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Scopo del lavoro

1  Scopo del lavoro

L’idrogeno é attualmente un elemento di elevat@rggse economico, con notevoli
prospettive di sviluppo delle sue applicazioni. 41z produzione industriale supera
attualmente 550 miliardi ffanno, avendo come maggiori utilizzatori (circ®3 %) i
processi di produzione dellammoniaca e quelliaffineria. Inoltre, sono sempre piu
importanti le sue applicazioni come vettore eneécgetin particolare nel settore
dell'autotrazione, sia diretta (termochimica) chdiietta, come alimentazione delle fuel
cells per la produzione di energia elettrica.

Attualmente l'idrogeno & prodotto in impianti dirga scala (circa 1000 ¥h) da
combustibili fossili, in particolare metano, atteaso processi di steam reforming ed
ossidazione parziale catalitica, mentre su scéaiare (circa 150 rih) trovano anche
applicazione processi di elettrolisi dell’acquar Bementare la produzione di idrogeno
nei moderni processi industriali un ruolo fondanaéne svolto dalla reazione di water

gas shift (WGS) (reazione 1.1):
CO+HO5 CO + H, AH%gg= -41,2 KJ/mol (1.1)

che abbatte significativamente il contenuto di Ggssimizzando la produzione di
idrogeno.

La reazione di WGS é condotta industrialmente ire diadi, operanti ad alta

temperatura (HTS — circa 350 °C) e bassa temper&tliS — circa 250 °C), utilizzando

rispettivamente catalizzatori a base di ferro ogaifruttavia, € evidente l'interesse per
nuove formulazioni catalitiche in grado di operameun unico stadio a temperatura
intermedia, mantenendo pero le caratteristichenattidi attivita e stabilita. In questo

lavoro di tesi, svolto in collaborazione con AIRQUIDE (F), é stato affrontato uno

studio della reazione di WGS finalizzato allo spip@ di nuove formulazioni attive e

stabili a medie temperature (MTS — circa 300 °C).

Lo sviluppo di queste formulazioni puo essere aftdb:

a) a partire da formulazioni per HTS a base di Fepthicendo elementi attivanti;
b) a partire da formulazioni per LTS a base di Cuyamentandone la stabilita

termica.

In entrambi i casi per evitare interferenze legathisomogeneita o segregazioni fasiche

appare conveniente utilizzare precursori con stratflessibili come ad esempio le fasi
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di tipo idrotalcite (anche chiamate argille anidr@co ossidi misti a strati), in grado di
ospitare ampi intervalli compositivi. In particagarin questo lavoro di tesi sono stati
sintetizzati precursori idrotalcitici Cu/Zn/Al (ctenenti carbonati o silicati), con bassi
contenuti di rame (diversamente da quanto riportatoletteratura scientifica o
brevettuale), modulandone le proprieta chimiccefisi I'attivita catalitica e la stabilita

con il tempo di reazione.
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2 Introduzione

Il mercato mondiale dell’energia € attualmente d@to dai combustibili fossili che
riescono da soli ad assorbire circa I'87% dellehigsta, essendo anche di facile
stoccaggio, trasporto e considerando anche ilflvorevole rapporto energia/volume.
Non sorprende dunque che il petrolio sia la fomtergetica piu sfruttata, con una fetta
di mercato di circa il 33 % (Fig. 2.1) [1]. Nonaosta i notevoli vantaggi e il relativo
basso costo di queste fonti energetiche, si sta@mopre di piu considerando fonti
energetiche alternative come GPL, gas naturaleanodd, etanolo, DME, bio-diesel,
gas di sintesi e, non ultimo, idrogeno. Questo solo perché i siti di estrazione dei
combustibili fossili stanno lentamente esaurendaiderse, ma anche perché sono

richieste sempre di piu fonti energetiche meno imayoti.

Idrogeno; 2,2

Altro
Nucleare 0,7

58

Rinnovabili
10,0 Petrolio 33,2

Carbone 27,0

Fig. 2.1Fonti di energia nel mondo per il 2008 [1].

In particolar modo, si sta sviluppando una maggaitenzione verso le tecnologie in
grado di sfruttare I'idrogeno, sia nell'industribimica che nella produzione energetica.
L’idrogeno potrebbe infatti sostituire gli idrocamiy con il vantaggio di avere una
combustione senza formazione di agenti inquinani@ligCQO, e NQ,. Particolare
attenzione e posta allo sviluppo di celle a comibilstin grado di sfruttare I'idrogeno
come vettore energetico. L'ostacolo principale aldluppo di queste tecnologie é
rappresentato dal fatto che i combustibili fospiissono essere direttamente estratti,
mentre I'idrogeno necessita di processi di produzjoche consumano a loro volta

energia. In contrapposizione si ha il vantaggigaler sfruttare diversi tipi di materie



Introduzione

prime per ottenere idrogeno, che puo essere otigrantvia termochimica o elettrolitica

2].

2.1 Idrogeno

L’idrogeno ¢ il terzo elemento piu abbondante stlikara dopo I'ossigeno e il silicio,
rappresentando il 15,2 % della crosta terrestre [8 quando € stato stipulato il
Protocollo di Kyoto (1997), che prevede I'abbattmtedel 5 % delle emissioni (rispetto
a quelle registrate nel 1990) da parte dei paehisimializzati nel quadriennio 2008-
2012, la ricerca e stata focalizzata sulle possdmplicazioni dell'idrogeno. Il ruolo
dellidrogeno e diventato centrale in quanto € Uemento in grado di sostituire i
combustibili fossili permettendo, nel contempo, ugeaduale diminuzione delle
emissioni inquinanti di COe NQ (I'idrogeno causa la produzione di una piccola
guantita di NQ nella combustione con aria) e una crescente indgreza dagli stessi
combustibili fossili. Ha pero lo svantaggio di nessere una fonte energetica diretta, ma

un vettore energetico, per cui richiede energiaegsere prodotto [4].

Produzione di
plastiche o
riduzione dei
metalli

Sintesi del
metanolo o di
idrocarburi
leggeri

8% '\ 5%
l | Sintesi

ammoniaca

50%

Idrotrattamenti
37%

Fig. 2.2Ruolo dell'idrogeno nell'industria chimica.

Nel 2010 la produzione di idrogeno si & attestatarno ai 550 miliardi di Nrhdei

quali[5]:

* 60% prodotto dal reforming degli idrocarburi (pipalmente steam reforming)

* 30% dal cracking delle frazioni pesanti;
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* 7% dalla gassificazione del carbone;

* 3% dallelettrolisi dell'acqua.

L’idrogeno gioca un ruolo cruciale nell'industriiimica, che ne sfrutta circa la meta
per la produzione ammoniaca di, mentre la richiestiée raffinerie (idrotrattamenti e

idrocracking) si attesta intorno al 37% (dato imtomua crescita viste le norme sempre
piu stringenti) [6,7] (Fig. 2.2). Il restante idexgp prodotto viene utilizzato per la sintesi

del metanolo, di idrocarburi, per la produziongldistiche e di metalli ridotti.

2.1.1 Applicazioni industriali

Lo sviluppo delle tecniche di produzione e di ab dell'idrogeno ha portato ad un

crescente mercato che puo essere cosi suddiviso [8]

1) Industriale— sintesi di fertilizzanti a base di ammoniaca, zidne dei metalli e
uso in raffineria (cracking e idrodesolforazione).

2) Veicoli — uso diretto come combustibile per il trasporto atena prima per
ottenere metanolo, gas di sintesi, benzine e @t fu

3) Energia— vettore energetico in grado di stoccare energmodurla quando
necessario.

4) Commerciale— produzione di calore e di energia.

In raffineria, I'idrogeno e molto utilizzato per tilattamento del petrolio, per ridurre la
formazione di coke e migliorare le rese in diesbkrosene e jet fuel [9]. La quantita di
idrogeno necessaria ai trattamenti distruttivi datacking) o non distruttivi

(idrotrattamenti) dipende dalla qualita del gregdm trattare (Tabella 2.1), cioé dal

quantitativo di inquinanti e dalla concentraziome cbmposti insaturi [7,9].
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CONSUMI
PROCESSO SCOPO DEL TRATTAMENTO
(Kgr/tonryim)
IDROTREATING
Eliminazione dei contaminanti (principalmente zoHoazoto) per il
Idrotrattamento delle benzine reforming catalitico e I'isomerizzazione. 05-10.0
In conformita con le specifiche relative al conteendi zolfo nei gasoli
) In conformitd con le specifiche relative al contenui zolfo nei
Idrodesolforazione del cherosene =~ . 1,0-3,0
distillati medi
. ) In conformita con le specifiche relative al contenwdi zolfo nei
Idrodesolforazione del diesel 3,0-12,0

distillati medi

o Pre-trattamento della materia prima per il processiqualificazione,
Idrotrattamento dei distillati med . . ) ) ) 5,0-15,0
come il FCC (Fluid Catalytic Cracking) e I'hydrocking

) ) In conformita con le specifiche relative al contEnin aromatici nelle
Dearomatizzazione ) o . o ) 3,0-15,0
varie frazioni (per esempio nei distillati medi)

IDROCRACKING

) o . Conversione delle frazioni pesanti in prodotti leggome GPL, virgin
Conversione dei distillati medi 15,0-25,0
nafta, cherosene, diesel

| Riduzione del contenuto in elementi non desideréattalli, zolfo,
Idrotrattamento e conversion

0]

o azoto ecc.) per migliorare la qualita dell'olio doustibile. 10,0-25,0
degli oli combustibili

Miglioramento parziale dei residui da alimentare

Tabella 2.1 Consumo di H2 nei principali processi di idrocriagke idrotrattamento

[7]. Errore. Nel documento non esiste testo dello spkxificato.

2.1.1.1 Processi di idrotrattamento

L’industria petrolifera usa gli idrotrattamenti pedurre il contenuto di inquinanti, in
particolare diminuendo il tenore in zolfo, azotossigeno. Il piu importante processo di
idrotrattamento € l'idrodesolforazione, un processtalitico che permette di avere
un’idrogenazione selettiva dei composti solforath groduzione di k5. La reazione
avviene a 370 °C con una pressione compresa fra4/MPa di H ed e catalizzata da
Co-Mo o0 Ni-Mo supportati su allumina. Questo pramesnon modifica

significativamente il punto di ebollizione della roente alimentata, anche se é
accompagnato da reazioni parassite come l'idroangakl'idrogenazione [9].
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2.1.1.2 Idrocracking

L'idrocracking € una variante del cracking: ininente utilizzato per il trattamento
delle correnti pesanti, € stato attualmente otiatiaz per il trattamento dei residui del
topping e per i distillati medi. Si sfrutta prineimente per la produzione di carburanti
per aerei, benzine ad elevato numero di ottano k. GR carica dell’idrocracking,
essendo generalmente ricca in aromatici e contenemcelevata concentrazione di
zolfo e azoto, risulta difficilmente trattabile cattri processi come il reforming o il

cracking catalitico [7].

2.1.1.3 Sintesi dell'ammoniaca

La sintesi dellammoniaca utilizza circa il 50 %lltigrogeno prodotto ed e stata la
prima applicazione industriale nella quale si eutsito I'idrogeno come reagente.
L’ammoniaca e utilizzata principalmente nella ssntdi molti fertilizzanti, esplosivi,
propellenti, polimeri e metalli nitrati [10]. Largesi diretta partendo da idrogeno e
azoto e stata scoperta da Haber e Bosch (reaziah§l2], attraverso un processo che
non porta alla formazione di sottoprodotti e présenna termodinamica molto
semplice. Lo stadio lento e rappresentato dallunm@idel legame dell’azoto; una volta
dissociati I'ildrogeno e I'azoto, si ha la formaztodel legame N-H secondo lo schema
proposto da Langmuir-Hinshelwood [11].

12N+ 3/2 S NH;3 AH%g5=-92,4 KJ/mol (2.1)

Essendo una reazione esotermica, termodinamicargefiateorita a bassa temperatura,
ma per ragioni cinetiche si opera ad elevta tenipexafavorendo la reazione con la
pressione, mantenuta fra 15,0 e 35,0 MPa (Fig. Bc&talizzatori utilizzati nella sintesi
dellammoniaca sono a base di ferro drogato comagsid (promotore chimico) o ed
addizionato di ossidi alluminio, calcio 0 magne§womotori fisici). Recentemente si
sono sviluppati catalizzatori a base di rutenio operano a pressione atmosferica e
bassa temperatura con un incremento in attiviggetie ai catalizzatori a base di ferro di

ben 10 volte, anche se non sono molto utilizzadusa del loro elevato costo [12-15].



Introduzione

400°C
High pressure

-

23 converter

-~ Catalyst basket
To Ammonia recovery

Pt

Heat exchanger

Ammonia
separator

c
a70|

150°C

330°C ; S

Boiler feed
water heater

Cooler 0L

Flash
vessel

Ammonia
product

Synthesis
gas

Fig. 2.3Flow sheet di un impianto per la produzione di amica [11].

2.1.1.4 Riduzione dei minerali di ferro

La riduzione dei suoi minerali € la fonte primaper la produzione di ferro metallico,
ghisa ed acciaio. | processi di produzione delofdranno raggiunto valori di 45,1
Mtonn nel 2002 [8,16]. Questi tipi di processi iatibno il gas di sintesi (miscela dj &

CO ottenuta dal gas naturale) per la produzionéewo dal minerale, attraverso le

reazioni:
FeO4+ COS FeOS Fe + CQ (2.2)
FeOs+ H, S FeOS Fe + HO (2.3)

2.1.1.5 Sintesi del metanolo

Il metanolo e fra le dieci molecole piu prodotté m®ndo, in quanto viene utilizzato
per la sintesi di numerose altre specie come laadetico, il metil-terbutil-etere
(MTBE), il metil-metacrilato (MMA), la formaldeidal clorometano, ecc. La richiesta
di metanolo di 32 Mtonn/anno, dato che é destiaat@aumentare vista la possibilita di
usare il metanolo come carburante oltre che conmaigazzinatore di energia per le
celle a combustibile [17-20].

La sintesi del metanolo é stata la seconda reazimhestriale a sfruttare I'idrogeno
come reagente ed utilizza CO ¢ (reazione 2.4), anche se sono presenti alcune
reazioni secondarie come l'idrogenazione dellg @€azione 2.5) o la reazione inversa
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della WGS (reazione 2.6) [21]. Si noti come la comabione delle reazioni 2.5 e 2.6 sia
I'equivalente della reazione 2.4:

CO +2H%5 CH;OH AH%gg=-90,6 KJ/mol (2.4)
CO; + 3H, 5 CH;OH + H,0 AH%gg= -49,5 KJ/mol (2.5)
CO+HO5 CO, + H, AH%gg= -41,2 KJ/mol (2.6)

Tutte le reazioni coinvolte nella sintesi del melansono esotermiche. Il processo
maggiormente utilizzato prevede di operare a bgssssione (< 10 MPa) con
catalizzatori Cu/Zn [17,23]. Il problema nella sisitdel metanolo sta nel fatto che sia il
CO che la C@ possono prendere parte ad altre reazioni di idagjene molto piu

esotermiche (reazioni 2.7 - 2.9) che portano altanfzione di sottoprodotti piu stabili
come il metano. L’elevata esotermicita delle reazmarassite fa si che sia molto piu
facile raggiungere la temperatura di run-away, ab@ado il limite della massima

temperatura di esercizio utilizzabile [22].

CO+3H5 CHy + HO AHC%g5= -206,2 KJ/mol (2.7)
2 CO+4HS CHsOCHs + H,0 AH%gg= -204,8 KJ/mol (2.8)
2CO+4HS CHsOH + H0 AH%gg= -255,6 KJ/mol (2.9)

2.1.1.6 Sintesi del dimetil etere (DME)

Il dimetil etere (DME) € il piu semplice degli etexd ha le potenzialitd per sostituire
alcuni carburanti convenzionali derivati dal pato[24]. II| DME & un composto
organico volatile, ma non e cancerogeno, teratogemoitageno e neppure tossico [25],
inoltre ha proprieta fisiche analoghe a quelle gles petroliferi liquefatti (butano e
propano).

La sintesi del DME si sviluppa tradizionalmente 2nstadi: il primo prevede la
conversione dei gas di sintesi in metanolo (reazid), il secondo la disidratazione del

metanolo a DME (reazione 2.10).

CO+2H %5 CH;OH AH%g5=-90,6 KJ/mol (2.4)
CO+HOS CO, +H, AH%g= -41,2 KJ/mol (2.6)
CH;0H S CH;OCHs + H,0 AH%gg= -23,4 KJ/mol (2.10)
3CO +3HS CHOCH;+ CO AH%gg= -49,5 KJ/mol (2.11)
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I DME ha un utilizzo prettamente industriale compellente, ma potrebbe essere
usato anche come additivo per il diesel, vistouid ®levato numero di cetano, in
alternativa al GPL per il riscaldamento e la cucoswane alimentazione delle turbine per
generare energia, come carburante nelle celle dusthile o come materia prima per
la produzione di altri eteri 0 ossigenati [22,26].

La sintesi in fase gas del DME risulta favorita de&aun punto di vista termodinamico
che economico [25,26]. Il principale problema soate dalla modesta conversione di
H, e CO unita ad una bassa resa ed una bassa #@l@ttibME (elevata formazione di
CQO,), dovute agli effetti negativi dell’'alta temperedusul catalizzatore. Utilizzando un
liquido inerte come dissipatore, il processo migljoin quanto il sistema € reso
isotermo, minimizzando cosi gli effetti di disattaione del catalizzatore, che si

avrebbero in un normale reattore adiabatico [22].

2.1.1.7 Processo Fischer-Tropsch

Il processo Fischer-Tropsch permette la formazinedrocarburi, ricchi in ossigenati,
attraverso l'idrogenazione del CO, ottenuto da aaeh rifiuti, gas naturale, ecc. [8].
Questo processo € nato per migliorare le rese tifug e benzina (&C;;), ma
recentemente ha trovato maggiore applicazione'ggedimento di diesel (6Cys) e di
cere (Gs-Ci20) a loro volta idrogenolizzabili per incrementagerése in diesel (Fig. 2.4)
[28,29].

Weight Fraction

00 0.1 0.2 03 04 0.5 06 0.7 08 09 1.0
Probability of Chain Growth (o)

Fig. 2.4 Prodotti della reazione di Fischer-Tropsch basaltasprobabilita di crescita
della catena (distribuzione di Anderson-SchultzA§l$30].
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Alla reazione di Fischer-Tropsch partecipano urnvat® numero di reazioni, tutte
esotermiche (reazioni 2.12 — 2.14), essendo andssilpli le reazioni di WGS
(reazione 2.6) e di Boudouard (reazione 2.15). kazioni di formazione degli
idrocarburi sono generalmente favorite fra 200 @°@0[31], con un andamento della
formazione dei differenti prodotti che dipende dallermodinamica: metano >

idrocarburi > olefine > alcol

NnCO+(2n + 1) BS CHonsa+ N HO  AH%gg= -40,0 KJ/mol (2.12)
n CO +2n HS CyHan + N HO AH%gg= -35,0 KJ/mol (2.13)
n CO +2n HS CyHontOH + (n-1) HO  AH%gg= -35,0 KJ/mol (2.14)
CO+HOS CO, + Hy (2.6)

2 CO— Cg)+ CO AH%gg= +172,4 KJ/mol (2.15)

Il processo pud operare sia a bassa che ad alfgetetara usando rispettivamente
catalizzatori a base di Fe o a base di Co/Fe [8I0. basse temperature si ottengono
principalmente alcani lineari, alcoli ed aldeidientre alle alte temperature si ottengono
idrocarburi ramificati e aromatici. In quest’ultinsaso, si ottengono diesel con un basso
numero di cetano e benzine con elevato numerdaho{31].

Negli ultimi tempi l'attenzione si e spostata daitalizzatori a base di Fe a quelli
Col/Fe, piu vantaggiosi se utilizzati in reattorrsy [32,33]. | catalizzatori a base di Fe
sono molto utilizzati in quanto poco costosi e baone selettivita in idrocarburi, anche
se disattivano rapidamente a causa dell’ossidazahalla deposizione di coke [34,35].
| catalizzatori supportati a base di Co invece ttdissno meno rapidamente e danno
elevate rese in idrocarburi liquidi e cere. Inqglth@mnno rese maggiori in metano e

olefine e minori in ossigenati, dato vantaggiosoae desiderati nel processo.

2.1.2 Celle a combustibile

Le limitazioni alle emissioni inquinanti sono semiu stringenti, in particolare per

quanto riguarda quelle di G@ NQ derivanti dalla combustione nei motori a scoppio.
Utilizzando i combustibili fossili si puo pero safito pensare di limitare queste
emissioni inquinanti, ma é impossibile eliminartenpletamente in quanto per produrre

una determinata quantita di energia si produceigdtiofriamente una certa quantita di
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CO, [36]. Le celle a combustibile sono una buona dohe al problema
dellinquinamento atmosferico dovuto ai motori aomgio: infatti, hanno elevate
efficienze nella produzione di energia senza lanémione di alcun gas inquinante.
Questi sistemi lavorano senza bruciare il combilstied avendo poche parti mobili
sono molto attraenti sia da un punto di vista esigrg che ambientale [39]. Una cella a
combustibile ha il vantaggio di essere 2 o 3 vgite efficiente nella conversione del
carburante in elettricita rispetto ad un combukilfossile, in quanto non si hanno
guelle limitazioni legate alla dissipazione delocaltipiche dei motori a scoppio [31].

Le celle a combustibile sono sistemi elettrochimicrmate da un anodo e un catodo
separati da un elettrolita iono-conduttore, neilidiemergia potenziale del combustibile
viene direttamente trasformata in elettricita (R2gp) [37]. Alllanodo il combustibile,
generalmente idrogeno, viene cataliticamente s@sdare elettroni e ioni; mentre gli
elettroni si muovono in un circuito esterno pemfog elettricita, gli ioni si muovono
attraverso l'elettrolita verso il catodo, dove eegante l'ossidante, generalmente
ossigeno. Qui avviene la reazione fra gli ioni pbeta alla formazione di calore, acqua
e CQ, nel caso si utilizzino idrocarburi come combutilp37,39]. Una singola cella a
combustibile genera un voltaggio compreso fra 0B%®V, per cui per produrre un

elevato voltaggio si devono mettere insieme pileclkcombustibile [39].

Heat

s

Hydrogen
(H2) in

Water
(H20) out

FUEL CELL

Fig. 2.5Schema di una cella a combustibile [38].

A seconda del tipo di elettrolita, esistono cingomncipali tipologie di celle a
combustibile (Tabella 2.2) [37,39]:

1) PEMFC (proton exchange membrane fuel cells): fedéta utilizzato € un

polimero fluorurato con centri acidi (Nafion), cha la caratteristica di permettere il
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passaggio dei protoni e, nel contempo, di esselealante elettronico. | gruppi acidi
presenti sulla membrana (R-89 non possono staccarsi dalla struttura, ma iopiot
di questi gruppi sono liberi di migrare lungo la migana e di attraversarla. Gli
elettrodi sono composti da carbone poroso e platomoe catalizzatore, il che non
permette l'utilizzo di gas con un elevato contenuto CO, che avvelena il
catalizzatore. Queste celle a combustibile opeeghona temperatura compresa fra 70
e 90 °C.

2) AFC (alkaline fuel cells): utilizzano come eletitaluna soluzione acquosa di
KOH [85% per le celle ad alta temperatura (250 éCG35-50 % per quelle a bassa
temperatura ( < 120 °C)] su una matrice solidamdiaato. Sfruttano catalizzatori a
base di Ni, spinelli, ossidi di metalli e metallobili. Per una buona funzionalita,
guesto tipo di celle necessitano di una correntd,did elevata purezza, poiché il CO
avvelena gli elettrodi mentre la G@agisce con I'elettrolita per dare®Os.

3) PAFC (phosphoric acid fuel cells): l'elettrolitailifzato € una soluzione
concentrata di acido fosforico, contenuta nel TeflQueste celle possono operare
anche in presenza di contaminanti e ad una temypargtiuttosto bassa (200 °C),
utilizzando Pt come catalizzatore all’anodo.

4) MCFC (molten carbonate fuel cells): utilizzano @weiettrolita una soluzione
fusa di carbonati alcalini (R€0Os-K,CQOs3) supportata su una matrice ceramica (k8
operando a 650 °C, la miscela dei sali risultaitlgle permette il passaggio degli ioni.
L’elevata temperatura permette di non utilizzardathenobili come catalizzatori, con
un notevole risparmio. Questo tipo di celle noneastbile all'avvelenamento da CO
essendo addirittura necessario fornire,GD catodo per formare i carbonati, mentre
presenta lo svantaggio di utilizzare elettrolitirosivi.

5) SOFC (solid oxide fuel cells): utilizzano un solideramico (ZrQ stabilizzata
con Y,0O3) come elettrolita, riducendo i problemi di cormse e quelli derivanti
dall'utilizzo di elettroliti liquidi. L'anodo e comosto da un materiale ceramico
(Ni/ZrO, o Co/ZrQ), mentre il catodo e costituito da LaMfni@opato con Mg o Sr. La
temperatura di esercizio tra 800 e 1000 °C, peanét di utilizzare metalli non nobili
come catalizzatori. Queste celle sono molto resistdl’avvelenamento, anche dallo
zolfo e quindi possono anche essere alimentatédcogeno contenente CO.

13
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Celle a cobustibile PEMFC AFC PAFC MCFC SOFC
ELETTROLITA Membrana iono KOHag)in HiPO, Li,COy/K,CO ZrOJY ;03
selettiva amianto 3
TEMPERATURA 70-90 120-250 180-230 650-700 800-1000
°C)
CARICA H* OH H* CO# o*
TRASMESSA
CATALIZZATORE Pt Metalli non Pt Ni Ni
ALL’ANODO nobili
COMBUSTIBILE H, H, H, CO/H, CH,, CO/H

Tabella 2.2Sommario dei tipi di celle a combustibile [37].

| vantaggi che derivano dalla applicazione delleece combustibile sono:

Gli svantaggi sono dovuti ai costi delle stessdecalltre ai costi dell’istallazione di
impianti di produzione di idrogeno “in situ” viafoeming (dove necessario). Inoltre, si

hanno problemi di avvelenamento del catalizzaterka €orrente di alimentazione ha un

Elevata efficienza nella conversione dell’energia,

Semplicita nel processo di conversione da enetgraica ad elettricita;
Basse emissioni di inquinanti;

Riduzione considerevole della formazione di£O

Scarso rumore o0 inquinamento acustico.

significativo contenuto di zolfo, che deve essar@dj rimosso.

2.1.3

La produzione indiretta dell'idrogeno attraversoeorming catalitico in raffineria non
e attualmente sufficiente per soddisfare la cresceichiesta mondiale. Per questo

Processi di produzione

motivo sono stati sviluppati processi paralleli pamentarne la produzione [7,40]:

1)
2)
3)
4)
5)
6)
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Reforming catalitico;

Dry reforming;

Steam reforming (SR, WGS, CO-Prox);
Reforming auto termico (ATR);
Ossidazione parziale (POX, CPO);
Biomasse ed elettrolisi.
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La scelta del tipo di processo da applicare peresmiane la produzione di idrogeno
dipende soprattutto da una valutazione economidalle materie prime presenti sul
territorio in analisi [7,41]. La scelta del processdell’alimentazione e della tecnologia

da utilizzare influenzano la resa in idrogeno, caipertato nella Tabella 2.3 [7].

PROCESSO RESA IN H; (% di alimentazione)
Reforming catalitico semi-rigenerativo 1,2-1,7%
Reforming catalitico continuo 2,3-2,6%
Steam reforming 30-40%
Ossidazione parziale del metano ~ 30%

Gassificazione dei residui (nel caso in cui si ha agompleta conversiong
15-20%

=

dell'idrogeno contenuto nel gas di sintesi e inspreza di una sezione pgl

la conversione del CO)

Tabella 2.3Rese in idrogeno per i vari processi di produziote

2.1.3.1Reforming catalitico

L’idrogeno era in passato ottenuto come sottoptoddalle reazioni di reforming

catalitico delle benzine, precisamente nelle ragazild ciclizzazione delle paraffine e
nella deidrogenazione dei naftaleni (Fig. 2.6) [#higlioramenti apportati alla reazione
di reforming catalitico hanno permesso di ottertggazine con un piu elevato numero
di ottano ed una maggiore resa in idrogeno. Inwadgi oggi si opera in condizioni

meno drastiche che in passato, con una formaziorekd molto inferiore.

R
R-C-C-C-C =—= +H,

e — +3H2

Fig. 2.6Ciclizzazione delle paraffine e deidrogenazionendéaleni [7].

2.1.3.2Dry reforming

L’attenzione per la produzione di idrogeno si sp@stando verso processi noti da

tempo, come il dry reforming (reazione 2.16):
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CO,+CH152CO+2H AH%g5= +247,0 KJ/mol (2.16)

Questo processo € molto utile ed interessantey &isthe la formazione di CO e ebn

un rapporto molare pari a 1, molto utile nella esntdi ossigenati o di idrocarburi a
catena lunga [21]. Inoltre, I'utilizzo di GQOende utile questo processo anche da un
punto di vista ambientale. Tuttavia, essendo emohite, la reazione richiede una
temperatura di esercizio di 800 °C, il che implis®alta quantita di energia per il
riscaldamento e la possibile formazione di quargigmificative di coke, dovuta alla

presenza di reazioni parassite.

2.1.3.3Steam reforming (SR) e water gas shift (WGS)

Lo steam reforming € la reazione piu utilizzata perproduzione di idrogeno,

principalmente considerando lo steam reforminguaetiano (SMR) (reazione 2.17).
CH; + HOS CO +3 H AH%gg= +206,2 KJ/mol (2.17)

Recentemente, sono stati sviluppati sistemi cetalthe permettono una maggiore
flessibilita di questo processo, con la possibifitaapplicazione anche a idrocarburi a

piu lunga catena, secondo la seguente reazione [7]:
CHon+2HO S n CO + (2n+1) H (2.18)

La reazione é endotermica ed e favorita ad eletatgeratura (> 750 °C) e bassa
pressione. Vengono utilizzati catalizzatori a bdisHi, che sono perd molto sensibili ai
contaminanti, quali zolfo e arsenico, per cui t@sufondamentale alimentare una
corrente purificata [7]. Non solo la qualita ddihaentazione influenza I'andamento
della reazione, ma e fondamentale controllare anplaeametri operativi, la quantita di

vapore alimentato e la qualita del catalizzatongal@a non fossero mantenuti costanti i
parametri operativi o gli altri parametri illustrasi rischia di incorrere in reazioni

secondarie che portano alla formazione di coke l& diminuzione della resa in

idrogeno.

2COS5 Cg+ CO reazione di Boudouard (2.15)
CH,S C+2hH pirolisi del metano (2.19)
CO+HSC+ HO riduzione del CO (2.20)
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Il passaggio successivo del processo € la reazioneater gas shift (WGS), che
consiste nella conversione del CO a@@raverso l'utilizzo di acqua (reazione 2.6) [7].

CO + HOS CO, + Hy AH%g5= -41,2 KJ/mol (2.6)

Questa reazione permette di incrementare la regdrageno del 2-5 % ed e possibile

condurre il processo a due differenti temperatidfe [

- High Temperature Shift (HTS): 330-360 °C;
- Low Temperature Shift (LTS): 190-220 °C.

La scelta di effettuare la reazione in 2 passabgrimo ad alta temperatura (HTS) e il
secondo a bassa (LTS), é stata fatta sulla basendiderazioni economiche: si ottiene
una conversione dell’'alimentazione piu elevata autfizza una quantita di calore

inferiore per la fornace dello steam reforming.

2.1.3.4Reforming auto termico (ATR)

Il reforming auto termico e una tipologia di steagforming, reazione nella quale una
parte della corrente alimentata viene bruciata feenire il calore necessario al

reforming, attraverso l'alimentazione di piccoleagtita di ossigeno (reazione 2.21 e
2.22) [42]. L'ATR viene condotta ad elevata tempara (1200-1300 °C nella zona di

combustione e a 950-1200 °C nella zona dove ¢ miedecatalizzatore), permettendo
cosi un minore utilizzo di ossigeno AOH,; = 0,55-0,60). Si alimenta del vapore per
evitare la formazione del coke sul catalizzatoriee cisulta del tutto indesiderata
specialmente nella zona di combustione, dove ggrexdita di pressione e problemi di
trasferimento di calore [42]. Ovviamente il proaesemprende anche l'unita di WGS

(reazione 2.6).

CH, + 3/2 @— CO +2 HO AH%gg= -519,0 KJ/mol (1.21)
CHs+2 Q— CO + 2 HO AH%g5= -803,0 KJ/mol (1.22)

2.1.3.50ssidazione parziale (POX e CPO)

L’'ossidazione parziale & un’altra alternativa meptoduzione di idrogeno e puo essere
sia non catalitica (POX) che catalitica (CPO) (reag 2.21). L'ossidazione parziale
non catalitica (POX) permette il trattamento drohrburi pesanti per la formazione di

gas di sintesi (reazione 2.23) [36]. La parzialsidazione degli idrocarburi viene
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condotta a circa 1300 °C in una corrente di ossigaumro, utilizzando uno speciale
bruciatore. La temperatura scende in seguito peirtieévengono reazioni secondarie
endotermiche, come lo steam o il dry reforming, pbetano la temperatura a 1000-
1200 °C, con una composizione del gas vicina alauymevista dall’equilibrio

termodinamico. Si alimenta anche una certa quaudiitkapore per evitare che si

depositi del coke sul catalizzatore.
CHn+n2Q5SnCO+m/2H (2.23)

Questo processo ha numerosi svantaggi:

- Elevata produzione di N@ SQ legata alle condizioni di reazione;
- Elevata quantita di £puro necessaria;

- Installazione di unita di purificazione dei gasustita.

L’'ossidazione parziale catalitica del metano (CeQin nuovo metodo di conversione
del metano a gas di sintesi (reazione 2.24), dpetio allo steam reforming presenta |l
vantaggio di essere un processo esotermico, méedeH utilizzo di ossigeno puro,

molto costoso, per evitare costose separazionile [v3].
CH;+12Q5CO+2H AHC%g5=-38,0 KJ/mol (2.24)

Da simulazioni termodinamiche la temperatura otiem@er la CPO dovrebbe essere
850 °C, operando con un largo eccesso di ZH], ma la selettivita in CO e €
influenzata dalle reazioni secondarie, molto piiesniche, di combustione del metano
(con conseguente formazione di £©H0) (reazioni 2.21 e 2.22). L'incremento della
pressione invece risulta sfavorevole [45].

Per il processo sono stati studiati sia catalizzatdbase di Ni o Co, che catalizzatori a
base di metalli nobili: i metalli nobili hanno umaigliore attivita e una migliore
selettivita in CO e b} ma anche un elevato costo, mentre quelli nonlinekinno una
minore stabilita dovuta alla sinterizzazione e diposizione di coke.

La CPO non e ancora un processo diffuso a liveltustriale sia per considerazioni
economiche che a causa della pericolosita dellaitazione (miscela
metano/ossigeno); inoltre, vi € un’elevata difftéohel controllo della reazione e la
formazione di hot spot all'interno del reattore pdanneggiare irreversibilmente il

catalizzatore.
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2.1.3.6Biomasse e elettrolisi

L'utilizzo di biomasse (o di altre fonti rinnovabilcome materia prima per la
produzione di idrogeno ha assunto recentementenobevole importanza, tenendo
conto della grande quantita di biomasse di scantolgite nel mondo. Purtroppo, le
tecnologie sviluppate non sono ancora vantaggiasendpunto di vista economico se
comparate alle attuali alternative (ad esempiddara reforming del gas naturale).
L’elettrolisi € un processo noto da circa 200 aedié l'unico sistema per produrre
idrogeno direttamente dall’'acqua. Il problema deicpsso € la necessita di una grande
quantita di elettricitd a prezzo contenuto, per, teiettrolisi dell’acqua risulta una
strada percorribile solo dove I'elettricita & faodnte reperibile e a basso costo [46,47].
| processi di elettrolisi convenzionali utilizzarsmluzioni alcaline, come elettrolita,
potendo raggiungere efficienze del 65 %. In altévaasi possono utilizzare elettroliti
solidi, come le membrane delle celle a combustililee svolgono sia il ruolo di

elettrolita che quello di barriera di separazioredlie comparti.
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3 Reazione di Water Gas Shift (WGS)

3.1 Introduzione

La reazione di water gas shift (WGS) e un procesdalitico che permette di ottenere
H, a partire da CO e 4, con la formazione di CQOcome co-prodotto (reazione 3.1)
[1]. Attraverso questo processo si fornisce il 2@I'H, necessario alla sintesi
dellammoniaca [2]. La reazione permette inoltreidurre il quantitativo di CO nelle
correnti in uscita dal reforming, permettendo deonére una percentuale di CO inferiore
allo 0,3%. La corrente in uscita dallo stadio di B/& poi trattata per rimuovere la €0

ed inviata ad un metanizzatore [1].

CO + HO5 CO, + H,0 AH%g5= -41,2 KJ/mol (3.1)

3.1.1 Termodinamica

La reazione di water gas shift & esotermica conkihggpari a - 41,2 KJ/mol e con la
conversione del CO favorita alle basse tempergtice 3.1) [1], dove K, € piu elevata.
La costante di equilibrio puo essere espressa maratradizionale (equazione a) [3]

oppure in modo abbreviato secondo I'equazione d& Kéguazione b) [4].

5693,5 49170

Ink,, = +1,0077InT + 5,44 1074 T —1,125* 1077 T? — —— — 13,148 (a)
T T
4577,8
keq = exp( T 4,33) (b)
dove k., = Peoz*Prz o T = temperatura (K).

Pco* PH20

L’equilibrio in condizioni industriali non e influeato dalla pressione in quanto la
reazione e equimolare [5], mentre € invece turlbiaifaggiunta di un quantitativo di

vapore superiore allo stechiometrico che, come quliile, permette di aumentare la
conversione del CO. La conversione del CO viend&diim se si sviluppa il processo in
un singolo reattore a letto fisso in condizioniadwditiche, in quanto il calore di reazione
fa aumentare la temperatura di processo, che cipoetato € favorito alle basse
temperature [1]. L’equilibrio termodinamico e faitoroperando in un reattore con due

letti catalitici intervallati da un refrigeranteda un sistema di rimozione della CO2
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[1,2], ottenendo un forte miglioramento netlanversione del CO (Fig. 3.2) [1]. Si
utilizza un catalizzatore a base di Fe supportatdCs ad elevate temperature [High
Temperature Shift (HTS) 370-400°C], arrivando ad gaantita di CO in uscita del 2-
4%, seguito da un letto catalitico a base di Cu @pera a basse temperature [Low
Temperature Shift (LTS) 200°C], che permette dngpre la reazione fino ad ottenere

una corrente contenente lo 0,1-0,3% di CO.

600

400

200

L

0 .
100 200 300 400 500
Temperature/°’C

Fig. 3.1 Costante di equilibrio(k) della reazione di WGS in funzione della tempeatu

[1].

Equilibrium
Inter-bed cooling

LT shift

Exit CO% (dry basis)

d " J

1 4
200 300 400 500 600

Temperature/”C

Fig. 3.2 Andamento della conversione del CO per la reazeomelotta ad alta (HTS) e
bassa (LTS) temperatura [1].
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| catalizzatori utilizzati per la reazione di WG&ns prevalentemente ossidi di metalli
che necessitano quindi di riduzione per diventdtigialLa riduzione viene effettuata
utilizzando i gas di processo [2].

La corrente in uscita dal processo viene inviatauad sezione di assorbimento per
I'eliminazione del CO residuo; I'assorbimento atra una soluzione acquosa di sali di
Cu, in particolare formiati e acetati di Cu, coaggiunta di un eccesso di ammoniaca,
formando dei deboli complessi BDO, reversibili.

L’equilibrio non é fortemente influenzato dalla gs®ne se si opera sotto 4,5 MPa,
anche se questo € un parametro fondamentale mgliaone in quanto direttamente
proporzionale al tempo di contatto. Per quantoatiga la velocita di reazione, questa e
influenzata dalla diffusione dei gas sulla supéefidel catalizzatore; alle pressioni di
esercizio degli impianti industriali (3,0 - 4,5 MPda velocita di diffusione é
notevolmente superiore a quella della reazione atbac pressione atmosferica [5].

La pressione influenza anche l'attivita dei catadipri (Fig. 3.3); la linea | rappresenta
'andamento dei catalizzatori HTS, che come si Vegieno un incremento di attivita di
4 volte dalla pressione atmosferica a 2,2 MPa, randb poi un andamento costante
[5]. Per i catalizzatori LTS (linea Il) la press@mha invece una proporzionalita diretta
con lattivita fino a 3,0 MPa [5].

Activity factor

A

[uey

>
T rd

0 1 2 3
Pressure (MPa)

Fig. 3.3 Andamento dell'attivita dei catalizzatori HTS @& 1) e LTS (linea Il) in

funzione della pressione [1].
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3.1.2 Reattori industriali

Il reattore piu semplice & quello adiabatico, deivka un letto catalitico sul quale arriva
la corrente alimentata [5]; tuttavia, a livello usdriale sono utilizzati reattori contenenti
piu letti catalitici, come ad esempio [5]:

- Reattori HTS contenenti prima un catalizzatore dtogCu, Rh, V, ecc.), per
minimizzare le reazioni secondarie, poi un cataliaee HTS classico (Fe/Cr);

- Reattori LTS contenenti un primo letto cataliticer gliminare gli inquinanti (S,
Cl), poi un catalizzatore classico LTS (Cu/Zn/Abfine un terzo catalizzatore
per spingere la conversione (anche se non frequenie utilizzato).

Il processo di WGS, su correnti provenienti dabrefing della nafta o del gas naturale,
viene fatto utilizzando due reattori, HTS e LTSpamti da un refrigerante (Fig. 3.4)

[5], riuscendo cosi a scendere al di sotto dell'dli% O nella corrente in uscita [6].

LT
converter

)

HT
converter

inlet —»

\ / heat —»outlet
exchanger \ /

Fig. 3.4Reattori per la conversione del gas in uscita éi@rming della nafta o del gas

naturale [5].

Recentemente, sono stati utilizzati reattori HT8 soambiatori di calore immersi nel
catalizzatore, in modo da avere un processo isoteche permette di raggiungere
'equilibrio termodinamico a temperature inferiorispetto a quelle di un reattore
adiabatico [6].

3.1.3 Effetti diffusionali e dimensioni dei pellet

Pellets con una buona resistenza meccanica soniepémsabili per avere un

catalizzatore HTS con un buon tempo di vita [7].pDda riduzione i catalizzatori
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spesso perdono la loro resistenza e generano pobrer creano elevate perdite di
carico nel reattore [4].

L attivita catalitica per unita di volume di catatiatore € direttamente proporzionale alla
densita dei pellets, a meno che non ci siano lzigta nel trasferimento di massa che
influenzano la velocita di reazione. Se si ha wsistenza alla diffusione nei pori molto
elevata, solo la superfice esterna del catalizeasara accessibile ai reagenti [7];
pertanto e preferibile avere pellets di piccole @lsioni per ottenere dei vantaggi
nell’attivita catalitica. La resistenza meccania gellets, che puo influenzare la vita
del catalizzatore, dipende dalla loro grandezzézzando pellets di grandi dimensioni
si ha una maggiore resistenza meccanica, ma siragememaggiori limitazioni
diffusionali.

La grandezza e la forma dei pellets influenza kelipe di carico, che sono piu rilevanti
guando si opera al di sotto di 1,0 MPa [7]. Unaseadella perdita di pressione puo
essere la rottura dello scambiatore di calore,pzote delle condense o del vapore che
entrano nel processo andando a influire sul catize.

La velocita di reazione per i catalizzatori HTS coenciali, essendo limitata dalla
diffusione, e al valore massimo [1]; si potrebbdglimrare I'attivita del catalizzatore
diminuendone le dimensioni, ma questo causerebbgeggioramento delle proprieta
meccaniche ed un maggiore costo di produzione Dihinuendo le dimensioni si
otterrebbe anche un miglioramento della resistamfavvelenamento, in quanto la

diffusione degli inquinanti (HCI e ¥$) e piu limitata di quella dei reagenti [1,8].

3.1.4 Cinetica
3.1.4.1 Meccanismo

Il meccanismo della reazione di WGS e stato ampigenstudiato, tuttavia ci sono
ancora dubbi su quale sia il reale andamento raghedizioni di reazione. Infatti,
variando anche di poco le condizioni di reazionecalalizzatore modifica il suo
comportamento e questo complica gli studi. Fondaah@ente, esistono in letteratura

due meccanismi di reazione che descrivono la reazio WGS [9]:

- Meccanismo rigenerativo (redox) (reazione a e b)

- Meccanismo associativo (Langmuir-Hinshelwood) (re@e c)
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Non & ancora chiaro quale sia il reale meccanigeo;hé sfortunatamente entrambi
descrivono bene 'andamento della reazione di Wi@tavia, il meccanismo redox e
quello che meglio analizza il comportamento dealztatori HTS, mentre per quanto
riguarda i catalizzatori LTS non e ancora chiareac@vvenga sulla superficie dei

catalizzatori a base di Cu [9].

H,0 + []-Cat— H, + O-Cat (@)
CO + O-Cat— CO, + []-Cat (b)
dove []-Cat: siti ridotti; O-Cat: siti ossidati.

H20 + CO— CQpads)+ H2O0ads)— [INt*] — CO; (ads)t Ho (adsy— COot+ H (c)

3.1.4.1.1 Meccanismo rigenerativo (REDOX)

Il meccanismo rigenerativo (redox) prevede chequec assorbita sulla superficie del
catalizzatore ridotto si dissoci, formande étl ossidando la superficie; successivamente
il catalizzatore cede il suo atomo di ossigeno o premettendo I'ossidazione del
CO a CQ[10-12] (Tabella 3.1). | passaggi che sono ciagtiente limitanti dipendono
dalla composizione dell’alimentazione [11]: la neae 3 risulta limitante in caso di
rapporto S/CO (vapore/CO) basso, mentre lo e l&l6caso opposto. La reazione 5

diviene fondamentale in presenza di &CH.

1. COgx+O 5 CcOoOd

2. HQg+L S HOC

3. H,OC + [ s HOL + HC
4. 2HOC s H,OC + OC
5. HOLC +LC s HC + OC
6. COC + OC s COL+CLC
7. COL S COyg+C
8. 2HC S Hygt X

( C = siti di assorbimento)

Tabella 3.1Stadi del meccanismo redox [11].

Analizzando questo modello alle pressioni indubtriai sono evidenziati pero
andamenti diversi fra i dati sperimentali e quaélcolati [13]. Probabilmente la
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reazione segue I'andamento ipotizzato solo nefla th attivazione del catalizzatore, in
realta il meccanismo prevede un rapido assorbimdetoCO e dellHO, una lenta
migrazione dell’HO, la formazione di una fase superficiale interraedi la sua
decomposizione con, infine, il desorbimento del’H4]. Per descrivere la cinetica
della reazione di WGS in condizioni industriali dima includere anche la sintesi e
I'idrogenazione dei formiati (reazioni 9-11) [13].

9.  COO+HD S HCOOO+[
10.  HCOOL + HC S HCOO +[
11.  H,COOL + 4HC S CHgOHg + H,0g) + 5C

Questo modello prevede che I'attivita dei cataliadaa base di Cu (LTS) possa essere

migliorata aumentando la forza del legame fra [zesiicie, il CO e I'ossigeno.

3.1.4.1.2 Meccanismo associativo (Langmuir-Hinsebwod)

Il meccanismo associativo (L-H) prevede che il COH2O vengano assorbiti sulla
superficie del catalizzatore formando un intermedile al desorbimento dell'te della
CO, (Tabella 3.2). | passaggi cineticamente limitaciie prevedono un’alta energia di
attivazione, sono: la reazione 3 di dissociazioa#H,O (in H e OH assorbiti) e la
formazione della specie HCOO da CO e OH [15,16].

1. COgy+0O 5 coO

2. H0g+C S HOC

3. H,OC + C s HOLC + HC

4.  HOL+cCOC S Hcooo

5.  HCOOC+C S HL+COL
6. HCOOC + HOC S COfL +H,0C
7. COfL S5 COyg+C

8. 2HC S Hyg+ L

(C = siti di assorbimento)
Tabella 3.2Stadi del meccanismo associativo [15].

A supporto del meccanismo associativo sono statedatte numerose ricerche
spettroscopiche. Jacobs et al. [17-21] attravensdisa IR hanno determinato come la
rottura del legame C-H e del legame O-H sianotgllidenti del processo, in analogia a
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guanto ipotizzato dal meccanismo associativo. leptlianno verificato la presenza di
bande associabili alla formazione di formiati, @gaadone la decomposizione per
aggiunta di HO.

Il meccanismo di reazione che prevede la formazidnepecie intermedie (come
formiati e/o carbonati) e valido solo a temperataferiori ai 350 °C [17,18]. Shido e
lwasawa [22,23] hanno studiato lattivita catahtidello ZnO nella reazione di WGS,
evidenziando la formazione di formiati bidentatdiecarbonati, come riportato nella
Fig. 3.5. Dallo studio emerge come l'assorbimenétl’atqua sia fondamentale per
'andamento della reazione, influenzando I'andameidgli intermedi che si formano
sulla superficie. Inoltre, I'acqua controlla I'amdanto della deidrogenazione dei
formiati superficiali che porta alla formazione @D, e H.bTuttavia, altri ricercatori
[24] hanno evidenziato come la presenza dello Za@dizionato a catalizzatori

industriali a base di rame, non influenzi la veladi reazione.

Hx#CO, Zn-0
//\ kﬂﬁm]
H
Q H

<Q< H
H
H_ Zraé Zn2¢—O3¢

3 without H% co
oo

HL Zn—0
[second]

Fig. 3.5 Schema della reazione di WGS promossa dall’assertiimndell’HO sullo
ZnO [22].

Utilizzando le tecniche spettroscopiche é stateereasa la formazione di specie
carbossiliche superficiali sui catalizzatori LTS5[26], che sono considerate gli
intermedi fondamentali per 'andamento della reazidi WGS [15,27,28]. La reattivita
degli intermedi e stata studiata mediante analRIFY, evidenziando come le specie
carbossiliche e carbonato siano piu reattive rispatformiati se la reazione procede in
uno stato stazionario, con un andamento oppostang stato non stazionario [29].
Gokhale et al. [15] hanno evidenziato come la faio@e di gruppi carbossilici

(COOH) avvenga in un solo semplice passaggio, d¢ogassibile per i formiati

(HCOO). Questo andamento € legato alla conformazidelle specie: mentre i
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carbossili si legano alla superficie attraversgsigeno dell’OH e al carbonio del C=0,
i formiati devono formare una specie bidentata @o@ ossigeni, con un meccanismo di
formazione piuttosto complesso ed ancora non cdarmpkente chiarito. Per esempio
Gokhale et al. hanno proposto che la reazione @avéna la CQ e I'idrogeno atomico
(H), mentre altri ricercatori [30] hanno proposto meccanismo Eley-Rideal, nel quale
la CQ; si inserisce direttamente nel legame C-H. Gokbkakd. [15] hanno proposto un
meccanismo per la reazione di WGS su Cu (111) cbeepe 16 passaggi elementari
(Fig. 3.6 e Tabella 3.3), nel quale i passaggbBsseno quelli che controllano la velocita

nelle condizioni industriali.

CO+ H,0 Eil
S/

E,=1.02
E,=1.76 E,=0.82 AE -0.28
AE 0.48 AE=-0.87
E =1.41 H2
AE -0.39
S S

S Va4 S S

E,=0.23
koxig OH

??%ﬂl AE:008827 %ﬁ] CO,+ H,

S S

Fig. 3.6 Schema della reazione di WGS che include sia ilcax@smo redox che quello
associativo. In verde sono evidenziati i passaggiirgore energia (analogamente alla

referenza [15]).
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E E Ea

1. COg+C - COC 0 051 051
2. H, + 2 - 2HC 0.54 1.07 0.50
3. HxO) + L - H,0C 0 0.18 0.18
4.  COyg+L - COfL 0 0.09  0.09
5. H,OC + [ - HOLC + HC 1.36 1.35 1.15
6. HOC + L[ - OC + HC 1.76 1.28 1.19
7. 2HOC - OL + H,OC 0.60 0 0

8. COC + OC - COL+LC 0.82 1.69 0.79
9. HOL + CCC - cis-COOH_ + [ 0.61 0.59 0.55
10. cisCOOHC - trans-COOH- 0.52 0.75 0.48
11. HCOOC +LC - HLC + CO,L 1.41 1.80 1.18
12. HCOOQOC + HOC - CO,L + H,OC 0.42 0.82 0.38
13. CO,L+HC - HCOOC +C 1.02 0.74 0.54
14. HCOOC +C - HCOQOLL 0.10 0.55 0.04
15. CO,L + H,OC +C - HCOQOLL + HOC 1.69 1.83 1.61
16. CO,L + HOC - HCOOLL + OC 2.02 1.75 1.71

Tabella 3.3 Stadi della reazione di WGS su Cu (111) cere 5 che rappresentano
I'energia di attivazione della reazione direttaiegydella inversa (in eV) con le specie

co-assorbite ad una distanza infinita [15].

Recentemente, Koryabkina et al. [24] hanno vetificzhe i dati sperimentali fossero
comparabili con quelli calcolati in accordo al mitaelei 16 passaggi. Visto il buon

accordo dei dati hanno concluso che il Cu (111) sito attivo dominante per la

reazione di WGS in condizioni industriali. Un’alt@tiva a questa ipotesi e che la
reazione di WGS su questi catalizzatori non siaibéa alla struttura, per cui si ha la
stessa velocita indipendentemente dalla facci€deadonsiderata.

Per migliorare la velocita di reazione si puo dregé catalizzatore con ioni alcalini,

essendo noto che le basi accelerano la decomposide formiati [19,20]; tuttavia, e

necessario non eccedere con la basicita altringntischia di stabilizzare troppo i

carbonati. Un miglioramento della velocita di resm dovuto al drogaggio é stato
riscontrato da alcuni ricercatori [21,31], ossed@moltre come gli ioni alcalini non

influiscano sulla velocita di dissociazione defj®
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3.1.4.1.3 Confronto fra i meccanismi di reazione

Le differenze rilevanti fra il meccanismo redox aueljo associativo sono
nell'ossidazione del CO a GONel primo caso il CO e ossidato dagli atomi di O
assorbiti sulla superficie del catalizzatore, menel secondo la CGsi forma per
decomposizione di un intermedio [15]. Il meccanisagsociativo non é del tutto
dimostrabile in quanto se da un lato € noto cHeraiano i formiati sulla superficie di
catalizzatori Cu/ZnO o a base di metalli nobilinrm sono evidenze sperimentali che la
CO; e I'H; si formino realmente dalla decomposizione di quetgrmedi.

Callaghan et al. [32] hanno condotto uno studitesigtico per individuare I'andamento
della reazione su catalizzatori a base di Cu iddiando i tre possibili schemi riportati

in Tabella 3.4.

l. Formiato Il. Associativo
1. CQg+C 5 CcoC 1. COg+C s COL
2. HOg+C 5 H,OC 2. HOg+C S HOC
3. H,OC + [ s HOLC + HC 3. H,OC + C hare HOL + HC
4i. HOL + CCC s HCOOC +C
4ii. HCOOC + L[ s HC + COL 4. HOO+COO & COO+HO
5. COL 5 COyg+C 5. COL 5 COyg+L
6. 2HC s HL+LC 6. 2HC s H,C +LC
7. HiL S Hyg+L 7. HL S Hyg+C
Il Redox V. Redox modificato
1. COg +L 5 CoC 1. COg +LC 5 CoC
2. HOg+L 5 H,OC 2. HOg+C 5 HOC
3. HOC + L[ s HOL + HC 3. HOC + [ s HOL + HC
4. HOC + L[ s HC + OC 4. HOL + HC har H,oC + OC
5. COLC + OC s CO,L+LC 5. COC + OC S COL+EC
6. CO,L s COyg +LC 6. CO,L S COygtC
7i. 2HC s HoC + L
7ii.  Hil 5 Hyg+C 7. HyO S Hyg+ 20

Tabella 3.4 Differenti meccanismi dominanti che intervengontlaneeazione di WGS
su Cu (111) [32].

33



Reazione di Water Gas Shift (WGS)

La differenza fra i meccanismi redox € nella pradoe dell’ossigeno atomico assorbito
e della molecola di idrogeno [32]; nel meccanisredox classico la dissociazione
dell’OH* e la formazione dell’l¥ avvengono in due passaggi (4 e 7), mentre inlguel
modificato avviene tutto in un unico (passaggio B)dimostrato che il meccanismo
redox funziona per i catalizzatori HTS, ma nel cdsguelli LTS non e ancora stato
verificato che I'HO riesca a riossidare il supporto a temperaturriiofi a 250 °C e in
presenza di una buona quantita di ébme nel caso delle celle a combustibile [33].

Per valutare effettivamente il meccanismo di re@aied i siti attivi del catalizzatore
bisogna tener conto dei postulati di Taylor [34]e andicano come sia il contesto e le
condizioni operative ad influire fortemente sullancentrazione dei siti attivi sul
catalizzatore. Pertanto, non e sorprendente cberidizioni diverse (concentrazione dei
reagenti, temperatura e pressione) il meccanismeadione predominante possa essere
diverso, specialmente in una reazione come la Wli&2dimitata termodinamicamente
ad elevate temperature e cineticamente alle basse.

I meccanismo reale dipende dalle condizioni dizie@e, in particolare dalla
temperatura e dalla concentrazione gDHpuo variare da un meccanismo redox ad uno
dominato dalla formazione di specie superficialteimedie, per cui & possibile
ipotizzare tre situazioni differenti [30,33,35,36]:

- A basse temperature e con un basso rapporto ;ShaQlecomposizione dei
carbonati é lo stadio che determina la velocitedzione;

- A temperature intermedie, specialmente con elegateentrazioni di kD, la
decomposizione dei formiati € lenta ed influenzedicita;

- Ad elevate temperature, dove il desorbimento e/aldaomposizione degli
intermedi € molto elevata, il meccanismo redox ellquche determina la

velocita di reazione, in particolare se si ha wvata concentrazione dp@.

Considerando di utilizzare il meccanismo redox iondizioni industriali e con
catalizzatori a base di Cu Ovesen et al. [13] haamalizzato la microcinetica della

reazione di WGS concludendo quanto segue:

- A bassa pressione (0,1 MPa) gli intermedi dominsario I'idrogeno e I'OH;
- Ad elevata pressione (2,0 MPa) gli intermedi domihaono i formiati e

I'idrogeno.
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L’aumento della pressione influenza la formaziorse fdrmiati che, se presenti in
grandi quantita, influiscono sulla entalpia di\atiione [15]. Gli intermedi carbonati o
carbossilicinon sono, invece, influenzati dalla gsiene, evidenziando una grande
reattivita. L’ordine di reazione della CO e del®i non viene influenzato da modifiche
di pressione, mentre I'ordine di reazione negativ€0O, e H, mostra come la reazione
di WGS sia inibita dalla loro presenza [13,15].

Viste le difficolta nel determinare empiricamente dinetica della reazione, molti
ricercatori hanno affiancato modelli microcineti@sati sulla conoscenza dei passaggi
elementari e della loro energia. Tuttavia, i madalicrocinetici sono un buon metodo
per valutare la chimica di una determinata reazion& non chiariscono quale sia il
reale andamento della velocita di reazione nelled@ioni di esercizio, elemento
fondamentale quando si deve progettare un reafforttavia si puo concludere infine,
come nelle condizioni MTS (media temperatura, dkeyaessione e catalizzatori a base
di Cu) la presenza di intermedi formiati, carbomatiarbossilati sia molto elevata.

3.1.4.2 Espressioni della velocita di reazione

Esitono diverse espressioni della velocita dedazione di WGS, che dipendono dal
modello cinetico, dalle reazioni considerate e ela@$sunzioni fatte sulla natura del
catalizzatore [37]. Per il meccanismo redox esistdne differenti espressioni della
velocita, la prima (equazione c) deriva dalla vatitne dei dati di alcuni gruppi di
ricerca [38] ed e basata sul meccanismo di ossilzione; mentre la seconda
(equazione d) assume come via di sintesi una neazexlox in un solo passaggio [39].
Per il meccanismo associativo e stata formulatpubgione (e), studiata da alcuni autori
[40,41], i cui dati possono essere convalidati eeswo come modello cinetico quello
di Langmuir-Hinselwood.

Esistono anche due equazioni indipendenti dal tij)jomeccanismo di reazione
(equazioni f e g), che utilizzano una espressiaiia delocita di reazione basata su dati

empirici, considerando una semplice reazione révérgli conversione del CO [4].

Redox

Pco PH2o— Pco2PH2/Kp
k / (©)
Pco+APhzo

Tco =
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P P
kiky (PcoPrzo——C92H2)
Tco =k - (d)
ki1Pco+ kaPpa0+(k—1+ k_2)Pco2
Langmuir-Hinselwood
_ PcoPH20— Pco2PH2/Kp
Tco = 2 (e)
(1+ KcoPco+ KH20PH20+ Kco2Pco2+ KH2PH?2)
Velocita empirica
=k (PopPypp — 2€92PH2) — [ p. P, (1 — f
Tco = colH20 Kp = coPr20( B) (f)
_ b d
Tco = k PEoPrzoPlo2Piz (1 — P) (9)

dove B = PcoaPuz/PcoPu2Kp

Definizioni
rco velocita di reazione del CO (mols§ | Ko  costante di equilibrio per I'assorbimento

hh) dell’H,O
A constante Kco costante di equilibrio per I'assorbimento del
k costante di reazione per la WGS CcoO

(mol g.* ht atm?) Kcoz costante di equilibrio per I'assorbimento
Ky costante di velocita di assorbimento della CQ

del CO Kh2 costante di equilibrio per Il'assorbimento
ko costante di velocita di assorbimento dell’H,

dell’H,0 Pco pressione parziale del CO (atm)
k.1,ko costanti di velocita della reazione Pco2  pressione parziale della GGatm)

inversa P pressione parziale dellHatm)
Ko costante di equilibrio della WGS Pwo  pressione parziale dell’® (atm)

B fattore per la reazione reversibile

Tabella 3.5 Equazioni della velocita di reazione per la reagiai WGS secondo i

differenti modelli cinetici [37].

Alcuni autori [3,10,40-45] hanno utilizzato equazidifferenti con diverse energie di

attivazione (), calori di assorbimento\{) e fattori pre-esponenziali (A estrapolati

da dati sperimentali. La variazione della velocitaeazione dipende dalla temperatura

secondo l'equazione di Arrhenius, mentre le costaitequilibrio sono definite

dall’equazione di van't Hoff [46,47]:
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AHY?,
Kj,a = Aj exp(— #)

As?,
dove A; = exp(— 1;' )

Il fattore pre-esponenziale jAdeve rispettare alcuni criteri fondamentali peera un
significato fisico in funzione del meccanismo dazene in analisi [48,49].

Ayastury et al. [47] e, piu recentemente Amadedte [@1] hanno identificato nel
modello di Langmuir-Hinselwood quello che descrimeeglio la cinetica dei
catalizzatori commerciali LTS, tipo Cu/ZnO/&8s. Inoltre, altri ricercatori [1,50] hanno
identificato questo modello come quello ideale gescrivere 'andamento anche dei
catalizzatori a base di Fe.

Per il modello redox, de Molliens [5] ha calcoldtealore della costante di attivita (A)

e della costante cinetica (k) in funzione dellagenatura assoluta (K):

A =25x 10 exp (-90/RT)
k=6,0x 18" exp (E/RT) [§atm’]
dove E = 112,2 KJ mdle R = 8,314 J mdlK ™,

| dati sono stati in seguito trattati usando I'exjoae empirica per la velocita di
reazione (equazione @), ottenendo ordini di reazdiwersi da quelli riportati in
letteratura per catalizzatori a base di rame [131147]. Sono state individuate le
correlazioni fra la velocita di reazione e le pressparziali dei reagenti e dei prodotti,
osservando come la pressione parziale dgl'Hnfluisca maggiormente rispetto a
quella del CO, cosi come quella deli’Hspetto a quella della GQ13,14,47].

Altri ricercatori [45] hanno indicato come la reaze di WGS non abbia un ordine di
reazione semplice, in particolare se si opera teat rapporti S/C, elaborando cosi la
seguente equazione e correggendo i parametri peea@one condotta ad elevata

temperatura.
Tco =k PgoPizo(1—B)
dove k = lg exp (-E/RT)

In kg = 26,1 E = 95,0 KJ/mol n=11 m = 0,53
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L’equazione cinetica piu utilizzata nella progetbae di reattori HTS (equazione i)
[4,41,51] (fornisce il dato in mol'ymin™), & stata ottenuta da dati ricavati a pressione

atmosferica e non € utilizzabile per proporre uovaumeccanismo.

1855,5

r=1,85x 1075 exp (12,88 — “22) PPy (1 — ) ()

| catalizzatori MTS non sono stati discussi indedtura, anche se I'espressione della
velocita per i catalizzatori LTS pud essere consi@deancora valida. Inoltre, poiché
questi catalizzatori sono spesso utilizzati a bgssssione (0,1-0,3 MPa), si puo

supporre che non presentino limitazioni di tipdudfonale.

3.1.4.2.1 Ruolo della pressione

La pressione non ha effetti diretti sulla concezitnae del CO all’'equilibrio, tuttavia
influenza la cinetica della reazione aumentando liteitazioni diffusionali ed
influenzando le pressioni parziali dei reagentioff@amente 'aumento della pressione
dovrebbe favorire la conversione del CO nei sisteméticamente impediti, tuttavia
non sono presenti in letteratura dati relativi alazione di WGS che confermino questa
affermazione. Esistono due approcci opposti circadlo della pressione sulla velocita
di reazione: il primo [13,47,52] introduce un faddegato alla pressione totale, che
nell’equazione di Rase [53] puo essere inglobatdatore ), che comprende anche
gli effetti diffusionali. In questo caso un aumedtdla pressione favorisce la velocita di

reazione.
(—rco)p = ¥ (—Tco)p~1

dove¥ =0,86 + 0,14 P per P < 2,48 MPa.

Il secondo approccio proposto da Ovesen et al. ¢bBkgge I'equazione della velocita
empirica con un termine’'Be(cony < 0 e P < 2,0 MPa); in questo caso aumentare la

pressione e controproducente per la velocita dioea.

— a pb pc pd pY __Pco2PH2
Tco = k PcoPr20Pco2Pr2Protaie (1 —KechoPHzo

Le discrepanze fra i due approcci sono riconduciail fatto che le limitazioni

diffusionali sono potenzialmente dipendenti dalesgione.
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3.2 Tipi di catalizzatori commerciali

3.2.1 High Temperature Shift (HTS) [T,y > 300 °C]

| catalizzatori utilizzati nel’lHTS contengono, pra della riduzione, il 90-95 % di
ematite (FgO3) stabilizzata dall’aggiunta di una piccola quantti CrOs3, operando a
temperature di 300-450 °C. La fase attiva & unoedlai con la struttura della magnetite
(Fes04), nel quale parte degli ioni Fesono sostituiti da &f [53]. La sostituzione del
cromo nel reticolo della magnetite permette di awema struttura con i siti tetraedrici
piu espansi a scapito dei siti ottaedrici, acquidtacosi un maggiore carattere covalente
[54-58].

La quantita di Cl' presente & del 5-15 % in peso, per conferire orighiroprieta fisiche

al catalizzatore [53]; tuttavia, studiando numerosmposizioni, si &€ osservato come il
quantitativo ideale di GO3 sia dell’8 % in peso [59]. Anche se la massimastesza
meccanica si ottiene con il 14 % in peso, un’ekevquantita di cromo peggiora
sensibilmente I'attivita dei catalizzatori HTS. Con catalizzatore RF©.4/8 wt.% CpO3

si ha anche un notevole miglioramento dell'areaediupale del catalizzatore ridotto a
400 °C, che passa da &gl della sola magnetite a 40°gT [60].

Di solito si opera con una temperatura di eseraz400-450 °C e con una pressione di
3,5 MPa [1], anche se e opportuno mantenere lanmairntemperatura di esercizio
possibile per ottenere la conversione di CO deatdelinfatti, il cromo presente non
stabilizza completamente il catalizzatore, che djuinsoggetto alla sinterizzazione, che
ne riduce I'area superficiale e I'attivita [1]. Nehpianto viene caricato il catalizzatore
nella sua forma ossidata (sottoforma di pelletsg wiene poi ridotto in situ utilizzando

I gas di processo [53]. | catalizzatori per HTSesgeneralmente molto resistenti, anche
se la loro attivita pud essere compromessa datiters&izazione o dalla deposizione
sulla superficie di composti volatili, che possomopedire il passaggio dei gas
attraverso le particelle, causando un aumento @elldite di carico [1]. Si puo operare
in un ampio intervallo del rapporto vapore/gas eg&/DG) ed anche in presenza di un
moderato quantitativo di inquinanti come lo zoléhe € spesso presente nelle correnti
derivanti dal carbone o dal petrolio [1].

Il tempo di vita medio si attesta intorno a 3-5 iaguh € possibile individuare quando |l

catalizzatore é esausto dall'aumentare delle pediitarico, che evidenziano la rottura
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meccanica dei pellets, dall'accumulo di polverpm, semplicemente, dalla diminuzione
dell’attivita catalitica.

3.2.1.1Preparazione

Questi catalizzatori sono prodotti per precipitagi@a una soluzione contenente sali di
ferro e del modificatore (cromo), tipicamente clomi solfati, attraverso I'aggiunta di
una base, una soluzione di idrossido o carbonatmdnetallo alcalino, che migliora
'omogeneita del precipitato [53,54]. La precipitaze si effettua ad una temperatura di
30-80 °C ed a un pH controllato (fra 6 e 9); iutiante precipitato € poi filtrato, lavato
ed essiccato [53]. Il lavaggio € un passaggio forafdale se si opera con soluzioni di
solfati, perché gli eventuali residui possono esseasformati in BHS durante la
riduzione [1]. Il processo di essiccamento deveeresscondotto con particolare
attenzione, perché se si superano i 200 °C sidssitlazione da @, a FeOs; [53];
nella fase di calcinazione, invece, bisogna evithrformare grandi quantita di CgO
prodotta dall'ossidazione all’aria del Ly (reazione 3.2) [1].

2 CpOs + 3 0 — 4 CrQy (3.2)

La presenza di ¢t & indesiderata sia per la sua pericolositd nei roatif degli
operatori, ma anche perché i suoi sali sono mailabdi e possono dar luogo a
liscivazione; Inoltre, durante la riduzione si pagere la conversione esotermica del
cr¥ acr", che pud causare un elevato aumento della teroperaél reattore [1]. Per
questo e una priorita lo sviluppo di catalizzatdiS privi di cromo, visti anche i loro

elevati costi sia di produzione che di smaltim¢gptj.

3.2.1.2Miglioramenti nelle formulazioni

| catalizzatori Fe/Cr sono stati recentemente migti introducendo una piccola
quantita di Cu, che & molto attivo e molto seletinella reazione di WGS e permette di
operare in condizioni piu spinte (cioeé con rapp@&@itC inferiori senza rischiare di
formare F8) [53,62]. La migliore attivitd permette di operaren un letto catalitico di
minore volume ed a una temperatura inferiore, eddo la sinterizzazione; infine, il
rame inibisce la formazione del%e migliora la selettivita in §1 La fase contenente il

ferro e la principale componente attiva, mentr@arhe viene incorporato per migliorare
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I'attivita intrinseca e il cromo funziona da statlnte [62]. L'interazione fra questi
metalli risulta costruttiva e permette di aver wea superficiale dei catalizzatori piu
elevata, nonostante la presenza del rame favdassiaterizzazione.

Gli ioni Cr** hanno una preferenza ad entrare nei siti ottd@edustituendo il Fenella
struttura dello spinello, mentre il €wmon lo sostituisce, nonostante la sua pit elevata
elettronegativita. Il rame porta ad una perditardia superficiale, anche se in presenza
di cromo questo processo e ritardato; il cromo eemiel solido, mentre il rame si
distribuisce in maniera non uniforme nella strwaty63]. Quadro et al. [62] hanno
concluso che il rame agisce come promotore stalgumentre il cromo porta ad una

diminuzione dell’attivita intrinseca.

3.2.1.3Riduzione

Il precursore del catalizzatore caricato nel reattteve essere ridotto utilizzando i gas
di processo; in questo modo, il viene ridotto a F#, ed il CrQ diviene CsOs3 [1].
Tuttavia, occorre evitare un’eccessiva riduzioné aializzatore che porterebbe alla
formazione di F& che promuove le reazioni di metanazione e di Baadd [1,64]. A
livello industriale si evita la formazione di fermmetallico alimentando un’elevata
guantita di vapore, con un maggiore costo di prec¢s?2].

Valutando le analisi di riduzione in programmatdeiinperatura (HTPR) e stato scelto
di effettuare la riduzione parziale dei catalizzatdTS ad una temperatura di 400 °C
[64,65]: infatti, come si vede nella Fig. 3.7, itgo a 400 °C é associabile alla reazione
Fe0s; — Fg04 (390-400 °C) ed in parte alla reazione@y— CrO (385 °C), mentre a

temperature superiori ai 500 °C ha luogo la formazidel ferro metallico.

Fe,04/Cr,05 commercial |

e
o~ L
r N

H, consumption (arb. units)

\~ /
p— e,

A’ -~
| R S wd

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Temperature (°C)

Fig. 3.7H,-TPR di un catalizzatore commerciale®¢gCr,03 [65].
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La riduzione del F£; (reazioni 3.3 e 3.4) e molto meno esotermica éilgwdel CrQ

(reazioni 3.5 e 3.6), per cui il calore liberatpehde fortemente dalla quantita di GrO

presente nel catalizzatore [1]. L'equilibrio di fieazione delle fasi R©®; e FgO,4 €
determinato dalle condizioni di reazione e dai cappapore/H e CQ/CO [64]. A 450

°C per avere I'equilibrio fra le due fasi si deygeoare con un gas cosi composto: 96 %

H>0 e 4 % H (reazione 3.3); 99,5 % G@ 0,5 % CO (reazione 3.4).

3 FeOs; + H, — 2 FeO,+ HO
3 FeO; + CO— 2 FgOs+ CO,
2CrG;+3H, — Cr,O3+ 3 H,O
2CrG; + 3 CO— Cr,03+ 3 CQ

AH%gg = -16,3 KJ/mol

AH%gs = +24,8 KJ/mol
AH%g0g = -684,7 KJ/mol
AH%gg = -808,2 KJ/mol

(3.3)
(3.4)
(3.5)
(3.6)

In queste condizioni si pud anche avere la fornrezidi F& (reazioni 3.7-3.10), ma a

400 °C e con un rapporto vapore/stiperiore a 0,09 o G{TO superiore a 1,16 la fase

stabile e I'FgO,. Gli effetti del rapporto fra vapore e idrogendiag@omposizione della

fase ferro/ossido di ferro sono mostrati in Fi@. 3.

F&Os+ H, — 3 FeO + HO
FeO,+ CO— 3 FeO + CQ
FeO + B — Fet+ HO
FeO + CO— Fe+ CO,

AH%gg = -63,8 KJ/mol
AHC%gg = -22,6 KJ/mol
AH%gg = -24,5 KJ/mol
AH%gg = +12,6 KJ/mol

1.0 T

e
[
I

Steam: hydrogen ratio

0.1

I T | I

r Fe,0O3 becomes stable
r AT HO 5 e

t ¢
350

1
400
Temperature °C

I ! .
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(3.7)
(3.8)
(3.9)
(3.10)

Fig. 3.8 Ruolo del rapporto vaporegHninimo per la riduzione dei catalizzatori HTS

[51].
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Non si possono usare correnti contenenti sal® ldorrenti H/N, perché si avrebbe la
formazione di ferro metallico (reazione 3.11), ate#alizza le reazioni parassite di
metanazione e di Boudouard, molto esotermiche igpa3.12 e 3.13); quest’ultima

porta anche alla formazione dei coke, che occlymeiidel catalizzatore [1,5,64].

Fe04+ 4 H, » 3 Fe + 4 HO AHC%gg = -149,4 KJ/mol (3.11)
CO+ 3 H, - CH,; + H,O AHC%gg = -206,2 KJ/mol (3.12)
2CO— C+CQ AH%gg = -172,5 KJ/mol (3.13)

Nellintervallo di temperatura utilizzato nellHTS350-400 °C, si ha anche la
formazione di HS per idrogenazione dei residui dei solfati utdizzmella sintesi del
catalizzatore [1,64]. Tuttavia, con le moderne iglua di preparazione, nelle quali la
desolforazione dura 15 h, si riesce a scenderendivello di H,S inferiore ai 25 ppm
[64].

Nella forma ridotta il catalizzatore HTS risultargdorico, per cui quando si deve
scaricare il reattore bisogna operare in atmosfegete e non esporre il catalizzatore
all'ossigeno, se non in condizioni controllate [1f; alternativa, si pud riempire il
reattore di acqua e scaricare il catalizzatore atagfl]. Se si scarica solo parzialmente
il reattore € utile per riutilizzare il catalizzatoridotto, ossidarlo lentamente in situ,
utilizzando una corrente di vapore contenente I'ldPtaria ad un’elevata velocita
spaziale (1000 [1].

3.2.1.4 Disattivazione e avvelenamento

Attraverso lo studio di reattivita e la caratteaszione fisica € stato possibile
comprendere come la disattivazione dei catalizzattwase di Fe/Cr sia principalmente
attribuibile alla sinterizzazione, che €& molto roolpil importante rispetto
all'avvelenamento e alla deposizione di coke [6IZd sinterizzazione causa una
diminuzione dell'area superficiale, una riduzioredla porosita ed un incremento delle
dimensioni delle particelle [67]. Inoltre, si é tasche la disattivazione avviene
principalmente nelle prime 150 h di attivitd delatazatore, mentre successivamente il
decadimento e molto piu lento, con una durata diiraoni [5,68].

| catalizzatori HTS non soffrono dell’avvelenamen composti dello zolfo, anche se
nel trattamento di correnti derivanti dal carboedelato quantitativo di b5 e COS puo
divenire rilevante [1]. In queste condizioni I'¥® pud essere convertito a FeS
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(reazione 3.14) ed il solfuro di carbonio @8SHreazione 3.15) [1]. Anche I'FeS e attivo
nella reazione di WGS, ma la sua reattivita € maiteriore a quella dell’'F©,,
rendendo necessario il caricamento di un quamnitatdoppio di catalizzatore per

ottenere valori di conversione soddisfacenti [1].

Fe0s+ 3 H,S— 3 FeS + 4 KD AHC%gg = -75,0 KJ/mol (3.14)
COS+ H,0 — CO, + H,S AH%gg = -34,6 KJ/mol (3.15)

| catalizzatori HTS subiscono I'avvelenamento dagehuri, anche se é rara la loro
presenza nelle correnti alimentate [1], cosi coodlg dell’arsenico. Anche i fosfuri ed

I silicati generano una disattivazione andandoacspe la superficie del catalizzatore.
La formazione di coke causa la chiusura dei potiadalizzatore, ma puo essere
contrastata inserendo una guardia sul reattoreaithogdi rigenerare il catalizzatore, che
quindi non risulta fisicamente danneggiato [1]. Aacla disattivazione da coke e
relativamente poco influente, indicando come lagpale causa di disattivazione resti

la sinterizzazione [67].

3.2.2 Low Temperature Shift (LTS) [Ty = 200 °C]

| catalizzatori commerciali LTS (in genere CuO/ZABO3) operano a temperature di
200 — 250 °C, permettendo di ottenere una correntescita con una quantita di CO
inferiore allo 0,3% [1]. Questo tipo di catalizzatpud avere un tempo di vita di molti
anni operando in assenza di inquinanti, che, ssepte in significative quantita,
influiscono fortemente sull'attivita del catalizaa¢. La formulazione dei catalizzatori
LTS influisce sulla loro selettivita e resistenzZéaavelenamento: il primo aspetto
risulta molto importante in quanto a queste tentpegala metanazione del CO e della
CO, é termodinamicamente favorita (reazioni 3.16 & )3.Queste reazioni parassite
portano ad un consumo dell'idrogeno prodotto ed aumento indesiderato della

temperatura di esercizio [1].

CO + 3 H — CH, + H,0 AH%gg = -206,2 kd/mol (3.16)
CO, + 4 Hp— CHy + 2 HO AH%gg = -165,0 kd/mol (3.17)

I migliori catalizzatori LTS sono quelli a base @i, che presentano un’ottima attivita
nella reazione di WGS e, nel contempo, favorisdanoeazione di metanazione; questi

catalizzatori possono essere utilizzati solo a dasmperatura in quanto sinterizzano
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con facilita [1]. L’attivita dei catalizzatori dipele strettamente dalla loro struttura e,
soprattutto, dall'area superficiale del Cu, rendenthdispensabile evitare la
sinterizzazione [69-71].

Modificando i vari parametri di reazione (rappoktapore/C e tempo di contatto) e
possibile ottenere differenti conversioni in usaa CO, riuscendo ad operare anche
con minori quantita di vapore [70,71]; anche maaifido il quantitativo di CO
alimentato si determina un diverso andamento delfita del catalizzatore [72]. La
reazione di water gas shift € fortemente influeazilla presenza in contemporanea di
gas come kD, CO e CQ (Fig. 3.9) [37,72]: infatti, la conversione deDQiminuisce
allaumentare della pressione parziale del ,@Qlell'H,, che favoriscono la reazione
inversa; é pertanto preferibile operare con unssxei HO, che favorisce la reazione
diretta [37,72]. Anche il tempo di contatto e ilppmrto vapore/DG influenzano la
conversione del CO, che risulta maggiore quandopsia con basso tempo di contatto

ed un elevato rapporto vapore/DG [70].

Reaction
Temp (C)

250
0220
A190
= 155
0120
Al75

CO conversion

0.00 1.00 2.00 3.00 4.00 5.00
HZO/CO ratio

Fig. 3.9 Conversione del CO in funzione del rapporto vafgo@e/per la reazione di
WGS (temperature di 175-250 °C; carica di catatmzadi 1 g; pressione 0,1 MPa;
velocita spaziale di 6100 [37].

In genere i catalizzatori LTS hanno una buona Btaliermica, quindi I'unica motivo

di disattivazione e l'avvelenamento, che puo esgdo#to mettendo prima del reattore
un ulteriore letto catalitico composto dallo stesesta un analogo catalizzatore LTS [1].
La quantita di catalizzatore caricata & sempresoie a quella necessaria per ottenere
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il valore di conversione desiderato, compensaredikattivazione e garantirne
I'efficienza per un tempo minimo di 2 o 3 anni [1].

Inizialmente, la reazione ha luogo nella parteesigpe del letto catalitico, dando luogo
ad un rapido incremento della temperatura in quasta, come per i catalizzatori HTS
[1]. Tuttavia, I'elevata temperatura puo disattevacatalizzatori con una bassa stabilita
termica, rendendo necessario aumentare la temperdiualimentazione del gas per
compensare la perdita in attivita [40]. Inoltreli igquinanti presenti nella corrente di
alimentazione tendono ad accumularsi nella paitgale della carica causando uno
spostamento del profilo di temperatura verso ltasdel reattore. Questo implica che
lentamente la quantita di CO all’'uscita aumentaenpiu, richiedendo la sostituzione
della carica di catalizzatore [1]. Anche un’elevatmdensazione del vapore puo portare
alla disattivazione; lI'acqua che forma pud infablubilizzare alcuni inquinanti
trasportandoli verso l'uscita della carica, favateruna piu rapida disattivazione del

catalizzatore [1].

3.2.2.1 Preparazione

| catalizzatori a base di rame (CuO/ZnQf&d) sono preparati per coprecipitazione da
una soluzione acquosa dei nitrati delle specie lheéta mediante aggiunta di una
soluzione di carbonato di sodio. La preparaziomseicondotta ad una temperatura di
30-60 °C ed a pH controllato (tra 7 e 9). Al tammi il precipitato é filtrato, lavato con
acqua deionizzata, essiccato a 100 °C e infinanzdtr ad una temperatura fra 300 e
500 °C [73,74]. Il lavaggio € uno stadio molto impote in quanto l'attivita del
catalizzatore dipende dal contenuto di sodio res[@d].

Le proprieta del catalizzatore sono determinatadhépersione della fase attiva e dalle
sue interazioni con il supporto [75]; in partic@arl’attivita € correlata con la
dispersione e la grandezza delle particelle, cpendiono dal tipo di preparazione del
catalizzatore [75]. La grandezza delle particellananta con la temperatura di
calcinazione, anche se fino a 600 °C non si not diminuzione di attivita molto
marcata [76]. La sequenza di precipitazione dei patcursori influenza l'area
superficiale e altre proprieta superficiali del alaizatore, come evidenziato da
Figueiredo et al. [75]. La precipitazione contemgmea di zinco e rame porta a

catalizzatori con una piu elevata area superfigiéié

46



Reazione di Water Gas Shift (WGS)

Le fasi predominanti nei catalizzatori LTS son@uO e lo ZnO [73]. La composizione
chimica dei precursori non influenza la naturaael&si presenti, tuttavia, la dimensione
dei cristalliti di CuO e ZnO dipendono dalla comigame delle fasi nei precursori del
catalizzatore. Inoltre, l'alluminio presente nonolge solo il ruolo di supporto
stabilizzando i cristalli di C}ma entra anche nella struttura del catalizzdtoraando
fasi di tipo idrotalciti con un’elevata attivitateditica [73].

La composizione degli ossidi misti € stata studddaSekizawa et al. [72], che dopo
I'analisi di diversi cationi i hanno concluso che Zr** & quello piu attivo per la
reazione di WGS a 250 °C [72]. Il quantitativordime ottimale e stato oggetto di
numerosi studi, che hanno messo in evidenza commaskimo in attivita si abbia per
catalizzatori con il 30% in peso di Cu (Fig. 3.30per il miglior catalizzatore e stato
successivamente quindi individuato il quantitatdiaZnO ideale per avere il massimo
in attivita (Fig. 3.10B) [72]. Molti autori hannmncluso che lo ZnO stabilizza il Cu
crea degli effetti sinergici con il €(i77,78], altri che aiuta solo la dispersione dehe

metallico, agendo come “distanziatore” [79,80].
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Fig. 3.10Effetto sulla conversione del CO (A) del contendicCu per i catalizzatori
Cu/Al,03-Zn0O; (B) del contenuto di ZnO per i catalizzat83% in peso di Cu.

Condizioni di reazione: CO 12,5 vol %301 12,5 vol %; N 75,0 vol %; GHSV = 7.200
h* [72].

Sono stati preparati anche catalizzatori Cu/ZngidAlmediante impregnazione ¢
Al,O3 [81], osservando una diminuzione dell’area supeie soltantocon I'aumento

del CuO e ZnO, attribuibile al progressivo riempito dei piccoli pori dellg-Al,O3
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[81]. Anche la temperatura di calcinazione influen¥area superficiale e, di

conseguenza, lattivita dei catalizzatori suppartaiumentando la temperatura di
calcinazione si osserva una diminuzione dell’aregediciale con conseguente
diminuzione anche dell'attivita del catalizzato8d]. Per i catalizzatori Cu/ZnO/#Ds

il contenuto ottimale di Cu e ZnO passa da 30/30(@p %) nei catalizzatori

coprecipitati a 5/5/90 (p/p %) per quelli suppartiax quanto nei catalizzatori supportati
la fase attiva si deve distribuire nei pori defal O3, rendendopreferibile contenuti

inferiori di Cu e ZnO. A temperature inferiori 200 °C, i catalizzatori supportati
risultano meno attivi di quelli coprecipitati [81hnche se a 200 °C entrambi |
catalizzatori mostrino conversioni del CO super@®0% fino a 20 h di reazione.

3.2.2.2 Miglioramenti nelle formulazioni

La diminuzione di area superficiale legata allaicalzione del catalizzatore puo essere
indicata come uno dei fattori fondamentali per laniduzione dell’attivita nei

catalizzatori a base di rame. L’aggiunta di unacqi@ quantita di Zr migliora le

proprieta termiche dei catalizzatori Cu/ZnOf®4, che possono pertanto essere
impiegati nella reazione di WGS a 400 °C [82]. tabdita dei catalizzatori puo essere
migliorata addizionando SiO aggiungendone lo 0,8 (p/p %) ai catalizzatori
Cu/ZnO/ALO3, I'attivita risultava invariata dopo 500 h di ligzo [83], mentre

utilizzando un catalizzatore LTS commerciale sievgava una diminuzione lineare nel
tempo. Un altro aspetto che pu0 essere miglioral® resistenza all’avvelenamento:
infatti, il cloro presente nella corrente di alim#&zione avvelena significativamente i
catalizzatori a base di rame [84], anche se aggmuhg bario si osservava una

conversione del CO 13 volte superiore.

3.2.2.3 Riduzione

| catalizzatori LTS a base di rame sono disponibdmmercialmente nella forma
ossidata, pertanto devono essere ridotti a ramallioet la forma attiva nella reazione
di WGS [1]. La reazione di riduzione €& fortememsotermica (reazione 3.18),
rilasciando un calore di reazione sufficiente amnhentare fino a circa 500 °C la
temperatura del letto catalitico. E’ quindi moltmgortante controllare la riduzione,

mantenendo la temperatura al di sotto dei 260 ¥, pimitare la sinterizzazione
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responsabile della diminuzione di attivita del Garatore [1,76]. Pertanto, il
catalizzatore viene attivato in situ con una cdeedi H/N, ed un massimo di
temperatura di 220 °C, per ottenere la totale r@he del catalizzatore con la minor
sinterizzazione possibile [23]. La riduzione si siolera conclusa quando si ha una
differenza della concentrazione dj Ha entrata ed uscita inferiore allo 0,5% (v/ey p

4 h, con una temperatura del letto catalitico d&i-230 °C [1].
CuO +H — Cu + HO AH%g5 = -80,8 kJ/mol (3.18)

La specie attiva non & solo il Cma anche il CYj essendo molto importante il rapporto
Cu'/CU/’ determinato dal tipo di supporto, dal quale dieetiattivitd del catalizzatore
[85]. In accordo con Burch et al. [86,87], lo Zfhge da riserva, favorendo il rilascio
di H,. Lariduzione e favorita dallo ZnO ed é caratizata dalla presenza di due specie
riducibili contenenti rame [88]., queste due spedisperse omogeneamente, sono state
identificate come le piu attive da Fierro et aB][8n funzione del loro contatto con lo
ZnO, con il quale realizzano forti interazioni. rlhpporto atomico Cu/Zn aumenta
guando il campione viene ridotto e rimane piu dewnche quando viene riossidato,
suggerendo che la fase @i ridisperda durante la riduzione, mentre il k@@ Al/Zn

non subisce alcuna variazione [70].

Hydrogen consumption (u. a.)

A A A A
300 400 500 600 700
Temperature (K)

Fig. 3.11Profilo TPR di un catalizzatore Cu/ZnO8; (misura del consumo diH

utilizzando un rilevatore a termoconducibilita) [.70

La riduzione dovrebbe essere caratterizzata dpidehi a 177 e 200 °C), ma quando |l

catalizzatore sé calcinato a temperature troppaatde il CuO sinterizza formando una
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frazione piu difficilmente riducibile, che da lum@d un singolo picco simmetrico di
riduzione con massimo a 215 °C [88]. Il profiloritiuzione e anche influenzato dal
metodo di preparazione [88]: Fleisch e Mievill®]$hanno mostrato come igli ioni
CU?* siano piu facilmente riducibili nei sistemi ternathe non in quelli binari.

Osservando l'analisi TPR dei catalizzatori Cu/ZnlQ0% si pud notare la

sovrapposizione di due o tre picchi che rappresenta riduzione di diverse specie
contenenti Cli (Fig. 3.11) [70]: il picco a 160-170 °C pud essassegnato alla
riduzione del Ct a CU* o del Cd" e/o Cd* a CU{, mentre la spalla a 210 °C &

attribuibile alle specie che interagiscono coniaii Al**

, fisultando piu difficilmente
riducibili. | catalizzatori LTS ridotti sono pirof@i, per cui una loro ossidazione
incontrollata all'aria puo portare la temperatued kktto fino a 800-900 °C (reazione
2.19) [1]. Pertanto, lo scarico del catalizzatareftettua depressurizzando il reattore,
diminuendo la temperatura fino a 50 °C sotto usdtudi N ed infine scaricando il

catalizzatore mantenendolo sempre in atmosfera §i]N

Cu+1/2 @ — CuO AH%gg = -157,2 kd/mol (2.19)

3.2.2.4 Disattivazione e avvelenamento

Le formulazioni attuali hanno aumentato fortemdatstabilita termica dei catalizzatori,
aggiungendo allumina agli ossidi di rame e zinc0];[4uttavia non si pud evitare
completamente la sinterizzazione, inevitabile natalizzatori eterogenei dispersi,
specialmente in quelli a base di rame [1]. | lavaid recenti hanno indicato come
'avvelenamento ed la sinterizzazione siano la &apsincipale di una rapida
disattivazione rapida dei catalizzatori LTS [1].

Le basse temperature favoriscono le reazioni esatbe di adsorbimento dei veleni,
per cui i catalizzatori LTS risultano molto senbibadgli inquinanti [1]. Nelle
condizioni LTS la reazione di formazione del sadfali rame risulta fortemente favorita
(reazione 3.20), rendendo necessario mantenereo rhalisi i livelli di zolfo nella
corrente alimentata [1]. Tuttavia, la presenzacd@hO permette di intrappolare lo
zolfo nella parte superiore del letto cataliticon®ZnS di zinco (reazione 3.21), che e
molto piu stabile di quello di rame [1]. Risultaportante garantire la presenza di una
buona quantita di ZnO accessibile allo zolfo p&vpnire I'avvelenamento dei siti attivi
di Cu, che in questo modo possono operare in nmasadisfacente [1].
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2Cu+HS— CwS +H AH%q5 = -59,4 kJ/mol (3.20)
ZnO + S — ZnS + HO AH%g5 = -76,6 kJ/mol (3.21)

Sia il rame che lo zinco sono attivi nei conframeil’HCI (reazioni 3.22 e 3.23), anche
se la reazione del rame con I'HCI € molto menoféa& termodinamicamente rispetto a
guella con I'HS [1]. La bassa temperatura di fusione del CuCbrigee I'elevata

mobilita nelle condizioni LTS, per cui si realizzma migrazione superficiale dei
cristalliti di rame che favorisce la sinterizzazorQuindi anche modeste quantita di
HCl possono avere effetti irreversibili sull'aitév del catalizzatore [1]. Anche il

cloruro di zinco ha un’elevata mobilita, contribdena destabilizzare la struttura del

catalizzatore diminuendone la stabilita termica [1]

Cu + HCl— CuCl + 1/2 H AH%gg = -43,5 kJ/mol (3.22)
ZnO + 2 HCl— ZnCh + H,0 AH%gg = -125,0 kJ/mol (3.23)

Quando si scaricano i catalizzatori LTS si trovapesso significative quantita di
silicio, che si deposita sulla superficie e neiipdei pellets, dando Iluogo alla
formazione di silicato di zinco, che da luogo ac udiminuzione dell’attivita. Questo
processo porta alla diminuzione dello ZnO accdssibn grado di ostacolare
I'avvelenamento del rame [1]. Altri inquinanti peratalizzatori a base di rame possono
essere I'arsenico o il fosforo trivalente, cheopsono raramente presenti nelle correnti

alimentate [1].

3.3 Catalizzatori di nuova generazione (MTS)

| problemi nei catalizzatori per la reazione di W@&scono dal fatto che alle basse
temperature la reazione € cineticamente sfavonigmtre a quelle elevate si manifestano
problemi di stabilita termica [90]. | catalizzatguer il medium-temperature shift
(MTS) permettono di ottenere elevate rese jnseimplicemente modificando i reattori
HTS preesistenti, con significativi vantaggi [90]teriori aspetti possono essere invece
simili a quelli dei processi LTS, necessitando pdraun reattore diverso e di uno

scambiatore di calore aggiuntivo per raggiungetedizioni MTS.
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3.3.1 Catalizzatori a base di metalli preziosi

| catalizzatori a base di metalli preziosi sondisttudiati per la reazione di WGS a
temperature comprese fra 300 e 400 °C, mostran@ttivita superiore rispetto a quelli
[91]. Questo tipo di catalizzatori supportati élizeabile ad elevata temperatura, dove
la cinetica & migliore, senza la necessita di urgirpinare attivazione; inoltre non
sono piroforici e possono essere riutilizzati pettinticli [76]. Questi catalizzatori sono
preparati per wet impregnation, utilizzando comexprsori i nitrati dei metalli e come
supporti polveri di vari ossidi (CePTiO,, YSZ, ALO3;, MgO, La0Os; e SiQ). Lo
studio dei metalli depositati su differenti suppgd@eO,, TiO, Al,O3) ha permesso di
definire la seguente scala di attivita [76,92-94]:

Pt > Rh= Ru > Pd

Anche se alcuni ricercatori [52] hanno individuatome lattivita sul’ALO3; segua una

diversa sequenza:
Ru > Pt > Pd: Rh

mentre per altri [95] la velocita con la Ce®analoga per tutti i metalli. L'introduzione
di metalli nobili sulla superficie dell’ossido dedo crea dei difetti che favoriscono la
decomposizione degli intermedi [26], con un’elevadéenzialita nella reazione di WGS
[96]. Gli studi condotti su questi catalizzatorinna permesso di concludere che
I'attivita € influenzato piu dalla natura del supjgoche non dal quantitativo di metallo
nobile supportato, dalla dispersione o dalla gramdedei cristalliti. |1 catalizzatori a
base di Pt hanno evidenziato migliori attivita caupporti maggiormente riducibili
come TiQ, CeQ, YSZ e LaO; [76,94].

Anche se lattivita dipenda dal tipo di support@nne importante che questo abbia
un’elevata area superficiale [97]. La dispersiordlad fase attiva puo cambiare
profondamente nelle condizioni MTS: Gorte et &6][e Shen et al. [98] hanno
evidenziato un aumento significativo delle dimensidel Pd e del Pt supportati su
Cey a 400 °C.

La disattivazione puo derivare dalla formazionskcie superficiali, come i carbonati,
o dalla parziale perdita da parte del supportdadelpacita di riossidarsi in un ambiente
fortemente riducente [91]. Fra i catalizzatori @stigati il Pt/Ce@ e quello che
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presentava la migliore attivita alle medie tempeet[94]. Tuttavia, recenti studi,
hanno mostrato una progressiva disattivazione atalizzatori costituiti da un metallo
nobile supportato su ossido di cerio [98], attitile in parte alla riduzione irreversibile
del supporto [98] ed in parte a modificazioni gtidli ed alla sinterizzazione della fase
metallica [95,99].

3.3.2 Catalizzatori a base di oro

Per i catalizzatori a base di oro vi € in letteratun elevato interesse legato alla loro
capacita di ossidare il CO anche a basse temperft00-109]. L'attivita di questi
catalizzatori dipende non solo dalla dispersion&adase attiva ma anche dalla natura
del supporto [100,110-112]. L'elevata attivita diegti sistemi catalitici € dovuta
all'interazione fra la fase attiva (non ancora dhia se oro metallico od ossidato) ed il
supporto: infatti, I'oro dissocia I'acqua mentireationi del supporto adsorbono il CO
[101,102,113,114].

| catalizzatori a base di oro mostrano proprigigeinente dipendenti dal tipo di
preparazione, che influenza la dispersione delse fattiva, la dimensione delle
particelle ed il tipo di interazione con il suppmortta dimensione delle particelle
influenza significativamente l'attivita e varia nebrso dell'utilizzo del catalizzatore
[104,110,112,115,116]. La tecnica maggiormenteizatita € I'impregnazionehe
prevede la deposizione dell'idrossido di oro symarto, favorendo la formazione di
piccole particelle metalliche sulla superficie dalpporto [102,103,107,117]. I
pretrattamento influenza lo stato chimico dell’@;adi conseguenza, I'attivita finale del
catalizzatore; infatti, gli ossidi di oro sono lteosensibili alla temperatura e sotto |
400 °C sono completamente trasformati in oro meta[lL07,118-122]. Lee et al. [120]
hanno evidenziato come il supporto regoli I'andatoedella riduzione da A3 a
AuO e, infine, Au metallico.

Uno dei supporti piu adatti per la WGS é l'ossidacerio, che oltre alla capacita di
immagazzinare ossigeno (2 GeO Ce0; + Y2 3), favorisce la dispersione della fase
attiva sulla superficie [123,124]. Un’interaziors/6revole fra oro e ossido di ferro fa si
che il catalizzatore Au/R©®; sia il migliore per la reazione di WGS a bassa
temperatura [117,125], in quanto l'oro ha elevatiitga a 150-250 °C, mentre la

magnetite favorisce la reazione a temperature srpar 300 °C [126].
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La comparazione fra catalizzatori ottenuti usamdme |'ossido di cerio e quelli

ottenuti utilizzando la magnetite, ha evidenziattme il supporto e la tecnica di
preparazione giochino un ruolo fondamentale stNi& e la selettivita del sistema
catalitico [113,127]. Si e inoltre osservato coneatalizzatori a base di oro subiscano il
sintering, che ne peggiora drasticamente I'attiyit@3]. La disattivazione di questi

catalizzatori e principalmente attribuibile propetagglomerazione delle particelle di
oro per formarne altre piu grandi, con un peggi@aio dell'area superficiale e, di

conseguenza, dell’attivita [105].
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4 Parte sperimentale

4.1 Fasitipo idrotalcite

L’idrotalcite e le altre fasi similari, note ancheme argille anioniche o idrossidi doppi
lamellari, sono solidi lamellari con cariche poaatinegli strati brucitici bilanciate da

anioni scambiabili presenti negli spazi interstiziaa loro formula generale e:
[M** (159M>*x(OH)2]>" + (A"yr) - M H,0

Le proprieta piu interessanti delle fasi tipo idtoite (HT) sono la distribuzione
omogenea dei cationi nella struttura e la capatiitscambiare gli anioni; inoltre sono
composti che sia in laboratorio che industrialmema@no un costo di preparazione

contenuto [1]. Inoltre, dopo calcinazione, mostraproprieta molto interessanti [2]:

1) elevata area superfciale;

2) proprieta basiche;

3) Formazione di ossidi misti con cristalli di piceoldimensioni, stabili ai
trattamenti termici e che per riduzione danno luagoistalli metallici piccoli e
stabili termicamente;

4) “memoria di forma” che significa la possibilita dicostruire la struttura
originaria dell'idrotalcite, in condizioni blandejettendo a contatto il prodotto,

dopo il trattamento termico, con una soluzione asglcontenente i vari anioni.

Brucite
Mg(OH), o

Hydrotalcite
MgeAl(OH)y6”"

Anion (CO;%, NO;¥, etc)

Fig. 4.1Struttura cristallina dell’drotalcite e delle fagio idrotalcite.

Le idrotalciti hanno una struttura riconducibilg@ella della brucite [Mg(OH), dove

lo ione Md* ha una coordinazione ottaedrica nella quale gljadpsi uniscono a
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formare strati infiniti. Questi strati sono impilaino sull’altro e tenuti insieme da
legami tipo ponti ad idrogeno (Fig. 4.1). Quando ighi bivalenti M¢* vengono
parzialmente sostituiti da ioni trivalenti, corcidrretto raggio ionico (ad esempio®Al
nell’idrotalcite), si genera nella struttura unaica positiva, compensata dagli anioni
(CO%, NOs, CI, SiQ*, ecc.) che si vanno a posizionare nella regione intetestr
presente fra due strati. Negli spazi interstiziali posiziona anche l'acqua di
cristallizzazione.

Le idrotalciti contenenti i carbonati e i silicatiome anioni interstiziali, possono essere
i precursori di catalizzatori la cui fase attivéioémata per trattamento termico. E stato
riportato in letteratura I'utilizzo di questo tigh catalizzatori nella produzione di gas di
sintesi, con Ni, Rh o Ni/Rh come fase attiva. Lecp metalliche attive sono distribuite
sia sulla superficie che all'interno del catalizzat per cui non sono sempre accessibili
dai reagenti. In questi catalizzatori il rapportglMM(IIl) modifica il rapporto fra le
guantita delle fasi tipo MgO e spinello. La ridutith e la stabilita del Ni nei
catalizzatori, nei quali & presente una soluziookda NiO/MgO, sono fortemente

influenzate di valori del rapporto Mg/Al/Ni [3,4].

4.2 Preparazione delle fasi tipo idrotalcite

Le fasi tipo idrotalcite sviluppate in questo lavati tesi avevano la seguente formula

generale:
CUXZHG.XA|2(OH)16(AH) -4 Hzo
e sSono state preparate per coprecipitazione (R2y. 4

1) Si preparava una soluzione 2 M dei nitrati di Co,eZAl in acqua deionizzata,
secondo la composizione dell'idrotalcite che deva ottenere;

2) Si preparava una soluzione 1 M degli anioni iguacdeionizzata;

3) La soluzione contenente i nitrati era addizionaiaecga a goccia alla soluzione
degli anioni, sotto forte agitazione magnetica,ua temperatura di 60 °C e
mantenendo il pH costante (9,0 + 0,1) con una smhezdi NaOH (3 M). Al
termine dello sgocciolamento si manteneva il giéaio sotto agitazione a 60
°C e pH 9 per 45 min;
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4) Il precipitato era quindi separato dalle acque mpédr filtrazione sotto vuoto,
lavato con abbondante acqua a 60 °C (400 ml/gd essiccato tutta la notte in
stufa a 60 °C;

5) Il solido ottenuto era macinato fino ad ottenewga polvere che veniva
calcinata a 500 °C (10 °C/min) in una muffola pdr 25];

a)dove richiesto, dopo essere stato raffreddato apeemtura ambiente, il
campione era drogato con il 2% (p/p) di K utilizda una soluzione di O3
e mediante incipient wetness impregnation. Quardi essiccato in stufa a
120 °C per 2 h ed infine calcinato a 550 °C (CInfin) in una muffola per 2

ore.

Soluzione metalli nitrati (in proporzione)

2

Dissoluzione in acqua deionizzata

(_

Aggiunta ad una soluzione contenente anioni (1 M)

(_

(_

Ageing a 60 °C per 45 minuti

(_

Lavaggio con acqua (400 mL/gHT)

<_

Essiccamento a 60 °C per 16 ore

2

Fase di tipo idrotalcite )

( J
[ J
[ )
([ Rscaldamentoa60°C GH=50 conna0l) )
[ ]
( J
[ )
(

Fig. 4.2Schema della preparazione di un precursore tijptathite.

4.3 Metodi di caratterizzazione

4.3.1 Diffrazione ai raggi X (XRD)

Le analisi XRD sulle polveri sono state effettuaten uno strumento Philips PW
1050/81 equipaggiato con un monocromatore in grader il raggio diffratto ed una
sorgente PW 1710 (CucKX = 0,15418 nm) (Fig. 4.3). Le analisi sono stafetefate
con una scansione db2da 10° a 80°, una variazione di angolo di 0,1fhdempo di
analisi di 2 sec per ogni punto acquisito. Le fpsesenti sono state identificate

utilizzando la legge di Bragg (equazione a) (Figl)der calcolare il valore di d,
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confrontandoli poi con quelli riportati in letteuat [6,7] e presenti nel software: X'Pert
Highscore. La dimensione delle particelle (D) éastalcolata utilizzando la formula di

Debye-Scherrer (equazione b).

(@)

S (b)

- n = ordine di riflessione (numero intero);

- A =lunghezza d’onda della radiazione incidente;

- d = distanza interatomica fra due piani cristallini

- 06 = angolo di diffrazione;

-k = costante adimensionale (fra 0,89 e 1,39) cperdle dalla geometria dello
scattering dell'oggetto: Viene in genere assumtd perché per calcolarla
esattamente occorrerebbe effettuare un profilenditfra il diffrattogramma
ottenuto e quello di un campione perfettamenteatliso;

- P =B -b él'ampiezza integrale di una riflessiosguata ad un certo valore di
20; B é l'ampiezza a meta altezza (FWHM), mentre Haedistorsione
strumentale calcolata sulla base dellFWHM ottenstampre nelle stesse

condizioni per un materiale con dimensioni deitaiis> 1000 A.

Detector /- A/
~F]

X-ray tube

Receiving
Soller slit Soller

_slit
W<y Divergence

v slit

Secondary

Monochromator

i-scatter
slit

Fig. 4.3Schema di un diffrattometro ai raggi X.
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Fig. 4.4Andamento del fenomeno di diffrazione dei raggi X.

4.3.2 Analisi in programmata di temperatura (TPR/O)

| profili di riduzione o di ossidazione in prograrata di temperatura sono stati ottenuti
utilizzando un ThermoQuest Instrument TPD/R/O 11Mialytic Surface Analyser,
equipaggiato con un rivelatore TCD (Fig. 4.5).

0‘% vent
N TCD
L

reactor

Fig. 4.5Schema dello strumento utilizzato per le analigR/P.

Le analisi sono state effettuate caricando un cangpidi 0,06 g ed utilizzando le

seguenti procedure:

- PRE-TRATTAMENTO: il campione era pretrattato inaucorrente di N (20
mL/min) riscaldandolo da temperatura ambiente a AG0 Raggiunta questa

temperatura la si manteneva in isoterma per 30 min
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- RIDUZIONE: dopo raffreddamento a 60 °C, si effiaita la riduzione
utilizzando con una miscela 5 %/Ar (20 mL/min), riscaldando fino a 550 °C
(10 °C/min) e mantenendo quindi I'isoterma pemndq.

- OSSIDAZIONE: dopo il raffreddamento a 60 °C, #e#uava la riduzione
con una miscela 5 % AHe (20 mL/min), riscaldando fino a 550 °C (10
°C/min) e mantenendo quindi I'isoterma per 60 min.

I cicli TPO/R/O sono stati effettuati anche suiatiazatori scaricati per valutare la

capacita redox della fase attiva e I'eventualegeneza di coke sulla superficie.

4.3.3 Analisi dell'area superficiale e della porosimetria

L’area superficiale dei catalizzatori e stata dateata per fisisorbimento dell’azoto a -
196 °C, utilizzando un Carlo Erba Sorpty 1750 egliazione di Brunauer-Emmet-
Teller (BET) (equazione c) [8]. Il campione (1 gpreliminarmente trattato a 200 °C
sotto vuoto per eliminare le impurezze e I'acqusodsta in superficie, era analizzato
in un bagno di azoto liquido. L'equazione BET é&hre in un intervallo di pressione
relativa compreso fra 0,05 e 0,35; ¥ C vengono calcolati dalla pendenza (CrlZYe
dall'intercetta (1/\,C) della retta. La superficie specificagf$ [m?* ¢g']) era calcolata

utilizzando I'equazione (d).

P 1 c-1P
V(Po—P) _ VmC ' Vg CP, (d)
v, k
S =N e
BET Ve VAG (e)
dove:

- C=(& - EB/RT) e la costante BET; e il calore di assorbimento per il primo
strato e Equello per gli altri strati, assunto uguale al caldi liquefazione;

- P = pressione di equilibrio;

- Py = pressione di saturazione dell'assorbato allgptatura di assorbimento;

-V = quantita di gas adsorbito;

- Vp= quantita di gas adsorbito dal monolayer;

- Vo =volume molare di gas adsorbito;

- Na = numero di Avogadro 6.02214%8.0*® mol'™;
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-k = fattore di conversione che tiene conto de#asita e del peso molecolare
del gas adsorbito;

- Jcar = peso del campione.

Le analisi porosimetriche sono state effettuatézaéindo un Micrometrics ASAP 2020
(Accelerated Surface Area Porosimetry Sistem). hmani (300 mg) sono stati
dapprima degasati sottovuoto a 150 °C fino al taggimento e al mantenimento per 30
min di una pressione di 30n Hg. Dopo il pretrattamento, il campione e stgiostato
nella sezione di analisi, dove I'assorbimento/deisoento dell’azoto era condotto a -
196 °C secondo una procedura che prevede l'acqngizdei punti a determinate
pressioni preimpostate. Come con il precedentem&nio, si utilizzava I'equazione
BET per valutare I'assorbimento e il desorbimeratiedcurve isoterme (volume di;N
adsorbito/desorbito in funzione della pressionatnet). Il volume e la distribuzione

della dimensione dei pori sono stati calcolatizgs&ndo I'equazione BJH [8].

4.4 Prove catalitiche

4.4.1 Forma del catalizzatore

Le polveri degli ossidi misti ottenuti per calcim@aze dei precursori idrotalcitici sono
state pressate in un pasticcatore in acciaio irban{etro della pasticca 20 mm e
spessore 4 mm) sotto una pressione omogenea thri)znf. Dopo 15 min, rimossa
la pressione, si macinava e setacciava la pagtiecattenere pellets della dimensione
desiderata. La dimensione ideale del campione daaca nel reattore era di 30-40
mesh per ottimizzare il gradiente di temperatuddata e la concentrazione, diminuendo
cosi i fenomeni diffusivi (daiorddcat > 5). Inoltre, era importante avere una lunghezza
del letto catalitico in grado di evitare camminefarenziali, che potevano modificare
il tempo di contatto reale (giorddcat > 10) [9].

4.4.2 Attivazione del catalizzatore

L’attivazione per riduzione dei catalizzatori LMSIS é stata effettuata utilizzando
una miscela di KN, e regolando il quantitativo di Hper avere un massimo di

temperatura di 220 °C. La pressione di &ra di 1,0 MPa, con una velocita spaziale del

67



Parte sperimentale

flusso gassoso in ingresso compresa fra 300 e 40Qatipica procedura, utilizzata
anche industrialmente é riportata di seguito (#i6):

1) Si rimuoveva l'ossigeno dal reattore inviando ums$élo di solo azoto, quindi
sempre mantenendo il flusso di azoto si scaldaveaittore fino a 175 °C (50
°C/h).

2) Una volta raggiunta la temperatura di 175 °C, ggiangeva all’azoto un flusso
di H; pari allo 0,8 % (v/v), mantenendo costante la terafura in ingresso.

3) Si incrementava la quantita dp Hello 0,2 % (v/v) fino a raggiungere I'1,2 %
(v/v), mantenendo questa composizione per 18h.

4) Al termine delle 18 h si incrementava la tempeafino a 220 °C (15 °C/h),
mantenendo la composizione della misceliNpa 1,5:98,5 (v/v).

5) Una volta raggiunta la temperatura di 220 °C , winentava lentamente la
concentrazione di Hfino al 4,0 % (v/v), con incrementi dello 0,5 %\ La
temperatura non doveva mai superare i 230 °C, cualaarrivasse a 250 °C la
procedura doveva essere annullata, bloccandosgdlalella miscela in ingresso,
depressurizzando il reattore e inviando al catat@z un flusso di N

6) La riduzione si considerava conclusa quando si avewn consumo di H

inferiore allo 0,2 % (v/v) per un tempo superiolle 2 h.

4,04~ - -H, profile - - - [240

|
is ] Reduction profile ‘ - 220
’ ! 1 1200
1 15%h | s
3,0 ol 1 | 180
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§ | | 160 o
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Fig. 4.6 Profilo della attivazione per riduzione per i cetzatori LTS/MTS a base di

rame.
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4.4.3 Impianto pilota

Le prove catalitiche sono stati effettuate utilizda un impianto pilota da laboratorio,
che pud essere schematizzato in 4 sezioni princigdimentazione; reazione;

separazione ed analisi (Fig. 4.7).

Process Flow Diagram (PFD)
Lab-scale Pilot Plant for the Water-Gas Shift process

Fig. 4.7Flow sheet dellimpianto pilota da laboratorio.

La sezione di alimentazione era composta da teelgh gas indipendenti [gas secco o
dry gas (DG)] ed una linea per I'alimentazione’'detiua. La velocita dei gas alimentati

erano controllate da thermal mass flow (MFC), neiitflusso di acqua distillata era

regolato da una pompa da HPLC. Prima di essereehatsccon i gas, l'acqua era

riscaldata e vaporizzata, in modo da alimentareattore una miscela completamente
in fase gas. Prima del reattore era presente enaiée linea di by-pass che permetteva
di analizzare il flusso in ingresso senza che questnisse a contatto con |l

catalizzatore, permettendo di conoscere sempreacouratezza la composizione del
DG.
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La sezione di reazione era composta da un redttbatare a letto fisso, con diametro
interno di 1,0 cm, posizionato verticalmente atéimo di un forno. All'interno del
reattore era inserita una termocoppia (cromel/aluthe= 0,8 mm) per misurare
accuratamente il profilo di temperatura assialtattiy la carica del catalizzatore si deve
trovare in una zona isoterma compresa fra altrergumpite con un composto inerte
(Fig. 4.8). Per evitare rotture nelle condizionedercizio, il reattore era di un materiale
speciale (INCOLOY 800 HT) composto da cromo (193-%2), nickel (30 — 35 %) e
ferro ( > 39,5 %) con un contenuto in carbonio@é@lj06 — 0,10 % (p/p). La pressione
era controllata mediante un controllore di pressipasto all’'uscita del reattore, dopo il

separatore gas/liquido.

Fig. 4.8Foto dell'impianto da laboratorio e del reattore.

All'uscita dal reattore il gas entrava in un sepam@ gas/liquido (0 °C) per condensare
il vapore non reagito; successivamente il flussaweemisurato utilizzando un contalitri
meccanico (WGM). | gas di sintesi erano infine esdi passando in  una trappola
riempita con un agente disidratante (drierite 8 m&aSQ impregnata con un sale di

Co come indicatore) per rimuovere i residui di aquesenti nel gas. Infine, una
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valvola a spillo regolava il flusso di gas da are@ al gas cromatografo (GC), per
analizzarne solo una parte.

4.4.4 Materiali inerti impiegati

Prima di effettuare i test catalitici & stato nsee® selezionare il materiale inerte con il
guale caricare il reattore. Le prove cataliticle]la durata di 6 h, sono state condotte a
differenti temperature (250 — 480 °C), utilizzando rapporto S/DG di 0,72 ed un
tempo di contatto di 1 sec sui seguenti materiali:

- steatite (MgSizO10(OH)y);

- corindone ¢-Al,0z);

- quarzo (SiQ).
La figura 4.9 mostra come la composizione dei gasscita, confrontata con quella in
ingresso, sia la stessa per tutti e tre i materi&ilié pertanto scelto di utilizzare |l

corindone 20 mesh, in analogia con quanto avviendéaboratori di ricerca e sviluppo
di Air Liquide.

mCO CH4 mCO2 mH2

100 |
%0 |
80 |
70 |
60 |
50 |
40
30 |
2 |

DG composition [%V/V]

10

STEATITE

CORUNDUM T /
QUARTZ

DG

Fig. 4.9 Reattivita dei materiali inerti, valutata consideta la composizione del gas

secco o dry gas in uscita dal reattore (&esso= Hz2 72 v/iv%, CO 12 viv%, Ci7.4
viv%, CQ, 8.6 vIV%).
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4.4.5 Prove catalitiche

L’attivita dei catalizzatori e stata valutata imaione di differenti parametri operativi

[pressione (P), temperatura in uscita dal lett@alitedo (T), rapporto vapore/gas secco

(S/DG), tempo di contatta)], operando in condizioni il piu possibili pross a quelle

industriali (Tabella 4.1). Lo studio non é statdos@mprontato sulla valutazione

dell’attivita catalitica dei campioni, ma anchelaudefinizione delle migliori condizioni

operative per ottenere una buona conversione.dnper valutare la stabilita di alcuni

catalizzatori nel tempo, sono state effettuateacuymmove della durata di 100 h a 300
°C cont =1 sec e S/DG = 0,25.

Test name
Texp(°C) Pexp (°C) SIDG (v/v) SIC (viv) T (S) GHSV (h?)
L5M 250 15 0,55 1,96 0,50 7200
L51 250 15 0,55 1,96 1,00 3600
L21 250 15 0,25 0,89 1,00 3600
M5M 300 15 0,55 1,96 0,50 7200
M51 300 15 0,55 1,96 1,00 3600
M21 300 15 0,25 0,89 1,00 3600
H5M 350 15 0,55 1,96 0,50 7200
H51 350 15 0,55 1,96 1,00 3600
H21 350 15 0,25 0,89 1,00 3600
L5MR 250 15 0,55 1,96 0,50 7200
M5L 300 15 0,55 1,96 0,25 14400

Tabella 4.1Lista delle condizioni testate nella WGS.

4.5 Analisi quali e quantitative

| gas di sintesi prodotti sono stati analizzatlizgando un gas cromatografo PERKIN
ELMER Autosistem XL, dotato di una colonna impaec&arbosphere 80/100 (6 ft x

1/8 in di diametro esterno) capace di separareCid, CH, e CQ, con una temperatura

del forno di 120 °C. Per analizzare il quantitatdi H, € stato utilizzato un rivelatore

TCD (gas di trasporto ), mentre per CO, CHe CQ e stato utilizzato un rivelatore

FID preceduto da un metanizzatore (Fig. 4.10). al&ola a 6 vie era utilizzata per

iniettare in colonna un volume di gas costanteaadirso un loop campionatore di 1 mL

(Fig. 4.11).
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(FID) (TCD)

CO CHa4 CO2 H>

a ] g & 8 8
ol bbb Bl b b

Fig. 4.10Tipici cromatogrammi FID e TCD dei gas in usdtd reattore.

——
ADIN =
“A’\ LOADING ‘I INJECTION

sample vent sample vent
\

//’ loop R\ ’/// loop

column carrier column carrier

Fig. 4.11Schema della valvola a 6 vie: (A) fase di caricaioge{B) fase di iniezione.

4.5.1 Elaborazione dati

| dati ottenuti dall’analisi gas cromatografica dgas dopo la reazione insieme
all’acqua condensata, permettevano di calcolamieversioney), la selettivita (S), la

resa t) ed il bilancio di massa al carboniodé&/n) utilizzando le seguenti formule:
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. 1OUT __ 1IN (V 'OUTFOUT _ (V 'INFIN
Sj = IN []] ourt 100 = []]IN D] ouTt 100 = J II\?G J DgUT 100
[COI™™ — [CO] [cO)'N — [CO] %CONFIN — 94COOUT FOL
j=CQ, CHy, H2
_ A2 [H2]°VT — [H2]"V  (%H20UTFSJ" — %H2'NFY 100
Vi = oo 0T T o = SHCOVFTH
H2 H?2 co1N = [co1oUT s
Yy = [H2] 00 = [H2] [CO] [COT™ | 5o = XcoShz
[CO]IN [Co]IN _ [CO]OUT [CO]IN 100 -
[CO1°VT + [CHAIOUT + [C02]°UT
%COUT/IN = 100
[COI™N + [CHAI'™N + [CO2]'M
_ (0T + BCHA + %C02°T FEIT
T\ %CO™ + %CHAN + %C02!N  FIN
dove:

%CAaN = percentuale di CO in ingresso %€= percentuale di CO in uscita
%CH,™ = percentuale di CHn ingresso  %Ckf"" = percentuale di CHn uscita

%CQ,™ = percentuale di COn ingresso  %Cg"" = percentuale di COn uscita

%H,"™ = percentuale di Hin ingresso %kLPYT = percentuale di Fin uscita
Foc™ = flusso di dry gas in ingresso od”T = flusso di dry gas in uscita
Froo™ = flusso di acqua in ingresso 1d6°YT = volume di acqua in uscita

trLusso= tempo di flusso

4.6 Determinazione dell’area superficiale di rame

L’area superficiale specifica del rame é stata matsuutilizzando la reazione con,®|
mediante cromatografia a pulsi (PC). Nella misuel'atea superficiale di metalli si
utilizza I'adsorbimento di specifiche molecole,gnesto caso I' BD che reagisce con
il rame metallico presente in superficie (reazidng&) permettendone la valutazione
[10-17]:

2Cu+ N,OS N, + CurO-Cug (4.1)
dove con s si intendono gli atomi superficiali.

Le analisi sono state effettuate con il metodo ipoaricando 100 mg di campione

all'interno di un reattore inserito all'interno din GC Perkin Elmer AutoSystem ed
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utilizzando una colonna Porapak Q per la separaziva N e NO. Il metodo

prevedeva i seguenti trattamenti:

- Riduzione del campione con una miscela/Nd = 5:95 v/v, con una
programmata di temperatura di 10 °C/min da 40 a°22( successiva isoterma
di1 h.

- Desorbimento dell'kl eventualmente presente sulla superficie del camepio
mediante un flusso di He per 20 min e successiffeedglamento (10 °C/min)
fino a 60 °C

- Analisi del campione a 60 °C, introducendo pulgicessivi di 1,0 mL di pD,
inviati attraverso una valvola a 6 vie (He = gadrdsporto) (Fig. 4.12), fino a
che il quantitativo di BO in uscita differiva da quello in entrata per meno
dell’1%.

L’analisi quali-quantitativa di BD e N in uscita & stata realizzata utilizzando un TCD;
calcolando l'area specifica del rame metallico atipa dalla quantita di pD
decomposto e di Nformato ed assumendo una densita del rame padiéx10® atomi
Cu/nt e un fattore stechiometrico Cy® = Cu/N = 2. L’accuratezza della misura
dell'area superficiale del rame risultava super@r@5 %.; tuttavia, i risultati (riportati
sia in questa tesi che in letteratura) sono dipeadstrettamente dalle condizioni
operative (temperatura, tempo di contatto, conaeiine di NO, dimensione delle
particelle di Cu, pressione di degasamento, tempdegasamento, ecc.) per cui non

possono essere direttamente comparati fra loro.
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vent H-/N- H

20" -H-0O0Ccom®»
OZ—"Zrmro0n

C = column
R = reactor (100 mg)
L = loop (1 cc)

H, = 5%vV/v Hy/N,
Reduction = 80 mL/min

250
. 200 /
U o 150
L = 100 //
50 -/
S 0 T T T 1
E 0 20 40 60 80
t [min]
He =18 mL/min

N>O = 50 mL/min

Fig. 4.12 Sistema di valvole a 6 vie per I'analisi a pulslldesa superficiale del Cu

metallico utilizzando BD.
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5 Risultati e discussione

5.1 Caratterizzazione dei precursori HT prima e dop

calcinazione

Le argille anioniche di tipo idrotalcite (HT) somoateriali molto versatili in quanto
permettono di sostituire, parzialmente o totalmentationi presenti senza modificare
la struttura a strati, ottenendo precursori omogeatie catalizzatori con diverse
formulazioni e caratterizzati da elevate stabii@@amica, area superficiale e dispersione
della fase attiva. Una fase HT calcinata conten@mil e drogata con K ¢é stata
recentemente riportata come particolarmente attic@andizioni HTS [1].

Considerata I'elevata attivita del rame nella reagidi WGS a bassa temperatura, sono
stati preparati alcuni precursori HT Cu/Zn/Al, atie formula generale
(Cu,Zn)Al (OH)16(An)-4H,0 (An = CQ o SiQ), con un contenuto di ioni Gu
inferiore al 30 % (p/p), in grado di fornire efévata attivita alle medie temperature
(MTS) e di stabilizzare la fase attiva, inibendoréazioni parassite (in particolare la
metanazione) ed aumentando la resistenza allerigirdzione. Tutti i campioni sono
stati preparati per coprecipitazione, utilizzandorapporto molare (Cu+Zn)/Al pari a 3,
modificando gli ioni presenti nellinterstrato (banati o silicati, rispettivamente
ZACXc o ZACXs, dove X e il contenuto in rame e “0"“s” indicano la natura
dellanione presente nellinterstato del precurséf€) per valutarne l'effetto sulle
proprieta fisiche e le prestazioni cataliticheaimalogia a quanto riportato in precedenza
[2]. Il catalizzatore ottenuto per calcinazione pedcursore ZAC1c e stato drogato con
il 2% di K, in analogia a quanto riportato in letteira per il sistema Zn/Al [1], per
evidenziare eventuali effetti inibitori nei confto della reazione parassita di
metanazione. La polvere ottenuta dopo calcinaziohestata pressata, macinata e
setacciata ad una dimensione compresa tra 30 ee4@.r®Prima dei test catalitici, il
catalizzatore e stato attivato per riduzione seodadorocedura descritta nel paragrafo
4.4.2.

La presenza di carbonati o silicati nella precipdae influenza fortemente la natura del
precursore, come e possibile vedere dalle anal®b XFig. 5.1). Tutti i precursori
contenenti carbonati presentano riflessi bedexti della fase HT, assieme a tracce di
ZnO; il precursore con il pill elevato contenutdadii CU¥* (ZAC3c) presenta anche i
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riflessi di una fase tipo malachite. Dopo la caaione (Fig. 5.2), la struttura HT si
decompone topotatticamente formando prevalentemente fase tipo ZnO, senza
evidenze della segregazione di specie contenemt,raon I'eccezione del campione
ZAC3c, per il quale si osserva anche la formazidal CuO. In nessun campione si
osservano i picchi di fasi tipo spinello.

Nei precursori contenenti silicati lo ZnO e prdasetome fase principale, mentre la fase
HT €& poco pronunciata, indice di una maggiore chifta di sintesi e/o di una sua
minore cristallinita. Dopo calcinazione la faseotignO € prevalente in entrambi i
campioni, con l'ulteriore presenza di CuO in ZAC@gntre non vi sono evidenze della
presenza di fasi tipo spinello e/o silicati. Ulteri dati di caratterizzazione dei
catalizzatori ottenuti per calcinazione sono rigorhel paragrafo 4.6, come confronto

per i campioni scaricati dopo reazione.

HTZACI HT-ZACIs
HT-ZAC2c - HT-ZAC2s §-HT
HT-ZAC3c * ®-7n0

A - malachite

*
§ ¢ %555 o0 85

YA

Signal Intensity [a.u.]

®-CuO
®-7n0

gnal Intensity [a.u.]

Fig. 5.2Diffrattogrammi RX dei precursori HT calcinati.
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5.2 Studio della riducibilita delle specie contenenti ame

Per i catalizzatori a base di rame e possibileizpate, sulla base dei dati presenti in
letteratura [3], la presenza di diverse specieudi @on interazioni pitl 0 meno forti fra

I diversi ossidi (Tabella 5.1). Le analisp-HIPR (Temperature Programmed Reduction)
effettuate sui catalizzatori calcinati mostrano uazione completa intorno a 350 °C,
attribuibile alla riduzione del CuO a &(Fig. 5.3). | campioni ottenuti da precursori HT
contenenti carbonati presentano un picco tra 29082 che si sposta a valori piu
elevati aumentando il contenuto di rame. Viceveitgaicco di riduzione dei campioni
derivanti da precursori HT contenenti silicatieggntano un massimo a temperature
superiori di 30-40 °C, rispetto a quelli dei préeeti campioni, indice di una minore
riducibilita (Fig. 5.4).

Alcuni autori [4-8] hanno attribuito la presenza wh unico picco allargato alla
riduzione di CuO “superficiale” e “strutturale” niuna fase mista CuO/ZnO,
ipotizzando una forte interazione fra il CuO eupporto. La presenza di una leggera
spalla a pill bassa temperatura pud essere #tridlla riduzione da Cua CU,
attraverso la formazione del Cucome intermedio (Cu— Cu — CUW). Infatti, la
velocita di reazione da €a CU & soltanto lievemente inferiore a quella dellaizidne

di CU' a CU con conseguente formazione di un unico picco diizione allargato.

Come riportato in letteratura [3], lo ZnO non &luce nelle condizioni di analisi

utilizzate.
SPECIE T[°C] DESCRIZIONE RIDUZIONE
o Piccole particelle altamente Cu'— cud
CuO superficiale 160-250 _ |
disperse Cu'oCl— Ccl

A4

CuO fortemente legato allo Zn(
CuO 250-330 Cu'oCl— Cl
CuO strutturale

Spinello di Cu 400-600 Cu(ll) nella matrice 'Cw CU

Tabella 5.1Possibili specie contenenti Cu in funzione d@laperatura.
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ZAC c fresh reduction

Normalized signal [a. u.]
Temperature [C]

ZAC2cfresh

ZAC1cK fresh

ZACIcfresh

Fig. 5.3 Analisi TPR dei catalizzatori ottenuti per calcimae di precursori HT

contenenti carbonati.

ZACs fresh reduction

Normalized signal [a. u.]
Temperature ['C]

Fig. 5.4Analisi TPR dei catalizzatori ottenuti per calciiwa®e di precursori idrotalcitici
contenenti silicati.

5.3 Effetto del contenuto di rame sull’attivita

Sono stati preparati sei catalizzatori a differenmntenuto di rame, ottenuti da
precursori HT contenti carbonati o silicati, al €indi comprendere la capacita
stabilizzante di questo tipo di matrice e valutafativita catalitica nella reazione di
WGS a temperatura intermedia. La letteratura tgpampiamente come I'impiego di
quantita elevate di rame favorisca la reazioneWGS a bassa temperatura, mentre
aumentando la temperatura incrementa notevolmdnteoritributo della reazione
parassita di metanazione ed i fenomeni di sintarimne. . Per questo motivo tutti i

precursori preparati hanno un quantitativo di rafm@0 % in peso. | risultati ottenuti,
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per tutti i catalizzatori utilizzati, in termini dtonversione di CO e resa in,Hsono

riportati nella Tabella 5.2.

Test name| L5M L51 | 21 [M5M M51 | M2l | H5M  H51 | H21 | LBMR | M5L
T [Cl | 250 250 | 250 | 300 300 | 300 | 350 350 | 350 | 250 | 300
sIDG [VV] | 055 055| 025| 055 054 025 055 055025 | 055| 055

1,00 | 1. ,
ESPRN CO Conv._[% 4 894 576 925 927 755 | 881 880 602 _ 720
H2 Yield _[%]
BPWSWRN CO Conv. [%) 855 924 681 919 922 767 874 868 692 782
H2 Yield (%]
MWW CO Conv. [%) 241 373 207 475 618 430 688 745 569 174

CO Conv. [%] 324 497 309 619 763 587 | 798 855 652 22,0

ZACIK 7o Vield  [%] | 335 50,1 623 758 796 86,5

SIS CO Conv. (%) 253 307 152 428 586 374 595 42,0
H2 Yield [%] | 257 333421 57,9 651 62,1 m

CO Conv. [%] 155 154 47,7 362 274 | 643 553 39 4 10,1

ZAC2s H2 Yield  [%] 154 152 8,0 461 349 | 229 | 662 549 | 391 11,9 11,2

Tabella 5.2Sommario dei risultati catalitici (conversione @ e resa in j ottenuti

per i differenti catalizzatori investigati.

5.3.1 Attivita dei catalizzatori ottenuti da precursori HT contenenti

carbonati

Il catalizzatore ZAC1c mostra un’ottima attivitatalitica a tutte le temperature di
esercizio (Fig. 5.5), raggiungendo valori di cosu@ne del CO prossimi a quelli di
equilibrio gia a 300 °C. Come prevedibile, la diodione del rapporto S/DG (da 0,55 a
0,25 v/v) ha un effetto negativo sulle prestazieli catalizzatore a tutte le temperature,
in particolare a 250 °C dove si osserva una dimonezdella conversione del CO dall’
89 al 58 %. L'attivita catalitica di questo catahlizore risulta molto buona a 300 °C
dove, con un rapporto S/DG tipico nelle condiziordustriali (0,55 v/v) e tempi di
contatto bassi (0,5 e 1,0 sec), si raggiunge unaessione del CO prossima a quella di
equilibrio (Fig. 5.6). A temperature maggiori diB€C, si puo notare come il tempo di
contatto abbia una modesta influenza sull’attiviaalitica; solo quando si opera in
condizioni molto spinte (tempo di contatto = 0,2&c)ssi osserva una diminuzione
sensibile della conversione del CO. A 250 °C, itabazatore ZAClc mostra una
maggiore sensibilita al tempo di contatto, con dmainuzione dal 89 al 76 % della
conversione del CO diminuendo il tempo di contdtdl a 0,5 sec.

Un importante parametro é la resa ip khe mostra il medesimo andamento della

conversione del CO in tutte le condizioni di reaBoQuesto risultato, associato alla
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selettivita in CQ sempre superiore al 97 %, permette di escludenerdsenza di

significative reazioni parassite.

Activity vs Steam to Dry Gas ratio (contact time = 1.0 sec) Activity vs contact time (S/DG = 0.55 V/V)

HCO WH2 BCO2 -CO(Eq) HCO WH2 BCO2 -CO(Eq)

90 — 0 _— 90 - = 3 - -
80 = 80
70 1 = 70
60
50
40 ; 40
30 1 30
20 20
10 10
0

0,25 0,56 0,25 0,55 025 0,56 0,50 1,01 025 0,50 1,00
$/0G [V/V]

g

G Y,S[%V/NV]
8
GV, [%V/V]

T(sec]

Fig. 5.5Attivita del catalizzatore ZAC1c in funzione depporto S/DG e del tempo di
contatto.

CO Conversion (ct-S/DG)

——0.5-0.55 —#—1.0-0.55 =—a—1.0-0.25 0.25-0.55 ——Eq($/DG=0.55) = = Eq.(5/DG=0.25)
100

CO Conversion [% V/V]

250 260 270 280 290 300 310 320 330 340 350

Temperature [°C]

Fig. 5.6 Conversione del CO in funzione della temperatura £2&C1c, utilizzando
differenti rapporti S/DG e tempi di contatto.

Il catalizzatore ZAC2c, ottenuto da un precursame en contenuto di ioni Gtidoppio
rispetto a quello presente in ZAC1c, evidenziaruglioramento dell’attivita catalitica
a 250 °C (Fig. 5.7), temperatura alla quale le tamsni di ZAClc si discostavano
maggiormente dai valori all’equilibrio. L’attivit&atalitica risulta anche per questo
campione fortemente influenzata a 250 °C dal repp®/DG, con una diminuzione

della conversione del CO dal 92 al 68 %, passaadan rapporto S/DG di 0,55 a 0,25
(VIv).
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Alle temperature superiori, I'influenza del rapwoS/DG € invece trascurabile, con
valori della conversione del CO e della resa ipidssimi all’equilibrio. Diversamente
da quanto riportato per il precedente campione (Z&Cl'effetto del tempo di contatto
per ZAC2c é meno evidente a 250 °C, dove si ha go& piccola diminuzione della
conversione del CO dimezzando il tempo di contdfm. 5.8). A 300 °C, solo
condizioni molto drasticher & 0,25 sec) danno luogo ad una forte diminuzieaelslla
conversione del CO che della resa in. Anche per questo catalizzatore si puod
escludere la presenza di reazioni parassite, cenada 'andamento di conversione del
CO e dellaresainH

Activity vs Steam to Dry Gas ratio (contact time = 1.0 sec) Activity vs contact time (S/DG = 0.55 V/V)
BCO WH2 BCO2 -CO(Eq) BCO WH2 BCO2 —CO(Eq)

% = 1 M — %0 [l -
80 = 80
70 = 70
60 60
50
40 } a0
0 30
20 20
10 10
0 0

0,25 0,56 0,24 0,54 0,25 0,54 0,50 1,00 0,25 0,50 0,99 0,50 0,99
$/0G [V/V] ©[sec]

G Y, S[%VN]
8
G, Y,S[%V/NV]

Fig. 5.7Attivita di ZAC2c in funzione del rapporto S/DG eldempo di contatto.

CO Conversion (ct-S/DG)

0.25-0.55 —4—0.5-0.55 —W—1.0-0.55 —4-1.0-0.25 ——Eq(S/DG=0.55) = = Eq.(S/DG=0.25)

€O Conversion [% V/V]

250 260 270 280 290 300 310 320 330 340 350

Temperature [°C]

Fig. 5.8 Conversione del CO in funzione della temperatura £&C2c, utilizzando
differenti rapporti S/DG e tempi di contatto.

Il catalizzatore ZAC3c ha con un contenuto di rameevolte superiore a quello di

ZAClc, lasciando ipotizzare un ulteriore miglioemo dell’attivita catalitica a 250 °C,
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eventualmente associato ad un suo peggiorameeto@erature maggiori di 300-350
°C, attribuibile ad una elevata sinterizzazioredlad fase attiva contenente rame.
Viceversa, questo campione mostra un’attivitalitei@ lontana dall’equilibrio in tutte
le condizioni operative (Fig. 5.9) e, contrariangeatquanto ipotizzato, anche a 250 °C
si osserva un peggioramento delle prestazionlitel@. Inoltre, si puo notare come a
tutte le temperature I'effetto degli altri parameiperativi (S/DG er) sulla conversione
del CO siano pressoché simili.

A 350 °C, il peggioramento dell'attivita legatoaliiminuzione del rapporto S/DG da
0,55 a 0,25 v/v risulta piu marcato, anche se e d®ttolineare come la differenza fra
la conversione di CO ottenuta sperimentalmente ellajuprevista dall’equilibrio
termodinamico sia di circa 17 punti percentuali pentrambi i valori del rapporto
S/DG. La conversione di CO ottenuta con il valone @evato del rapporto S/DG
(0,55) ed utilizzando un tempo di contatto di l56c mostra uno scostamento dalla
linearita, diversamente da quanto si osserva petempo di contatto di 0,5 sec, che
potrebbe essere riconducibile ad una parzialetoisatone del catalizzatore durante le
prove catalitiche precedenti.

CO Conversion (ct-S/DG)
——0.5-0.55 —#—1.0-0.55 —i— 1.0-0.25 0.25-0.55 ——Eq(S/DG=0.55) — — Eq.(5/DG=0.25)
100

90

CO Conversion [% V/V]

250 260 270 280 290 300 310 320 330 340 350

Temperature [°C]

Fig. 5.9 Conversione del CO in funzione della temperatuea AC3c, utilizzando

differenti rapporti S/DG e tempi di contatto.
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5.3.2 Attivita dei catalizzatori ottenuti da precursori HT contenenti
silicati

L’introduzione di ioni silicato é stata studiata peigliorare le proprieta meccaniche dei
catalizzatori ottenuti dai precursori HT, in anaéo@ quanto osservato in precedenza
[2]. Sono stati preparati due catalizzatori conteoati di rame analoghi a quelli di
ZAClc e ZAC2c, calcinando gli analoghi precurddii contenenti negli interstrati
silicati. |l catalizzatore ZAC1s mostra un’attivicatalitica molto inferiore a quella
dell'omologo ZACI1c in tutte le condizioni di ream®. L’andamento della conversione
del CO in funzione del rapporto S/IDG mostra comdirhinuire del quantitativo di
vapore introdotto comporti una netta diminuziondlederestazioni del catalizzatore
(Fig. 5.10). Un dato anomalo si osserva a 350 Woeder il tempo di contatto di 1,0
sec si osservano prestazioni leggermente infeaoquelle ottenute con tempo di
contatto di 0,5 sec; tenuto conto che un tempmdiatto piu elevato dovrebbe favorire
cineticamente la reazione di WGS, questo risultatomalo pud essere attribuito ad
una parziale disattivazione del catalizzatoreengtbve precedenti.

CO Conversion (ct-S/DG)
——0.5-0.55 —#—1.0-0.55 —a—1.0-0.25 0.25-0.55 ——Eq(S/DG=0.55) = = Eq.(5/DG=0.25)
100

90

80

70

60

CO Conversion [% V/V]

250 260 270 280 290 300 310 320 330 340 350

Temperature [°C]

Fig. 5.10 Conversione del CO in funzione della temperatuna4%&C1s, utilizzando

differenti rapporti S/DG e tempi di contatto.

Il catalizzatore ZAC2s, con un contenuto di ramppdo rispetto a quello di ZACl1s,
evidenzia ancora una diminuzione della conversa#leCO al diminuire del rapporto
S/DG a tutte le temperature investigate (Fig. b.Viceversa, questo campione mostra
comportamenti non usuali in funzione del tempo attatto: a 250 °C linfluenza del

tempo di contatto sull'attivitd del catalizzatorepgaticamente trascurabile, mentre a
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temperature> 300 °C si osservano valori maggiori della cosi@re del CO per il

tempo di contatto inferiore. Questo risultato, chediscosta da quanto prevedibile,
anche in questo caso puo essere attribuito ad armafe disattivazione durante le
prove condotte con il piu basso tempo di contditd sec), dopo le quali il campione &
stato raffreddato da 350 a 250 °C, effettuanddepaltre prove con il tempo di contatto
di 1,0 sec. Lo stress termico, dovuto al riscaleiatm e al raffreddamento, potrebbe

aver accentuato la disattivazione del catalizzatore

CO Conversion (ct-S/DG)
——0.5-0.55 —m—1.0-0.55 1.0-0.25 0.25-0.55 ——Eq(S/DG=0.55) = = Eq.(5/DG=0.25)
100

90

CO Conversion [% V/V]

250 260 270 280 290 300 310 320 330 340 350

Temperature [°C]

Fig. 5.11 Conversione del CO in funzione della temperatuna 4%&C2s, utilizzando
differenti rapporti S/DG e tempi di contatto.

5.4 Effetto del drogaggio con potassio sull’attivita atalitica

L’attivita dei catalizzatori ZAC1lc e ZAC2c (ottemutla precursori HT contenenti
carbonati) risulta prossima all’equilibrio nellentbzioni di media temperatura. Si e
quindi investigato se un drogaggio analogo a quelertato in letteratura per i
catalizzatori Zn/Al [1] potesse incrementarne legpazioni. Pertanto, si € drogato |l
catalizzatore con il minore contenuto di rame (ZA&JCdon il 2% (p/p) di K. .

Il catalizzatore ZAC1cK mostra la sua migliorédta alle elevate temperature (Fig.
5.12), raggiungendo nelle condizioni piu favoreM&@/DG = 0,55 v/v et = 1 sec)
prestazioni prossime all’equilibrio. Tuttavia, lamihuzione della temperatura comporta
un netto peggioramento della conversione del C@ rigulta molto lontana da quella di
equilibrio, in particolare a 250 °C. L’andamentdl'd#ivita catalitica al variare dei

parametri operativi € quello convenzionale con dimainuzione della conversione del
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CO al diminuire del valore del rapporto S/DG o @ehpo di contatto, meno accentuata
a 350 °C. Pertanto si puo concludere che le piestadel catalizzatore drogato con
potassio (ZAC1cK) sono in generale nettamente imferla quelle ottenute con il
corrispondente campione non drogato (ZAC1c).

CO Conversion (ct-S/DG)
—+—0.5-0.55 —#—1.0-0.55 —a—1.0-0.25 0.25-0.55 ——Eq(S/DG=0.55) = = Eq.(S/DG=0.25)
100

90

80

70

60

CO conversion [%v/v]
@
3

250 260 270 280 290 300 310 320 330 340 350

Temperature [°C]

Fig. 5.12Conversione del CO in funzione della temperaturaZ#eC1cK (con diversi
rapporti S/DG e tempi di contatto).

5.5 Stabilita dei catalizzatori con il tempo di reazior

La stabilita in funzione del tempo di reazione e parametro di notevole rilevanza
industriale. Pertanto e stata studiata la disatiivee del campione effettuando prove di
oltre 100 h a 300 °C, utilizzando un rapporto &/Bi 0,25 (v/v) ed un tempo di

contatto di 1,0 sec. Tutti i campioni, in partena@ quelli preparati da precursori
idrotalcitici contenenti carbonati, hanno mostratta buona stabilita nel corso della
reazione, Siriporta di seguito, come esempigrafico relativo al catalizzatore ZAClc
(Fig. 5.13). Come si puo notare, la composizionkadmiscela in uscita si mantiene
costante e prossima a quella che si otterrebbeqailibrio: infatti, dopo 100 h si

osserva solo un aumento del quantitativo del C@saita dello 0,7 % circa.
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Outlet compounds vs Time on stream
¢ CO —CO(Eq) C02 —CO2(Eq) ® H2 —H2(Eq)
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Fig. 5.13Determinazione dellatabilita del catalizzatore ZAC1c nelle condizionilsl
(DG = H/CO/CH/CO, = 72,0/18,8/4,6/4,6 viv; T =300 °C; P = 15 HafDG = 0,25
v/v; tempo di contatto = 1,0 sec).

5.6 Caratterizzazione dei catalizzatori scaricati

In figura 5.14 sono riportati i diffrattogrammi R3ei campioni scaricati dopo reazione,
mentre la Tabella 5.3 contiene i dati della loaoatterizzazione chimico-fisica, assieme
a quelli, per confronto, dei campioni prima deleazione. | campioni ottenuti da
precursori HT contenenti carbonati presentano d@azione la presenza di riflessi
caratteristici delle fasi ZnO, spinello (Zn®, o CuALO,) e C{; il contenuto di
guest'ultima fase aumenta passando da ZAClc a ZA@fmtre per il campione
ZAC3c si osserva anche la presenza della fase Glo®ufa ad una incompleta
riduzione o alla parziale riossidazione del®Ceon contemporanea attenuazione dei
picchi della fase spinello. Nei campioni otterddi precursori HT contenenti silicati, le
fasi ZnO e spinello sono le piu rilevanti non sidenziano i riflessi del Cy mentre
sono presenti i riflessi della fase CuO, indiceliauna minore riducibilita di questi
catalizzatori o di una piu elevata riossidazionerdme metallico nella fase di scarico
all'aria. Tutti i catalizzatori evidenziano dopoamone una diminuzione dell'area

superficiale, piu marcata per i campioni a bassderito di rame (ZAC1c e ZAC1s).
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Campione Fase BSr S(Dew | S(Dey D
me/ g me/ Ocat m’/ Jcu %

prima Fase tipo ZnO 62 3,5 35,0 54
ZAClc

dopo ZnO, spinello, Cltr) 34 3,1 35,0 4,8

prima Fase tipo ZnO 48 4,9 24,5 3,8
ZAC2c

dopo ZnO, spinello, Cl 34 5,1 25,5 3,9

prima Fase tipo ZnO 22 3,9 13,0 2,0
ZAC3c

dopo | CU’, CuO, ZnO, spinello (tr)] 18 3,9 13,0 2,0

prima Fase tipo ZnO 50 2,7 27,0 41
ZAC1cK

dopo CuO, Zn0O, spinello 34 2,1 27,0 3,3

prima Fase tipo ZnO 129 4,7 47,0 7,2
ZACl1s .

dopo CuO, Zn0O, spinello 63 37 37.0 57

prima Fase tipo ZnO 110 7,1 35,5 54
ZAC2s .

dopo CuO, ZnO, spinello 110 | 68 | 340 | 52

Tabella 5.3Proprieta chimico-fisiche dei catalizzatori primédagpo reazione.

Signal Intensity [a.u.]

* - Cuf
®-CuO
®-7n0
® - 7ZnAl,O, or CuAl,0O,

Fig. 5.14DiffrattogrammiRX dei catalizzatori scaricati dopo la reazione.

| valori della determinazione dell’area superfieiametallica [per grammo di

catalizzatore S(I)Cw per grammo di rame S(l)Cu] (Tabella 5.3) ottéoon la tecnica
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dei pulsi di NO, mostrano valori analoghi prima e dopo reaziandice di una
modesta sinterizzazione della fase attiva. E’ [odigsiinoltre osservare come nei
catalizzatori ottenuti da precursori HT contenecdrbonati, I'area superficiale per
grammo di rame metallico (e di conseguenza la dispee) peggiori all’'aumentare del
contenuto di rame o in seguito al drogaggio coWi€eversa, i catalizzatori ottenuti da
precursori HT contenenti silicati mostrano valpii elevati di dispersione delle fasi
contenenti rame.

| catalizzatori ottenuti da precursori HT contemaxarbonati evidenziano una buona
correlazione fra i valori dell’area superficialeldame per grammo di catalizzatore
(riferiti ai catalizzatori sia prima che dopo remae) e I'attivita catalitica a 250 °C solo
per i contenuti inferiori di rame (ZAClc e ZAC2dyig. 5.15 e Fig. 5.16), mentre
'aumento del contenuto di rame (ZAC3c) o, in mnés minore, il drogaggio con K
(ZAC1cK) danno luogo a decrementi di attivita plevati delle corrispondenti
diminuzioni dell’area superficiale del rame, evidendo come quest’ultimo parametro
non sia il solo responsabile dell’attivita cataliti Questa ipotesi € confermata dal
comportamento dei catalizzatori ottenuti da premursontenenti silicati (ZAC1ls e
ZAC2s), che nonostante i valori elevati di areaesfigiale presentano attivita molto
modeste.

Questo comportamento suggerisce un ruolo rilevantéattivita catalitica non solo
dell'area superficiale del Gu ma anche di effetti sinergici all'interfacciafCl/znO
(attribuiti ad una frazione di rame all'internolldestruttura e/o interagente con lo
Zn0), in analogia a quanto riportato in letteratpea la sintesi del metanolo a bassa
temperatura [9]. L’aumento del contenuto di rano®n conseguente diminuzione di
quello di Zn (per mantenere costante il rapporttd X' nella struttura HT) o il
drogaggio con K, deprimono queste interazioni, coonseguente diminuzione
dell’attivita catalitica. Analogamente, nei catahtori contenenti silicati si puo
ipotizzare la formazione di silicato di zinco anmrfche pur favorendo la dispersione

del C, diminuisce la quantita di ZnO disponibile alléeirzioni di cui sopra.
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N,O analisys 250 °C fresh
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Fig. 5.15 Confronto fra i valori della conversione del CO028C e dell'area

superficiale del Cu metallico @fgcar) nei catalizzatori prima della reazione.
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Fig. 5.16 Confronto fra i valori della conversione del C@ 250 °C e dell’area

superficiale del Cu metallico @fycar) nei catalizzatori scaricati dopo reazione.

Le analisi TPR condotte sui catalizzatori primaopa reazione (Fig. 5.17) mostrano
come nei catalizzatori prima della reazione lageratura di riduzione aumenti con |l
contenuto di rame o con il drogaggio con potaspioki@bilmente in relazione alla
formazione di cristalliti di maggiori dimensioni§l én funzione della presenza di silicati.

Per tutti i campioni si osserva anche un modestaopdi riduzione ad elevata
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temperatura (550 °C) attribuibile alla riduziond @aAl,O, che non si modifica dopo

reazione, suggerendo che esso non partecipi altdoree.

(A) (B)

ZAC1creduction ZAC2creduction

Fig. 5.17 Profilo TPR dei catalizzatori prima (fresh) e dofspent) reazione: (A)
ZAClIc; (B) ZAC2c; (C) ZAC3c; (D) ZAC1cK; (E) ZAC14F) ZAC2s.

Nei profili dei campioni scaricati dopo reazionpreventivamente ossidati in
programmata di temperatura, TPO) si osserva urfmento della riducibilita, con una
conseguente diminuzione della temperatura di r@hei la cui entita decresce
drasticamente nel campione con il piu elevato diegZAC3c) ed in quello drogato
con potassio (ZAC1cK). La presenza di silicati, iinisce la riducibilita anche dei

catalizzatori scaricati, che presentano temperat@®40 °C superiori a quelle dei
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corrispondenti catalizzatori ottenuti da precur$dfi contenti carbonati. Tenendo conto
dei valori elevati di area superficiale del °Cdiscussi in precedenza, & possibile
ipotizzare per questi campioni una forte interagia®l rame con il supporto, che ne
favorisce la dispersione e ne diminuisce la ridilitib

Infine, conducendo su alcuni campioni dopo lazidoe un’ulteriore analisi TPO (non
riportata) si sono ottenuti profili complessi clseiggeriscono la presenza di tre specie
contenenti rame: i) rame finemente disperso ssli@erficie, ii) rame interagente con

lo ZnO e iii) rame presente nella struttura dg@psarto (ZnO e/o spinello).

(G (B)

Isotherm linear plot Isotherm linear plot

~8=ZACIc fiesh - Ads. ——ZAClc fresh - Des.
=4= ZACIc used - Ads =4= ZACIc used - Des.

M3 STP)

Quantity adsorbed (c

T
o 4 06 1 04 6 1
Relative pressure (P/P0) Relative pressure (P/P0)
Isotherm linear plot Isotherm linear plot
—8=ZAC3c fifsh - Ads ——ZAC3c fresh - Dk = ZACICK fiesh - Ads = ZACICK fresh - Dbs.
== ZAC3cused - Ads. =%=ZAC3c used - Des. 7 == ZACIcK used - Ads. =s=ZACIcK used - Des.
e Z
g [
H I
£ £
H H
E] E
5,
02 4 6 1 04 6
Relative pressure (P/P0) Relative pressure (P/P0)
Isotherm linear plot Isotherm linear plot
=8=ZACls frésh - Ads. ——ZAC]s fresh - Des.

=4= ZACIs used - Ads. == ZACls used - Des.

H

Quantity adsorbed (cm3/ STP)

04 6 04 06
Relative pressure (P/P0) Relative pressure (PP0)

Fig. 5.18 Isoterme di adsorbimento dei catalizzatori: (A) Z&C (B) ZAC2c; (C)
ZAC3c; (D) ZAC1cK; (E) ZACls; (F) ZAC2s.
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Le isoterme di adsorbimento di tutti i campioni estigati sono di tipo IV della
classificazione IUPAC, con isteresi di tipo H4gF5.18), suggerendo la presenza in
tutti i catalizzatori di mesopori (2-50 nm). Twit@® mentre I'area superficiale mostra
nei campioni scaricati una diminuzione legata abfaeni di sinterizzazione, il volume
dei pori (Mpori) Si mantiene pressoché costante in tutti i catatori, mentre il diametro
medio (o) aumenta nei catalizzatori scaricati dopo reaziffabella 5.4). Questo
andamento mostrato dai campioni e attribuibile ad sinterizzazione strutturale, con

parziale collasso dei pori piu piccoli e formaziahealtri con maggiori dimensioni.

Voi(des. BJH) dpori (des. BJH)
Campioni
cnt/g nm
Prima 0,34 20
ZAClc
Dopo 0,33 31
Prima 0,35 28
ZAC2c
Dopo 0,35 34
Prima 0,16 27
ZAC3c
Dopo 0,14 24
Prima 0,23 21
ZAC1lcK
Dopo 0,20 21
Prima 0,40 9
ZACls
Dopo 0,38 20
Prima 0,45 12
ZAC2s
Dopo 0,40 11

Tabella 5.4Dati morfologici dei catalizzatori prima e dopo zeme

La distribuzione dei pori nei campioni prima detiazione e di tipo bimodale, con
accentuata presenza di pori di piccole dimensi@4 (m), in particolare nel campione
ZACl1c (Fig. 5.19). Il contributo di questi pori dimiisce allaumentare del contenuto

di rame ed é praticamente trascurabile nei catizi ottenuti da precursori HT

96



Risultati e discussioni

contenenti silicati, che presentano una distrieicentrata a 10 nm. Dopo reazione, in
tutti i campioni si conferma la scomparsa dei ppii piccoli (3-4 nm), una
diminuzione di quelli con diametro maggiore (10-4@n) e la corrispondente
formazione di pori piu grandi. Unico eccezione ec@dmpione ZAC2s, che non
evidenzia significative variazioni della porositdpresenta un valore di area superficiale

praticamente costante prima e dopo reazione.

(A) (B)

BJH desorption dV/dD pore Volume BJH desorption dV/dD pore Volume
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Fig. 5.19 Distribuzione BJH dei pori nei catalizzatori prineadopo reazione: (A)
ZACl1c; (B) ZAC2c; (C) ZACSc; (D) ZAC1cK; (E) ZAC1gF) ZAC2s.

97



Risultati e discussioni

Bibliografia

1. Schigdt, N. C European Patent 201Q EP 2,141,118 to Haldor Topsoe.

2. Vaccari, A., Basile, F., Fornasari, G., Ross#ttj Gary, D., Del Gallo, PEuropean
Patent Application 2004 EP 1,484,108 Al to Air Liquide.

3. Okamoto, Y., Fukino, K.; Imanaka, T., Teranishi,J. Phys. Chem. 1983,87, 3740.
4. Robinson, W. R. A. M., Mol, J. CAppl. Catal. 1990,60, 61.

5. Castiglioni, G. L., Vaccari, A., Fierro, G., lensi, M., Lo Jacono, M., Minelli, G.,
Pettiti, I., Porta, P., Gazzano, Mppl. Catal. 1995,123, 123.

6. Als-Nielsen, J., Grubel, G., Clausen, B.Mugl. Instr. Meth. Phys. Res. B 1995,97,
522.

7. Reitz, T. L., Lee, P. L., Czaplewski, K. F., lgad. C., Popp, K. E., Kung, H. H.,
Catal. 2001,199,193.

8. Klug, H. P., Alexander, L. EX-Ray Diffraction ProceduresdyViley, New York
(USA), 1974.

9. Gusi, S., Trifiro, F., Vaccari, A., Del Piero,,@. Catal. 1985 94, 120-127.

98



Conclusioni

6 Conclusioni

Confrontando lattivitd catalitica alle differenttemperature (Fig. 6.1-6.3) dei
catalizzatori in funzione del rapporto S/DG, dehp® di contatto e della natura degli
anioni presenti nell’interstrato dei precursori H3i osserva come i catalizzatori con
minori contenuti di rame ed ottenuti da precursmntenenti carbonati (ZACl1c e
ZAC2c) mostrino un’elevata attivita e selettivit@lla reazione di WGS a media
temperatura, raggiungendo valori di conversioneGi@lanaloghi a quelli all’equilibrio
termodinamico gia a 300 °C, indipendentemente dédre del rapporto S/DG e del
tempo di contatto

L’aumento del contenuto di rame (ZAC3c), il drogaggon un 2% p/p di potassio
(ZAC1cK) e la sostituzione dei carbonati con icsi nei precursori HT (ZAC1s e
ZAC2s) porta ad un significativo peggioramentol’dtivita catalitica, che raggiunge
valori interessanti solo per il catalizzatore ZA&lax 350 °C.

Tutti i catalizzatori mostrano un’elevata stabilitan il tempo di reazione: per esempio,
dopo 100h di reazione il catalizzatore ZAC1c mesin incremento del quantitativo del
CO in uscita di circa lo 0,7 % vl/v. | catalizzatecaricati dopo le prove catalitiche
evidenziano gli effetti dei processi di sinterizioae (diminuzione dell’area superficiale
ed incremento delle dimensioni dei cristalliti),dai entita diminuisce al diminuire del
contenuto di rame.

In generale, I'attivita dei catalizzatori ottenath precursori HT contenenti carbonati
piu che all'area superficiale del rame metallicembra collegata a possibili effetti
sinergici presenti all'interfaccia Cu/ZnO, che pwss favorire la stabilizzazione degli
intermedi di reazione, in analogia a quanto gidensdo nella sintesi del metanolo a
bassa temperatura. L'aumento del contenuto di rpowa oltre un certo valore
(ZAC3c) alla sua segregazione come malachite, cmseguente peggioramento delle
prestazioni catalitiche. Le prestazioni inferiogservate per i catalizzatori ottenuti da
precursori HT contenenti silicati (ZAC1s e ZAC2sippessere attribuita alla formazione
di silicato di zinco (e/o di rame), con conseguetitainuzione delle quantita delle

specie coinvolte nell’interazioni sinergiche sogiscusse.
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Fig. 6.1 Attivita dei catalizzatori ZAC a 250 °C in funziorml rapporto S/DG e del
tempo di contatto.
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Fig. 6.2 Attivita dei catalizzatori ZAC a 300 °C in funziorml rapporto S/DG e del
tempo di contatto.
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Fig. 6.3 Attivita dei catalizzatori ZAC a 350 °C in funzierdel rapporto S/DG e del
tempo di contatto .
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Conclusioni

Infine, confrontando I'attivita dei migliori catalzatori preparati in questo lavoro di tesi

con quella di uno dei piu utilizzati catalizzatoammerciali per la reazione di WGS (a
base di Cu stabilizzato su ZnO e,Q4) (Fig. 6.4), si osservano valori di attivita

analoghi, raggiungendo quelli di equilibrio pemfeerature= 300°C, ma con una

attivita significativamente superiore nelle condidi LTS, soprattutto considerando il

valore del tempo di contatto inferiore a quefimunemente utilizzati negli impianti

industriali.
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Fig. 6.4 Confronto fra lattivita in funzione della tempé&uea dei migliori catalizzatori

ottenuti da precursori HT contenenti carbonati eudi catalizzatore commerciale

(COM). (S/DG =

0,55 v/ivt = 0,5 sec).
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