivazione del
catalizzatore si e cercato di valutare come qudstarmini la morfologia dei depositi
carboniosi. Sono quindi state effettuate delle ian&aman sui catalizzatori disattivati,
per caratterizzare la tipologia di coke formatagiashte la reazione.

La spettroscopia Raman €& una tecnica ampiameittizzatie nella caratterizzazione dei
materiali carboniosi. Generalmente viene eseguitare lunghezza d’onda nella regione
spettrale del blu-verde (488-514nm). Studi Ramaiudunghezze d’onda (da 830 a 299
nm) vengono sempre piu utilizzati [5,6]; infatti Seconfrontano le dispersioni delle band
G e D1 al variare della lunghezza d’onda si puditeaé il grado d’ordine e la natura piu
0 meno cristallina del coke.

In generale gli spettri Raman per i materiali caibsi possono essere classificati in

primo (1000-2000 ci) e secondo ordine (2000-3000 YmPer questo studio sono stati
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effettuati spettri del primo ordine, registratilzzando come unica sorgente un laser a
diodo con lunghezza d’onda di 780 nm.

Gli orbitali di valenza degli atomi di carbonio posio ibridizzarsi per formare
combinazioni spe sp. L'orbitale sp forma una struttura planare, tipica delle molecole
aromatiche e della grafite cristallina. Gli orhital® portano alla formazione di una
struttura tridimensionale tipica sia della strugtuidiamond-like” che delle strutture
grafitiche disordinate.

Lo spettro Raman di un singolo cristallo di grafitestra un solo picco del primo ordine
a 1580 crit, che prende il nome di banda G. Si tratta di wceirelativo ad una
vibrazione con simmetriaJg relativa ad un cristallo di simmetria’da Il primo modo,
E»g1, corrisponde alla vibrazione degli atomi perpealdiomente allo strato grafitico.
Date le deboli interazioni tra i diversi stratiffequenza di vibrazione € molto bassa (42
cm™) e non viene in genere registrata. Il secondo nhddbrazione (mostrato in figura
4.11), Bg, corrisponde allo stretching del legame tra gbnat nel piano, con una
frequenza a 1580 ¢

Questo picco e visibile nei sistemi contenenti atalincarbonio costituenti strutture

policromatiche (strati o frammenti grafitici).

@ (b)

Figura 4.11 Vibrazioni associate a strutture gckfé (a) Vibrazione associata alla banda
G di simmetria E2g. (b) Vibrazione associata alada D1 con simmetria Alg [13]

Considerando una grafite policristallina, in presendi difetti, si puo osservare un altro
picco. A 1350 crit si osserva una banda (D1) associata alla rodeta simmetria
(come mostrato in Figura 4.11), che avviene nedibdello strato grafitico. La banda D1

viene comunemente definita come banda D dei difiettvibrazione coinvolta sarebbe
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proibita in una struttura grafitica perfetta, mavetita invece attiva in presenza di

disordine.

Quando si considera un materiale carbonioso € litessisservare altri picchi dovuti a

sistemi disordinati.

« Banda D2 (1620 cif); generalmente si presenta come una spalla dafidebG ed &
da attribuirsi ad una vibrazione che coinvolge ti@ts grafenico di atomi $p(con
simmetria kg).

« Banda D3 (1500 cif); si tratta di una banda tipica dei sistemi caibsindeterminata
dai difetti al di fuori dei piani aromatici, dataccombinazioni di atomi ibridizzati $p
e sp. L'intensita di questa banda da indicazioni in iteealla quantita di carbonio
amorfo nella forma di molecole organiche, frammergruppi funzionali.

« Banda D4 (1200 ci); & data dalla vibrazione della struttura gradititisordinata (con
simmetria Ag), in particolare da atomi ibridizzati %p sp, streching di legami C-C e
C=C, polieni ed impurezze ioniche. E’ possibile evgare, per questa banda, uno
splitting (D4.1 e D.2).

Di seguito vengono riportati gli spettri Raman sdgiti sui campioni disattivati (figuara

4.12, figura 4.13).

63



Risultati e discussioni

e —
=
E
=R
-
S -
- h’
w - 4,“
-'/Ky/:ﬂ
A
R -Wr e — o . —
[ 7 | | [ T | | |
hii i) h ] 15 W 15 L] ™

Raman Shift (cm™h)

Figura 4.12 Spettro Raman registrato per il campid®oPt-1%Sn-0,5%K (Cat2)
scaricato dopo la prova catalitica con surrogatoesso
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Figura 4.13 Spettro Raman registrato per il campid®Pt-1%Sn-0,5%K/A0; (Cat2)
scaricato dopo la prova catalitica con ULSK
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Facendo la convoluzione degli spettri ottenuti égtmile valutare il rapporto tra le
diverse specie di coke presente considerandodeasiia dei picchi relativi. In tabella 4.1
vengono riportati i valori di intensitd dei picchélativi alla forma ordinata (O) e
disordinata (D) ed il rapporto tra i due.

Alimentazione Surrogato complesso LSK
| (G+D1) =0 37218 1634176
| (D2+D3+D4) =D 26742 2250371
O/D 1,39 0,73

Tabella 4.1 Intensita (counts) dei picchi Ramaatiélalle diverse tipologie di coke

Dai dati ottenuti si puo vedere come il coke cheneia formarsi alimentando il surrogato
complesso sia caratterizzato da un elevato graatalide, circa il doppio rispetto a quello
osservato sul catalizzatore disattivato con LSKD(@ari a 1,39 invece di 0,73).

Per valutare quali tipologie di depositi carbonisisino presenti sul catalizzatore esausto
puo essere utilizzata I'analisi@PO. L'identificazione delle diverse forme di copad
essere effettuata da un confronto della temperalucambustione. Questa risulta essere
tanto piu alta quanto maggiore € il grado d’ordileé coke; infatti un sistema ad elevato
ordine presenta una maggiore stabilita e quindi umaggiore temperatura di
combustione.

Il coke amorfo, legato al sito metallico e caratteato da un elevato disordine strutturale,
ha una temperatura di combustione compresa tra#@8%c. Il coke grafitico e “diamond
like”, caratterizzati da un elevato ordine strudtared una forte interazione con il sito
acido, ha temperature di combustione piu alte,eoitr500°C [7,8]. A temperature
intermedie e possibile osservare la combustioneala parzialmente grafitico, tra 400-
500 °C. In figura 4.10 vengono riportati i segradtenuti per i due campioni scaricati.
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Figura 4.14 @TPO su catalizzatore 1%Pt,1%Sn+0,5%l (Cat2) disattivato con
surrogato complesso e LSK

Come mostrato in figura 4.14, il campione disatbveon LSK mostra un picco a 480°C
ed una spalla a 440°C: il primo segnale € attritkridod un coke di natura semi ordinata,
mentre il secondo ad uno con un maggior gradosdirdine.

Osservando la curva relativa al campione disatiicain la miscela complessa si nota la
presenza di tre tipologie di coke. Il primo piceo460°C, corrisponde ad una tipologia di
coke semi ordinato; il picco a 540°C e la spalE8a°C corrispondono alla combustione
di due tipologie di depositi carboniosi con un grati ordine molto elevato, superiore a
guello presente sul campione disattivato con LSKptesenza di tipologie di coke a cosi
elevato grado d’ordine, a conferma di quanto osgermell’analisi Raman, da indicazioni
di come la tipologia di molecole sia determinangianproduzione di coke. Nel nostro
caso €& possibile affermare che sia l'isoprene, iadiwpiu in generale le olefine, a
determinare la formazione di questa tipologia dipadéti carboniosi. Essendo
caratterizzata da doppi legami e da un carbonmaeo € estremamente reattiva; i siti
acidi catalizzano le reazioni di isomerizzazionep@imerizzazione, portando alle
formazione di una notevole quantita di depositiboaiosi. | meccanismi di reazione

ipotizzabili vengono riportati in figura 4.15.
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Se si confronta questo meccanismo con quello apwrin precedenza (Figura 4.4) e
possibile dedurre come la presenza contemporaneiftie ed aromatici comporti una
rapida disattivazione del catalizzatore.

Confrontando le aree riportate in figura 4.14, ad motare come anche la quantita
complessiva di coke, formatosi sul catalizzatoreadte la reazione con il surrogato
complesso, sia molto maggiore rispetto a quellersso sul catalizzatore disattivato con
LSK. La maggiore quantita di coke puo essere spaegja dal maggior numero di ore di
reazione del catalizzatore che dalla maggiore ftivita in idrogeno. Alimentando il
surrogato complesso si ha una produttivita moltggiae, con una conseguente maggior
formazione di molecole deidrogenate. Queste poss@wr effetto di reazioni

indesiderate, portare alla formazione di coke.
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| dati ottenuti dalle analisi £TPO vengono confermati dai risultati delle ana$iN

riportate in tabella 4.2.

Alimentazione %C %H
Surrogato complesso 20.33 1,00
LSK 4.27 0,63

Tabella 4.2 Analisi elementare del contenuto di B per il catalizzatore esausto 1%Pt-
1%Sn-0,5%K/A}0O; (Cat2) a seguito delle prove catalitiche con ggato semplice,
surrogato complesso e LSK

Oltre a mostrare una elevata quantita di carbongepositi presenti sul catalizzatore
disattivato con il surrogato complesso sono cara#tati da una elevato rapporto C/H. Si
tratta di sistemi ad elevata grafitizzazione, ¢aratzati da una maggiore inerzia chimica
(come gia osservato in analis;-OPO).

Dai risultati ottenuti si pud osservare quindi com#aumentare della complessita della
miscela surrogato, il comportamento si avvicini welp osservato nel caso in cui si
alimenti il cherosene desolforato.

La differenza osservata tra le prove effettuate it@urrogato complesso e LSK risulta
perd essere ancora marcata. Questo puo essebeiibitei, oltre al maggior numero di
molecole, al fatto che il cherosene presenti trace®lIfo (3 ppm).

| valori di produttivita ottenuti vengono riportaiti figura 4.16.
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Figura 4.16 Produttivita in idrogeno del cataliora 1%Pt-1%Sn-0,5%K/AD; (Cat2)

Si puo notare come l'aggiunta dello zolfo, in entle le miscele surrogato, comporti una
diminuzione del tempo di vita del catalizzatore e&o effetto risulta essere piu evidente
considerando il surrogato complesso; la pendenzergata non risulta variare in maniera
elevata.Nonostante la presenza dello zolfo influenzi Raté del catalizzatore, infatti,
I'effetto osservato risulta essere marginale rigpatquello determinato dalla variazione
della composizione.

Si puo notare come il risultato ottenuto con ilregato complesso additivato di zolfo sia
guello che piu si avvicina al comportamento osderean LSK, ma restano comunque

delle differenze.

Da quanto emerso dalle prove fatte € possibileviddare gli aspetti che competono nel

processo di disattivazione dei catalizzatori a bdisplatino stagno. Dai dati raccolti

possibile individuare i fattori determinanti nebpesso di disattivazione dei catalizzatori

a base di platino stagno supportati su allumina.

» L'’acidita del supporto, catalizzando le reazioniighmerizzazione e ciclizzazione,
permette di ottenere un maggior numero di molecatkche. Queste, essendo piu

facilmente deidrogenabili, permettono di ottendesae produttivita
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 Aumentando l'acidita del sistema catalitico vengdawgorite reazioni indesiderati
quali cracking e polimerizzazione, che portano fafanazione di una elevata quantita
di coke. La diminuzione dell’acidita, mediante Kpgnta di potassio, permette di
controllare queste reazioni, rallentando il prooedigdisattivazione.

» Latipologia di molecole alimentate determina qitarg tipologia del coke che viene
a formarsi. Le molecole cicliche, mediante reaziatii deidrogenazione e
condensazione portano alla formazione di deposii siti attivi. L'effetto
predominante, pero, risulta essere determinata gadisenza di olefine. Queste infatti

interagiscono con i siti acidi portando alla formeaz di carbocationi e di coke.

4.1.2 Rigenerazione

Dopo essere stati individuati i fattori determinadila disattivazione dei catalizzatori a
base di platino stagno supportati su alluminaatogiossibile individuare la formulazione
ottimale per questa applicazione. | processi imehlst infatti, sono caratterizzati da
disattivazioni del catalizzatore molto piu rapidspetto a quanto osservato in questo
lavoro, con perdita di attivita gia dopo qualcha.dlonostante questo si € cercato di
valutare la possibilita di rigenerare i catalizzatbsattivati, in modo da ridurre I'impatto
economico di questi sul processo stesso. A quesbpos sono stati effettuati test
utilizzando il catalizzatore 1%PT-1%Sn-0,5%K/B4 disattivato con LSK.

Ai fini di identificare le condizioni di rigeneraame ottimali, per il ripristino dell’attivita
catalitiche, sono state eseguite prove preliminafiettuando rigenerazioni del
catalizzatore disattivato in reattore di quarzo.

In figura 4.17 vengono riportate le condizioni memite in fase di rigenerazione.

Il pretrattamento con idrogeno, effettuato in faBeriscaldamento, ha come scopo la
rimozione dei composti organici assorbiti sul aawtore; il breve stazionamento in elio
ha invece la funzione di rimuovere I'idrogeno prichaffettuare il trattamento con aria.

| campioni cosi trattati sono stati sottoposti adlsi O-TPO per valutare la quantita di

coke residuo. | risultati ottenuti vengono ripartatfigura 4.18.
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Figura 4.17 Condizioni di rigenerazione mantemglereattore di quarzo
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Figura 4.18 @TPO sul catalizzatore 1%Pt-1%Sn-0,5%K/®d(Cat2) disattivato con
LSK e rigenerato in reattore di quarzo

Si pud osservare come la temperatura di combustieheoke si sposti, considerando il
catalizzatore semplicemente disattivato con quefienerato a 400 °C, da 480°C a

500°C. Il coke presente sul campione disattivat@b@abilmente non raggiunge
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omogeneamente, nel reattore in quarzo, una tenupardale da permetterne la
combustione. Per effetto della temperatura, perpossibile la formazione di ulteriori
legami che portano ad ottenere una forma piu otdjr@aratterizzata da una maggiore
temperatura di combustione.

In figura 4.18 si pud notare anche come il campiogenerato a 425°C non mostri alcun
picco, ad indicare una completa rimozione dei diépcarboniosi. Questa temperatura e
stata presa come riferimento iniziale per i sugeessst sull'impianto.

In impianto sono stati eseguiti piu cicli di reamdrigenerazione, sempre alimentando
LSK, per valutare come la temperatura di rigerierez influenzasse il recupero
dell'attivita del catalizzatore. Prima di ogni rigggazione e stato effettuato un
pretrattamento con idrogeno per rimuovere i composjanici volatili adsorbiti sul
catalizzatore.

Le condizioni mantenute in fase di rigenerazionsde seguenti:

* Velocita di riscaldamento: 2°C/min

» Stazionamento alla temperatura finale: 2h

* Pressione: 1 atm

» Portata di aria: 100 ml/min

In figura 4.19 vengono riportati i risultati otteénu

—a—Rigenerazio 425°C —B—Rigenerazione 475°C ——Rigenerazione 550°C
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Figura 4.19 Produlttivita in Hottenuta nei cicli reazione/rigenerazione con 14R&n-
0,5%K/Al,03 (Cat2) disattivato con LSK e rigenerato in impant
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Le prime tre serie di dati, comprese tra 0 e 2ddstrano 'andamento dei disattivazione
di Cat2 con LSK nelle condizioni di reazione staxddad.a sovrapposizione delle curve
indica la perfetta riproducibilita del test. Lampa prova é stata svolta rigenerando il
catalizzatore a 425°C (serie rossa). In figura €J#ssibile osservare come il recupero
notevolmente diminuito. Questo dato indica comdifferenza da quanto ci si aspettava
alla luce dei risultati ottenuti nelle prove dieigerazione nel reattore di quarzo, il coke
depositato sulla superficie non sia stato completaenrimosso. Questa differenza tra i
risultati ottenuti e quelli attesi pud essere dficstta, nonostante un rapporto aria
alimentata/massa di catalizzatore costante, daliffissione piu efficiente del gas tra le
particelle nel caso del reattore di quarzo, non paEmsato da un maggiore tempo di
permanenza alla massima temperatura.

Per cercare di rimuovere completamente il cokegnmteseé stata eseguito un trattamento
in aria a 475 °C (serie blu). Dopo la prima rigexzésne si osserva una produttivita
confrontabile con quella del catalizzatore fresmmtinuando a rigenerare il catalizzatore,
perd, sia produttivita iniziale che tempo di vital dcatalizzatore mostrano una
diminuzione. Questo risultato indica come un aumedtlla temperatura di 25°C
permetta di ottenere risultati migliori in termidi ripristino delle caratteristiche del
catalizzatore, ma non sia ancora sufficiente a owete completamente il coke
superficiale.

Rigenerando il catalizzatore a 550°C (serie vesie)uo notare come la produttivita
iniziale, ottenuta nelle diverse reattivita, siallmatabile, a conferma di una rimozione
ottimale del coke. Se viene pero calcolata la ditt@gressione si puo notare un notevole
aumento della velocita di disattivazione; la permdepassa infatti da 45 a 64 e 89.

Sui campioni scaricati, alla fine dei vari ciclemone/rigenerazione, e stata effettuata un
analisi elementare CHN e Raman per valutare la tqaae la tipologia di coke
superficiale.

In tabella 4.3 vengono riportatrisultati ottenuti tramite analisi elementare CHN.

Dai dati ottenuti si puo vedere come il campiongemerato a 425°C presenti una
maggiore quantita di coke rispetto agli altri dllecoke depositato sul catalizzatore
durante la prima reattivita non viene rimosso digda rigenerazione; il coke che viene a

formarsi durante le reattivita successive si somuoiadi a quello gia presente.

73



Risultati e discussioni

Campione N° ore di reazione % C %H
Rigenerato 425°C 30 (con 1 rigenerazione) 2,92 0,60
Rigenerato 475°C 45 (con 2 rigenerazioni) 1,27 0,49
Rigenerato 550°C 90 (con 6 rigenerazioni) 191 0,46

Tabella 4.3 Analisi elementare del contenuto di CHeper il catalizzatore esausto
1%Pt,1%Sn+0,5%K/AD; (Cat2) a seguito dei cicli reazione/rigeneraziaiattivato
con LSK

| dati ottenuti su campioni rigenerati a 475°C &%°C sono tra loro confrontabili.
Bisogna pero considerare che l'ultima reattivith @mpione con rigenerazioni a 550°C
ha durata doppia rispetto a quello con rigenerazasod75°C. Ipotizzando, in prima
approssimazione, che l'incremento di coke depasitatsuperficie sia proporzionale al
tempo di reazione, risulta evidente come il tratato a 475°C non sia sufficiente per

una completa ossidazione delle specie carboniose.

Di seguito vengono riportati gli spettri Raman s#giti sui campioni scaricati (figura
4.20, figura 4.21, figura 4.22) ed i rapporti defigensita (tabella 4.4).
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Figura 4.20 Spettro Raman registrato per il canpid®oPt-1%Sn-0,5%K/A0; (Cat2)
scaricato dopo successive rigenerazioni a 425°C
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Figura 4.21 Settro Ramarregistrato per il campione 1%Pt-1%85%K/Al,0; (Cat2)
scaricato dopo successive rigenerazioni a 4
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Figura 4.22Spettro Raman registraper il campione 1%Pt-1%305%K/Al,03 (Cat2)
scaricato dopo successive rigenerazioni a 5
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Temperatura di rigenerazione LSK 425°C 475°C 550°C
I (G+D1) =0 1634176 29804 25259 31835
| (D2+D3+D4) =D 2250371 28642 163493 52202
O/D 0,73 1,04 0,67 0,61

Tabella 4.4 Rapporto delle intensita (counts) declp Raman per il coke ottenuto a
seguito della disattivazione con LSK e delle rigag®ni a diverse temperature

| catalizzatori rigenerati a 475°C e 550°C son@ttarizzati dalla stessa tipologia di coke.
Essendo il trattamento di rigenerazione a 550°Café per rimuovere completamente i
depositi carboniosi, il coke che si osserva e sirhé quello presente sul catalizzatore
disattivato da una singola reattivita (come mostmatabella 4.4).

La rigenerazione a 475°C e efficace nel rimuoveas garte dei depositi; il coke residuo
non e in quantita tale da determinare variaziaificative dello spettro.

Il campione rigenerato a 425°C mostra invece unantjid2 di coke ordinato molto
maggiore. La temperatura mantenuta durante ibtrehto non e sufficiente per bruciare
il coke ordinato; nelle reattivita successive qadehde ad accumularsi sul catalizzatore,
aumentando il rapporto tra coke ordinato e dis@tdin

Negli spettri sopra riportati, in particolare nelso dei catalizzatori rigenerati a 450 °C e
550 °C, & possibile osservare la presenza di dyeafig€1010 e 1720 ci) non osservati
nei campioni disattivati un’unica volta. Corrisp@md a vibrazioni associate al coke
disordinato [14].

Osservando i dati di produttivita, ottenuti rigearado il catalizzatore a 550°C, e possibile
pero osservare due diversi andamenti. La prodt#tiviziale, per quanto stabile, mostra
una progressiva diminuzione passando dalla prifidtmha serie di reattivita. Inoltre la
pendenza, associata all'andamento della proddttgt tempo, aumenta visibilmente.
Entrambi questi fenomeni, sebbene presenti anclhee preve di rigenerazione effettuate
a temperatura inferiore, possono essere attrilautause diverse dalla presenza di coke
residuo.

Le cause possibili individuate sono due: modifieglal fase attiva o avvelenamento
irreversibile da zolfo.

Nel primo caso la modifica della fase attiva pusees dovuta a due fenomeni causati
dalla temperatura. Per effetto della temperatadase attiva dispersa sul supporto puod
sinterizzare diminuendo la superficie disponibikr g reazione. Inoltre, a seguito dei

diversi cicli di riduzione/reazione/rigeneraziopéatino e stagno possono costituire leghe
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a diverse stechiometrie (paragrafo 2.5.1). Questsendo caratterizzate da una minore
attivita nella reazione di deidrogenazione, congrmtuna diminuzione dell’attivita del
catalizzatore [9].

Nel secondo caso, la diminuzione di produttivitziale pud essere determinata dallo
zolfo presente in tracce all'interno dell’alimentaze: durante i diversi cicli questo, se
non rimosso durante la rigenerazione, si accumuiasisi metallici del catalizzatore,
diminuendone la capacita deidrogenante.

Per valutare come questi due meccanismi influenzfeaomeni osservati, sul campione
scaricato a termine del ciclo reazione/rigenerazioon rigenerazione a 550 °C e stato
sottoposto a calcinazione in forno statico a 55@0fGorno statico. Su questo é stata
effettuata una microscopia HR-TEM, dopo un trattaimedi riduzione, per valutare la
presenza di leghe Pt-Sn. Come mostrato in figuB8 4ono presenti degli aggregati
metallici visibili come punti neri, identificati coe leghe REny.

N 5nm

Figura 4.23 Immagini HR-TEM del catalizzatore 1%4P%Sn-0,5%K/A$O; (Cat2) dopo
trattamento di riduzione in4He (40/60) a 500 °C per 2 ore

Per valutare l'effettiva influenza dello zolfo peste nell'alimentazione (LSK) sulla
disattivazione del catalizzatore, e stata eseguita spettroscopia di fluorescenza. Si e
effettuata I'analisi sia sul catalizzatore Cat2attisato con LSK che sul Cat2 al termine
dei cicli reazione/rigenerazione con rigeneraze®50°C. | risultati vengono di seguito
riportati (tabella 4.5) sia in termini di percentuan peso di zolfo che di rapporto tra le

moli di zolfo e di platino presenti sul campione.
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Disattivato con LSK
Disattivato Disattivato con LSK e rig. 550 °C
con LSK rigenerato a 550 °C 6 volte  calcinato in forno

statico
w% S 0,01 0,05 0,02
mol S/mol Pt 0,05 0,29 0,12

Tabella 4.5 Contenuto si zolfo, espresso come parake in peso, dei campioni 1%Pt-
1%Sn-0,5%K/A}0; (Cat2) disattivato con LSK e Cat2 al termine declicdi
reazione/rigenerazione con rigenerazione eseg@f®eC

Si puo notare come la quantita di zolfo presentecatalizzatore aumenti allaumentare
del numero di reattivita a cui questo viene sotsdpoPassando dal campione disattivato
una singola volta a quello rigenerato piu voltesserva infatti incremento del contenuto
di zolfo.

Per valutare se il trattamento di rigenerazionduarizi la rimozione dello zolfo, il
campione scaricato al termine dei cicli di reazidgenerazione é stato calcinato a 550°C
in forno statico e sottoposto nuovamente ad analisi

In tabella 4.5 si puo vedere come la quantita dfiozpresente sia diminuita (da 0,05 a
0,02 % in peso). La rimozione dello zolfo ottenuital caso del forno permette di
rimuovere una quantitd di zolfo maggiore rispettguanto non avviene nel reattore.
Questa differenza puo essere dovuta da un aumecrdteldella temperatura in quanto il
calore di combustione non viene rimosso. La pravasdiminuzione di attivita/stabilita
mostrata dal catalizzatore nelle successive r@attipuo quindi essere parzialmente
imputata ad un avvelenamento progressiva deittiti ad opera dello zolfo.

Da quanto emerso dalle prove eseguite, e quindilpites effettuare una rigenerazione per
i sistemi catalitici studiati. Per ottenere unaoihte rimozione del coke & necessario
utilizzare elevate temperature, che ne permettama w€wompleta combustione.
Aumentando la temperatura si osserva infatti unliovegmento dei risultati ottenuti in
del ciclo ossidazione/riduzione, una evoluziondadigse attiva, con formazione di leghe
caratterizzate da minore attivita. Inoltre la premedello zolfo porta ad un progressivo
avvelenamento dei siti acidi ad opera dello zoBmpo diverse reattivita, quindi, il

ripristino completo delle caratteristiche del ciaizdtore non € piu possibile.
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Per applicazioni industriali si ha perdo la possibildi diminuire la frequenza di

sostituzione del catalizzatore, permettendo unvabeerisparmio in termini economici.

4.1.3 Diminuzione della velocita di disattivazione

La possibilita di diminuire il fenomeno della dise&zione dei catalizzatori risulta essere
un’opportunita molto interessante ai fini di ridelircosti nei processi di deidrogenazione.
Gia utilizzata nel processo STAR (paragrafo 2.p&?)la deidrogenazione del propano, in
rapporti molari propano/vapore acqueo compres@sae 4,2, I'acqua gioca un ruolo
fondamentale nel moderare la disattivazione da.coke
L’acqua reagisce con il deposito carbonioso deatusisul catalizzatore gassificandolo,
secondo la reazione:

C+H, 0> CO+H
A questo scopo sono stati eseguiti dei test usihzio il catalizzatore Catl, in quanto
disattivandosi in tempi piu brevi rispetto al Cg&mette di notare meglio un eventuale
effetto, ed alimentando all'impianto il surrogato semplicemodo da ridurre al minimo
le variabili del sistema.
Alla miscela surrogato semplice € stata aggiumta quantita di acqua crescente, in
modo tale da valutarne I'effetto e determinarededizioni ottimali. Le prove sono state
effettuate con quantita di acqua di 1000-2500-5ppt. L'omogeneita del sistema é
stata garantita tramite agitazione meccanicaultas ottenuti vengono riportati in figura
4.24.
Dai risultati ottenuti si pud vedere come, aggiurdyge 1000 ppm di acqua si osserva un
notevole aumento della stabilita del catalizzatdogo 45 h di reazione la produttivita in
idrogeno e di circa 1500 NL/h*kgr.
Aumentando la quantita di acqua aggiunta alla rassarrogato, pero, Si osserva un

peggioramento delle prestazioni del catalizzatore.
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—4—Surrogato Semplice ——Surrogato Semplicet+1000ppm H20

—d—Surrogato Semplice + 2500ppm H20 Surrogato Semplice + S000ppm H20
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Figura 4.24 Produttivita in Hottenuta con 1%Pt-1%Sn/&); (Catl) alimentando
surrogato semplice a diversi tenori di acqua

L’acqua riduce il fenomeno della disattivazionesnagendo con il coke sul catalizzatore;
durante il processo di formazione dei depositi uesngono parzialmente rimossi
mantenendo liberi i siti attivi.

All'aumentare della sua concentrazione aumentanmportanza le reazioni di cracking,
catalizzate dall’acidita del supporto; si osserwandi un aumento della velocita di
disattivazione.

L’aumento del fenomeno del cracking e confermatdledanalisi sui composti
deidrogenati; passando da 1000 a 5000 ppm di asiqosserva un aumento dei picchi
riportati nel cromatogramma per bassi valori deige di ritenzione (figura 4.25).

In figura 4.26 vengono riportate le conversioni geagenti ottenute passando da 1000 a

5000 ppm di acqua aggiunta al surrogato semplice.
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Surrogato + 1000 ppm BO

14.00 16.00 18.00 20,00

Surrogato + 5000 ppm BO

Figura 4.25 Cromatogrammi relativi ai prodotti deigenati ottenuti alimentando
surrogato semplice +1000 ppm® e surrogato semplice +5000 ppraCHcon 1%Pt-
1%Sn/ALO; (Catl)
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Figura 4.26 Conversione dei reagenti ottenute €6Rt11%Sn/AJO;z (Catl) alimentando
surrogato semplice con 1000 e 5000 ppm di acqua

Il valore ottenuto per la conversione relativaatiutilibenzene conferma le reazioni di

cracking che avvengono durante la reazione con F00 di acqua. Osservando la
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composizione del gas ottenuto al termine della ioe&z riportato in figura 4.27,

confrontando le prove con 1000 e 5000 ppm di acquauo notare come la purezza
dell'idrogeno sia confrontabile. Se la prova corDQQopm di acqua presenta come
impurezza solo il metano in ridotte percentualgiaggendo alla miscela surrogato 5000

ppm di acqua si osserva invece la comparsa didiftcarburi leggeri.

1oa

aa

an

il

al

50

40

3a

Composizione %o molare

20

10

1000 ppm H20
50040 ppm H20

Idrogeno

Metano Etano Propanoe

Figura 4.27 Confronto delle composizioni dei gderaite al termine delle reazioni con il
catalizzatore 1%Pt-1%Sn/AD; (Catl) con miscela surrogato semplice, addizionata

1000 e 5000 ppm di 4D

Per determinare la tipologia di coke formatosi dteda reazione é stata effettuata una
spettroscopia Raman sui campioni disattivati. Ultai ottenuti vengono di seguito

riportati (figura 4.28, figura 4.29, figura 4.3@gdira 4.31).
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Figura 4.28 Spettro Raman registrato per il campib¥Pt-1%Sn/Al0; (Catl) scaricato

dopo reazione con surrogato semplice

Raman shift (cm?)

Figura 4.29 Spettro Raman per il campione 1%Pt-1%30; (Catl) scaricato dopo
reazione con surrogato semplice+1000 ppi® H
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Figura 4.30 Spettro Raman per il campione 1%Pt-1%d90; (Catl) scaricato dopo
reazione con miscela semplice +2500 pps®H
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Figura 4.31 Spettro Raman registrato per il campib¥bPt-1%Sn/Al0; (Catl) scaricato
dopo reazione con surrogato semplice +5000 pp& H

In tabella 4.6 si pud notare come passando dabgatw al surrogato con 1000 ppm di

acqua di osserva un importante diminuzione delir@dstrutturale del coke, a conferma
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della effettiva rimozione da parte dell'acqua depdsiti. Aumentando il contenuto di
acqua, invece, si ha un incremento del grado dierdiel coke formatosi. Questo dato
conferma l'incremento delle reazioni steam crackilagformazione di specie insature
favorisce la creazione di cross linking tra i dsieframmenti costituenti le strutture
carboniose aumentando l'ordine. Il coke osservato ati valori di acqua mostra
comunque una struttura maggiormente disordinafzettic a quello formato con solo
surrogato. Questo indica come, anche se in mahmeit@ta rispetto a quanto accade in
presenza di 1000 ppm di acqua, si ha comunquenamfeno di pulizia della superficie.

Alimentazione Surrogato  Surrogatos. Surrogatos.  Surrogato s.
semplice +1000ppm +2500ppm +5000ppm
H,O H,O H,O
I (G+D1)=0 38251 11284 39591 40673
| (D2+D3+D4) =D 22931 54845 27322 27310
O/D 1,67 0,60 1,45 1,49

Tabella 4.6 Rapporto delle intensita (counts) dethp Raman per il coke

Quanto emerso dalle analisi Raman viene confermiaitaisultati delle analisi @TPO
(figura 4.32). Il campione disattivato con miscselarogato additivata con 1000 ppm di
acqua mostra un picco a 570°C, relativo al cokénatd, ed una spalla a 480°C. Nel caso
di tenori di acqua pari a 2500 ppm, il picco relatal coke ordinato ha una temperatura
di combustione pari a 580°C ed una spalla mentrekie amorfo viene bruciato a 480°C.
Infine, per quanto riguarda il campione che prevediga quantita di acqua
nell’alimentazione pari a 5000 ppm mostra un pia&80°C ed una spalla a 480°C.

Si puo infine notare, per i campioni disattivathcon’alimentazione contenente 2500 e
5000 ppm di acqua, la presenza di una spalla a®48°tratta della combustione di un

coke con un grado d’ordine superiore non ossenmvaittest precedenti.
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——Surrogate semplice +1000ppm H20O ——Surrogato semplicet+2500ppm H20

Surrogato semplice +5000ppm H20
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Figura 4.32 @TPO sul catalizzatore Catl (1%Pt1%Sn@) disattivato con miscela
surrogato semplice a diverso contenuto di acqua

L’aggiunta di acqua alla miscela idrocarburica alimata ha effettivamente permesso di
ottenere una diminuzione della disattivazione dehlizzatore. Nel caso di contenuti
ridotti si osserva un netto incremento del tempovida del sistema catalitico.
Aumentando la quantita di acqua si osserva perinuersione nel comportamento; il

catalizzatore risulta infatti disattivarsi in tengdi brevi.

4.2 Disattivazione per avvelenamento da zolfo

| sistemi catalitici fino ad ora studiati sono setigad una rapida disattivazione in

presenza di zolfo. | combustibili per aerei soneattarizzati perd da elevati tenori di

zolfo, con valori che possono anche superare ig@0. Nel caso particolare il Jet fuel

Al presenta un tenore di zolfo compreso tra i 280 800 ppm. Per poter utilizzare

gueste miscele come alimentazioni nei processkeitirdgenazione € necessario trovare
sistemi catalitici che non siano soggetti ad avvateento ad opera dello zolfo.

Una possibilita, identificata nell’ambito di unalledorazione con l'universita spagnola di

Malaga, e quello di sfruttare fosfuri di Co e Niu€gti materiali, essendo impiegati per
reazioni di idrodesolforazione, non risentono dvedgnamento da parte dello zolfo. |

catalizzatori, sintetizzati mediante una metoda@agnovativa [11,12], sono stati valutati

quindi nella reazione di deidrogenazione di miscel@plesse e combustibili reali.
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4.2.1 Caratterizzazione dei catalizzatori

In tabella 4.7 sono elencati i catalizzatori utéii per lo studio in questione, con le
relative composizioni ed i risultati in termini drea superficiale, volume e diametro
medio dei pori. Le analisi sono state effettuatessii catalizzatori freschi che a seguito
della riduzione. La scelta di Cab-osil e stataafa#t seguito di uno studio per
I'ottimizzazione del supporto [12]. Supporti conidia elevate danno interazioni

importanti con il precursore, riducendo la formamalella fase attiva voluta. In caso di
acidita minori il sistema pud comunque non pressntatabile per effetto di una

agglomerazione della fase attiva.

BET

area Volume dei Diametro
Catalizzatore Composizione - . medio dei
superficiale  pori (mL/g) )
(m2/g) pori (nm)
Cab-osil [9] SIO, 257 0,720 11,2
Precursore
5%Co(HPQH)/SIO;, 143 1,16 32,4
CatA
Precursore
5%Ni(HPG;H),/SIO, 135 1,18 34,9
CatB/C/D
CatA 5%CoP/SiQ 180 0,89 20,5
CatB 5%Ni,P/SiQ 167 0,77 19,1
CatC 5%Ni,P,0,5%K/SiQ - - -
CatD 5%Ni,P bulk - - -

Tabella 4.7 Composizione, area superficiale, volermdiametro medio dei pori sia dei
precursori che dei catalizzatori utilizzati

Per entrambi i catalizzatori si puo notare coms&gguito della deposizione del precursore
della fase attiva, si osservi una diminuzione dedla superficiale; dopo la riduzione, con
formazione di una fase caratterizzata da un mingduree, si osserva un parziale
recupero.

Per quanto riguarda il volume dei pori, questo aumepassando dal supporto al

precursore; a seguito della deposizione si ha wttura della micro porosita con
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formazione di pori di maggiori dimensioni. Doporiduzione si ha una diminuzione sia

del volume che del diametro dei pori.

Sui catalizzatori freschi ridotti € stata eseguyiesso l'universita di Malaga, un’analisi
XPS per valutare la formazione della fase attivasultati ottenuti, relativi sia a Co e Ni
che a P, vengono di seguito riportati.

Come mostrato in figura 4.33 ed in figura 4.34 gu#te della riduzione si osserva la
presenza della fase attiva desiderata CoP. In agisi ha la presenza di fosfato di
cobalto; questa pud essere spiegata con una passaidazione del fosfito avvenuta
durante la fase di analisi [12].

£)
8
o]
2
I3} 2
g
3
5%CoP/SiO,(Co)
1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1
805 800 795 790 785 780 775

Energia di legame (eV)

Figura 4.33 Spettro XPS ottenuto per il CatA (5%(S®,) relativo al Co
Legenda:

1; 777,4 eV assegnato a CoP

2; 781,6 eV assegnato a ione’Cper interazione con ioni fosfato nella superficie
3; 785,5 eV assegnato a specie bivalent?{ICo
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Intensita (a.u.)

1
5%CoP/SiO, (P)
1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N
136 134 132 130 128 126 124

Energia dilegame (eV)

Figura 4.34 Spettro XPS ottenuto per il CatA (5%(S®2) relativo al P
Legenda:

1; 128,9 assegnato a CoP

2; 133,4 assegnato a P in forma dPB;’

3; 134,7 assegnato a specie fosfato

Dai risultati ottenuti si pu0 capire come non tutjorecursore € stato ridotto a fosfuro;
parte rimane nella forma ossidata.

In figura 4.35 ed in figura 4.36 vengono riporiatisultati relativi al CatB. Si puo notare
come i dati ottenuti siano analoghi a quelli refiadil CatA.

Anche in guesto caso si € ottenuta la formazionka di@se attiva voluta ma parte del
precursore rimane ossidato. Come per il CatA silehgresenza del corrispondente

fosfato.
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Intensita (a.u.)

59%Ni ,P/SiO, (Ni)

L I L I L I L I L I L I L I L I
890 885 880 875 870 865 860 855 850

Energia di legame (eV)

Figura 4.35 Spettro XPS ottenuto per il CatB (5%M5i0,) relativo al Ni
Legenda:1; 850,0 eV assegnato agPNi

2; 856,3 eV asseganto a ionFNper interazione con ioni fosfato nella superficie
3:856,4 eV assegnato a specie bivalentjNi

Intensita (a.u.)

596Ni,P/SiO, (P)

138 136 134 132 130 128 126 124
Energia dilegame (eV)

Figura 4.36 Spettro XPS ottenuto per il CatB (5%M6iQ,) relativo al P

Legenda:l; 128,9 eV assegnato gFNi  2; assegnato a P in forma diR®;
3; 134,9 eV assegnato a specie fosfato
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L’identificazione delle fasi cristalline presenteincampioni in oggetto € stata eseguita
mediante difrattometria ai raggi X (XRDIn figura 4.37 ed in figura 4.38 sono visibili i
riflessi associati alle specie ridotte.

La riduzione del catalizzatore € una procedura ondélicata al fine di ottenere la fase
attiva voluta. In funzione della velocita di risdaiento, tempo di contatto, temperatura
massima e tempo di permanenza alla massima temeraambia non solo la
dimensione dei cristalli ma anche la loro natu].[Essendo possibili fosfuri con diverse
stechiometrie Mg, la scelta dei diversi parametri risulta quindndamentale. Dagli
spetti ottenuti si ha quindi la conferma che, nalndizioni mantenute in fase di

riduzione, si ha la formazione del fosfuro di ieEse.

CoP =

"

I, |
%ﬂ"l"ﬁ,{ W ﬂ“\"rﬁ ll‘*\lp W’.’IM WW& N
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10 20 30 40 50 60 7O

Position (2 Theta)

Figura 4.37 Difrattogrammi del catalizzatore 5%CiB% ( CatA) fresco ridotto
Legenda: * CoP
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Figura 4.38 Difrattogrammi del catalizzatore 5%MEIQ, (CatB) fresco ridotto
Legenda: * NjP

4.2.2 Reazione con miscela surrogato

| catalizzatori utilizzati nei test catalitici sorspati CatA e CatB. Le prime prove sono
state effettuate alimentando al reattore la misseteogato semplice con 50ppm di zolfo
(come 3-metiltiofene). La quantita di zolfo é staizelta pari a 50 ppm in quanto i

catalizzatori tradizionali disattivano rapidamemeueste condizioni.

Di seguito vengono riportati i valori ottenuti iarmini di produttivita nel tempo; viene
riportato sia 'andamento dell'idrogeno che detitalita dei gas (figura 4.39, figura 4.40).
Durante la reazione insieme all'idrogeno, infasii,ha la coproduzione di idrocarburi
leggeri.

Si puo osservare come, all’avanzare della reazibreidrogenazione, la produttivita in
idrogeno aumenti; parallelamente si osserva anohaumento degli idrocarburi leggeri
presenti nella corrente gassosa in uscita dabreatt

Nel corso della reazioneumentano in importanza le reazioni di crackingtgmao alla
formazione di molecole a basso peso molecolarde [ar gas ottenuti sono dovuti anche
all'interazione dell'idrogeno con i depositi carbasi; per reazione di idrogenolisi si ha la

formazione di molecole a basso peso molecolaresictigovano nella corrente gassosa.
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Si possono osservare delle discontinuita marcatgratiuttivita. Nonostante I'impianto

funzioni in continuo, il sistema di svuotamento deirbatoi di raccolta dei prodotti

deidrogenati ha un funzionamento di tipo discordindurante questa procedura la
reazione viene interrotta per un lasso di temparda 1 minuto. Quando viene riavviata
I'alimentazione il valore di produttivita misuratsulta essere di molto inferiore rispetto
a quello osservato prima dellinterruzione dellaaziene. Questa perd0 aumenta
nuovamente nel tempo, ad indicare come la faseaatton si sia danneggiata. Al fine di
evitare questo fenomeno di disattivazione, i testassivi sono stati eseguiti su 24 h in

modo da non avere interruzioni.
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Figura 4.39 Produttivita di gas totale ed i Httenuta con 5%CoP/SiO(CatA)
alimentando miscela surrogato semplice + 50 ppm S
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Figura 4.40 Produttivitd di gas totale ed in Httenuta con 5%NP/SIGQ (CatB)
alimentando miscela surrogato semplice + 50 ppm S

La composizione del gas prodotto, oltre ad arristhnel tempo nella frazione
idrocarburica leggera, varia nel numero di molecBiguo osservare, in figura 4.41 ed in
figura 4.42, come al passare del tempo si ossemmlecole a maggiore peso molecolare.
Si nota anche la presenza di molecole insaturengéeena delle reazioni di cracking in

atto.
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Figura 4.41 Composizione della corrente gassosadofteo nella reazione con
5%CoP/SiQ (CatA) con surrogato semplice + 50 ppm S nellerdie ore di reazione
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Figura 4.42 Composizione della corrente gassosadofteo nella reazione con
5%Ni,P/SiG, (CatB) con surrogato semplice + 50 ppm S nellerd® ore di reazione
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| catalizzatori per le reazioni di idrodesolforamorimuovono lo zolfo dalle molecole
mediante reazioni di idrogenolisi , rompendo ildege C-S con coproduzione di$ la
presenza di prodotti di cracking era quindi preleeli

Osservando gli andamenti delle conversioni deie@ragnel tempo (figura 4.43, figura
4.44), si puo osservare un comportamento comunendlecole cicliche mostrano una
diminuzione della conversione, a differenza del ed@sho che invece aumenta.
Complessivamente si osservano bassi valori di asiore dei reagenti, nonostante gli
alti valori di produttivita ottenuti. Questo datd @a indicazione di come l'idrogeno
prodotto non venga principalmente da reazioni didrdgenazioni delle molecole
cicliche.

Le olefine che vengono prodotte a seguito delleioga di cracking possono portare alla
formazione di molecole cicliche; queste posson@resdeidrogenato incrementando la

produlttivita in idrogeno.
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Figura 4.43 Andamento della conversione dei reagdotante la reattivita del
catalizzatore 5%CoP/Sy@CatA) con surrogato semplice +50 ppm S
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Figura 4.44 Andamento della conversione dei reagdotante la reattivita del
catalizzatore 5%NP/SiQ, (CatB) con surrogato semplice+50 ppm S

L’aumento della produttivita in idrogeno, osservata nelle prove con CatA che con
CatB, puo essere riconducibile ad un aumentoadilse attiva. A seguito della
procedura di riduzione sole parte del precursoenevieffettivamente ridotto (come
spiegato nel paragrafo 4.2.1); la restante rimaoto sforma ossidata. Durante la
reazione, per effetto delllambiente riducente, si tna progressiva riduzione del
precursore. L’'aumento della fase attiva pu0 quimistificare l'aumento della
produttivita in idrogeno. Bisogna anche considetaregossibilitd che lo zolfo, dopo
essere stato rimosso dalle molecole organiche sattea di BS, entri a far parte della
struttura della struttura del fosfuro superficialambiandone l'attivita [10,11].

Per valutare I'evoluzione della fase attiva a segdella reazione, sono state effettuate
difrattometrie a raggi X sia sul catalizzatore éegidotto che su quello scaricato dal
reattore. In figura 4.45 vengono riportati a confm i difrattogrammi relativi al
catalizzatore CatA.

Si puo osservare come, dopo 27 ore di reazionélessi relativi al CoP aumentino in
intensita. Anche i difrattogrammi effettuati sultal&zzatore CatB, ridotto e scaricato,
(figura 4.46) mostrano un incremento di intensaache se meno evidente del caso

precedente
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Figura 4.45 Difrattogrammi del catalizzatore 5%CRiB} (CatA) fresco ridotto e
scaricato dopo reazione con surrogato semplice ppbddi S.

Legenda: Curva A = catalizzatore fresco = Curva Bitalzzatore scaricato  * CoP

Intensita (a.u.)

10 20 30 40 50 60 70

Position (2Theta)

Figura 4.46 Difrattogrammi del catalizzatore 5%MNBIQ, (CatB) fresco ridotto e
scaricato dopo reazione con surrogato semplice pps0di S

Legenda: Curva A = catalizzatore fresco  Curva Bializzatore scaricato  * pR
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Per effetto dell’ambiente riducente, come ipotinzai ha quindi un aumento della fase
attiva che giustifica I'incremento della produttévi

Da quanto emerso dallo studio sul meccanismo dndarone del coke in relazione ai
catalizzatori a base di platino e stagno supposatallumina, I'acidita del supporto, pari
a 151 umolNH/g [9], potrebbe influenzare il processo favoreneiazioni indesiderate di
cracking ed isomerizzazione. Al fine di valutarfimyportanza, sono stati eseguiti test
volti alla comprensione del meccanismo di reazid®@@ne catalizzatore é stato scelto il
CatB, in quanto mostra le migliori prestazioni &mtermini di produttivita che di
conversioni dei reagenti. Per ridurre l'acidita dapporto € stato impregnato CatB con
0,5% in peso di potassio (CatC): inoltre, al foiesvincolarsi dalle caratteristiche del
supporto, la fase attiva R € stata utilizzata come catalizzatore bulk (Cad)seguito
vengono riportati i risultati ottenuti in termini produttivita (figura 4.47).

E possibile osservare come, passando da CatB g @gieduttivita iniziale diminuisca.
Dopo le prime ore di reazione, pero, i valori doguttivita ottenuti con i due sistemi
tendono ad equilibrarsi. Il sistema con potassiostrao una pendenza leggermente
maggiore anche se la differenza potrebbe essergionagente apprezzabile su tempi di

reazione piu lunghi.
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Figura 4.47 Produttivita di gas totale ed indtenuta con 5%NP/SiQ, (CatB), 5%N;P-
0,5%/SiQ ( CatC) e NiP bulk (CatD) alimentando miscela surrogato serapi&0ppm
S
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Il maggiore valore di produttivita osservato adzioireazione nella reattivita con CatB e

attribuibile alla maggiore acidita del supportositi acidi, catalizzando reazioni di

isomerizzazioni, portano alla formazione di molecoicliche facilmente deidrogenabili.

Una volta disattivati per deposizione di coke, ftifda produttivita raggiunge valori

simili a quelli ottenuti con CatC.

Osservando i risultati ottenuti con il catalizzattwulk &€ possibile osservare un fenomeno

interessante. Nonostante i valori di produttivitinnpossano essere direttamente

confrontati con quelli ottenuti con i catalizzataupportati, € possibile confrontare i

risultati relativi alla composizione della corremj@ssosa. Di seguito vengono riportati gli

andamenti delle composizione nel tempo (figura 4fig8ra 4.49, figura 4.50).

10n

90—
30 —4—1+—+—1—+—1t+—1 m
¢ N I Mmetano
=
g o011 1 Metene
=1
X Metano
< O TTTtt+Trt+t+t+t1T1+1+++t++t+111
g propano
=[G LU e B B B R A B e B R B B B R R e
'z Hpropene
g N T T T T T T T 1T T 1T 1T 1 | ®butene
s
S Y1 | e e (e R N N N O (R A (RN SR N NN [N [ R butano
TRr[ | M [N N AN [ N U N S S N N DU NN S N S S pentano
0 _AMJMM“JL
2 3 4 5 6 7 & 5 10 11 12 13 14 5 14 17 18 15 24

Tempo (h)

Figura 4.48 Composizione della corrente gassosadop nella reazione con

5%Ni,P/SiQ, (CatB) con surrogato semplice + 50ppm S nellerdevere di reazione
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Figura 4.49 Composizione della corrente gassosdofiao nella reazione con 5%Rk
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E possibile notare come I'andamento della compose&nel tempo sia analogo per tutte e
tre le prove. La presenza costante di olefine affiae leggere indica come le reazioni di
cracking ed idrocracking siano catalizzate daltefattiva stessa. Si puo inoltre osservare
come la composizione nel tempo tenda a stabilizzars

Analizzando i prodotti deidrogenati si ha una udkey conferma del meccanismo
ipotizzato. In figura 4.51 e infatti possibile oss@e la presenza di picchi a bassi valori di

tempo di ritenzione, corrispondenti a molecole gdotto peso molecolare.

10.00 14.00

Figura 4.51 Cromatogrammi relativi al surrogato gkre ed ai prodotti deidrogenati
ottenuti alimentando surrogato semplice +50 pprorSNi,P bulk (CatD)

4.2.3 Reazione con combustibile reale (Jet Al Fuel)

| test effettuati con la miscela surrogato hannostmado risultati interessanti. |l
catalizzatore mostra una elevata attivita e peemaeittenere valori di produttivita elevati.
Cosa di ancor maggiore interesse sembra esseemnpot di vita del catalizzatore; |l

sistema risulta essere quindi stabile sia allatti'saione da zolfo che a quella da coke.

Per indagare ulteriormente le capacita di questesii, sono stati provati alimentando al
reattore Jet Al fuel. Essendo costituito da un mam&evante di molecole determina, nei

catalizzatori abitualmente impiegati nelle reaziati deidrogenazione, una rapida
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disattivazione. Inoltre lo zolfo & presente in dseemolecole, con diversa reattivita nei
confronti del catalizzatore stesso.

Si e scelto il CatC in quanto sembra mostrare um@gre stabilita. |1 valori di
produttivita ottenuti vengono di seguito riportdiiura 4.52).
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Figura 4.52 Produlttivita di gas totale ed ip ditenuta con 5%MNP-0,5%K/SiQ (CatC)
alimentando Jet fuel

E possibile notare come, nonostante le condizienese di reazione date dal tipo di
alimentazione, non si osservano differenze rilevartermini di produttivita di idrogeno.

Il catalizzatore sembra non disattivarsi anzi, cor@ecasi visti in precedenza, aumenta la
sua attivita con I'avanzare della reazione.

Confrontando i risultati ottenuti con CatC alimertta surrogato e Jet Fuel, figura 4.53,e
possibile notare come, escludendo [lattivita ideiai risultati sia in termine di
produlttivita iniziale che stabilita nel tempo sdremloro molto simili.

Da quanto mostrato dai dati sperimentali, la reigdtidel CatC non risulta essere
influenzata né dalla composizione della miscel@dgenti né dal contenuto di zolfo.

E possibile perd osservare una maggior quantiigngirezze associate alla corrente in
uscita nel caso in cui si utilizzi Jet fuel.
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Figura 4.53 Produttivita in Hottenuta con 5%NMIP-0,5%K/SiQ (CatC) alimentando
surrogato semplice + 50ppm di zolfo e Jet fuel

Questi catalizzatori hanno mostrato di avere canatiche molto interessanti. Applicati
alla reazione di deidrogenazione danno ottimi t&ulin termini di resistenza alla
disattivazione. Per capire meglio questi sistemieeessario capire come interagiscono
con le diverse classi di molecole, in modo da psheittarne al meglio le potenzialita.

Dai risultati ottenuti si pud notare come le pregtai di questi sistemi siano davvero
interessanti. Questi catalizzatori innovativi pettoveo utilizzare come alimentazione
miscele con elevati tenori di zolfo. Il numero deraenti non sembra influenzare la
stabilita del catalizzatore in maniera rilevante;osserva invece una influenza sulla
guantita e tipologia di impurezze prodotte insiestigdrogeno. Il fenomeno di cracking
aumenta alllaumentare della complessita dell’alimzione ma non in maniera rilevante.
La presenza di una quantita cosi elevata di idagaed olefine leggere nella corrente di
idrogeno prodotta determina un problema per appbcasu aerei, in quanto € necessario
un importante trattamento di purificazione del gienuto. E invece possibile ipotizzarne
una applicazione per l'autotrazione.

Per ridurre il fenomeno del cracking, puo esseter@ssante cercare di modificare la

composizione della fase attiva.
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5 Conclusioni

In questo lavoro di tesi si e approfondito lo studi alcuni aspetti peculiari della reazione
di deidrogenazione di idrocarburi volta alla prodne di idrogeno. Nonostante questa
reazione sia ben nota e applicata industrialmeettéapproduzione di olefine alimentando
singole classi di idrocarburi, tipicamente alcagderi, I'utilizzo di miscele complesse di

idrocarburi (cheroseni) comporta la necessita dnifificare i meccanismi di reazione e

disattivazione del catalizzatore coinvolti nel psso.

Lo studio condotto su catalizzatori classici padd&gyenazione quali Pt-Sn su allumina e
stato fondamentale per la comprensione dei meaoaci@nvolti sia nella produzione di
idrogeno sia sulla disattivazione dei sistemi ¢&talln particolare alimentando molecole
singole, rappresentative delle diverse classi cwtée nel fuel reale, e studiandone i
prodotti di reazione, € stato possibile estrapolguanto segue: i) nel caso del
metilcicloesano si osserva come la reazione patfettivamente alla produzione di
toluene, ii) nel caso del dodecano e possibilergase la presenza di prodotti per reazioni
di cracking, idrocracking e deidrociclizzazione. duest’ultimo caso, pero, solo la
reazione di deidrociclizzazione porta alla formagiai idrogeno, limitando la quantita di
idrogeno prodotto.

Se nel processo di deidrogenazione viene coinvb#ito metallico, nel caso delle altre
reazioni e l'acidita del supporto a rivestire urolou fondamentale. Questa necessita
quindi di essere modulata al fine di ridurre I'édtilelle reazioni indesiderate.

Individuato come le singole molecole interagiscaon il sistema catalitico, sono state
formulate miscele a diverso numero di componenti,fire di valutare come la
complessita dell’'alimentazione influenzi la redtivdel sistema catalitico. Questi test
sono stati parallelamente svolti sia sul catal@mzatl%Pt-1%Sn/AD; che sul 1%Pt-
1%Sn-0,5%K/A403, in cui l'acidita del supporto e stata ridotta naede aggiunta del
promotore alcalino. Il risultato piu evidente deffetto della modulazione dell’acidita del
supporto e stato il netto aumento del tempo di dieh catalizzatore che nel caso del
surrogato semplice ha superato le 120 ore; questterna la riduzione delle reazioni
indesiderate. Questo fenomeno €, pero, accompagi@atma diminuzione dell’attivita
iniziale. Favorendo le reazioni di isomerizzazioragidita porta infatti alla formazione
di molecole cicliche; queste essendo piu facilmeleidrogenabili delle rispettive lineari,

determinano una maggiore produlttivita. | siti agidro, dando origine anche a reazioni di
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cracking e polimerizzazione, determinano la forrmagidi una maggior quantita di coke
causando una piu rapida disattivazione del cattlize. Considerando il sistema
catalitico 1%Pt-1%Sn-0,5%K/AD; si osserva una progressiva diminuzione del tempo d
vita del catalizzatore allaumentare della comptasglella miscela alimentata. In
particolare, nel caso del surrogato complesscss@rwa come la velocita di disattivazione
sia maggiore rispetto agli altri due casi. Questinofmeno €& da attribuirsi al maggior
contenuto di olefine che si ha passando da suwagahplice (0%vol), LSK (2%vol) ed
infine surrogato complesso (8%vol). Si osservatintaa progressiva diminuzione della
stabilita, che porta, nel caso del sistema cataliion drogato con potassio, ad un
inversione nel tempo di vita tra i test eseguith caurrogato complesso ed LSK. La
presenza di olefine determina una rapida disaitw&z per interazione di queste con il
sito acido infatti si ha la formazione di carbooatiche portano alla formazione di coke.
La caratterizzazione dei depositi carboniosi sualczzatori disattivati mediante analisi
Raman ed @TPO hanno permesso di identificarne la morfologia. particolare si e
osservato come, a parita di catalizzatore, latstatdei depositi carboniosi mostra un
aumento del grado d’ordine passando da una alimen& costituita da molecole
cicliche a lineari, mentre a parita di alimentagaohcoke presente sul sistema catalitico
non dopato e nettamente piu ordinato rispetto dlajwsservato sul catalizzatore con
potassio. La presenza di olefine inoltre compontaulteriore incremento dell’ordine
strutturale su entrambi i sistemi catalitici.

Alla luce di quanto sopra riportato si possono vidliare gli elementi determinanti che
portano alla formazione del coke. Quindi la morfpdo e la quantita dei depositi
carboniosi dipende da: i) acidita del supporto fgaidla formazione di carbocationi che
reagiscono fra loro e con gli aromatici), ii) numer classi di molecole alimentate, iii)
composizione della fase attiva (lo stagno modutiVita deidrogenante del Pt riducendo
la formazione di molecole altamente deidrogenate).

La comprensione dei meccanismi di reazione e disatbne da coke ha permesso di
valutare la possibilita sia di rigenerare il caaditore sia di rallentarne la disattivazione.
Lo studio della rigenerazione ha permesso di indiare una procedura ottimale per la
rimozione del coke. Sono inoltre emersi alcuni #spkegni di nota: i) la temperatura di
rimozione dei depositi carboniosi risente notevaitealello scale-up (alllaumentare delle
quantita trattate € necessario un aumento dellperatura), ii) il susseguirsi di cicli

redox (combustione coke — riattivazione catalizagtporta ad un’inevitabile evoluzione
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della fase attiva verso la formazione di quantgre maggiori di leghe Pt-Sn a diversa
stechiometria, che riducono notevolmente l'attidit@uesti sistemi.

L'utilizzo di vapor d’acqua, coalimentato alla fageganica, € risultato un metodo
ottimale per incrementare notevolmente le prestazi®l catalizzatore in termini di
tempo di vita. E inoltre emerso come la quantitvajpore sia un elemento chiave nel
definire le prestazioni dei catalizzatori. Si eytotosservare come per valori pari a 1000
ppm la stabilith aumenti notevolmente; incrementaiccontenuto di acqua si ottiene
invece un progressivo aumento della velocita dattigazione. Analizzando sia le
impurezze presenti nella corrente gassosa che dofirodeidrogenati ottenuti € stato
possibile determinare il meccanismo di reazionenawto. Per basse concentrazioni di
acqua si ha una continua rimozione dei depositbar@osi; la pulizia dei siti attivi
permette di ridurre il fenomeno della disattivadorAumentando il tenore di acqua
vengono incrementati i fenomeni di cracking ed eadacking, che aumentano la velocita
di formazione del coke. Questo viene confermadalsila presenza di idrocarburi leggeri
nella corrente gassosa che dalla formazione di aggor numero di prodotti nella fase
liquida.

Dai risultati ottenuti si e quindi individuato sid meccanismo coinvolto nelle
disattivazione per formazione di coke che caratterie reazioni di deidrogenazione che i
fattori che permettono di moderarlo. Si € quindi grado di definire un modello

applicabile ai diversi sistemi catalitici utilizza questa tipologia di processi.

La soluzione del problema dell’avvelenamento dafozod stata possibile solo
abbandonando sistemi catalitici classici.

Attualmente impiegati per idrodesolforazione, setati presi in considerazione sistemi a
base di CoP e NP, nellambito di una collaborazione con l'univéasdi Malaga. In
particolare sono stati utilizzati, nella fase ialei dello studio, 5%CoP/SjOe
5%Ni,P/SiQ.

Gia i test preliminari effettuati alimentando sato semplice addizionato con 50 ppm di
zolfo (come 3-metiltiofene) hanno mostrato buorsena idrogeno e scarsa tendenza alla
disattivazione, anzi l'attivita aumenta nel tempiella corrente gassosa ottenuta si ha
pero la presenza di paraffine ed olefine leggereul percentuale aumenta nel tempo fino

a valori del 30% in volume.
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Conclusioni

Y

L’aumento della produttivita € riconducibile ad ammento della fase attiva. Come
mostrato da analisi XRD, si ha infatti una progsessriduzione del precursore.
L’aumento del cracking & anch’esso riconducibilaiadncremento della fase ridotta.
Questa tipologia di catalizzatore agisce, nelle liegpioni di idrodesolforazione,
rompendo i legami C-S: e possibile ipotizzare chialzzi anche le reazioni di cracking
ed idrocracking dei legami C-C.

Alla luce di quanto emerso sul ruolo dell'aciditdl dupporto nelle reazioni di cracking,
sono state eseguite prove per verificare il ruokllad fase attiva. Partendo dal
catalizzatore 5%NP/SIQ, in quanto caratterizzato da una maggiore attiétastato
preparato sia 5%MP+0,5%K/SiQ che NP bulk. Per i catalizzatori supportati, passando
con il passare del tempo perd i risultati ottennélle due prove non mostrano
significative differenze in termini di produttivit®de si osservano le composizioni delle
correnti gassose ottenute nelle tre prove si putareocome queste non mostrino
significative differenze, a dimostrazione di comle fenomeno del cracking sia
riconducibile alla fase attiva. Questo e confermatiche dall’analisi dei prodotti
deidrogenati; si osserva infatti uno spostamentopdso molecolare dei prodotti verso
valori inferiori. Successivi test eseguiti utilizzio come alimentazione il cherosene avio
Jet Alfuel hanno mostrato come questa non influemzi la produttivita né la
composizione della corrente gassosa.

Questi sistemi catalitici risultano quindi esserelto promettenti per la produzione di
idrogeno. Necessitando di importanti trattamenti pdirificazione del gas prodotto,
possono trovare applicazioni per la produzione dibgeno in situ. Modulando le
caratteristiche del catalizzatore e possibile aerdaridurre il fenomeno del cracking.

In conclusione, in questo lavoro di tesi € statgsgule individuare gli aspetti chiave
relativi ai meccanismi di disattivazione dei sistaratalitici tradizionalmente impiegati
nella deidrogenazione. In particolare ha permessadividuare interessanti possibilita
per ridurre, attraverso la rigenerazione e la iimhe del fenomeno di disattivazione,

limpatto del costo del catalizzatore sul processo.

Inoltre sono stati individuati sistemi alternatiper la produzione di idrogeno molto
interessanti, mettendo in luce gli aspetti che ssitano di essere ancora approfonditi per

ottimizzarne I'applicazione.
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