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Abstract 

Obiettivo di questo lavoro di tesi è stato quello di condurre uno studio sperimentale su scala 

pilota del processo di ossidazione parziale catalitica di combustibili liquidi (iso-ottano e n-

ottano) per la produzione di gas di sintesi a bassi tempi di contatto. A questo scopo, sono stati 

utilizzati catalizzatori a base di Rh/Ŭ-Al 2O3 con carico del metallo nobile pari al 2% w/w, 

depositati su supporti monolitici a nido dôape mediante tecnica di dip-coating. Il reattore è 

dotato di strumenti per la misurazione dei profili di temperatura e concentrazione lungo la 

coordinata assiale. Il comportamento del reattore è stato valutato allo stato stazionario in 

regime preriscaldato, una condizione comunque interessante dal punto di vista delle 

applicazioni commerciali del processo di CPO.  

Dalle conoscenze e dallôesperienza acquisita in lavori precedenti circa la severit¨ del 

processo, abbiamo cercato di limitare le temperature in corrispondenza dellôhot spot e quindi 

preservare lôattività del monolita dal fenomeno di sintering, eliminando il Front Heat Shield 

ed effettuando prove di CPO in condizioni diluite. 

Abbiamo cosi seguito le prestazioni del reattore su una scala di tempi molto più estesa di 

quella di studi precedenti. Abbiamo cosi evidenziato fenomeni di aging legati alla natura del 

combustibile e non alla severità delle condizioni operative.  

Abbiamo condotto esperimenti per caratterizzare la CPO di iso-ottano e n-ottano al variare del 

rapporto O2/C (0.52-0.6) e al variare della concentrazione del combustibile (2-3%).  

 

Dai risultati ottenuti si evince, nelle condizioni operative adottate, una maggiore reattività 

dellôiso-ottano in fase gas rispetto al n-ottano. Emergono inoltre difficoltà nella conduzione 

del processo: nonostante lôassenza di Front Heated Shield e le condizioni diluite, che limitano 

i fenomeni di sintering, le più basse temperature raggiunte in coda al monolita e la lunga 

campagna di sperimentazione hanno causato disattivazione del catalizzatore per fenomeni di 

coking.
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Introduzione 

 

La produzione di gas di sintesi (miscela di H2 e CO a diversi rapporti) nel settore della 

chimica industriale è di cruciale importanza e rappresenta la soluzione tecnologica di utilizzo 

di gas naturale pi½ importante. Insieme allôutilizzo su larga scala nella sintesi di metanolo e 

ammoniaca, negli ultimi anni il syngas ha guadagnato crescente attenzione come mezzo di 

produzione di idrogeno in sistemi decentrati e mobili. Le potenziali applicazioni ricadono nel 

campo dei sistemi energetici altamente efficienti, sia di nuova concezione (ad esempio celle a 

combustibile) o in processi di combustione convenzionali (combustione di H2 assistita in 

turbine a gas o in motori a combustione interna). Inoltre, impianti di piccole e medie 

dimensioni, consentirebbero lo sfruttamento di riserve remote di gas naturale mediante la 

sintesi in loco di sostanze chimiche liquidi di più facile trasportabilità. Queste applicazioni 

richiedono apparecchiature di taglia ridotta che non è perseguibile per semplice scale down 

delle tradizionali soluzioni di syngas (steam reforming, steam reforming autotermico). 

Lôossidazione parziale catalitica di idrocarburi (Catalytic Partial Oxidation, CPO) condotta su 

catalizzatori strutturati a base di Rh (a nido dôape, schiume) rappresenta unôalternativa ai 

metodi convenzionali di produzione di Syngas. Lôelevata attivit¨ del Rh permette di operare 

con tempi di contatto miscela-catalizzatore nellôordine dei millisecondi e lôesotermicit¨ della 

reazione agevola condizioni di reazione autotermiche, a fronte di una conversione totale del 

fuel.Nel presente lavoro di tesi sono stati studiati i processi di CPO di iso-ottano e n-ottano 

nellôottica di utilizzare combustibili liquidi, come benzina e gasolio, per la produzione on-

board di idrogeno utilizzato poi nelle celle a combustibile; i due ottani rappresentano un 

modello semplificativo della benzina. 

Nel Capitolo 1 vengono illustrati i processi per la produzione di gas di sintesi, lo stato 

dellôarte sullôossidazione parziale catalitica di idrocarburi gassosi e liquidi (metano, propano, 

iso-ottano, n-ottano) i meccanismi di reazione di metano, iso-ottano e n-ottano, le applicazioni 

della CPO e i catalizzatori utilizzati per la CPO. 

Nel Capitolo 2 si descrivono gli impianti utilizzati durante il lavoro di tesi insieme alle 

procedure sperimentali adottate, la preparazione dei catalizzatori e le relative tecniche di 

caratterizzazione. 

Nel Capitolo 3 si presenta il modello matematico del reattore adiabatico di CPO riferito ad un 

singolo canale con cui si sono simulati tutte le prove sperimentali effettuate nel lavoro di tesi. 

Nel Capitolo 4 sono discussi i risultati sperimentali da noi ottenuti confrontandoli, attraverso 

lôutilizzo del modello nel capitolo 4, con i risultati simulati. Si evidenziano differenze tra CPO 

di metano e iso-ottano, tra CPO di iso-ottano e n-ottano. Si sono studiati i fenomeni di 

invecchiamento del catalizzatore dovuti alla CPO di ottani e infine la variazione delle 

condizioni di alimentazione al processo di CPO per iso-ottano. 
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CAPITOLO 1:  Stato dellôarte 
 

1.1 Importan za del gas di sintesi 
 

Il gas di sintesi è una miscela di H2 e CO che ricopre un ruolo fondamentale sia dal punto di 

vista industriale che ambientale: viene utilizzato per la produzione di chemicals come 

ammoniaca, metanolo, aldeidi e alcoli superiori e, attraverso la reazione di Fischer-Tropsh, 

permette la produzione di carburanti sintetici a basso impatto ambientale. 

Lôutilizzo su larga scala di idrogeno riguarda i trattamenti di Hydrotreating e 

idrodesolforazione in raffineria per ottenere benzine a basso contenuto di benzene e solforati. 

Applicazioni innovative dellôH2 appartengono al settore dei sistemi energetici ad alta 

efficienza, come le celle a combustibile, la combustione assistita da idrogeno in turbine a gas 

o motori a combustione interna e la combustione catalitica. 

 

Data la crescente domanda di energia nel mondo, cô¯ infine grande interesse nello 

sfruttamento di giacimenti di gas naturale localizzati in zone remote della terra: essendo il suo 

trasporto economicamente sfavorevole si trasforma dapprima in gas di sintesi e in seguito, 

mediante reazione di Fischer-Tropsh, in combustibili liquidi più facilmente trasportabili. 

 

1.2 Produzione di gas di sintesi  
 

Il carbone, nonostante la sua economicità in quanto a materia prima, presenta elevati costi per 

gli impianti necessari alla sua gassificazione; si preferisce quindi utilizzare come fonte 

primaria per la produzione di syngas il metano[1] che, essendo già in fase gassosa, riduce 

drasticamente i costi dôimpianto. I principali metodi di produzione di syngas da metano sono: 

 

¶ Steam reforming: 
Equazione 1.1 

Ἅἒ   ἒἛ P  ἍἛ  ἒ 

 

È una reazione molto endotermica (ȹHÁr@T=298K = +206 kJ mol-1) ed è condotta in reattori 

tubolari a letto fisso(Figura 1.1), impiegando catalizzatori a base di Ni su Ŭ-

Allumina(materiale di supporto) e in eccesso di acqua per ridurre la possibile formazione di 

coke[2]. Le condizioni operative sono molto drastiche, infatti si raggiungono temperature 

oltre i 900 °C e pressioni variabili tra 15 e 30 atm con tempi di contatto dellôordine dei 

secondi(0.5-1.5 s). Attraverso questo processo si raggiungono conversioni di fuel del 90-92% 

e la composizione in uscita del syngas ¯ simile a quella dettata dallôequilibrio termodinamico. 

Il processo è economicamente molto dispendioso a causa delle condizioni di reazione 

spinte(calore e pressione) che rendono elevati sia i costi di gestione sia di investimento. La 

corrente in uscita dal reattore è caratterizzata da una massiccia presenza di nerofumo e CO2. 
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Figura 1.1 Reattore di steam reforming 

 

¶ Ossidazione parziale non catalitica: 
 

Equazione 1.2 

Ἅἒ   ȢἛ   O  ἍἛ ἒ  

 

Lôossidazione parziale non catalitica è una reazione debolmente esotermica(ȹHÁR (298K)= -37 

kJ mol-1) che presenta la possibilità di alimentare tutti i tipi di idrocarburi; si opera con 

ossigeno puro a 30-100 atm e viene condotta in un bruciatore in cui le temperature raggiunte 

garantiscono la conversione completa dell'idrocarburo. La necessità di operare con ossigeno 

puro comporta elevati costi di gestione che rendono tale processo non adatto ad un piccolo 

impianto. 

 

¶ Reforming autotermico: 
Equazione 1.3 

Ἅἒ  Ἓ ᴾ ἍἛ ἒἛ 

Equazione 1.4 

Ἅἒ  ȢἛ ᴾ ἍἛ  ἒἛ 

Equazione 1.5 

Ἅἒ    ἒἛᴾ ἍἛ ἒ  
Equazione 1.6 

ἍἛ ἒἛᴾ ἍἛ ἒ  

 

Il reforming autotermico (ATR) (Figura 1.2) è una combinazione delle due precedenti 

alternative. Lôenergia per la produzione di CO e H2  proviene dallôossidazione parziale degli 

idrocarburi alimentati (Equazione 1.4) che miscelati con vapore e O2 generano calore nel 

bruciatore per le reazioni endotermiche che seguono(Equazione 1.5,Equazione 1.6). A valle è 

presente un letto catalitico a base di Ni che sostiene la reazione di steam reforming(Equazione 

1.5). 
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I metodi convenzionali di produzione di syngas visti precedentemente(steam reforming, 

reforming autotermico) sono molto dispendiosi dal punto di vista energetico e quindi per 

essere economicamente convenienti devono essere condotti in impianti di grossa scala. 

Lôossidazione parziale catalitica di metano potrebbe rappresentare la soluzione per la 

produzione di syngas in impianti di piccola scalala infatti, attraverso lôutilizzo di catalizzatori 

estremamente attivi come il rodio, presenta tempi di contatto nellôordine dei millisecondi, con 

selettività a syngas superiore al 90% e una quasi conversione totale del fuel alimentato. 

 

1.3 Ossidazione parziale catalitica  
 

Lôossidazione parziale catalitica(Catalytic Partial Oxidation, CPO) rappresenta unôefficiente 

alternativa per la produzione di syngas al processo di steam reforming in quanto presenta 

rispetto ad esso i seguenti vantaggi termodinamici: 

 

¶ è una reazione globalmente esotermica che permette in determinate condizioni di 

alimentazione di operare adiabaticamente, al contrario dello steam reforming che 

necessita sempre di calore; 

¶ Il rapporto H2/CO per la CPO di CH4 secondo la stechiometria dellô 

¶ Equazione 1.2 è pari a 2. 

¶ La frazione di CO2 in uscita dal reattore, la quale deve essere rimossa prima di 

qualsiasi processo, è molto bassa; 

¶ Non è necessaria la coalimentazione di vapore surriscaldato. 

 

I vantaggi nellôutilizzo di un catalizzatore per la produzione di syngas su piccola scala sono: 

 

¶ Diminuzione dei tempi di contatto: dimensioni inferiori del reattore; 

¶ Aumento selettività a H2 e CO; 

¶ Utilizzo di aria al posto di ossigeno puro: controllo maggiore delle temperature di 

reazione; 

 

 

Figura 1.2 Reattore ATR 
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¶ Reazione esotermica: è possibile lavorare in condizioni autotermiche senza necessità 

di un preriscaldamento. 

 

A fronte di questi innumerevoli vantaggi lôossidazione parziale catalitica presenta alcuni 

aspetti negativi che vale la pena sottolineare: 

  

¶ quantità elevate di azoto nei prodotti (~50%) in quanto la reazione è in aria; 

¶ formazione di nerofumo; 

¶ formazione di hot spot locali che possono portare a una rapida disattivazione del 

catalizzatore per sinterizzazione[1], specialmente per le cariche idrocarburiche 

pesanti(ιC3) che rilasciano  maggior energia durante le reazioni di ossidazione. 

 

Il processo di ossidazione parziale catalitica attualmente non rappresenta una tecnologia 

efficiente alla produzione di gas di sintesi in impianti ad alta potenzialità ma è piuttosto mirata 

alle applicazioni che impongono apparecchiature di piccola e media scala; 

  

I primi studi sulla CPO di metano sono stati pubblicati da Liander[3] nel 1929,  mentre nel 

1933 Padovani e Franchetti[4] ottennero una conversione di metano prossima allôunit¨ in un 

intervallo di temperatura compreso tra 850 e 950ϊC. Studi successivi[5] hanno sottolineato il 

problema della formazione di nerofumo su catalizzatori a basa di Ni.  

 

In seguito al successo commerciale  dello steam reforming  la  ricerca sullôossidazione 

parziale catalitica si ¯ arrestata; si riprese negli anni 70ôcon gli studi effettuati da Huszar[6]il 

quale dimostrò lôimportanza dei fenomeni diffusivi nellôossidazione parziale catalitica di 

metano: si concluse che la diffusione di O2  dal bulk del gas ai pori del catalizzatore limita la 

cinetica di produzione di gas di sintesi.  

 

Negli anni ô90 Schmidt e collaboratori dimostrarono che la formazione di coke può essere 

evitata conducendo la reazione su catalizzatori a base di metalli nobili con conversioni 

prossime a quelle dettate dallôequilibrio termodinamico[7] [8]. Il medesimo gruppo di ricerca 

ha condotto lôossidazione parziale catalitica su supporti a base di Rh, Pt e Rh/Pt in reattori 

adiabatici a basso tempo di contatto(10
-2

-10
-4 

s)[9]; i risultati ottenuti hanno portato ad 

ipotizzare un meccanismo di reazione diretto dellôossidazione parziale catalitica e dallo studio 

termico della CPO di metano è emersa la presenza di un picco di temperatura in 

corrispondenza del punto in cui si ha la completa conversione di O2 lungo la coordinata del 

reattore. 

 

Un meccanismo di tipo misto dellôossidazione parziale catalitica di metano è stato ipotizzato 

invece da Verykios[10], teoria in seguito supportata dagli studi di Mhadeshwar e Vlachos[11] 

che suggerirono  una possibile formazione diretta di CO da ossidazione parziale di metano e 

la produzione di H2 da steam reforming. 
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Infine, gli studi effettuati da Deutschmann e il suo gruppo di ricerca[12] suggerirono un 

meccanismo di tipo indiretto-consecutivo, ossia una combinazione tra i due accennati 

precedentemente. 

 

Tavazzi et al. hanno effettuato  uno studio cinetico di CPO di CH4  su catalizzatori al Rh/Ŭ-

Al 2O3 a basso carico catalitico in un reattore anulare isotermo, isobaro e in condizioni 

fortemente diluite[13]. I dati ottenuti durante questo lavoro hanno suggerito che il 

meccanismo di ossidazione parziale catalitica di metano è di tipo indiretto-consecutivo, con 

consumo di ossigeno nella reazione di ossidazione totale di metano seguita da produzione di 

syngas mediante steam reforming del combustibile in eccesso. A conferma di questa tesi 

furono essenzialmente due i comportamenti osservati: 

 

¶ Allôaumentare della velocità spaziale corrisponde una diminuzione della selettività di 

H2 e CO, indicandone la natura secondaria di formazione; 

¶ I profili  di concentrazione di H2O e CO2 nelle medesime prove presentano un 

andamento a massimo indicandone la natura primaria di formazione. 

 

Oltre al metano, il reattore anulare isotermo ha permesso inoltre di identificare il meccanismo 

di reazione della CPO di propano, iso-ottano e n-ottano[27][43].  

 

Un ulteriore aspetto di indagine riguarda lôestensione del processo di CPO a cariche 

idrocarburiche differenti dal metano: in precedenti lavori [14] sono stati approfonditi 

idrocarburi con tre atomi di carbonio. In un rettore isotermo a basso tempo di contatto sono 

stati effettuati studi comparativi tra Rh e Pt con lo scopo di indagare i meccanismi di reazione 

coinvolti: la conclusione è che entrambi presentano un aumento di selettività a syngas 

allôaumentare della temperatura, la combustione totale risulta presente solo alle basse 

temperature e il Rh e più complessivamente attivo. 

 

Lôossidazione parziale catalitica di propano presenta alcune differenze rispetto a quella di 

metano: 

 

¶ la CPO di propano è più esotermica di quella di metano quindi le temperature di 

esercizio sono elevate con pericolo di disattivazione del catalizzatore per 

sinterizzazione. 

¶ Si ha la produzione di prodotti di cracking tramite reazioni in fase omogenea; 

¶ Diverso rapporto H2/CO, maggiore per CH4 (2), minore per C3H8. 

 

Da esperimenti condotti variando la concentrazione di propano nella miscela reagente è 

emerso che il controllo della temperatura di reazione risulta essere lôaspetto critico del 

processo. La conduzione autotermica ha messo in evidenza invece lôelevata reattivit¨ del 

propano: soltanto nel caso di massima diluizione è stata ottenuta una conversione inferiore al 

90%[15]. 
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È infine emerso che la fase di ossidazione totale del combustibile è sotto controllo diffusivo di 

O2, così come accade per la CPO di metano. La velocità di reazione di steam reforming del 

propano risulta anchôessa limitata dal trasporto di massa, differentemente dal metano, per cui 

si è osservato  un controllo cinetico[15]. 

 

Recentemente si ha avuto un forte interesse allôapplicazione dellôossidazione di idrocarburi 

liquidi con lo scopo di utilizzare dispositivi di questa natura direttamente su autoveicoli per la 

produzione in situ di H2. Lo studio dei combustibili attualmente in uso nel settore dei trasporti 

(benzine, kerosene, diesel) appare difficoltoso in quanto non sono univocamente definiti nella 

loro composizione chimica; a tal fine per lôinvestigazione della CPO a miscele idrocarburiche 

complesse si fa riferimento a composti che siano rappresentativi della miscela in esame, nel 

nostro caso appunto iso-ottano e n-ottano, che rappresentano la benzina. 

 

Hartmann et al.[16] hanno analizzato la CPO di iso-ottano su catalizzatori a nido d'ape Rh/ɔ-

Al2O3 ponendo l'attenzione sui principali effetti della variazione del rapporto C/O in 

alimentazione. 

 

Considerando le condizioni stechiometriche si ha: 

 
Equazione 1.7 

Ἅἒ    Ἓ O  ╒╞   ἒ  

 

Le reazioni eterogenee aventi luogo nel primo tratto di catalizzatore portano alla formazione 

dei prodotti principali (CO, CO2, H2, H2O), con lunghezza di tale tratto dipendente dal 

rapporto C/O; sulla superficie del catalizzatore avviene lôossidazione totale di ottano fino a 

completa conversione dellôossigeno e in seguito lôidrocarburo in eccesso viene consumato 

dalla reazione di steam reforming con consumo di H2O e produzione di H2 e CO. È stato 

dedotto quindi che lôossidazione parziale catalitica di iso-ottano procede secondo un 

meccanismo indiretto-consecutivo caratterizzato da una prima fase di ossidazione totale e da 

una seconda fase di steam reforming. Il picco di temperatura che si vede nella CPO di metano 

e propano ¯ presente anche nellôossidazione parziale catalitica di iso-ottano. 

  

Lavorando con rapporti C/O superiori allôunit¨, la selettività verso i prodotti di ossidazione 

parziale (CO e H2) si riduce, mentre incrementa la selettività a prodotti secondari come 

metano (prodotto secondario principale), iso-butilene, (selettività al carbonio >10% per 

C/O>1.8), etilene e propilene. Nel caso in cui lôalimentazione presenti un rapporto C/O 

inferiore a uno, è ancora il metano il prodotto secondario maggiormente presente. 

 

Per modellare i dati sperimentali tenendo conto della reattività in fase gas, hartmann et al. 

utilizzarono, accanto ad uno schema cinetico di reazioni eterogeneo, il meccanismo di 

ossidazione omogenea dellôiso-ottano pubblicato da Curran[17]. 

 

Kaltschmitt et al.[18]effettuarono degli studi sul ruolo delle reazioni omogenee a valle della 

zona catalitica per verificarne le eventuali influenze sulla distribuzione dei prodotti; per 
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temperature superiori a 850 K osservarono una diminuzione della selettività a CO e H2 a 

fronte di un aumento di metano, etilene, propilene e acetilene, ossia delle specie di cracking. 

Per temperature superiori ai 990 K si osserva una diminuzione di propilene (si osserva un 

andamento a massimo) e un aumento di etilene e acetilene. 

 

Panuccio et al.[19]effettuarono un interessante confronto tra la reattività di n-ottano e iso-

ottano su catalizzatori di Rh/Ŭ-Al 2O3. Dal confronto emersero le seguenti osservazioni: 

 

¶ La selettività a CO, CO2, H2, H2O non risente della diversa struttura dei due 

combustibili; 

¶ La distribuzione dei prodotti olefinici è dipendente dalla struttura del C8: il n-ottano 

attraverso la rottura del legame C-C seguita da ɓ-scissione produce principalmente 

etilene e propilene, mentre iso-ottano attraverso la rottura del legame C-C dà luogo 

alla formazione di iso-butilene e propilene. 

 

Schmidt et al.[20] studiarono il processo di ossidazione parziale catalitica su n-paraffine con 

numero di atomi di carbonio compresi tra 1 e 16 con i seguenti risultati: 

 

¶ La conversione del combustibile incrementa allôaumentare del numero di atomi di 

carbonio; 

¶ La selettivit¨ a prodotti olefinici cresce allôaumentare del numero di atomi carbonio; 

¶ La selettività a H2 e CO diminuisce allôaumentare del numero di atomi di carbonio. 

 

Si va incontro però ad un aumento della produzione dei prodotti di cracking e ad una 

maggiore criticità delle condizioni operative, infatti durante il processo si raggiungono 

temperature che portano facilmente alla disattivazione del catalizzatore per sinterizzazione. 
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1.4 #ÁÔÁÌÉÚÚÁÔÏÒÉ ÕÔÉÌÉÚÚÁÔÉ ÐÅÒ ÌȭÏÓÓÉÄÁÚÉÏÎÅ ÐÁÒÚÉÁÌÅ ÃÁÔÁÌÉÔÉÃÁ 
 

Per la sperimentazione dellôossidazione parziale catalitica sono stati utilizzati diversi tipi di 

supporto, anche molto diversi tra loro come monoliti a schiuma, monoliti estrusi e sfere[21]. 

Per minimizzare i volumi di reazione e rendere cos³ possibile lôapplicazione della CPO su 

autoveicoli, si fa uso, come nel seguente lavoro di tesi, di catalizzatori strutturati che 

consentono di minimizzare il volume del reattore. I catalizzatori strutturati si caratterizzano 

per una geometria regolare e periodica e presentano i seguenti vantaggi: 

 

¶ Basse perdite di carico; 

¶ Distribuzione omogenea dei reagenti; 

¶ Compattezza; 

¶ Bassi tempi di contatto. 

 

Allôinterno del seguente lavoro di tesi sono stati utilizzati catalizzatori a nido dôape a canali 

quadrati la cui semplice struttura geometrica permette una precisa determinazione dei 

coefficienti di scambio termico e materiale che, in un reattore adiabatico in cui si hanno 

complessi fenomeni chimico-fisici legati a quelli fluidodinamici, sono di fondamentale 

importanza. 

 

Nellôambito della CPO sono due i principali catalizzatori che sono stati utilizzati nel corso 

dello studio della reazione, ossia i metalli nobili(rodio e platino) che presentano alta attività a 

fronte di una minor tendenza alla formazione di coke, e i metalli di transizione(nichel,cobalto) 

che presentano un costo sicuramente inferiore. Come fase attiva il Rodio si è dimostrato 

essere il metallo migliore, in quanto presenta la più alta selettività ad H2, elevata resistenza 

alla formazione di coke e una bassa volatilità[22]. 

 

Per quanto riguarda il materiale di supporto, la sua scelta è fortemente influenzata dal metallo 

della fase attiva perché con esso interagisce producendo effetti anche sullôattivit¨ del metallo 

stesso. Sono stati ampiamente studiati i supporti tipo ZrO2, TiO2, CeO2 e Al2O3. Le 

caratteristiche richieste al materiale di supporto sono: 

 

¶ Buona dispersione della fase attiva(metallo) in modo tale da aumentare la superficie 

attiva del catalizzatore; 

¶ Stabilità termica in un ampio campo di lavoro. 

 

Il sistema catalitico Rh/Ŭ-Al 2O3 si è dimostrato essere adeguato nel processo di ossidazione 

parziale del metano[23], in quanto mantiene il Rh disperso e garantisce una buona stabilità 

termica anche in condizioni operative severe. 

 

Per quando riguarda la produzione di H2 da idrocarburi più pesanti come il propano, Holmen 

et al.[24] hanno condotto studi di ossidazione parziale e steam reforming ossidativo (OSR) su 

catalizzatori a base di schiume di allumina impregnate con Rh, inserite poi in un tubo di 
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quarzo alloggiato allôinterno di un forno. Si osservò che temperature di preriscaldamento 

prossime ai 700°C risultavano ottimali per la sintesi di H2, minimizzando al contempo 

lôevoluzione a sottoprodotti idrocarburici C2+. 

 

Le schiume hanno mostrato una promettente stabilità anche in condizioni operative estreme. 

In altri lavori, Holmen et al.[25] investigarono il comportamento di due differenti leghe 

metalliche, Fecralloy (73% Fe, 22% Cr, 5% Al) e Nicrofer (30-32% Ni, 19-22% Cr, 46-51% 

Fe) al fine di realizzare reattori monolitici a micro-canali per la CPO di metano e propano. 

Entrambi i materiali sono stati sottoposti a procedure di coating con allumina e 

successivamente impregnati con Rh. È stato osservato che sottoponendo ad alte temperature 

di calcinazione la lega Fecralloy, si consentiva la formazione di uno strato di allumina in 

grado di preservare la stabilità del catalizzatore nelle condizioni di esercizio. Al contrario, la 

procedura di washcoating della lega Nicrofer (tecnica sol-gel) non si è rivelata ottimale in 

quanto, utilizzando un microscopio elettronico, è stato possibile registrare una significativa 

formazione di strutture a base di ossidi di Cr sulle particelle di Rh, che hanno portato a un 

peggioramento delle prestazioni e della stabilità del reattore. 
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1.5 CPO di metano: meccanismo di reazione  
 

Il meccanismo di reazione dellôossidazione parziale catalitica di metano è di tipo indiretto-

consecutivo[26] e prevede essenzialmente due step: 

 

1. Consumo di ossigeno in una zona di ossidazione totale del metano con formazione di 

CO2 e H2O; 

2. Steam reforming del metano non reagito con formazione del gas di sintesi. 

 

Di seguito si riporta lo schema cinetico per lôossidazione parziale catalitica di metano con i 

relativi æHr
298K

: 

 

Equazione 1.8 

Ossidazione totale 

CH4 + 2 O2 Ÿ CO2 + 2 H2O 

 

ȹHR 
298 K 

= - 802 kJ/mol 

Equazione 1.9 

Steam reformig 

CH4 + H2O Ÿ CO + 3 H2 
 

ȹHR 
298 K 

= 206 kJ/mol 

Equazione 1.10 

RWGS 

CO2 + H2 Ÿ CO + H2O 

 

ȹHR 
298 K 

= 41 kJ/mol 

Equazione 1.11 

Ox H2 

H2 + ½ O2 Ÿ H2O 

 

ȹHR 
298 K 

= - 241,6 kJ/mol 

Equazione 1.12 

Ox CO 

CO + ½ O2 Ÿ CO2 
 

ȹHR 
298 K 

= - 283,2 kJ/mol 

Equazione 1.13 

WGS 

#/ (/ᴼ#/ (  

ȹHR 
298 K 

= - 283,2 kJ/mol 

 

Secondo lo schema di reazione sopra riportato, inizialmente il metano reagisce con ossigeno 

formando come prodotti primari quelli di combustione completa, ossia CO2 e H2O(Equazione 

1.8); la reazione è esotermica e libera una grande quantità di energia sotto forma di calore 

(802 kJ/mol). Una frazione di tale energia sostiene la successiva reazione endotermica di 

steam reforming(Equazione 1.9). Terminata la disponibilità di O2, il metano non convertito 

reagisce con H2O secondo la reazione di steam reforming con conseguente comparsa di H2 e 

CO. 

 

Lôidrogeno prodotto viene consumato dalla RWGS(Equazione 1.10) producendo CO, 

diminuendo così il rapporto H2/CO. Poiché il meccanismo indiretto coinvolge reazioni di 

equilibrio, le conversioni dei reagenti e le selettività a H2 e CO previste sono soggette a 

vincoli termodinamici. 
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1.6 CPO di iso-ottano e n -ottano: meccanismo di reazione  
 

Il meccanismo di reazione della CPO di iso-ottano e n-ottano è analogo a quello visto per il 

metano, ossia di tipo indiretto-consecutivo; questa teoria è sostenuta anche dagli studi 

effettuati da Deutschmann su iso-ottano[16][27]. 

Si riporta di seguito lo schema cinetico riferito ad iso-ottano ma valido per entrambi gli ottani: 

 

Equazione 1.14 

Ossidazione totale 

i-C8H18 + 12.5O2 Ÿ 8CO2 + 9H2O 

 

 

ȹH298k = ī5100 kJ mol
ī1

 

Equazione 1.15 

Ossidazione parziale 

i-C8H18 + 4O2 Ÿ 8CO + 9H2 
 

 
ȹH298k = ī660 kJ mol

ī1
 

Equazione 1.16 

Steam reforming 

i-C8H18 + 8 H2O Ÿ 8CO + 17H2 
 

 

ȹH298k = +1274 kJ mol
ī1

 

Equazione 1.17 

WGS 

CO + H2O Ÿ CO2 + H2 
 

 

ȹH298k = ī41 kJ mol
ī1

 

Equazione 1.18 

Metanazione di CO 

CO + 3H2 Ÿ CH4 + H2O 

 

 

ȹH298k = ī206 kJ mol
ī1

 

 

In base allo schema di reazione indiretto, lôiso-ottano reagisce con ossigeno formando come 

prodotti primari quelli di combustione completa, CO2 e H2O(Equazione 1.14); la reazione è 

esotermica e libera una grande quantità di energia sotto forma di calore (5100 kJ/mol). 

Terminata la disponibilità di O2, lôiso-ottano non convertito reagisce con H2O secondo la 

reazione di steam reforming(Equazione 1.16)con conseguente comparsa di H2 e CO. 

 

Parte dellôidrogeno prodotto viene consumato dalla reazione di metanazione(Equazione 

1.18)producendo CH4, mentre una frazione di CO viene consumata dalla reazione dalla 

reazione di WGS(Equazione 1.17). 

Queste reazioni possono verificarsi non solo sulla superficie catalitica ma anche in fase 

gassosa a causa delle alte temperature di esercizio. In aggiunta a quelle appena descritte, 

reazioni di pirolisi e di formazione di soot si verificano in fase gas. L'unico modo per 

comprendere davvero la complessità della reazione di reforming di idrocarburi superiori è 

l'applicazione di modelli chimici che rappresentano il più possibile il comportamento 

molecolare delle diverse specie presenti. 

 

Pagani et al. Hanno studiato la CPO di iso-ottano e n-ottano su un reattore anulare a basso 

tempo di contatto allo scopo di comprenderne il meccanismo di reazione dellôossidazione 

parziale catalitica[28]. I dati sperimentali ottenuti su catalizzatori Rh/Ŭ-Al2O3, un esempio 

dei quali è riportato in Figura 1.3, sono stati elaborati con lo scopo di produrre espressioni il 

più possibili semplici di velocità di reazione, in grado di descrivere lo schema di reazione e la 

distribuzione dei prodotti osservata. Dai risultati è emerso che il processo CPO segue un 

meccanismo di tipo indiretto-consecutivo. È stato quindi descritto assumendo uno schema 
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cinetico indiretto, composto dalle reazioni di ossidazione totale e di steam reforming, di 

WGS/RWSG, post-combustione di CO e H2 e metanazione.  

 
Figura 1.3 Conversione di i-C8H18 e n-C8H18 in funzione della temperatura in esperimenti CPO su catalizzatore Rh/Ŭ- Al 2O3. 

Condizioni operative: C8H18= 0.375%, O2 = 1.7-3.0%, N2  a complemento, GHSV = 2×106 Nl/kgcat/h, P = 1 atm[28] 

 

Nella derivazione  delle equazioni cinetiche Pagani et al.[28] è stato necessario introdurre uno 

specifico termine di inibizione (Carbon Poisoning) utile a descrivere il ritardo con cui si 

innesca il secondo ramo di crescita della conversione dellôidrocarburo attribuibile 

principalmente alla reazione di steam reforming. Tale fenomeno è particolarmente evidente 

per il  n-ottano. 

 

Nella Tabella 1.1 sono riportate le equazioni cinetiche ricavate per lôossidazione totale e lo 

steam reforming di i-C8H18 e n-C8H18 con i relativi parametri cinetici. 

 
Tabella 1.1 Espressioni cinetiche ricavate in reattore anulare di iso-ottano e n-ottano. 

Reazione Rate ▓ 

 

Eact 

 
 [Kmol Kgcat

-1 s-1] [kmol/atm/kg cat/s] [kJ/mol]  

n-C8H18  ossidazione totale 
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n-C8H18  steam reforming 
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i-C8H18 ossidazione totale 
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i-C8H18  steam reforming 
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Gli esperimenti hanno escluso che vi possa essere formazione di CO e H2 per ossidazione  

parziale diretta di idrocarburi. 

 

1.7 Applicazioni della CPO  
 

Si presentano ora alcuni esempi di applicazione del processo di CPO: 

 

a. Produzione di H2 per le celle a combustibile, prevalentemente per quelle a ossidi 

solidi(SOFC) e a carbonati fusi(MCFC) per le quali non è necessaria la rimozione 

della CO prima dellôentrata nella camera elettrolitica[29].Tra le due tecnologie, a 

causa dellôelettrolita solido che permette una libera realizzazione delle forme e dei 

volumi della cella e ad una capacità di evitare corrosioni connesse al liquido, la SOFC 

è la più utilizzata. Per le applicazioni nellô industria dei trasporti attualmente sono in 

fase di sviluppo unità di potenza elettrica ausiliaria(APU)[30] basate sulla tecnologia 

SOFTC e sulle celle a combustibile ad elettrolita polimerico(PEM) a monte dei quali il 

reformig catalitico è seguito da un reattore di shift per abbattere la CO in modo tale da 

alimentare combustibili diversi dallô idrogeno; 

b. Utilizzo in bioraffineria per la conversione di biomasse in carburanti, energia e 

composti chimici (ad esempio come reagente per processi di cracking e 

idrodesolforazione); 

c. Utilizzo allôinterno di bruciatori per turbine a gas; 

d. Produzione di Gas di sintesi su autoveicoli per rispettare le limitazioni sulle emissioni 

degli inquinanti; lôidrogeno prodotto on board tramite il processo di CPO potrebbe 

essere applicato nei seguenti modi: 

¶ Rigenerazione di trappole per il particolato; 

¶ Riduzione degli NOx adsorbiti in convertitori catalitici ad accumulo nei motori 

ad accensione spontanea; 

¶ Favorire il raggiungimento della temperatura ottimale di esercizio dei 

catalizzatori a tre vie presenti nei motori ad accensione comandata di attraverso 

una combustione magra. 
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CAPITOLO 2:  Impianti  e procedure sperimentali 

2.1 Impianto pilota per la CPO di iso -ottano e n -ottano in condizioni 

autotermiche  
 

Le prove di CPO contenute nel seguente lavoro di tesi sono state condotte su un impianto 

pilota interamente posto sotto cappa capace di alimentare miscele combustibile-aria fino a 

21Nl/min. La  

Figura 2.2 riportata lo schema dellôimpianto nel quale ¯ possibile distinguere tre sezioni, ossia 

quella di alimentazione della miscela reagente, di reazione e di analisi connesse tra di loro 

mediante linee in acciaio aventi diametro nominale di ¼ di pollice e 1/16 per il collegamento 

al GC per ridurre i volumi morti. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2.1 Fotografia dellôimpianto di CPO utilizzato nella sperimentazione 
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Figura 2.2 P&I dellôimpianto di CPO: in rosso sono evidenziate le linee con nastri riscaldanti 
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2.1.1 Sezione di alimentazione  

 

Le linee che costituiscono lôalimentazione sono quattro: 

 

1. H2 e CH4, stoccati in bombole esterne al laboratorio; 

2. Aria, stoccata in bombole esterne al laboratorio; 

3. N2, stoccato liquido in un serbatoio esterno allôedificio; 

4. Iso-ottano e n-ottano mediante pompa peristaltica. 

 

I gas sono stoccati nelle bombole alla pressione di 200bar, quindi prima di raggiungere 

lôimpianto ¯ necessario per ogni bombola la presenza di un riduttore che permette la riduzione 

della pressione fino a 4bar. 

 

Ogni linea di trasporto del gas allôimpianto presenta le seguenti componenti: 

 

¶ valvola di intercettazione della linea di bassa pressione proveniente dalle bombole 

(posta in testa alle linee di alimentazione); 

¶ manometro a molla Bourdon (fondo scala 6 bar); 

¶ ýltro a maglie metalliche (2 µm), per proteggere la strumentazione da impurezze 

presenti nel þusso gassoso; 

¶ rotametro (solo per le linee 1 e 2), che permette una stima istantanea della portata che 

si sta alimentando in ciascuna linea; 

¶ regolatore e misuratore di portata; 

¶ ýltro a maglie metalliche; 

¶ valvola di intercettazione; 

¶ valvola di non ritorno. 

 

La regolazione del flusso dei gas si effettua tramite mass flow controller(MFC) Brooks
®
 

modello 5850S con flusso massimo pari a: 

 

¶ 15 Nl min
-1

 , calibrato su metano e idrogeno; 

¶ 30 Nl minī1, calibrato su aria; 

¶ 15 Nl minī1, calibrato su azoto; 

 

Per controllare le aperture dei primi due MFC si utilizza il software su PC Brooks Smart 

Control mentre il terzo, ossia quello dellôazoto, si controlla tramite un controllore analogico. 

 

Per ogni controllore di flusso è stato necessario ricavare una retta di calibrazione misurando, 

tramite flussimetro a bolle, le portate di gas corrispondenti a valori di aperture del MFC 

crescenti; effettuando una regressione lineare dei punti misurati si ottiene il coefficiente e 

lôintercetta della retta di calibrazione. La retta di calibrazione consente di ricavare lôapertura 

da impostare allôMFC per garantire la portata di gas desiderata. Si riporta nella figura 

sottostante(Figura 2.3) un esempio di retta di calibrazione da noi ottenuta per MFC di aria. 
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Figura 2.3 Retta di calibrazione per MFC dellôaria 

 

Per aver una stima istantanea della portata di gas alimentata allôimpianto ciascuna linea e 

munita di rotametro a bolle. 

 

Lôiso-ottano e il n-ottano vengono stoccati allôinterno di una buretta da 250 ml posta 

sottocappa, collegata tramite un tubo di teflon (PTFE) ad una pompa peristaltica Gilson 

modello MINIPULS 3
® 

(Figura 2.4) che permette lôalimentazione del combustibile liquido 

allôimpianto. Come nel caso degli MFC, la pompa è stata calibrata misurando la portata di 

combustibile (cronometrando il tempo richiesto per scaricare un certo volume dalla buretta 

graduata contenente lôidrocarburo utilizzato) corrispondente a valori crescenti della velocità di 

rotazione della pompa(Figura 2.5). 
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   Figura 2.4 pompa peristaltica 
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Poiché i liquidi devono essere evaporati in una miscela di gas, è necessario conoscere una 

relazione che permetta di determinare la portata liquida di idrocarburo data una certa portata 

in fase gas: 

 
Equazione 2.1 

ἝἍȟἴἱἹἝἍȟἯἩἻ
ἜἙἍ

Ȣ  Ἅ Ἔ
 

 

¶  1 ȟ  = portata volumetrica di idrocarburo liquido che la pompa deve alimentare 

[ml liq/min]; 

¶ 1 ȟ = portata di idrocarburo in fase gas che si desidera alimentare al reattore 

[Nl gas/min]; 

¶ 0- = peso molecolare dellôidrocarburo [g/mol]; 

¶ ʍ = densit¨ dellôidrocarburo [g/ml]; 

¶ 22.414 = volume molare standard cioè il volume occupato da una mole di 

un gas ideale a temperatura e pressione in condizioni normali (T = 0°C e P 

= 1 atm) [Nl/mol];  

¶ B = purezza del reagente liquido, che per ottani della Carlo Erba Reagenti è di circa 

0.995 [-]. 

 

Data la portata di idrocarburo liquido da erogare, la velocità di rotazione della pompa 

peristaltica [RPM] è determinata con la corrispondente retta di calibrazione: 

 
 

Equazione 2.2 

‫
1 ȟ Ñ

ά
 

 

¶ ‫ velocità di rotazione della pompa[RPM]; 

y = 0,0972x + 0,2289 
R² = 0,9994 
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Figura 2.5 Retta di calibrazione pompa peristaltica su n-ottano 
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¶ ή= intercetta della retta di calibrazione della pompa [mlliq/min]; 

¶ ά= coefficiente angolare della retta di calibrazione [mlliq /giri]. 

 

A valle della pompa, la corrente di n-ottano (o iso-ottano) liquida è indirizzata verso una 

valvola a tre vie (indicata in  

Figura 2.2 come V-14) mediante una linea in acciaio da 1/16". Tramite la valvola è possibile 

convogliare il combustibile al reattore o a una linea che scarica in un becher per deviare in 

caso di necessit¨ il flusso allôesterno del reattore. A valle di questa valvola a tre vie ¯ presente 

in prossimit¨ dellôingresso del forno un raccordo, anchôesso a tre vie, dove lôidrocarburo allo 

stato liquido si miscela con una corrente di ~1.35 Nl/min di azoto alimentato dal primo MFC. 

Lôidrocarburo liquido in azoto viene vaporizzata in un forno elettrico suddiviso in tre zone di 

riscaldamento a regolazione indipendente attraverso il passaggio in un condotto pieno di sfere 

di quarzo del diametro di 3 mm al fine di ottimizzare lôevaporazione. Una schiuma in 

FecralloyÈ posizionata allôuscita del condotto impedisce il trascinamento di questi corpi di 

riempimento a valle garantendo al contempo delle perdite di carico contenute; una 

termocoppia di tipo K, inserita in una guaina, permette di misurare la temperatura nel tubo 

collocato nel forno. 

Lôaria comburente pi½ la restante parte di azoto di diluizione vengono preriscaldati allôinterno 

di una cartuccia Starflow della ditta Watlow
® 

la cui resistenza può essere impostata ad un 

valore massimo di 650 ÁC. Lôimpianto ¯ dotato anche di una seconda cartuccia attraverso cui 

passa lôaria con valore di temperatura massimale impostabile di 800ÁC ma durante il lavoro di 

tesi non è stata operativa perché danneggiata. Lôaria preriscaldata e il comburente vengono 

miscelati attraverso un mixer statico della Sulzer
® 

e inviati in seguito al reattore. 

 

In un precedente lavoro di tesi[31], per garantire lôassenza di condensazioni locali con un 

buon margine di sicurezza per entrambi i combustibili(Teb,n-C8=125.7°C , Teb,i-C8=99.2°C) anche 

nelle condizioni più concentrate, si è stabilito di impostare i seguenti apparecchi a tali 

temperature: 

 

¶ Calze riscaldanti: T=130°C; 

¶ Forno riscaldante: T1=170°C, T2=170°C, T3=170°C, con 1, 2.3 indicanti le zone del 

forno; 

¶ Cartuccia riscaldante: T=200°C. 

 

Alle condizioni riportate qui sopra la temperatura di ingresso dei combustibili iso-ottano e n-

ottano misurata tramite termocoppia feed collocata tra il mixer e il reattore è di circa 85°C, 

causandone un allontanamento dalla condizione di reazione perfettamente autotermica. 

 

Per le prove in metano, il forno riscaldante e la cartuccia sono mantenuti spenti, permettendo 

condizioni di reazione autotermiche(Tin~25°C). 

 

Tutte le linee a valle del sistema di preriscaldamento sono isolate termicamente con un 

tappetino ceramico di lana di vetro e avvolte in un nastro di lana di vetro per evitare la 

dispersione di calore. 
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2.1.2 Sezione di reazione  

 

La sezione di reazione è costituita da un reattore adiabatico in scala pilota in grado di 

processare portate più alte rispetto a quelle di un normale impianto di laboratorio. Il reattore, 

che può essere isolato tramite una linea di bypass mediante due valvole di intercettazione a 

monte e a valle, è costituito da un tubo di lunghezza di 11.7 cm, diametro interno di 2.5 cm e 

diametro esterno di 2.9 cm. È interamente in quarzo in modo da minimizzare la formazione di 

nerofumo. Allôinterno del tubo di quarzo si trova il letto catalitico costituito da Rh/Ŭ-Al 2O3 

supportato da un monolita a nido dôape 400 CPSI di cordierite, materiale ceramico in forma 

2MgO · 2Al2O3 · 5SiO2 che non interagisce con il washcoat e presenta un basso coefficiente di 

dilatazione termica insieme ad unôalta stabilità alle alte temperature(Tfusione=1450 °C). 

 

In seguito a precedenti studi[32], è stata adottata la seguente configurazione reattoristica 

rappresentata in Figura 2.7(da sinistra a destra della rappresentazione): 

 

¶ Schiuma metallica in Fecralloy
®
 per distribuire uniformemente il flusso gassoso lungo 

tutta la sezione del reattore permesso dalla struttura casuale dei canali sia in direzione 

sia in lunghezza. Minimizzando le dispersioni assiali, si comporta anche da scudo 

termico; 

¶ Intercapedine necessaria alla buona miscelazione dei canali e per evitare di occludere i 

canali del monolita catalitico; 

Miscela comburente + azoto 

Figura 2.6 Schema alimentazione iso-ottano e n-ottano 

Figura 2.7 Esempio di configurazione del reattore 
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¶ Monolita in cordierite ricoperto dalla fase attiva; 

¶ Intercapedine ; 

¶ Monolita in cordierite non ricoperto dalla fase attiva con funzione di scudo termico. 

 

Il tubo di reazione viene inserito in un cilindro coassiale in acciaio per permetterne la 

connessione alle linee in cui scorrono i gas. Inoltre, allo scopo di impedire fenomeni di 

bypass, il tubo in quarzo e tutte le parti che si trovano allôinterno di esso sono state avvolte in 

un nastro a base di Dalfratex® materiale composto da filamenti continui di quarzo, che 

combina la flessibilità della struttura fibrosa con le proprietà refrattarie del quarzo, in grado di 

resistere a una temperatura di 1000°C se si opera in continuo e addirittura fino a 1600°C per 

limitati periodi temporali. 

 

Viene inoltre introdotto nel canale centrale del monolita catalitico un tubo capillare in quarzo 

prodotto da Agilent Technologies®, ricoperto di polyimide per conferirgli elasticità e 

resistenza meccanica le cui caratteristiche geometriche dipendono dal tipo di analisi da 

effettuare(profilo di temperatura o di concentrazione del reattore). Il capillare, che può anche 

resistere a temperature oltre i 1200°C, ha esclusivamente funzione di sostegno e protezione 

degli strumenti di misura al suo interno. Inoltre la silice fusa è sostanzialmente trasparente alla 

radiazione e ha una bassa area superficiale nonché bassa attività catalitica che minimizzano 

l'impatto del capillare sul comportamento del reattore. 

Allôinterno del capillare di temperatura possono essere alloggiate alternativamente una fibra 

ottica dal dimetro di 330 µm o una termocoppia K dal diametro esterno di 250 µm per 

raccogliere rispettivamente il profilo assiale di temperatura della fase solida e della fase gas 

allôinterno del reattore. La fibra ottica ¯ collegata ad un pirometro LumaSense® Technologies 

(Impact Mikron Infrared modello IGA5-LO). 

 

Durante le prove in cui vengono raccolti i profili di composizione, il capillare, diverso per 

dimensioni da quello di temperatura come verrà discusso in seguito, è collegato ad una linea 

in acciaio inox(diametro nominale di 1/16") connessa a sua volta al microgascromatografo. 

Il movimento del capillare lungo la coordinata assiale del reattore ¯ garantito con lôausilio di 

un attuatore lineare Zaber® TLA-16 (Figura 2.9), controllato da PC e dotata di precisione sub-

millimetrica. 
 

Figura 2.8 Micrografia sem termocoppia inserita in un capillare posto in una schiuma metallica[32] 
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Allôinterno del reattore sono posizionate anche due termocoppie K: 

 

¶ Termocoppia inserita allôinterno di una guaina di acciaio posizionata radialmente a 

circa 7 cm a monte del reattore che permette la misura della temperatura di ingresso 

del gas; 

¶ Termocoppia inserita in coda per monitorare la temperatura della correste uscente dal 

reattore. 

 

I valori di temperatura delle termocoppie vengono acquisiti da un registratore Pico 

Tecnology
®
 TC-08. 

 

 

  

Figura 2.9 Zaber® TLA -16 

Figura 2.10 Configurazione schematica sezione di reazione 
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2.1.3 Sezione di analisi e acquisizione dati  

 

LA TECNICA DI RISOLUZIONE SPAZIALE  

Per lôanalisi del comportamento termico e composizionale del reattore, in questo lavoro di tesi 

si è utilizzata la tecnica di risoluzione spaziale presentata per la prima volta da Horn et al.[33] 

al fine di misurare le specie e i profili di temperatura per lôossidazione parziale catalitica del 

metano. Questa tecnica permette di misurare direttamente allôinterno del reattore la 

temperatura e la composizione in diversi punti lungo la coordinata assiale mentre il reattore è 

mantenuto in condizioni il più possibile adiabatiche; si analizzano in questo modo gli elevati 

gradienti di temperatura e di variazione di composizione presenti allôingresso del reattore. 

 
 

 

Figura 2.11 Esempio di configurazione con tecnica di risoluzione assiale 

 

MISURE DI TEMPERATURA  

Al fine di determinare il comportamento del reattore è necessario misurare correttamente sia 

la temperatura della fase gas che della fase solida. Una Termocoppia K e una fibra ottica sono 

i dispositivi adatti a misurare i profili di temperatura delle due fasi, rispettivamente per il gas e 

per il solido. 

 

I due dispositivi di rilevamento temperatura vengono inseriti allôinterno di un capillare di 

silice fusa vuoto(diametro esterno 670 µm, 530 µm quello interno) sigillato ad una 

estremità(Figura 2.12) attraverso torcia ossiacetilenica (Kemper®55H200) per evitare lôuscita 

del gas dal reattore. 
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MISURA TEMPERATURA DEL SOLIDO  

Per la determinazione della temperatura della superficie del catalizzatore  nel seguente lavoro 

di tesi è stato utilizzato un sistema pirometro-fibra ottica, sullôutilizzo del quale in letteratura 

sono presenti diversi studi applicati ai monoliti a nido dôape[34][35][36]. 

 

Tutti i corpi irradiano energia al loro ambiente. La potenza irradiata per unità di area è 

chiamata emittanza, il cui valore per un corpo nero, secondo la legge di Stefan-

Boltzmann(Equazione 2.3) (un corpo che assorbe tutta la radiazione che riceve e la irradia in 

tutto l'intervallo di lunghezza d'onda) dipende solo dalla temperatura: 

 
Equazione 2.3 

ὗὦὝ „ Ὕ  

 

¶ ὗὦ: emittanza termica [W/m
2
]; 

¶ „: costante di Stefan-Boltzmann= 5.670373E-8 [W/m
2
/K

4
]; 

¶ Ὕȡ Temperatura assoluta[K].  

 

LôEmittanza termica è definita attraverso lôemittanza monocromatica, ossia la potenza emessa 

in una data lunghezza dôonda ed ¯ esprimibile secondo la seguente equazione: 
 

Equazione 2.4 

ὗ Ὕ Ὅȟ ‗ȟὝὨ‗ 

 

Ὅȟ ‗ȟὝ è esprimibile secondo la legge di Plank: 

 
Equazione 2.5 

Ὅȟ ‗ȟὝ
ὅ

‗ Ὡ ρ
 

 

Figura 2.12 Capillare di silice fuso allôestremit¨ 
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Con: 

¶ ὅ: prima costante di irraggiamento=3.742 [W m˃
4
/ m

2
];

 
 

¶ ὅ: seconda costante di irraggiamento = 1.439E4
 
 [ m˃ K]; 

¶ ɚ: lunghezza dôonda [ m˃]; 

¶ Iɚ,b: emissività monocromatica [W m-2 m˃-1]. 

 

La Figura 2.13 riporta il valore dellôEquazione 2.5 al variare della lunghezza dôonda ad 

assegnate temperature. 

 
 

 

Quanto visto precedentemente in merito allôemissivit¨ ha valenza solo per i corpi neri, infatti 

gli oggetti reali, a parità di temperatura di un corpo nero, emettono meno energia; il 

coefficiente di emissione monocromatico emisferico tiene conto di questôeffetto secondo 

lôEquazione 2.6 che rappresenta la frazione di radiazione termica irradiata da una generica 

superficie rispetto a quella emessa da un corpo nero alla stesa temperatura. 

  
Equazione 2.6 

Ⱡⱦȟ╣
╘ⱦⱦȟ╣

╘ⱦȟ╫ⱦȟ╣
 

 

Il coefficiente di emissione dipende dal materiale di cui è fatto lôoggetto,  ed è in funzione  

della lunghezza dôonda, della temperatura e da altre proprietà fisiche[37]. 

 

 

Figura 2.13 Intensit¨ della radiazione in funzione della lunghezza dôonda e temperatura secondo la legge di 

Plank 
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Pirometro 

 

Il pirometro(Impac infrared, IgA 5-LO) è lo strumento che nel seguente lavoro di tesi 

permette insieme alla fibra ottica di misurare la temperatura della superficie del catalizzatore; 

la fibra ottica è collegata al trasduttore di misura del pirometro costituito dalle seguenti 

parti(Figura 2.14): 

 

¶ Sistema di lenti: raccoglie la radiazione emessa dal corpo; 

¶ Sistema di filtri: seleziona tra tutte le radiazioni incidenti solo un intervallo di 

interesse di lunghezza dôonda; 

¶ Rivelatore IR: trasduce la radiazione in un segnale elettrico; 

¶ Elaboratore del segnale. 

 

 

Il rilevatore di fotoni converte la radiazione IR in differenza di potenziale( 

Equazione 2.7) e agisce come un contatore di elettroni in cui la differenza di potenziale è 

proporzionale al numero di fotoni che impattano sulla superficie.  
 

 

Equazione 2.7 

╥╣ Ⱡ ╚ ╣╝          
Equazione 2.8 

╝

╒
ⱦ
╣
         

 

¶ ὠὝ: differenza di potenziale sviluppata [V]; 

¶ ὑ: costante dipendente dal tipo di pirometro [V/K]; 

¶ ‐ȡ emissività [-]; 

¶ Ὕ: temperatura [K]; 

¶ ‗ȡ lunghezza dôonda [ɛm]; 

¶ ὅȡ 1.44E4 [ɛm K]. 

 

Una descrizione più dettagliata del funzionamento del pirometro è disponibile in 

letteratura[38]. 

Figura 2.14 Funzionamento del pirometro 
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Fibra ottica 

 

La fibra ottica è la sonda che permette di trasmettere la radiazione emessa dalla superficie del 

catalizzatore al pirometro e il suo funzionamento si basa sulla legge di Snell[37]. 

 

Il cono di luce che la fibra raccoglie e trasmette emesso dalla superficie calda è detto cono di 

accettazione e dipende dalla forma della testa della fibra. Come riportato da Donazzi et al. 

[35], l'analisi dei profili di temperatura e delle caratteristiche goniometriche della fibra ottica 

indicano chiaramente che fibre con angolo di 45°(Figura 2.15) sono da preferire  per misure di 

campionamento spaziale, grazie alla loro capacità di guardare un punto preciso sulla 

superficie del supporto catalitico. Al contrario, l'utilizzo di fibre con angolo di 90° porta ad 

una misura mediata in direzione assiale che sottostima lôentit¨ dellôhot-spot di temperatura. 

 

La tensione di uscita dal trasduttore è espressa dalla seguente Equazione 2.9. 
  

Equazione 2.9 

╥╣ Ⱡ▼ⱦⱲ

ⱦ□╪●

ⱦ□░▪

ⱦ╡ⱦ╛ⱦȟ╣▀ⱦ 

La tensione di uscita dal trasduttore,  misurata nellôintervallo di lunghezze dôonda [m˂in, m˂ax] è 

in funzione dellôemissivit¨ della superficie ŮS, della trasmissività della fibra ottica Ű, del 

guadagno del rivelatore R e della radianza L [35].Lôemissivit¨ ¯ un parametro di input che 

deve essere impostato prima di utilizzare il pirometro. Da lavori di tesi precedenti[39], è 

risultato che per monoliti di cordierite a nido dôape le misure del pirometro sovrastimano 

sempre le misure della termocoppia. Impostando il parametro di ingresso di emissività del 

pirometro a 1, è stata ottenuta attraverso una regressione lineare dei dati sperimentali la 

seguente correlazione(Figura 2.16) : 

    

Figura 2.15 estremità della fibra ottica con angolo di 45°. 
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Figura 2.16 Retta di calibrazione del pirometro 

 

In realtà allôinterno del seguente lavoro di tesi, durante le prove sperimentali dello studio del 

profilo di temperatura del reattore lungo la coordinata di reazione, è stato necessario traslare il 

valore di temperatura della fibra ottica di una quantità tale(variabile prova per prova e di circa 

20ϊC) da adattarlo alla temperatura della termocoppia in uscita. Questo sta a significare una 

probabile necessità di ricalibrare il pirometro. 

 

MISURA TEMPERATURA DEL GAS  

Per misurare la temperatura della fase gassosa si utilizza la termocoppia. Una generica 

termocoppia è costituita da una coppia di conduttori elettrici di diverso materiale uniti   tra 

loro in un punto, convenzionalmente denominato giunto caldo (o giunzione calda), dal quale 

viene rilevata la temperatura da misurare. L'altro capo, costituito dalle estremità libere dei due 

conduttori, è convenzionalmente chiamata giunto freddo (o giunzione fredda). Quando esiste 

una differenza di temperatura tra giunto caldo e giunto freddo, si può rilevare una differenza 

di potenziale elettrico tra le estremità libere della termocoppia in corrispondenza del giunto 

freddo. 

 

Tale valore di potenziale elettrico è funzione diretta della differenza di temperatura, secondo 

una legge polinomiale non lineare: 

 
Equazione 2.10 

ЎὝ ὥ ὠ  

Con: 

¶ Ὕ: temperatura [K]; 

¶ ὠȡ potenziale elettrico [V]; 
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¶ ὥ: parametri riferiti ai materiali della termocoppia; 

¶ ὔ: costante il cui valore dipende dalla precisione desiderata, compreso tra 5 e 9. 

 

Nella pratica la termocoppia è inserita all'interno di una guaina di protezione che penetra 

all'interno dell'apparecchiatura della quale si vuole misurare la temperatura. Subito all'esterno, 

i due conduttori sono connessi a una morsettiera di porcellana contenuta in una testina di 

protezione. Da questo punto, altri due conduttori elettrici di metallo uguali a quelli della 

termocoppia prolungano il collegamento elettrico fino alla morsettiera di uno strumento 

indicatore o registratore di temperatura. In tal modo il giunto freddo si trova fisicamente 

sottoposto alla temperatura presente su tale morsettiera. Questa temperatura viene misurata 

tramite un termistore o una termoresistenza e utilizzata, all'interno dello strumento, per 

correggere elettricamente il segnale proveniente dalla termocoppia. In questo modo, qualsiasi 

sia la temperatura presente in tale zona, è come se il giunto freddo si trovasse alla temperatura 

di 0 °C. Quest'azione si chiama ñcompensazione della temperatura ambienteò ed assicura la 

massima precisione di misura. Lo strumento misuratore avrà sulla sua scala o sul suo display 

l'indicazione direttamente in gradi Celsius, in quanto al suo interno esistono sistemi che 

tengono conto anche della non linearità del segnale in ingresso. 

 

Esiste una grande varietà di termocoppie, distinguibili in base ai due conduttori elettrici che 

costituiscono la giunzione ed al campo di applicazione. Nella Tabella 2.1 vengono riportate le  

proprietà della termocoppia K della ditta Tersid, unica tipologia di termocoppia usata nel 

nostro lavoro di tesi. 

 
Tabella 2.1 Dati tecnici della termocoppia utilizzata nel lavoro di tesi. 

Tipo Materia

le 

Tmin 

[°C]  

Tmax 

[°C]  

Sensibilità 

[µV/°C]  

Diametro 

esterno[µm] 

 

K 

Ni-

Cr/Ni-Al 

(Chromel/Al

umel) 

 

-200 

 

          1372 

 

        41 

 

      250 
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MISURE DI CONCENTRAZIONE  

Il campionamento assiale delle specie viene realizzato inserendo allôinterno di un canale 

centrale del monolita catalitico un capillare (diametro esterno 340 µm, 200 µm quello interno) 

chiaramente non sigillato nella parte terminale. Il gas aspirato dal capillare, che viene mosso 

con spostamenti  dellôordine del millimetro dalla slitta, viene analizzato dal microGC: in 

questo modo viene costruito per punti il profilo di concentrazione allôinterno del catalizzatore. 

Il flusso aspirato dallo strumento è  di 5 Nml min-1. Data la necessità di effettuare sia analisi 

di alta che di bassa temperatura, e per effetto della loro durata, la prova di concentrazione 

viene svolta tipicamente in due giorni per iso-ottano, e due/tre giorni per n-ottano. 

La sezione di analisi dei gas comprende inoltre due diǟerenti apparecchiature, a seconda che 

si voglia eǟettuare unôanalisi in continuo o a regime stazionario della miscela reagente. Per 

lôanalisi in continuo viene utilizzato uno strumento ABB® della serie AO2000 che consente 

di quantiýcare le specie CH4, CO,  CO2,   O2    e  H2.   Le  analisi  in  stazionario  sono  state  

realizzate  mediante  lôausilio  di  un micro gascromatografo Agilent Technologies® 3000A. 

Nei prossimi paragrafi questi strumenti saranno descritti in dettaglio. 

 

Funzionamento del micro gascromatografo 

Lo strumento utilizzato nel seguente lavoro di tesi è costituito da due colonne : 

¶ Setacci molecolari (5Å), in grado di separare H2, O2, N2, CO, CH4; 

¶ La Plot U impostata a 60°C è in grado di separare CO2, C2H4, C2H6, C2H2, C4H4, 

C3H6, H2O, CH4  e un picco unico composto da aria, CH4, CO e H2; 

¶ La Plot U impostata a 160° è in grado di separare CO2, C2Hx, C3Hx, C4Hx, H2O, 

i-C8H18 e n- C8H18; 

 

Nella Tabella 2.2 si riportano le condizioni operative e le caratteristiche delle colonne. 

Tabella 2.2 Dati tecnici delle colonne del MC-Gc 

 

 

 

 

 

 

Setacci 

molecolari 

Plot-U 

60°C 

Plot-U 

i-C8 

160°C 

Plot-U 

n-C8 

160°C 
Colonna Capillare Capillare Capillar

e 

Capillare 

Lunghezza [m] 10 8 8 8 

Diametro [mm] 0.32 0.32 0.3

2 

0.32 

Toperativa [°C]  70 60 160 160 

T iniettore [°C]  100 100 100 100 

Pressione [psi] 30 30 30 30 

t iniezione [ms.] 30 30 30 30 

tanalisi [s] 240 300 500 900 
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Dalla Tabella 2.2 si evince chiaramente che i tempi di analisi sono molto lunghi, il che rende 

molto onerosa la sperimentazione per lôelevato consumo di reagente. 

 

I componenti della miscela separati dalle colonne del gascromatografo vengono analizzati da 

un rivelatore a conducibilità termica (TCD). Il TCD è costituito da un ponte di Wheatstone 

(Figura 2.17) con due rami opposti lambiti dal gas di riferimento e gli altri due dal gas di uscita 

dalla colonna. Quando dalla colonna escono componenti diversi dai gas di trasporto, per 

effetto della diversa conducibilità termica, la temperatura dei filamenti lambiti cambia, 

determinando una variazione della resistenza. Le variazioni uguali di resistenza su lati opposti 

sbilanciano il ponte, generando un segnale elettrico che consente lôindividuazione di un 

componente uscente dalla colonna. 

 

Il gas di trasporto non deve contenere impurezze per non alterare le analisi: per questo motivo 

sulle linee di trasporto dellôAr ed dellôHe ¯ stato installato un filtro (2 ɛm) per trattenere le 

polveri eventualmente trascinate e una trappola per O2. I gas di trasporto sono utilizzati alla 

pressione di 4 bar come imposto dal costruttore per garantire il corretto funzionamento delle 

parti pneumatiche del gascromatografo. 

Le analisi gascromatografiche forniscono come risultato un cromatogramma che riporta in 

ordinata il segnale di tensione in ɛV fornito dal TCD e in ascissa il tempo. Ciascun picco 

rappresenta un prodotto, ognuno caratterizzato da un diverso tempo di ritenzione, 

indipendente dalla concentrazione e dalla quantit¨ del prodotto; lôarea sottesa a ciascun picco 

è proporzionale alla quantità del prodotto. Per passare dalle aree dei picchi alle 

concentrazioni, traducendo le analisi in termini quantitativi, è necessario introdurre i fattori di 

risposta relativi alla specie di riferimento di cui si conosce sempre il flusso di ingresso e il 

flusso di uscita (metodo dello standard interno). Nel caso in esame N2 è il riferimento. 

Il fattore di risposta relativo alla specie generica i è definito come: 

 

Figura 2.17 Ponte di Wheatstone 
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Equazione 2.11 

‌

ὗ
ὗ

ὃ
ὃ

 

Dove: 

¶ ὗ, ὗ rappresentano il flusso volumetrico rispettivamente della specie i-esima e di 

N2; 

¶ ὃ ȟὃ  rappresentano lôarea associata al picco rispettivamente della specie i-esima e 

di N2. 

 

Il fattore di risposta per N2 è per definizione unitario. 

 

La colonna Plot-U non separa N2: sul cromatogramma si individua un unico picco relativo ad 

N2, O2, CO e H2. La colonna Setacci molecolari è invece in grado di separare queste quattro 

specie: si possono calcolare i rapporti relativi tra le quattro specie e identificare la frazione 

dellôarea del picco della colonna Plot U che compete allôazoto(Equazione 2.12). I fattori di 

risposta dei componenti separati dalla colonna Plot U sono riferiti quindi alla frazione di 

questo pseudo-picco associabile allôazoto. 

 
Equazione 2.12 
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Con: 

¶ ὃ: area picco colonna settacci specie i; 

¶ ‌ : fattore di risposta specie i in argon; 

¶ Ὥ: specie= N2, CO,CH4, O2,H2. 

¶ ὃ :area dello pseudo picco. 

 

I fattori di risposta determinati sperimentalmente per ciascuna specie mediante lôanalisi di 

miscele calibrate e i tempi di ritenzione sono mostrati nella Tabella 2.3. 

 
Tabella 2.3 Tempi di ritenzione e fattori di risposta delle diverse specie relativi a N2 

Specie Colonna Carrier  tritenzione[min]  ȷi 

H2 Setacci Molecolari Ar 1.019-1.038 0.08560 

O2 Setacci Molecolari Ar 1.186-1.202 0.82939 

N2 Setacci Molecolari Ar 1.42-1.429 1 

CH4 Setacci Molecolari Ar 1.791-1.806 0.40979 

CO Setacci Molecolari Ar 2.564-2.599 1.05707 

Aria+CO+H 2+CH4 Plot-U 60°C He 0.213  

CO2 Plot-U 60°C He 0.274-0.277 0.71232 
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C2H4 Plot-U 60°C He 0.288-0.292 0.53830 

C2H6 Plot-U 60°C He 0.3-0.307 0.68547 

C2H2 Plot-U 60°C He 0.41 0.53830 

C3H6 Plot-U 60°C He 0.679-0.715 0.51370 

C3H4 Plot-U 60°C He 0.918-0.957 0.51370 

H2O Plot-U 60°C He 1.614-1.681 1.42340 

C4+ Plot-U 60°C He 2.409-3.351 0.42440 

i-C8H18 Plot-U 160°C He 1.699-1.898 0.34959 

n-C8H18 Plot-U 160°C He 4.135 0.34641 

CO  He  0.98806

2 CH4  He  1.14862

3 O2  He  0.98996

9 H2  He  infinito 

 

I risultati di ogni analisi eseguita sono una coppia di cromatogrammi, ottenuti rispettivamente 

dalla colonna Setacci molecolari 5Å e dalla colonna Plot U: alcuni esempi sono riportati in 

Figura 2.18. 

Grazie al software di gestione dello strumento ¯ possibile eseguire lôintegrazione dellôarea 

sottesa a ciascun picco. I risultati qualitativi del cromatogramma possono essere trasformati in 

termini quantitativi una volta noti fattori di risposta Ŭi e il flusso volumetrico di azoto ὗ  

nonché una volta calcolate le aree dellôazoto e delle altre specie attraverso lô 

Equazione 2.13: 
 

Equazione 2.13 

ὗ
‌ὗ ὃ

ὃ
  

 

con ὗ= flusso volumetrico della specie i-esima in [Nl/min]. 

 

Noti i flussi volumetrici delle singole specie, si calcolano i flussi molari Fi [mmol/min] 

secondo lô 

Equazione 2.14: 

Figura 2.18 Esempio cromatogramma del Micro-GC 
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Equazione 2.14 
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con 22.414 = volume molare standard in [Nl/mol], cioè il volume occupato da una mole di un 

gas ideale a temperatura e pressione in condizioni normali (T = 0°C e P = 1 atm). 

 

Si ipotizza che N2 in = N2 out, in quanto lôazoto ¯ una specie inerte e non partecipa alle 

reazioni. Successivamente si calcolano le frazioni molari di ogni specie nella miscela a valle 

del reattore: 

 
Equazione 2.15 

ώ
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Si calcolano conversioni dei reagenti e selettività delle specie i-esime carbonio e allôidrogeno:  

 
Equazione 2.16 
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Equazione 2.17 
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Equazione 2.18 
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Equazione 2.19 
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Per verificare la bontà di ogni analisi sono stati definiti i bilanci atomici al carbonio, 

allôidrogeno e allôossigeno: 
 

Equazione 2.20 
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Equazione 2.21 
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Equazione 2.22 
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Dove: 

Å nCi : numero di atomi di carbonio della specie i -esima; 
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Å nHi  :numero di atomi di idrogeno della specie i-esima; 

Å nOi  :numero di atomi di ossigeno della specie i-esima; 

Å  Ὂȟ      :flusso molare di atomi di carbonio convertiti; 

Å Ὂȟ     :flusso molare di atomi di idrogeno convertiti; 

Å Ὂȟ     :flusso molare di atomi di ossigeno convertiti. 

 

Per come definiti i bilanci devono essere il più vicini a 1. 
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Funzionamento ABB 

Lôimpianto ¯ dotato di un analizzatore in continuo che viene utilizzato essenzialmente per il 

monitoraggio dei transitori di accensione e spegnimento dellôimpianto. La miscela da 

analizzare viene aspirata dallôanalizzatore tramite pompa a membrana con una portata di circa 

60 l h-1 e una sovrappressione di 0.05 bar necessaria per garantire un funzionamento ottimale 

dei moduli di analisi. Prima di passare allôinterno degli analizzatori, la miscela viene 

deumidiýcata tramite condensatore per evitare possibili perturbazioni sul calcolo dellôacqua 

prodotta ed essiccata con ýltri speciýci. I segnali in uscita dallo strumento rappresentano 

quindi le concentrazioni volumetriche delle specie  gassose nella miscela anidra. Lôaǣdabilità 

delle misurazioni fornite dallôanalizzatore ABB® (Figura 2.19) ¯ stata veriýcata per confronto 

con le concentrazioni registrate in condizioni stazionarie dal MicroGC. Lôanalizzatore di gas 

in continuo è costituito da tre diǟerenti moduli, collegati in serie: 

 

¶ Uras 14 (Infrared photometer), che permette lôanalisi di CH4, CO, CO2; 

¶ Magnos 106 (Magneto-mechanical oxygen analyzer), che permette lôanalisi di O2; 

¶ Caldos 17 (Thermal conductivity analyzer), che permette lôanalisi di H2. 

 

2.1.4 Preparazione catalizzatore  

 

La preparazione di monoliti a nido d'ape catalitico è caratterizzata da diverse fasi successive: 

preparazione di Ŭ-Al2O3, preparazione dello slurry catalitico ed infine il rivestimento del 

supporto in cordierite. 

 

PREPARAZIONE DEL SUPPORTO CATALITICO  

LôŬ-Al 2O3 è stata preparata dallôallumina commerciale PURALOX Sba-200 (Sasol) con le 

seguenti caratteristiche: 

 

¶ Composizione:ɔ-Al 2O3  =96.9% e tracce di impurezze; 

¶ Area superficiale: 202 m
2
/g. 

 

Per ottenere Ŭ-Al2O3, si calcina ɔ-Al2O3 a 1200°C con una scalata di temperatura di 1°C/min 

e una permanenza di 10 ore una volta raggiunta la temperatura desiderata, con rampa di 

raffreddamento di -2°C/min. La procedura di calcinazione è stata messa a punto in precedenti 

lavori di tesi[36]. 

Figura 2.19 Analizatore ABB 
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PREPARAZIONE DELLE POLVERI CATALITICHE  

Le polveri catalitiche sono state preparate impregnando il supporto di Ŭ-Al2O3 con una 

soluzione contenente Rh mediante la tecnica dellôimpregnazione dry (incipiente bagnamento). 

Il precursore della fase attiva utilizzato è Rh(NO3)3 (Chempur®) in soluzione acquosa al 

15.11% wt di Rh. La tecnica del bagnamento incipiente consiste nellôimpregnare goccia a 

goccia le polveri catalitiche con una soluzione madre costituita da un precursore termolabile 

del rodio, nel nostro caso nitrato di Rh, e da un solvente sufficientemente volatile (H2O). Il 

volume impregnante deve essere uguale al volume totale dei pori del supporto in modo da 

ottenere il completo riempimento del volume poroso (nel nostro caso, VPoroso=0,21 ml/g). 

Le polveri catalitiche sono essiccate in stufa a 110°C per una notte. 

 

PREPARAZIONE DELLO SLURRY CATALITICO  

La procedura per la preparazione dello slurry catalitico è stata messa a punto in un precedente 

lavoro[40]. La polvere è miscelata con : 

 

¶ 1.4 mmol di HNO3 per g di polvere; 

¶ 1.7 ml di H2O per g di polvere; 

¶ Un numero di sfere di ZnO2 tale per cui il loro peso complessivo sia pari a 8 volte il 

peso delle polveri catalitiche. 

 

Lo slurry è sottoposto a ball-milli ng (Figura 2.19) per 24 ore con sfere di ZnO2. 

 
Figura 2.19 Schematizzazione di un ball-milling  

 

PREPARAZIONE DEL CATALIZZATORE SUPPORTATO  

Una volta preparato lo slurry catalitico, si procede con la preparazione del catalizzatore 

supportato. Innanzitutto bisogna depositare sul monolita a nido dôape uno strato di 

catalizzatore il pi½ possibile sottile in modo da minimizzare lôeffetto delle limitazioni 
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diffusive al trasporto intrafase di massa. Per questo motivo è stata usata un procedura di 

washcoating ottimizzata. 

 

Prima della deposizione del catalizzatore, il monolita a nido dôape viene ricoperto dal primer, 

una soluzione di Disperal
®
 +HNO3 in H2O (rispettivamente 10% e 0.4 % wt) che garantisce 

una buona adesione tra lo strato catalitico e il substrato di cordierite. Il peso del primer viene 

valutato come differenza rispetto al peso del monolita. 

 

Lo slurry viene depositato sul monolita mediante dip-coating: dopo una breve immersione, lo 

slurry in eccesso viene soffiato via con un flusso dôaria a 7 bar in modo da ottenere uno strato 

omogeneo(Figura 2.20). Per fissare lo strato catalitico sul supporto, il monolita ricoperto 

viene messo in stufa a 280°C per 5-10 min(flash drying) e in seguito, previo raffreddamento, 

viene pesato. Sottraendo ad valore ottenuto il peso del monolita ricoperto da primer si 

determina la massa di catalizzatore depositata. 

 
Figura 2.20 Schematizzazione del processo di dip-coating 

 

La Tabella 2.4 riporta le caratteristiche dei monoliti utilizzati durante il lavoro di tesi. 

 
Tabella 2.4 Dati catalizzatori utilizzati durante il lavoro di tesi. 

Cat Supporto CPSI FHS L tot. D mcat Vcat. scat. Empty grade 

 [-] [-] [cm] [cm] [cm] [g] [cm³] [µm] [-] 

SD1 Cordierite 400 0 3.1 2.5 0.5076 0.36 8.1 0.76 

SD2 Cordierite 400 0 3.085 2.5 0.7313 0.53 11.8 0.75 

SD3 Cordierite 400 0 3.2 2.5 0.6139 0.44 9.5 0.76 

SD4 Cordierite 400 0 3.36 2.47 0.8281 0.60 12.5 0.75 

SD5 Cordierite 400 0 3.3 2.44 0.5456 0.40 8.6 0.75 

SD6 Cordierite 400 0 3.495 2.47 0.70215 0.51 14.3 0.74 

 

Per il calcolo dello spessore di catalizzatore si utilizzano le seguenti equazioni: 

 
Equazione 2.23 
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Equazione 2.24 
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Equazione 2.25 
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Con: 

¶ ” : densità del catalizzatore sul monolita= 1.38 [g/cm
3
]; 

¶ Ὓ : Spessore di solido nel monolita non ricoperto nella sezione trasversale = 1.15 

[cm]. 

 

In precedenti lavori di tesi[31], la CPO di iso-ottano e n-ottano è stata effettuata su 

catalizzatori con front heat sheld, ossia una zona del monolita non rivestita da catalizzatore il 

cui scopo è quello di prevenire la dissipazione di calore per irraggiamento dallôestremità calda 

del catalizzatore. LFSH nellô 

Equazione 2.25 rappresenta la lunghezza del FSH: tutti i catalizzatori del seguente lavoro di 

tesi presentano tale valore pari a 0. Lo scopo dellôassenza del FSH ¯ di favorire la 

dissipazione del calore con meccanismo radiativo nella zona iniziale del catalizzatore, 

riducendo in questo modo lôhotspot di temperatura sulla superficie metallica. 

 

2.1.5 Tecniche e metodi di caratterizzazione del catalizzatore  

 

Si riporta una breve descrizione e i risultati delle analisi effettuate sulle polveri catalitiche 

preparate nel seguente lavoro di tesi per la caratterizzazione della fase attiva. 

 

ANALISI XRD  

 

La composizione di fase dei campioni di Ŭ-Al 2O3 è stata determinata mediante un 

diffrattometro per polveri a goniometro verticale Philips PW 1710 nelle seguenti condizioni 

operative: 

¶ Radiazione: CuKŬ (Ŭ= 1.54 ¡) filtrata con un filtro di Ni; 

¶ Intervallo di scansione: 2ɗ = 10-90°; 

¶ Velocità di scansione: 0.05° 2ɗ/s; 

¶ Tempo di conteggio: 12.5 s. 
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Lôidentificazione della fase ¯ stata valutata mediante il confronto, con ricerca automatica, con 

spettri di libreria (JCPDS). La Figura 2.21 rappresenta il Diffrattogramma ottenuto dallôanalisi 

XRD su un campione di allumina calcinata in laboratorio a 1200°C. I picchi presenti 

allôinterno del grafico sono associati alla sola Ŭ-Al 2O3 indicando la completa transizione 

dellôallumina commerciale dalla fase ɔ alla fase Ŭ. 

 

ANALISI BET  

 

Le misure di area superficiale specifica dellôŬ-Al 2O3 sono state effettuate con uno strumento 

Tristan della Micromeritics, utilizzando la tecnica BET di adsorbimento di N2 alla 

temperatura di azoto liquido (77 K). La tecnica impiega N2 che è in grado di adsorbirsi 

fisicamente sulla superficie catalitica. Il numero di moli di azoto adsorbite aumenta 

allôaumentare della pressione e il legame fra le due grandezze costituisce lôisoterma di 

adsorbimento. I dati sperimentali (pressione ï quantità adsorbita) sono ben descritti, per basse  

pressioni (P <0.35 Ŀ PÁ), dallôisoterma BET: 

 
Equazione 2.26 
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dove: 

¶ ὖ è la tensione di vapore di N2 alla saturazione; 

¶ n è il numero di moli di gas adsorbito per grammo di catalizzatore alla pressione P; 

¶ ὲ è il numero di moli di gas adsorbito per grammo di catalizzatore corrispondenti alla 

frazione del primo monostrato; 

¶ C ¯ una costante riferita alla differenza fra calore liberato dallôadsorbimento di una 

molecola di gas sulla superficie e calore liberato dallôadsorbimento su strati di 

molecole già adsorbite (condensazione). 

 

Lôisoterma BET tiene conto della formazione di più strati adsorbiti e del fatto che 

Figura 2.21 Difrattogramma di un campione di Ŭ-Al 2O3. 
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lôadsorbimento del gas sulla superficie a formare il primo strato libera pi½ calore rispetto alla 

condensazione del gas su molecole già adsorbite; il calore  di adsorbimento sul primo strato è 

costante e non varia in funzione del grado di ricoprimento della superficie (superficie 

omogenea). 

 

Per il calcolo dellôarea superficiale ¯ necessario ricavare dalla relazione precedente le ὲ di N2 

per grammo di catalizzatore adsorbite in corrispondenza del primo strato e nota lôarea 

occupata da una molecola di azoto si calcola lôarea specifica del catalizzatore: 
 

Equazione 2.27 
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Dove: 

¶ Area: lôarea superficiale specifica [m
2  

g
ī1  

]; 

¶ ὃὶὩὥὔ :  area occupata   da una molecola di N2 [m
2
/gcat]; 

¶ NAv  :numero di Avogadro. 

 

Tabella 2.5 Risultati analisi BET campione Ŭ-Al2O3 

 

 

 

 

 

La Tabella 2.5 riporta i risultati dellôanalisi BET effettuata sul campione di Ŭ-Al 2O3  utilizzata 

nel seguente lavoro di tesi. 

 

POROSIMETRIA AL MERCURIO  

 

Per la preparazione dei catalizzatori tramite impregnazione dry è indispensabile conoscere con 

precisione il volume poroso delle polveri. In precedenti lavori di tesi [41]il volume poroso 

dellôŬ-Al 2O3 è stato determinato mediante porosimetria a mercurio. La misura è stata 

effettuata utilizzando un porosimetro AutoPore IV 9500 VI. 05 della Micromeritics. Le 

condizioni sperimentali sono le seguenti : 

 

¶ Pretrattamento : vuoto fino a 5 psi a 5 psi/min e hold di 5 minuti a temperatura 

ambiente; 

¶ Analisi di bassa pressione :50-900 ɛmHg; 

¶ Analisi di alta pressione :2-33000 psi. 

 

Si eseguono due pressurizzazioni: con la prima il mercurio entra negli spazi intraparticellari e 

rompe gli aggregati, mentre con la seconda penetra solamente nei pori.  La pressione 

necessaria a spingere il mercurio in un poro è inversamente proporzionale al raggio del poro 

stesso tramite la seguente relazione: 

 

Supporto Area superficiale [m2/gcat] 

Ŭ-Al 2O3 

Tcalcinazione=1200°C 

 

5 
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Equazione 2.28 

╟  Ⱦ►▬ 

 

dove ὶ è il raggio del poro, espresso in [Å] e P è la pressione espressa in [atm]. 

 
 

Tabella 2.6 Risultati analisi porosimetria al mercurio su Ŭ-Al2O3 

Volume poroso [ml/g] 0.21 

Diametro medio pori [Å] 821 

porosità [%] 45 

 

Si osserva dalla Tabella 2.6 che il diametro dei pori ¯ coerente con il valore dellôarea 

superficiale. 
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2.1.6 0ÒÏÃÅÄÕÒÅ ÄÉ ÁÖÖÉÁÍÅÎÔÏ Å ÓÐÅÇÎÉÍÅÎÔÏ ÄÅÌÌȭÉÍÐÉÁÎÔÏ ÄÉ #0/  

 

AVVIAMENTO  

 

Lôavviamento dellôimpianto ¯ caratterizzato dalle seguenti operazioni: 

 

1. Accensione della cappa di aspirazione sotto la quale ¯ posto lôimpianto di CPO; 

2. Accensione rilevatore CO; 

3. Apertura delle bombole dei gas di alimentazione e di trasporto del microGC , poste 

allôesterno del laboratorio con i riduttori rispettivamente a 4 bar e 5.5 bar; 

4. Accensione dei seguenti strumenti: computer, pirometro, slitta, forno e calze 

riscaldanti; 

5. Apertura dei software necessari alla prova: Brooks® Smart Control, Picolog , Cerity 

Agilent; 

6. Nel caso nel  reattore ci  sia un catalizzatore fresco si alimenta N2 caldo con elevata 

portata impostando le seguenti temperature: Tforno=440 ϊC, Tcartuccia=400ϊC. Se il 

catalizzatore  è già stato utilizzato  si alimenta al reattore una miscela di H2 e O2 diluiti 

in N2 (6%, 3%, 91%, F=5 Nl/min); 

7. Nel caso della CPO di metano forno e cartucce sono spente,  mentre per gli ottani si 

impostano le seguenti temperature: Tforno=170ϊC, Tcartuccia=200ϊC. Per entrambi i 

combustibili si accendono tutte le calze riscaldanti per evitare condensazione di acqua; 

8. Raggiunte le temperature impostate per i vari dispositivi, si alimenta H2 e CO diluiti in 

N2 e una volta raggiunti i 200 ϊC in coda al reattore(Tcoda) si esegue lo switch alla 

CPO: si apre prima  V2(CH4) e si chiude V1(H2) nel caso di CPO di metano, si apre 

V3(N2) e si chiude V1(H2) nel caso di CPO di ottani; 

9. Si procede con una apertura step by step prima delle linee adibite al combustibile e poi 

quelle dellôaria chiudendo progressivamente lôN2  di diluizione controllato dal Brooks 

3 fino alle aperture corrispondenti alle condizioni di alimentazione desiderate per la 

prova; Si evidenzia come sia importante procedere gradualmente e aprire sempre 

prima la linea del combustibile rispetto al comburente in modo tale da evitare 

lôautoaccensione della miscela con conseguente disattivazione del catalizzatore per 

hot-spot di temperatura. Nel caso di metano si rischia di entrare nei limiti di 

esplosività con conseguenti rischi per la sicurezza, quindi questa procedura step by 

step e ancora di maggior importanza; 

10. Impostate le condizioni di alimentazione si effettua lôanalisi dei reagenti tramite micro 

GC per la verifica delle condizioni di alimentazione; 

11. Raggiunto lo stazionario di reazione si procede con lôanalisi dei prodotti; 

12. Misurazione dei profili di temperatura o di concentrazione assiali lungo la coordinata 

del reattore. 

 

La Figura 2.22 riporta lôandamento dei prodotti di reazione analizzati dallôABB durante una 

prova di metano. 
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A 1450s si nota un aumento netto di CH4 a causa dello switch da H2; lôandamento a gradini ¯ 

dovuto alle aperture graduali di combustibile e comburente, evidenziando lôapertura anticipata 

del fuel. 

 

SPEGNIMENTO 

 

Lo spegnimento  dellôimpianto ¯ caratterizzato dalle seguenti operazioni: 

 

1. Chiusura graduale dei reagenti  alimentati intervenendo prima sulla linea del 

comburente e poi su quella del combustibile per evitare shock termici per il 

catalizzatore e per evitare di entrare nei limiti di esplosività nel caso dello 

spegnimento da prova in metano; 

2. Invio di un flusso freddo di azoto al reattore per raffreddare la superficie catalitica e 

per spurgare le linee dellôimpianto; 

3. Impostare un flusso di azoto allôABB per spurgare i moduli di analisi; 

4. Impostare il metodo di spegnimento al microGC; 

5. Periodicamente impostare il metodo di condizionamento al microGC  per ripulire le 

colonne cromatografiche(flusso di He e Ar per 8-12 ore); 

6. Spegnimento dispositivi ausiliari alla prova. 

  

 

Figura 2.22 Dinamica di accensione di una CPO di metano 
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2.2 Impianto di TPO 
 

Lôimpianto per la prova di TPO(Figura 2.23) ¯ allestito allôinterno di una cappa e presenta 

collegamenti in acciaio di diametro nominale di ȧôô [inch]. Lôimpianto ¯ suddiviso nelle 

sezioni di alimentazione, reazione ed analisi. 

 

 

 
Figura 2.24 Schema dellôimpianto di TPO 

  

Figura 2.23 Foto dellôimpianto di TPO 
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2.2.1 Sezione di alimentazione  

 

La sezione di alimentazione comprende quattro linee principali, dotate di valvole di 

intercettazione, manometri a molla Bourdon (a monte e a valle dei controllori di portata, con 

fondo scala di 6 [bar] e 1.6 [bar] rispettivamente), filtri per trattenere eventuali impurezze 

presenti nei gas, controllori di portata (Brooks, 5850S). I controllori di portata sono comandati 

tramite una centralina a quattro canali (Brooks, 0154). 

Si alimentano i seguenti gas: 

 

¶ metano puro o in miscela di azoto (20 [%] CH4 in N2) attraverso la linea e il 

controllore 2, con flusso nominale di 200 [Ncc/min] calibrato in elio; 

¶ aria attraverso la linea e il controllore 3, con flusso nominale di 50 [Ncc/min] calibrato 

in azoto; 

¶ azoto di complemento o diluizione attraverso la linea e il controllore 4, con flusso 

nominale di 200 [Ncc/min] calibrato in azoto; 

¶ attraverso la linea e il controllore 1 si alimenta azoto attraverso il saturatore, per 

garantire lôalimentazione di acqua come di seguito descritto. Il controllore 1 ha flusso 

nominale di 500 [Ncc/min] calibrato in elio. 

 

2.2.2 Sezione di reazione  

 

La sezione di reazione si compone di un reattore in quarzo collegato alle linee di acciaio  

tramite appositi raccordi e di un forno e può essere isolata grazie alla presenza della linea di 

bypass e di valvole a monte e a valle del reattore. 

Il forno (Carbolite) ha assetto verticale, diametro interno pari a 12.5 [mm] e altezza di 18 

[cm]. Il controllore di temperatura (Eurotherm, 2408) acquisisce la temperatura reale del letto  

catalitico tramite una termocoppia K di diametro 0.5 [mm] inserita nel reattore. 

 

Il reattore in quarzo (Figura 2.25) ha diametro interno di 7 [mm] nella zona di riempimento, 

raccordi lisci da 6 [mm], tappo in plastica GL14 forato per il passaggio della guaina della 

termocoppia, con tenuta assicurata da un setto in silicone. Gli strati di riempimento sono 

costituiti dal letto catalitico e da uno strato iniziale di cristalli di quarzo per garantire 

lôomogeneizzazione del flusso. Gli stessi strati sono mantenuti in posizione e separati tramite 

lôinserimento di lana di quarzo ad alta purezza opportunamente compattata. 

  

Figura 2.25 Reattore in quarzo per prova di TPO 
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2.2.3 Sezione di analisi  

 

Un micro-gascromatografo (SRA, R3000) ¯ collegato in linea allôimpianto per lôanalisi della 

composizione delle correnti gassose in flusso. 

Il micro-gascromatografo impiegato è dotato di due colonne capillari: 

 

¶ la colonna A (setacci molecolari 5 [Å]) utilizza argon come carrier e separa H2, O2, 

N2, CH4  e CO; 

¶ la colonna B (Plot Q) utilizza elio come carrier, rileva un picco somma costituito da 

N2, O2  e CO, e picchi distinti corrispondenti a CH4, CO2, H2O. 

 
Tabella 2.7 Caratteristiche colonne cromatografiche e metodi di analisi 

Canale A ï Setacci molecolari B ï Plot Q 

Lunghezza [m] 10               8 

Diametro [cm] 0.3 0.3 

Gas di trasporto Ar He 

Massima temperatura della colonna [°C] 180 160 

Temperatura della colonna [°C] 100 75 

Temperatura dellôiniettore [ÁC] 90 90 

Pressione in colonna [psi] 28 25 

Tempo di aspirazione [s] 10 10 

Tempo di iniezione [ms] 50                8 

Tempo di analisi [s] 210 210 

 

Le analisi gascromatografiche forniscono un cromatogramma simile a quello riportato in 

Figura 2.26  che riporta in ascissa il tempo e in ordinata il segnale dei TCD in [ɛV]. 

 

I tempi di ritenzione e i fattori di risposta per le varie specie di interesse sono riportati nella 

Tabella 2.8. 

 

Figura 2.26 Esempio di Cromatogramma  per la prova di TPO 
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Tabella 2.8 Tempi di ritenzione e fattori di risposta delle specie analizzate dal MicroGC 

Specie Colonna Tempo di ritenzione [s] Fattore di risposta [-] 

H2 A 32.727 0.096 

O2 A 38.493 0.866 

N2 A 44.060 1.000 

CH4 A 57.441 0.463 

CO A 72.028 1.052 

Aria+CO B 20.976 - 

CH4 B 22.250 - 

CO2 B 28.950 0.828 

H2O B 158.564 1.861 

 

Le condizioni alle quali sono state svolte le prove sullôimpianto di TPO sono presentate nel 

capitolo dei dati sperimentali 0. 
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CAPITOLO 3:  Modello matematico del reattore 

3.1 Introduzione  

 

Nel seguente capitolo viene presentato il modello matematico del reattore adiabatico utilizzato 

per simulare i profili sperimentali di concentrazione e temperatura ottenuti durante il lavoro di 

tesi. È stato sviluppato in un precedente lavoro[42] ed è stato già utilizzato per lo studio della 

CPO di propano. 

 

3.2 Descrizione del modello  
 

Il modello è monodimensionale, eterogeneo, dinamico a letto fisso riferito ad un singolo 

canale in condizioni adiabatiche. Prevede bilanci materiali ed energetici sia per la fase solida 

che per la fase gas, un bilancio di quantità di moto per la fase gas e un bilancio di siti attivi 

sulla fase solida. 

 

Sono tenuti in considerazione i fenomeni di convezione e diffusione assiale, la conduzione sul 

solido e il trasporto gas-solido. Il modello non incorpora il fenomeno di scambio termico per 

irraggiamento, rilevante soprattutto alle elevate temperature e non considera limitazione 

diffusive interne ai pori del catalizzatore. Di seguito sono riportate le equazioni costitutive del 

modello , con relative condizioni al contorno e condizioni iniziali. 

 

Bilancio materiale fase gas : 
 

Equazione 3.1 
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Bilancio entalpico fase gas: 
 

Equazione 3.2 
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Bilancio quantità di moto: 
 

Equazione 3.3 
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Bilancio materiale fase solida: 
 

Equazione 3.4 
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Bilancio entalpico solido: 
 

Equazione 3.5 
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Condizioni iniziali(t=0)  
 

Equazione 3.6 

‫ᾀȟπ π 

 
Equazione 3.7 

Ὕ ᾀȟπ Ὕ  

 
Equazione 3.8 

Ὕᾀȟπ Ὕȟ  

 

Condizioni al contorno allôingresso(z=0) 
 

Equazione 3.9 
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Equazione 3.10 
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Equazione 3.11 
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Equazione 3.12 
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Condizioni al contorno allôuscita(z=L) 
 

Equazione 3.13 
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Equazione 3.14 
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Nel seguente lavoro di tesi non è stato considerato il bilancio di quantità di moto in quanto le 

perdite di carico a livello sperimentale sono trascurabili, per cui non è stata utilizzata 

lôEquazione 3.3.  

 

Il modello è stato ideato per la simulazione dei profili sperimentali di CPO ottenuti su 

monoliti caratterizzati dalla presenza di front heat shield, la cui lunghezza rappresenta un dato 

di input al fine della simulazione. Nonostante questa restrizione, nel seguente lavoro di tesi 

sono stati simulati monoliti completamente ricoperti dalla fase attiva considerando un front 

heat shield fittizio di 5 mm che viene addizionato alla lunghezza totale del monolita. Le 

differenza tra profili sperimentali e simulati generati da questa condizione vengono presentate 

allôinterno nel capitolo 4.2 

 

Le proprietà chimico fisiche del letto catalitico presenti nelle equazioni riportate 

precedentemente, sono valutate mediante le correlazioni CHEMKIN[43]. 

 

Si riportano ora le equazioni per il calcolo della conducibilità termica del solido e dei 

coefficienti di scambio termico e materiale presenti nelle equazioni del modello: 

 

Coefficiente di conducibilità termica del solido 
 

Equazione 3.15 

Ὧ ρ ‐Ὧ 

 

Coefficiente di scambio materiale 
 

Equazione 3.16 

Ὧ ȟ

ὛὬ ȟ

Ὀ
 

 

ὛὬ è il numero adimensionale fluidodinamico di Sherwood ed è calcolato con la correlazione 

di London e Shah[44]: 
 

Equazione 3.17 

ὛὬ ὛὬȢ φȢψχτ ρπ ὤ ᶻ Ȣ Ὡ Ȣ ᶻ  

 

ὛὬȟ rappresenta il valore asintotico del numero di Sherwood associato al raggiungimento di 

profilo di concentrazione radiale pienamente sviluppato, mentre il coefficiente  ὤ ᶻ si 

calcola: 

 
Equazione 3.18 
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Equazione 3.19 

ὙὩ
ὈὋ
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L rappresenta la lunghezza del reattore mentre Z la lunghezza adimensionale di spostamento. 

Ὓὧ è il numero adimensionale fluidodinamico di Schmidt: 

 
Equazione 3.20 

Ὓὧ
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Coefficiente di scambio termico 
 

Equazione 3.21 
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ὔό è il numero adimensionale fluidodinamico di Nusselt ed è calcolato con la Correlazione di 

London e Shah[44]: 

 
Equazione 3.22 
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Equazione 3.23 

ὤ ᶻ ὤ ὒ

ὈὙὩ ὖὶ
 

 
Equazione 3.19 
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ὖὶ è il numero adimensionale fluodinamico di Prandtl: 
 

Equazione 3.24 
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3.3 Schema cinetico eterogeneo  
 

Il modello prevede reazioni sulla superficie del catalizzatore. Lo schema cinetico eterogeneo 

implementato allôinterno del modello ¯ indiretto-consecutivo. Lôapproccio utilizzato ¯ di tipo 

molecolare, analogamente a quanto fatto in precedenti lavori per CH4[45] e C3H8[46] : lo 

schema cinetico riportato  in Tabella 3.1 è stato esteso per incorporare espressioni cinetiche 

per le reazioni globali di ossidazione e steam reforming di iso-ottano e n-ottano [28]. Per la 

CPO di tali idrocarburi sono coinvolte ulteriori reazioni globali, tra cui: WGS e RWGS, 

metanazione del CO, post-combustione di CO e H2 e ossidazione totale e steam reforming del 

metano.  

 

Per quanto riguarda la fase gassosa, le  simulazioni sono state effettuate senza lôutilizzo di uno 

schema cinetico omogeneo che tenesse conto delle reazioni che avvengono nella fase gassosa 

del reattore: i termini di velocità di reazione in fase omogenea delle equazioni riportate nel 

paragrafo 3.2 sono quindi da considerare nulli al fine della simulazione. 

 
Tabella 3.1 Meccanismo di reazione eterogeneo implementato allôinterno del modello 

 

Reazione Rate 
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CH4  ossidazione totale 

 

CH4+2O2ŸCO2+ 2H2O 

 

ὶ
Ὧ ͺ ὖ

ρ Ὧ ͺ ὖ
  „    

 

1.030 · 10-1 

 

92 

CH4  steam reforming 

CH4  + H2O Ÿ CO + 3H2 
ὶ
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1.027 · 10-1 
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WGS 
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6.831 · 10-3 
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RWGS  

CO2+H2Ÿ CO +H2O 
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1.277 · 10-2 

 

62 

Metanazione del CO 

CO + 3H2  Ÿ H2O + CH4 

ὶ Ὧ ὖ ρ – „  

 

 

1.500 · 10-3 

 

30 

H2 ossidazione 

H2  + 1/2O2ŸH2O 

ὶ ȟ Ὧ ͺ ὖ „  

 

2.666 · 103 62 

CO ossidazione 

CO+ 1/2O2ŸCO2 

ὶ ȟ Ὧ ͺ  ὖ „  

 

 

1.937 · 101 

 

76 

    
Adsorbimento superficiale  ▓╪▀▼ ȹHads 

  [atm-1] [kJ/mol]  

 
    
O2  5.461 ī73 

H2O  8.974 ī57 

CO  2.114 ·102 ī37 

    
 

 

Il termine ůi presente nellôespressioni cinetiche sopra riportate ¯ definito limiting factor e 

consente di azzerare la velocità di reazione in assenza dei reagenti che non presentano 

dipendenza cinetica(ri=0 se Pi=0). 
 

Equazione 3.25 

„
ὖ

ὖ ρπ
 

 

Il vincolo termodinamico delle reazioni caratterizzate da equilibrio viene rispettato 

dallôintroduzione del temine (1-ɖi) dove ɖi  rappresenta  il rapporto tra il quoziente di reazione 

sperimentale ὑȟ e la constante di equilibrio della medesima reazione ὑ ȟ. 

 
Equazione 3.26 
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Il valore della costante cinetica è in funzione della temperatura secondo una relazione del tipo 

Arrhenius: 
Equazione 3.27 

ὯὝ ὯὝπὩ  

 

T0 rappresenta una temperatura di riferimento  alla quale si conoscono i valori della constante 

cinetica, nel nostro caso 873K. 

 

3.4 Il parametro alfa  e il deactivation factor  
 

Le velocità di reazione riportate precedentemente sono riferite allôunita di massa di 

catalizzatore; in realtà, è possibile riferire le cinetiche eterogenee al numero di siti attivi 

presenti sulla superficie del catalizzatore, ovvero alla superficie di Rh attiva in grado di 

partecipare alla reazione eterogenea. Questo approccio risulta necessario quando si utilizzano 

modelli microcinetici che includono la descrizione dei singoli stadi elementari della reazione: 

nel presente lavoro di tesi ¯ stato esteso anche allôuso di cinetiche molecolari quali quelle 

riportate in Tabella 3.1.  

 

Lôarea catalitica attiva complessivamente esposta dal monolita si calcola secondo la seguente 

equazione: 
 

Equazione 3.28 

Ὓ
 ά  ‫ ‎

ὖὓ ὛὭὸὩὈὩὲίὭὸώ
 

 

Dove: 

¶ Ὓ : Superficie attiva di Rh [m
2
Rh]; 

¶ ά  : massa catalitica depositata sul monolita a nido dôape [g]; 

¶ ‫ : frazione massiva di Rh sul catalizzatore= 0.02/0.04 [-] 

¶ ‎: dispersione del rodio= 0.2[-] ; 

¶ ὖὓ : peso molecolare del rodio=102.91 [gRh/mol]; 

¶ ὛὭὸὩὈὩὲίὭὸώ: densità dei siti attivi=2.49e-5 [mol/m
2
]. 

 

Una volta determinata la superficie attiva si determina la superficie attiva di catalizzatore 

specifica: 
 

Equazione 3.29 

Ὓ Ⱦά  =Ὓ  [m
2
Rh

 
/kgcat] 

 

Per la generica reazione Ὦ che avviene sulla superficie metallica, moltiplicando la velocità di 

reazione ὶ espressa in [kmol kgcat
-1

 s
-1]  per il reciproco di  Ὓ  del catalizzatore su cui 

avviene la reazione , si ottiene la velocità di reazione della specie i riferita alla superficie 

attiva di Rh [kmol /m
2
Rh/s

-1
] che ¯ quella effettivamente utilizzata allôinterno delle equazioni 

del modello: 
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Equazione 3.30 

Ὑ      [kmol / m
2
Rh/s

-1
] 

 

Come premesso precedentemente, il modello utilizzato nel seguente lavoro di tesi prevede 

lôutilizzo dellôespressioni cinetiche riferite alla superficie attiva di catalizzatore, infatti ogni 

velocità di reazione della Tabella 3.1 è divisa per Ὓ  del catalizzatore che è stato utilizzato al 

momento dello studio cinetico di quella particolare reazione. Nel caso delle reazioni 

riguardanti metano[45], venne utilizzato un catalizzatore con frazione massiva di Rh pari al 

4% mentre per le reazioni degli idrocarburi superiori,  quindi propano e ottani[46] del 2%: i 

rispettivi valori di Ὓ  sono di 1.28e-03 e 6.41e-04 kgcat/m
2
. 

 

Lôutilizzo di cinetiche riferite alla superficie di Rh attiva sul monolita rende necessario 

lôintroduzione di un altro coefficiente nelle equazioni Equazione 3.4Equazione 3.5, infatti i 

bilanci di massa sul solido sono riferiti allôunita di volume di catalizzatore mentre la velocit¨ 

netta di produzione della specie i-esima presente in miscela(В ‡ȟὙ
ȟ

)alla superficie 

attiva di Rh metallico: è necessario quindi moltiplicare la velocità netta di produzione della 

specie i per il parametro alfa. Questo coefficiente rappresenta la superficie attiva di Rh per 

unità di volume del monolita a
 
nido dôape[mRh

2
/m

3
] e oltre a permette  di convertire  la 

velocità netta di produzione della specie i-esima in kmol/m
3
/s rappresenta lôattivit¨ teorica del 

catalizzatore. 

 
 

Equazione 3.31 

ὥὰὪὥὛ Ⱦὠ  =

   

 

  
   [mRh

2
/m

3
] 

Con: 

¶ Ὓ  :superficie attiva di Rh sul monolita[mRh
2
] con ‎, ‫  , ὛὭὸὩὈὩὲίὭὸώ comuni a 

tutti i monoliti(0.2[-],0.02[-],2.49e-5[mol/m
3
]) e ά   dipendente dal tipo di 

catalizzatore considerato[g]; 

¶ ὠ : volume del monolita a nido dôape su qui ¯ stato depositato il 

catalizzatore[m
3
];  

 

La  Tabella 3.2  riporta la massa di Rh depositata sui monoliti, il volume dei reattori e i 

relativi alfa dei catalizzatori utilizzati nel seguente lavori di tesi calcolati con lôequazione 

sopra riportata. 

 
Tabella 3.2 Alfa teorici dei monoliti catalitici  

Catalizzatore Massa catalitica[g] Volume reattore [m
3
] Alfa [mRh

2
/m

3
] 

SD1 0.50745 1.52e-5 5206 
 

SD2 0.731333 1.51e-5 7539 

SD3 0.6139 1.57e-5 6101 

SD4 0.8281 1.61e-5 7933 

SD6 0.70215 1.19e-5 8932 
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Allôinterno delle equazioni di bilancio del reattore adiabatico, il valore di alfa viene 

moltiplicato per il Deactivation Factor (ὈὊ), un coefficiente adimensionale compreso tra 0 e 1 

che permette di: 

 

¶ Identificare alfa reale del catalizzatore fresco. Poiché alfa rappresenta lôattivit¨ 

catalitica teorica del catalizzatore(calcolata), per tenere in conto delle incertezze sul 

carico di Rh, la dispersione e la distribuzione del catalizzatore nei diversi canali e 

quindi avere unôidea dellôattivit¨ reale di partenza, si effettua una simulazione di un 

profilo di temperatura ottenuto dalla prima prova di CPO di CH4 sul catalizzatore di 

interesse fresco, cercando di fittare il dato sperimentale variando il parametro di DF. 

Moltiplicando DF necessario al fitting per alfa calcolato si ottiene una correzione del 

suo valore e quindi lôattività reale del catalizzatore. Questo sarà spiegato meglio nel 

capitolo 4.2 

¶ Simulare profili di concentrazione e temperatura sperimentali ottenuti su catalizzatore 

parzialmente disattivato in quanto DF diminuisce il valore di alfa e quindi la sua 

attività. 

 

Ai fini della simulazione è necessario dichiarare la massa di catalizzatore caricata nel reattore 

e i volumi dei monoliti. Il DF quindi permette di adeguare lôattivit¨ catalitica teorica in modo 

tale da simulare i profili di temperatura e concentrazione sperimentali al variare dellôattivit¨ 

catalitica. 

 

Come si vedrà nel capitolo 4.4 a causa del tipo di disattivazione che il catalizzatore subisce 

durante  CPO di ottani, nel seguente lavoro di tesi è stato necessario simulare alcuni dei profili 

ottenuti sperimentalmente attraverso lôutilizzo di due ὈὊ: 

 

¶ ὈὊ: utilizzato per i primi 4 mm di catalizzatore, ossia la zona di ossidazione; 

¶ ὈὊ: utilizzato per la restante parte di catalizzatore, ossia la zona di reforming; 

 

Per una dettagliata descrizione della disattivazione del catalizzatore per la CPO di ottani  si 

rimanda al capitolo 4.5 

 

 

3.5 Metodo Numerico per la Risoluzione del  Modello  
 

Il modello  consiste  in  (2 Ā NSP + 3)  equazioni  differenziali  alle  derivate  parziali,  NSP 

equazioni algebriche ed è risolto utilizzando il metodo delle linee. Il dominio è stato suddiviso 

in un numero ngrid di punti lungo la coordinata assiale del reattore, che risulta essere 

solitamente superiore a 800 punti. Le derivate  spaziali  sono  discretizzate  utilizzando  il  

metodo  Eulero  Backward.  Il sistema originale è quindi trasformato a un sistema di ὲὈὖὉϽ

ὲὫὶὭὨ   equazioni differenziali-algebriche (DAE) e risolto con un codice C++ che sfrutta la 

classe BzzDaeStiff[47] [48] della libreria BzzMath 6.0 [47] [48], adeguata per modelli con 
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chimiche molto stiff, OpenSMOKE++ [49] intel MKL . Lo schema di raffinamento della mesh 

è di tipo adattivo e funziona riducendo lôerrore locale sotto un  valore  di soglia, introducendo 

punti aggiuntivi ove necessario. La soluzione iniziale allo stato stazionario è calcolata su un 

numero limitato di punti tra loro equidistanti.  Dopo  ogni  iterazione,  se  lôerrore  locale di 

troncamento ‐ dovesse eccedere un valore di errore locale ammissibile ‐ ȟ, allora 

verrebbe inserito un nuovo punto tra il punto Ὧ ed il punto Ὧ ρ. La procedura termina 

quando, in ogni punto della coordinata assiale, lôerrore locale ¯ inferiore allôerrore locale 

ammissibile. 

 

3.6 Nomenclatura  
 

¶ Lettere 

Alfa                        Attività teorica catalizzatore[mRh
2
/m

3
] 

ὥὺ Superficie specifica per unità di volume [m-1] 

ὧǶ  Calore specifico massivo a pressione costante [J kg-1 K-1] 

 Diffusività della specie [m2 s-1] 

Dh Diametro idraulico [m] 

Ὁ Energia di attivazione [kJ/mol] 

Ὢ                        Fattore dôattrito [-] 

Ὃ Portata massiva [kg m-2 s-1] 

Ὤ Coefficiente di scambio termico [W m-2 K-1] 

ЎὌ  Entalpia di reazione [J kmol-1] 

Ὧ Fattore pre-esponenziale della reazione[kmol atm
-1
kgcat

-1
s

-1
] 

Ὧ Conducibilità termica del solido [W m-1 K-1] 

Ὧ
         

Conducibilità termica del solido efficace [W m-1 K-1] 

Ὧ  Coefficiente di scambio materiale [m s-1] 

ὒ Lunghezza del reattore [m] 

ὔὙ Numero di reazioni [-] 

ὔὛὖ Numero di specie [-] 

ὴ Pressione [Pa] 

ὴ Pressione parziale della specie i [Pa] 

ὖὓ Massa molare [g kmol-1] 

  Ὑ                    Velocità di reazione [kmol / m
2
/s] 

ὶ Velocità di reazione [kmol Kgcat
-1 s-1] 

Ὓ                    Superficie attiva specifica di Rh [m
2
Rh/Kgcat

 
] 

ά                       massa catalizzatore[kg] 

Ὓ                     Superficie attiva di Rh[mRh
2
] 

ὠ              Volume reattore a nido dôape[m
3
] 

R Costante universale dei gas R = 8.314 [J mol-1 K-1] 

ὙὩ Numero adimensionale di Reynolds [-] 

‘  Viscosità dinamica della miscela [Pa s] 

ὛὬ Numero adimensionale di Sherwood per la specie i [-] 

ὔό Numero adimensionale di Nusselt [-] 

Ὓὧ Numero adimensionale di Schmidt per la specie i [-] 

ὖὶ Numero adimensionale di Prandtl [-] 
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ί Velocità di produzione [mol cm-2 s-1] 

Ὕ Temperatura [K]  

ὸ Tempo [s] 

ᾀ Coordinata assiale del reattore [m] 

ὈὊ                  Deactivation factor [-] 

 

 

¶ Lettere greche 

 
       

 ‐ Errore di troncamento [-] 

ɜ  Densità di siti catalitici di rodio [mol cm-2] 

‐ Grado di vuoto [-] 

— Frazione di copertura dei siti attivi [-] 

‘ Viscosità dinamica [Pa s] 

‡ Coefficiente stechiometrico [-] 

” Densità [kg m-3] 

[-] Frazione massiva ‫ 

ɔ                 Dispersione di rodio[-] 

 

 

¶ Apici e pedici 

 

0 Riferimento 

ὬὩὸ Eterogenea 

Ὤέά                omogenea 

ὙὬ Rodio 

ὩὪὪ Efficace 

ὪὩὩὨ Alimentazione 

Ὣ Fase gas 

Ὥ Indice per la specie i-esima 

Ὦ Indice per la reazione j-esima 

Ὧ Indice per il punto k-esimo lungo la coordinata assiale 

ί Fase solida 

ύὥὰὰ Parete 

ὧὥὸ                    Catalizzatore   
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CAPITOLO 4:  Presentazione dei dati sperimentali 

4.1  Esperimenti di CPO di CH4, i-C8H18 e n-C8H18 
 

Allôinterno di questo capitolo, sono riportati i risultati sperimentali di CPO di metano, iso-

ottano e n-ottano. Le prove sono state condotte nelle seguenti modalità: 

 

¶ CPO di metano: condizioni autotermiche (Tin=25°C), pressione atmosferica, portata 

pari a 10 Nl min
-1 e rapporto O2/C=0.56 (da cui le frazioni molari di ossigeno e 

metano risultano rispettivamente yO2=15.15% e yCH4=27.27% condizioni 

stechiometriche). 

       Queste condizioni sono definite di óriferimentoô e sono state utilizzate per tutte le prove 

di CPO di metano svolte durante lôintera la campagna sperimentale; 

 

¶ CPO di iso-ottano/n-ottano: condizioni di moderato preriscaldamento (Tin=85°C), 

pressione atmosferica, portata pari a 10 Nl min
-1 e rapporto O2/C variabile tra 0.52 a 

0.6 (valore leggermente superiore rispetto allo 0.5 stechiometrico per sfavorire la 

formazione coke e nerofumo). Sono state condotte prove in condizioni diluite, con 

concentrazioni di idrocarburo dal 2 al 3% (contro il  valore stechiometrico in aria 

yC8H18, stech=4.48%). 

 

Tutte le prove sono state eseguite seguendo le procedure di avviamento e spegnimento, 

descritte nel capitolo 2.1.6. 

Le prove di CPO di CH4 sono state eseguite prima e durante la campagna di test con iso-

ottano/n-ottano, con le modalità standard descritte in precedenti lavori di tesi e costituiscono 

un riferimento necessario per valutare il comportamento dello specifico catalizzatore 

utilizzato, anche in relazione a fenomeni di disattivazione. 

 

Le prove di CPO di iso-ottano e n-ottano sono state condotte in condizioni preriscaldate per 

evitare fenomeni di condensazione di combustibile nelle linee, mentre le condizioni diluite 

preservano il catalizzatore da fenomeni di sintering legati alle alte temperature.  

 

Sono stati effettuati inoltre dei confronti tra i risultati sperimentali rilevati in uscita al 

reattore con le condizioni di equilibrio adiabatico, per il  calcolo delle quali si è fatto uso 

del software Chemical Equilibrium with Applications (CEA) elaborato dal Glenn Research 

Center della NASA. L ôalgoritmo, che si appoggia ad un database di oltre 2000 specie 

chimiche, minimizza lôenergia libera di Gibbs a pressione ed entalpia costanti. 

 

Può essere infine introdotto un coefficiente di adiabaticità, definito come il  rapporto tra la 

differenza di temperatura della fase gas rilevata sperimentalmente e quella che si avrebbe in 

condizioni perfettamente adiabatiche tra ingresso e uscita dal reattore. 
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Equazione 4.1 

‌
Ὕ  Ὕ

Ὕ  Ὕ
 

Dove:  

¶ T
in

exp è la temperatura del gas in ingresso, corrispondente a circa 25°C nelle condizioni 

autotermiche, circa 85°C nelle condizioni preriscaldate;  

¶ T
out

exp ¯ la temperatura del gas misurata appena prima dellôuscita dal monolita;  

¶ T
out

ad è la temperatura adiabatica calcolata mantenendo costanti entalpia e pressione, e 

considerando le composizioni sperimentali tra ingresso ed uscita.  

 

Questo coefficiente è stato calcolato dopo ogni prova sperimentale per valutare lôadiabaticit¨ 

del reattore (in condizioni ideali Ŭ risulta unitario). 

 

Inoltre per evidenziare i diversi regimi che controllano le reazioni di consumo dei reagenti si 

introduce il numero di Carberry. 

 
Equazione 4.2 

                                                                 ὅὥ  

 

Dove Ci
B
 è la concentrazione della specie i-esima in fase gas, Ci

W
 è la concentrazione della 

stessa specie sulla superficie del catalizzatore e Ci
eq

 è la concentrazione calcolata assumendo 

equilibrio locale, alla composizione e temperatura della superficie del catalizzatore. 

In accordo con questa definizione, il regime di mass transfer esterno corrisponde a Ca Ÿ 1 

mentre il regime chimico è rappresentato da Ca Ÿ 0. 
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4.2 Confronto tra CPO di metano e iso -ottano  
 

In questo capitolo vengono illustrati i risultati sperimentali di CPO di iso-ottano e metano e 

confrontati qualitativamente con risultati ottenuti dal modello descritto nel Capitolo 3:, 

utilizzando come dati di input le medesime condizioni operative delle prove sperimentali. 

Lo scopo di questo capitolo è quello di spiegare il comportamento sperimentale e simulato 

della CPO di iso-ottano appoggiandosi al ben noto comportamento della CPO di metano, 

evidenziandone analogie e differenze. 

 

Gli esperimenti di CPO di metano vengono eseguiti nelle condizioni di óriferimentoôsopra 

riportate, su catalizzatore: 

 

¶ Monolita SD6, mcat=0.70215 g, L = 25 mm. 

 

Per gli esperimenti di CPO di iso-ottano sono state utilizzate le seguenti condizioni operative: 

 

¶ Rapporto O2/C=0.56; 

¶ yC8H18 = 2 %  

¶ Catalizzatore SD1, mcat=0.50745 g, L = 31 mm. 

 

 

Le prove di CPO di metano e iso-ottano vengono eseguite su due catalizzatori aventi differente 

carico catalitico e lunghezza, ma entrambi attivi poiché le prove sono state eseguite a inizio 

campagna sperimentale su catalizzatori freschi. 

 

In Figura 4.1 sono riportati, per entrambi i combustibili, i profili di temperatura del gas e del 

solido e i profili assiali di concentrazione delle principali specie di CPO, in funzione della 

coordinata assiale del reattore, ottenuti sia sperimentalmente sia tramite modello.  

 

La coordinata zero coincide con la sezione di ingresso al monolita, mentre il  segmento 

verticale tratteggiato a 31 e 25 mm indica la fine del monolita. 

 

Il segnale del pirometro ( Tcatalizzatore) al di fuori del monolita ha scarso interesse pratico 

poiché, cambiando la distanza focale tra la fibra e la superficie emittente[35], il segnale non 

risulta calibrato. 
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Figura 4.1Profili assiali di temperatura (a, b) e profili di concentrazione delle principali specie di CPO (c, d, e, f) 

raccolti sperimentalmente e simulati tramite modello. CPO di i-C8H18 in condizioni diluite e preriscaldate su cat. SD1 

(a, c, e). CPO di CH4 in condizioni di riferimento su cat. SD6 (b, d, f). I simboli sono i dati sperimentali, le linee sono 

le predizioni del modello, le linee tratteggiate rappresentano lôequilibrio. 
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Osservando i profili sperimentali, per entrambi i combustibili si nota il tipico comportamento 

della CPO: la temperatura registrata dal pirometro mostra un hot spot originato dal 

sovrapporsi di reazioni esotermiche di ossidazione e reazioni di reforming che avvengono in 

un tratto iniziale (la cosiddetta zona di oxy-reforming) che si estende fino alla coordinata 6 

mm. In questa zona vengono consumati i reagenti con contemporanea comparsa di syngas, 

CO2 e H2O. Una volta completato il consumo di O2 (6 mm), il fuel residuo e lôH2O vengono 

convertiti dalla reazione di steam reforming e ulteriore produzione di syngas. Poiché la 

reazione endotermica di steam reforming sottrae calore al sistema, si osserva una diminuzione 

di temperatura nel tratto di catalizzatore successivo alla zona di oxy-reforming, in accordo 

con il meccanismo indiretto consecutivo descritto nel capitolo 3.  

 

Si pu¸ notare come nel caso della CPO di metano si ha unôimmediata formazione di syngas 

allôingresso del monolita (f), mentre per la CPO di iso-ottano si nota un lieve ritardo nella 

formazione di H2 rispetto al CO (e). 

 

Lôincremento di temperatura rilevato dalla termocoppia prima dellôingresso al monolita ¯ 

rappresentativo di un progressivo riscaldamento della corrente gassosa, spiegabile in base a 

fenomeni di retrodiffusione del calore sviluppato dalla reazione. Il gas, per effetto delle alte 

temperature del monolita catalitico, si scalda per convezione lambendo le pareti del reattore e 

la schiuma metallica posizionata a monte del catalizzatore. In uscita dal catalizzatore la 

temperatura misurata dalla termocoppia combacia con quella misurata dal pirometro, in linea 

con lôequilibrio termodinamico. Il raggiungimento dellôequilibrio termodinamico in uscita da 

monolita è indice della buona attività di entrambi i catalizzatori. 

È noto da lavori precedenti [41] che allôaumentare della lunghezza della catena idrocarburica 

aumenta il ЎὌ  dellôossidazione parziale, quindi aumenta il calore rilasciato a parit¨ di 

condizioni operative. Lôeffetto della diluizione compensa questa differenza tra i due 

combustibili, infatti durante la prova di CPO di iso-ottano viene raggiunta, in uscita dal 

monolita, una temperatura di equilibrio termodinamico (644°C) inferiore rispetto a quella 

raggiunta nella prova di CPO di metano (677°C)(ma con diluizione pari a oltre il 50% della 

miscela). Se la prova di CPO di iso-ottano fosse condotta in condizioni stechiometriche (y iC8 

= 4.47%) la temperatura di equilibrio in uscita sarebbe più alta rispetto a quella raggiunta 

nella prova di CPO di metano (941°C).  

A dispetto dellôeffetto della diluizione sulle temperature di uscita, le misure evidenziano come 

nella prova con iso-ottano la temperatura di hot spot sia significativamente più elevata di 

quella misurata nella prova con metano. La differenza tra la CPO di metano e la CPO di iso-

ottano va attribuita principalmente alla cinetica e alla diversa diffusività dei due combustibili. 

La minore diffusivit¨ dellôiso-ottano determina una riduzione della velocità delle reazioni 

endotermiche rispetto a quelle esotermiche, con conseguente aumento di temperatura (al netto 

della diluizione). 

Questo comportamento sarà analizzato nel dettaglio nel capitolo 4.2.2. 

 

Osservando la distribuzione dei prodotti di CPO di iso-ottano, lôeffetto della diluizione 

comporta una più bassa frazione molare di syngas rispetto alla CPO di metano, svolta in 

condizioni stechiometriche.  
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Dai profili assiali di syngas in Figura 4.1 (e, f) ¯ ben visibile lôeffetto del differente rapporto 

H/C dei due combustibili alimentati (4 per il metano e 2.25 per lôiso-ottano) come riportato da 

lavori precedenti, infatti il rapporto H2/CO in uscita dal catalizzatore per la CPO di iso-ottano 

è di 1.15, nettamente inferiore rispetto al rapporto H2/CO ottenuto dalla prova di CPO di 

metano, pari a 2.12. 

 

Si vede come la simulazione (b) è in grado di prevedere bene il comportamento termico della 

CPO di CH4 effettuata su catalizzatore fresco , in particolare la zona di reforming. T uttavia 

il modello si dimostra inaccurato nel prevedere la zona di oxy-reforming, Infatti il modello 

presenta 0.5 cm di FHS e non è in grado di prevedere fenomeni di irraggiamento e dispersioni 

termiche, rendendo di fatto il canale perfettamente adiabatico. Per adattare le simulazioni 

ricavate dal modello ai dati sperimentali misurati su reattore non perfettamente adiabatico è 

necessario introdurre un incremento di temperatura di circa 35/40 °C rispetto al profilo 

misurato, in corrispondenza dellôhot spot lato gas. Come descritto in [50] si attribuisce a 

questa differenza di temperatura la perfetta adiabaticità del modello, che non essendo in grado 

di dissipare calore, conserva una temperatura maggiore in corrispondenza dellôhotspot. Per 

introdurre questo ȹT si modifica lôattivit¨ (alfa in Tabella 3.2) imposta come dato di input al 

modello, facendo variare il fattore di disattivazione (DF). 

Per garantire un ȹT hot spot di 35/40ÁC abbiamo introdotto un fattore di disattivazione di 0.8 

che abbassa lôalfa iniziale del catalizzatore SD6 da 8.94e+0.4 m
2
m

-3
 a 7.15e+04 m

2
m

-3
, valore 

comunque accettabile, che indica un buon raccordo tra valore di attività atteso e reale. 

In effetti per questa prima prova non si tratta di un vero fattore di disattivazione, ma piuttosto 

di un fattore di ñcalibrazioneò necessario per tendere in conto le incertezze sul carico di Rh, la 

dispersione di Rh e la distribuzione del catalizzatore nei diversi canali nelle condizioni 

iniziali. 

Lo stesso procedimento di ñcalibrazioneò è stato svolto per il monolita SD1, sulla prima prova 

di CPO di CH4 effettuata su catalizzatore SD1 fresco (non riportata in questo lavoro di tesi), 

che ci ha permesso di ottenere un DF pari a 0.9, che indica il buono stato di attività del 

catalizzatore. Essendo le prove sperimentali di CPO di iso-ottano sopra riportate svolte 

immediatamente dopo la prima prova di CPO di CH4 utilizzata per calibrare il monolita SD1, 

si utilizza il DF=0.9 per simulare  i profili termici e di concentrazione di CPO di iso-ottano 

sopra riportati in quanto si ritiene che non siano intervenuti importanti fenomeni di 

disattivazione. 

Il modello descrive bene lôevoluzione assiale delle principali specie coinvolte nelle reazioni di 

CPO di CH4, per questo le prove di metano sono state scelte per descrivere lo stato di attività 

del catalizzatore. 

Al contrario per il combustibile liquido si evidenziano deviazioni più marcate tra predizione 

del modello e dati sperimentali, che verranno messe in luce e analizzate in seguito. 

Unôimportante differenza rispetto alla CPO di metano, che caratterizza le prove su idrocarburi 

superiori quali iso-ottano e n-ottano, è la formazione di piccole quantità di metano e specie di 

cracking prodotti in seguito a reazioni secondarie in fase gas dovute alle alte temperature, 

come mostrato in Figura 4.2. 
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Figura 4.2 Profilo di concentrazione di CH4 sperimentale e simulato e specie di cracking misurate sperimentalmente. 

 

Si vede infatti come le alte temperature raggiunte attivano reazioni di cracking che portano 

lôiso-ottano a reagire in fase omogenea, con formazione di specie idrocarburiche non appena 

la miscela reagente entra nel reattore. I profili mostrati nel pannello (b) presentano un 

andamento a massimo in cui il punto di concentrazione maggiore si osserva nel momento in 

cui viene raggiunto lôhot-spot di temperatura in fase gas.  

Questôandamento pu¸ essere spiegato dal fatto che le reazioni di ossidazione in fase 

eterogenea sviluppano calore, il quale viene scambiato con la fase gas attivando le reazioni di 

pirolisi con formazioni di specie di cracking. Gli intermedi generati nella fase gas vengono 

adsorbiti sulla superficie del catalizzatore e poi convertiti in gas di sintesi mediante steam 

reforming. Le specie presenti in maggiore quantità sono CH4, C2H6, C3H6 e C4HX e sono i 

principali precursori del soot, rappresentano quindi un problema cruciale per la vita del 

catalizzatore e per i dispositivi a valle del reattore di CPO (ad esempio celle a combustibile).   

Considerando infine il metano (a), la sua concentrazione tende ad aumentare fin dai primi 

millimetri in quanto viene formato dalle reazioni di cracking in fase omogenea, parzialmente 

consumato via steam reforming catalitico per poi ritornare a formarsi per reazione eterogenea 

di metanazione, favorita dalla bassa temperatura e dalle crescenti pressioni parziali di CO e 

H2. Il modello non è in grado di prevedere la formazione di metano di cracking nei primi 

millimetri in quanto non considera reazioni in fase omogenea, mentre sovrastima, tramite la 

reazione di metanazione, la frazione molare di metano nel tratto successivo di monolita. 

Osserviamo che la cinetica di metanazione incorporata nel modello è stata stimata in modo 

indipendente nellôambito di studi precedenti sul processo di CPO di propano. Apparentemente 

la velocità di questa reazione è minore nel processo di CPO di iC8; osserviamo infatti che la 

concentrazione di metano in uscita dal reattore è significativamente inferiore al valore di CH4 

previsto dallôequilibrio. 

 

4.2.1 Analisi dello schema cinetico eterogeneo  

 

Un altro strumento che il modello fornisce per avere un quadro generale della cinetica, e 
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capire le principali differenze di comportamento tra i due combustibili, sono i profili assiali 

delle velocità di reazione locali che consumano e producono le principali specie di CPO di 

metano e CPO di iso-ottano. Le velocità di reazione ὶ  moltiplicate per i coefficienti 

stechiometrici ὺȟ delle specie O2, CH4, CO, H2, CO2, H2O sono mostrate in Figura 4.3 per la 

CPO di metano e in Figura 4.3 per la CPO di iso-ottano; sono calcolate alla temperatura e alla 

composizione superficiale ed espresse in kmol/m
3
/s. Si prendono in considerazione i primi 10 

mm di catalizzatore dove i fattori cinetici prevalgono su quelli termodinamici. 

 
Figura 4.3 Velocità di reazione delle principali specie di CPO di CH4. (a, b) Velocità delle reazioni che consumano i 

reagenti. (c,d,e,f) Velocità delle reazioni che consumano e producono CO, H2, CO2 e H2; vengono riportate anche le 

velocità di produzione di CO, H2 e H2O ( В○░ȟ▒z ►▒   linee tratteggiate). Monolita SD1. 
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Per la CPO di metano il modello prevede il completo consumo di O2 in parete da parte 

dallôossidazione di H2 , lôossidazione di CO avviene in maniera trascurabile mentre 

lôossidazione totale di metano ¯ praticamente assente (a).  

 

Il consumo di CH4 in parete è attribuibile totalmente alla reazione di steam reforming, che 

avviene immediatamente in ingresso al catalizzatore (b). 

 

Il CO e lôH2 vengono prodotti entrambi dalla reazione di steam reforming (c, d), il rapporto 

tra le due velocità di S.R. rispecchia il rapporto stechiometrico CO/H2 di reazione pari a 1/3. Il 

CO viene consumato dalla reazione di WGS e dalla reazione di ossidazione di CO 

(trascurabile), mentre lôH2 viene consumato significativamente dalla reazione di ossidazione 

di H2 e prodotto in misura minore dalla reazione di WGS. 

 

LôH2O viene prodotta dalla reazione di ossidazione di H2 e consumata principalmente dalla 

reazione di steam reforming e dalla reazione di WGS(f) 

 

Quanto appena descritto è ben visibile dai profili assiali di concentrazione in Figura 4.1Figura 

4.1(f) in cui si osserva lôimmediata comparsa di CO e H2 cosi come quella di H2O e CO2. 

Lôandamento a massimo della CO2 in Figura 4.1 (f) è dovuto alla reazione di WGS, che 

produce CO2 nei primi millimetri, per poi consumarla nella parte successiva di catalizzatore 

tramite reazione di reverse-WGS in Figura 4.3 (e). 

 

Questa analisi numerica rivela che il processo CPO di CH4 può essere ben approssimato 

dallôaccoppiamento delle reazioni di ossidazione di H2 , di steam reforming di CH4 e dalla 

reazione di WGS/RWGS 

 

ὅὌ Ὄὕᴾὅὕ σὌ

Ὄ ὕ ᴼὌὕ

Ὄὕ ὅὕP ὅὕ Ὄ

 

 

 

 

 

In Figura 4.4 vengono riportate le velocità di reazione previste dal modello per le principali 

specie della CPO di iso-ottano. 
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Figura 4.4 Velocità di reazione delle principali specie di CPO di iso-ottano. (a, b) Velocità delle reazioni che 

consumano i reagenti, gli assi delle ordinate rispecchiano il rapporto stechiometrico di combustione i-C8/O2=1/12.5. 

(c,d,e,f) Velocità delle reazioni che consumano e producono CO, H2, CO2 e H2O. Vengono riportate le velocità di 

produzione di CO, H2, CO2 e H2O ( В○░ȟ▒z ►▒ ; linee tratteggiate). Monolita SD1. 
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In Figura 4.4 (a, b) si nota che per i primi millimetri prevale la reazione di combustione che 

consuma O2 e iso-ottano, mentre solo successivamente lôO2 in parete viene consumato dalla 

combustione di H2 e lôiso-ottano in parete dalla reazione di steam reforming. Si può osservare 

come la velocità di reazione di steam reforming cresce lentamente nel primo millimetro 

passando per un massimo, mentre nel caso di CPO di CH4 la velocità di steam reforming è 

molto elevata già alla coordinata 0. 

 

La produzione di CO è poi contrastata dal contributo della reazione di WGS nel primo 

millimetro (c), infatti la reazione di WGS , che consuma CO, è tale da annullare la velocità 

della reazione di S.R., che lo produce. Questo si riflette sui pirofili di concentrazione calcolati 

in Figura 4.1(e), dove si osserva un ritardo nella comparsa di CO rispetto a CO2 e H2O, che è 

in disaccordo con quanto osservato sperimentalmente, infatti la formazione di CO inizia 

allôingresso del monolita. Un caso analogo si ha per lôH2 dove le reazioni di consumo(ox di 

H2) controbilanciano le reazioni di produzione (WGS e SR) andando a rendere nulla la 

velocità di formazione di H2 in ingresso (d). Il ritardo nella comparsa di H2 nei profili di 

concentrazione simulati in Figura 4.1 (e) è in pieno accordo con quanto osservato 

sperimentalmente. 

In Figura 4.3(e) si nota come le reazioni di WGS e combustione di i-C8H18 portano alla 

formazione di CO2 nella prima parte del catalizzatore, mentre la reazione di R-WGS porta al 

suo consumo nella seconda.  

LôH2O viene prodotta dalle reazioni di combustione di i-C8H18 e dallôossidazione di H2, 

mentre le reazioni di WGS e steam reforming la consumano ( Figura 4.3 f). 

Lôinadeguatezza del modello nel prevedere la formazione di syngas in ingresso al monolita, 

nel caso della CPO di iso-ottano, può essere meglio compresa osservando il grafico in Figura 

4.5 che mostra lôevoluzione assiale del rapporto H2/CO sperimentale e simulato. 

 

 
Figura 4.5 Evoluzione assiale del rapporto H2/CO sperimentale (simboli) e simulato(linea continua) 
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Nei primi 5 mm di catalizzatore la simulazione ricavata da modello sovrastima il rapporto 

H2/CO rispetto al caso sperimentale. Questo è dovuto al ritardo nella formazione di CO in 

ingresso al monolita previsto dal modello rispetto a quanto osservato sperimentalmente. 

 

Una pi½ profonda comprensione dellôevoluzione dei reagenti ¯ ottenuta analizzando le 

simulazioni dei profili di concentrazione di O2 , metano e iso-ottano sulla superficie di 

catalizzatore, mostrati in Figura 4.6. 

 

 
Figura 4.6 (a, c) Evoluzione assiale delle frazioni molari di O2 e iso-ottano. Concentrazione superficiale (tratteggiato), 

concentrazione in fase gas (linea continua). (b) profilo assiale di conversione di O2. In blu O2 consumato dalla CPO di 

CH4, in rosso O2 consumato dalla CPO di i-C8H18. (d) Evoluzione assiale dei numeri di Carberry per O2 e fuel. 

 

Dalla Figura 4.6 (a) si nota che il consumo di O2 è governato da regime di mass transfer 

esterno, infatti la superficie del catalizzatore risulta completamente libera da O2. 

Coerentemente la lunghezza del tratto di catalizzatore in cui si ha il completo consumo 

dellôO2 rimane inalterata, indipendente dalla concentrazione iniziale di O2 (b). 
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Dal pannello (c), che mostra il consumo dei due combustibili, si osserva un diverso 

comportamento. La concentrazione di CH4 sulla superficie è inizialmente inferiore rispetto 

alla concentrazione in fase bulk e decresce lentamente fino a raggiungere lôequilibrio. 

Lôiso-ottano mostra in ingresso al monolita una repentina caduta di frazione molare in parete 

a causa della più bassa diffusività rispetto al metano. 

Se si osserva il profilo della frazione molare di iso-ottano in parete si nota una risalita di 

concentrazione a circa 1 mm dallôingresso. Questo pu¸ essere spiegato in seguito dal 

repentino abbassamento della velocità totale di consumo di iso-ottano Figura 4.4 (b)(profilo 

tratteggiato) dovuto alla diminuzione della velocità di ossidazione totale.  

Per meglio evidenziare questa differenza che suggerisce la presenza di differenti regimi 

controllanti viene riportato in Figura 4.6 (d) lôevoluzione assiale del numero di Carberry. 

Questôanalisi conferma che il consumo di ossigeno ¯ completamente limitato dal regime 

diffusivo esterno, mentre per i due combustibili si nota un numero di Carberry più elevato per 

lôiso-ottano rispetto al metano. 

In particolare il pannello (d) mostra che il consumo di CH4 è controllato da un regime 

chimico-diffusivo misto che tende a diventare chimico nel secondo tratto del monolita, mentre 

per lôiso-ottano si osserva nei primissimi millimetri un completo regime di mass transfer 

dovuto al veloce consumo del combustibile da parte dellôossidazione totale, in seguito il 

numero di Carberry si abbassa a un valore di circa 0.8, comunque più vicino al regime di mass 

transfer. Nel secondo tratto del monolita lôiso-ottano si porta in un regime misto chimico-

diffusivo. Questa differenza tra i due combustibili è principalmente dovuta alle differenti 

diffusività, infatti il rapporto tra le velocità di diffusione di iso-ottano e metano in azoto 

 Di-C8H18 /Di-CH4 = 0.31 (correlazioni di Fuller). 

 

Da queste considerazioni si spiega il motivo per cui il profilo termico ricavato dalla CPO di 

iso-ottano presenta un hot spot più marcato nonostante sia in condizioni diluite. Infatti la 

gradualità del rilascio entalpico associata alla combustione risulta uguale, sebbene in valore 

assoluto maggiore nel caso di CPO di metano in ragione della maggior concentrazione di O2. 

Viceversa lôazione di quenching chimico da parte della reazione di steam reforming risulta 

meno efficace per il combustibile liquido, rallentata della bassa concentrazione di iso-ottano 

sulla superficie del catalizzatore, a causa dalla scarsa diffusività. 

 

 

 

4.2.2 Effetto della diffusività sulla CPO di iso -otta no 

 

Per meglio evidenziare lôeffetto che ha la diffusivita del combustibile sulla CPO abbiamo 

utilizzato il modello per simulare tre prove di CPO di iso-ottano, attribuendo di volta in volta 

allôiso-ottano diverse velocita di diffusione, da quella del metano(piu alta) a quella del n-

esadecano (C16H34) (piu bassa), mantenendo lo stesso schema cinetico e le stesse condizioni 

operative utilizzate in precedenza. 
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Tabella 4.1 Vengono riportati i valori delle diffusività in N2 calcolati a 600°C per le specie CH4, iso-ottano e n-

esadecano calcolate tramite correlazioni di Fuller, inoltre si riportano i rapporti tra le diffusività delle diverse specie e 

la diffusività del i-C8H18.  

 

Specie Diffusivita in N2(600°C) Di/Di-C8H18 

[-] [cm
2
 s

-1
] [-] 

CH4 1.44 3.22 

i-C8H18 0.447 1 

C16H34 0.309 0.69 

 

In Figura 4.7 viene riportato lôeffetto della diffusivit¨ sui profili di concentrazione simulati e in 

Figura 4.8 viene riportato lôeffetto della diffusivit¨ sui profili termici simulati, sulle 

concentrazioni superficiali di reagenti e sulle velocità di consumo di combustibile da parte 

delle reazioni di steam reforming e ossidazione totale.  
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Figura 4.7 Effetto della diffusività sui profili delle principali specie di CPO simulati . Le linee continue rappresentano 

le specie in fase gas, le linee tratteggiate rappresentano le specie sulla superficie del catalizzatore(a,b). Condizioni 

operative: i-C8H18=2%, O2/C=0.56, F=10 Nl min-1, Tin=85°C. 
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Figura 4.8(a) Effetto della diffusività sui profili termici. (b) Evoluzione assiale del rapporto i-C8H18/O2 sulla 

superficie dal catalizzatore(scala logaritmica). (c, d) Profili delle frazioni molari superficiali dei reagenti. (e, f) 

Velocità di consumo i-C8H18 da parte della reazione di ox. Totale (e) e steam reforming (f). Condizioni operative: i-

C8H18=2%, O2/C=0.56, F=10 Nl min-1, Tin=85°C. 
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In Figura 4.8 si nota come la diminuzione di diffusività determina un minor consumo di 

combustibile (a), una minor produzione di syngas (c, d) e una maggiore produzione di CO2 e 

H2O (e, f) Questi effetti possono essere meglio spiegati prendendo in Figura 4.8. 

Imponendo la stessa diffusività del metano(linee blu), si nota come il rapporto 

combustibile/comburente in parete sia molto maggiore del rapporto stechiometrico di 

combustione (b); lôalta disponibilit¨ di carbonio superficiale dovuto allôelevata diffusivit¨ (c) 

consente alla reazione di Steam reforming di avvenire fin dai primi millimetri (f). 

Lôimmediata formazione di H2 brucia lôO2 liberando la superficie e portando lôossigeno in 

limitazione diffusiva esterna (d), lôossidazione totale ¯ limitata ai primi 0.25 mm in quanto 

lôO2 viene consumato principalmente dalla reazione di combustione di H2 (e).  

 

Imponendo la diffusività dellôiso-ottano (linee rosse) si vede come il rapporto tra i-C8H18 e O2 

in parete sia comunque superiore a quello di combustione totale, pari a 1/12.5 (b), la frazione 

molare di iso-ottano in parete è abbastanza alta da consentire alla reazione di SR di partire fin 

dai primi millimetri (f). Tuttavia quest'ultima risulta rallentata rispetto al caso precedente a 

causa della minore disponibilità di combustibile sulla superficie (diffusività più bassa) (c). 

Una minor produzione di H2 non permette di consumare velocemente lôO2, che rimane 

comunque in regime diffusivo esterno grazie alla combustione totale, che diventa più rilevante 

e si protrae fino a 0.5 millimetri (e). 

 

Simulando la prova di CPO con la più bassa diffusività del n-esadecano si può notare come il 

rapporto combustibile/comburente in parete risulta minore del rapporto di combustione (b). 

In questo caso la velocità di diffusione del n-esadecano è talmente bassa da portare il 

combustibile in condizione di reagente limitante (regime chimico) , infatti appena lôiso-ottano 

raggiunge la parete viene consumato completamente dalla reazione più veloce, ovvero dalla 

reazione di ossidazione totale (c). La reazione di steam reforming risulta trascurabile nel 

primo millimetro di catalizzatore, a causa della bassa concentrazione superficiale di 

combustibile (f); una volta consumato completamente lôO2 in parete il combustibile, non più 

consumato dalla reazione di ossidazione totale, torna disponibile per reagire via steam 

reforming.  

La velocità di ossidazione totale risulta inferiore rispetto ai casi precedenti in quanto limitata 

dalla velocità di diffusione del n-esadecano, inferiore rispetto alla velocità di diffusione 

dellôO2. La concentrazione di O2 in parete maggiore di 0 nel primo millimetro indica che 

lôossigeno non è più in regime di mass transfer (d). 

 

Dal pannello (a) si evidenzia quanto descritto in precedenza, una minor diffusione determina 

uno squilibrio di bilancio tra le reazioni endotermiche e quelle esotermiche a favore di 

questôultime con conseguente aumento di temperatura di hot - spot. Si osserva come una più 

alta diffusività garantisce una più alta disponibilità di i-C8H18 che può essere consumato dalla 

reazione endotermica di steam reforming, abbassando di fatto lôhot spot. Viceversa 

esasperando la diminuzione di diffusività si osserva non solo un hot spot più marcato, ma 

risulta traslato di qualche mm più a destra, coerentemente con il ritardo della reazione di 

steam reforming.  
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4.3 Effetto della struttura chimica del combustibile sulla CPO  

 

In questo capitolo si confronta la CPO di iso-ottano con quella di n-ottano, allo scopo di 

evidenziare le caratteristiche dellôossidazione parziale catalitica tra due combustibili liquidi 

con diversa struttura chimica, ma con medesimo numero di atomi di carbonio. Per avere 

un raffronto esaustivo, sono state eseguite sia prove di temperatura sia prove di 

campionamento assiale. 

Le condizioni operative delle prove sono le seguenti: 

 

¶ Rapporto O2/C=0.6; 

¶ Alimentazione iso-ottano e n-ottano= 2%; 

 

Il  catalizzatore utilizzato è il  medesimo in modo tale da rendere possibile un confronto 

quantitativo dei risultati; Le prove vengono svolte su un monolita di cordierite a nido dôape 

(400 CPSI), non dotato di front heat shield. In particolare il  catalizzatore utilizzato è: 

 

¶ Cat. SD6: L = 2,5 cm, mcat=0.70215 g. 

 

Essendo le prove di concentrazione e temperatura effettuate su catalizzatore fresco si ritengono i 

profili sperimentali ottenuti su più giorni di prova confrontabili tra loro, in quanto come si può 

vedere nel capitolo 4.4 il catalizzatore risulta ancora attivo. 

 

Verranno inoltre affiancati ai risultati sperimentali le previsioni del modello, simulati nelle 

medesime condizioni operative per i due ottani, utilizzando come valori di alfa del catalizzatore 

SD6 quelli riportati in Tabella 3.2 e i corrispettivi valori di DF1 e DF2 indicati dalla curva di 

aging riportata nel capitolo 4.4.3 
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4.3.1 Comportamento termico del reattore  

 

In Figura 4.9 sono riportati i profili di temperatura sperimentali e simulati tramite modello, 

ottenuti nelle condizioni operative sopra riportate.  

 

 
Figura 4.9 Effetto della struttura chimica del combustibile liquido sul comportamento termico del reattore. Profilo 

termico di iso-ottano in rosso e n-ottano in blu.(a) profili termici ottenuti sperimentalmente, (b) profili simulati 

tramite modello. 

 

I due profili sperimentali pannello (a) appaiono molto simili lungo tutto il letto catalitico, in 

particolare si nota che lôevoluzione assiale delle temperature misurate attraverso la 

termocoppia sono praticamente identiche, mentre i profili misurati dalla fibra mostrano un 

riscaldamento maggiore di circa 10/15°C da parte del profilo termico ottenuto della prova di 

CPO di n-ottano. Tale riscaldamento si osserva a partire dalla zona in corrispondenza degli 

hot spot di temperatura e si estende fino a circa 12 millimetri, questa differenza può essere 

attribuita alla minor diffusività, seppur lieve, del n-ottano rispetto allôiso-ottano (circa il 

6%)[51]oppure allôincertezza sperimentale legata alla misura della fibra ottica . Possiamo 

osservare come i valori di temperatura della fase gas e della fase solida, in uscita dal monolita 

sono pressoché identici, suggerendo che siamo ormai prossimi all'equilibrio termodinamico. 

 

I profili simulati nel pannello (b) mostrano un buon accordo con i profili misurati, a meno 

delle differenze in corrispondenza dellôhot spot dovute principalmente alla non perfetta 

adiabaticità del reattore e alle reazioni endotermiche di cracking in fase omogenea non 

previste del modello (anche se trascurabili). Non si evidenziano particolari differenze tra i due 

ottani nel tratto di oxy-reforming (una differenza di 5÷6°C probabilmente dovuta alle diverse 

diffusività), mentre nel tratto successivo si osserva tra i due profili una differenza di 

temperatura di 10°C, imputabile sia alla diversa diffusività sia al termine di Carbon 

Poisoning. Il termine di inibizione di Carbon Poisoning (capitolo 1.6), più marcato per il n-

ottano e più influente a basse temperature, rallenta la reazione di steam reforming nel secondo 

tratto di catalizzatore, limitando il quenching chimico, e generando un profilo leggermente più 
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caldo. 

Il raggiungimento delle temperature di equilibrio in uscita dal monolita da parte delle 

simulazioni è indice di un buon grado di attività del catalizzatore.  

 

Nella Tabella 4.2 sono riportate le prestazioni in termini di conversione e selettività delle 

principali specie misurate a stazionario e confrontate con quelle previste dallôequilibrio 

termodinamico e dalle simulazioni ottenute tramite modello. 

 
Tabella 4.2 Prestazioni al variare del combustibile liquido in termini di conversione e selettività rispetto a quelle 

previste dellôequilibrio termodinamico e dalle simulazioni. 

 

Fuel Condizioni X fuel XO2 ůH2 ůCO ůCH4 ůCO2 Tout Tout,ad ȷ 

  [%] [%] [%] [%] [%] [%] [°C] [°C] [%] 

 

n-C8H18 
 

Sperimentali 95.3 99.8 89.3 78.0 0.96 20.6 678 722 0.93 

Modello 99 100 88.6 83.3 

 

 

 

1.78 

 

 

 

14.9 678 - 1 

Equilibro  100 100 87.2 83.4 2.74 13.8 671 - - 

 

i-C8H18 

 

Sperimentali 95.7 99.8 88.9 77.3 1.12 21.6 676 724 0.92 

Modello 99.5 100 88.2 82.9 1.55 15.5 680 - 1 

Equilibro  100 100 87.6 83.1 2.03 14.9 678 - - 

 

Le selettività verso i prodotti principali sono abbastanza simili per entrambi i combustibili. 

Confrontando i valori sperimentali con quelli di equilibrio, ci sono notevoli differenze nel 

caso della selettività a CO e CO2, infatti la selettività a CO2 risulta in eccesso rispetto 

allôequilibrio, che si riflette con un difetto di selettivit¨ a CO. Si può notare, dalla bassa 

selettività a CH4, che la reazione di metanazione ¯ ancora lontana dallôequilibrio 

termodinamico. I valori del coefficiente di adiabaticit¨ Ŭ sono anchôessi piuttosto simili e 

consistenti con una certa dissipazione del calore associata alla mancanza del FHS. 

 

4.3.2 Profili  assiali  di  concentrazione  delle  specie 
 

Prima di analizzare lôevoluzione assiale delle concentrazioni delle principali specie di CPO di 

iso-ottano e n-ottano è bene spiegare che durante queste analisi si è osservato un bilancio al 

carbonio con un errore in difetto, soprattutto nella zona iniziale del catalizzatore, inferiore al 

10%. La giustificazione di questo errore viene attribuita prevalentemente al metodo di 

campionamento e a eventuali specie di cracking non rilevate dal GC. 

 

Per tenere conto di questo errore di bilancio, viene ricalcolata la concentrazione di 

combustibile in modo da chiudere i bilanci al carbonio (si attribuisce il difetto di bilancio 

interamente allôôiso-ottano e non ai prodotti). 

In Figura 4.10 oltre ai profili di consumo di ottano misurati e predetti da modello, viene 

riportata anche la concentrazione di ottano ricalcolata. 
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Figura 4.10 Profilo di consumo di iso-ottano (rosso) e n-ottano (blu). I simboli pieni sono i dati sperimentali, i simboli 

vuoti sono i dati ricalcolati a chiusura di bilancio, le linee continue sono i profili simulati. 

 

La maggiore differenza tra profilo misurato e ricalcolato si ha nella zona di oxy-reforming, in 

corrispondenza dellôhot spot misurato dalla fibra ottica, sperimentalmente si osserva un pi½ 

ripido consumo di combustibile che si esaurisce a circa 15 mm in linea con lôequilibrio 

termodinamico. Il modello, che presenta dei limiti (non prevede reazioni in fase omogenea 

omogenee, monodimensionale) ,non è in grado di prevedere questo ripido consumo ma tende 

a seguire il profilo di ottano ricalcolato a chiusura di bilancio. 

Nelle successive figure i profili sperimentali di consumo di iso-ottano e n-ottano verranno 

presentati tramite i profili ricalcolati. 

Come è possibile vedere in Figura 4.10 in coda al monolita (30 mm) la frazione molare di iso-

ottano sperimentale non ¯ uguale a zero, come previsto dallôequilibrio termodinamico; 

unôattenta osservazione evidenzia anzi come la concentrazione tenda e risalire 

immediatamente a valle del catalizzatore.  

Questo fatto è spiegabile con il fenomeno del cup-mixing, secondo cui i risultati delle analisi 

sono influenzati dal miscelamento con il gas proveniente dai canali più esterni del monolita, 

pi½ freddi, dove il consumo del combustibile non ¯ completo. In definitiva lôultimo punto 

campionato è il risultato della media delle frazioni molari in uscita da tutti i canali del 

monolita, quelli centrali più caldi e quindi in grado di convertire più iso-ottano, e quelli 

esterni più freddi.  

 

Passiamo ora ad analizzare i profili  di concentrazione delle specie Figura 4.11 e Figura 4.12. 

Le specie analizzate sono: CO, CO2, H2, H2O, O2, CH4, C2H2, C2H4, C2H6, C3H4, C3H6, C4Hx, 

i-C8H18 e n-C8H18. 
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Figura 4.11 Effetto della variazione del combustibile liquido sui profili di concentrazione delle specie reagenti della 

CPO di iso-ottano (rosso) e n-ottano (blu). I simboli sono i dati ottenuti sperimentalmente, le linee continue sono i 

profili predetti dal modello.  Condizioni operative: conc. Fuel=2%, Tin=85°C, O2/C=0.6, F=10Nlmin-1, P=1atm. 



CAPITOLO 4: Presentazione dei dati sperimentali 

87  

In Figura 4.11 pannello (b) sono riportati i profili di consumo di ossigeno sperimentale e 

calcolato . Dai profili simulati si nota lo stesso comportamento visto in precedenza, ovvero il 

consumo di O2, in regime di mass transfer, è indipendente dal tipo di combustibile utilizzato 

(essendo le due diffusività molto simili), sperimentalmente invece lôO2 consumato dal n-

ottano mostra un profilo più ripido nei primi 2.5 mm di catalizzatore, tuttavia si ritiene tale 

comportamento frutto di errore sperimentale. Un consumo più veloce di O2 può essere 

giustificato solo con un cambio di geometria del reattore. 

 

Dai pannelli (a, c, d, e, f) i profili sperimentali e simulati non evidenziano particolari 

differenze tra i due combustibili e confermano quanto descritto per i profili termici, ovvero 

che i due isomeri hanno comportamento molto simile.  

Lôequilibrio in uscita dal catalizzatore viene raggiunto da tutte le specie tranne che per la CO 

e CO2, dove la prima risulta in difetto mentre la seconda in eccesso. 

 

Il modello tende a sottostimare lôH2O e a sovrastimare la CO2 nel tratto iniziale di monolita, 

mentre nel tratto successivo questôultima viene sottostimata in uscita dal catalizzatore 

(pannello c, d.) 

 

Dai profili assiali di concentrazione di CO e H2 si riscontra lo stesso comportamento descritto 

nel sottocapitolo 4.2.1, ovvero la difficoltà del modello di prevedere una più rapida 

formazione di CO in ingresso al reattore. 

 

In Figura 4.12 vengono riportati i principali prodotti di cracking sviluppati in seguito alle 

reazioni omogenee innescate dalle alte temperature. 
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Figura 4.12 (a) Evoluzione assiale di CH4 sperimentale e simulato (b, c, d, e) Effetto di variazione del combustibile 

liquido sui profili di concentrazione delle specie in fase omogenea. 
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Nel caso di CPO di isomeri di ottano le alte temperature attivano reazioni in fase omogenea 

con formazione di prodotti di cracking. 

La loro produzione inizia allôingresso nel letto catalitico ed ¯ favorita allôaumentare del tempo 

di residenza della fase gas in zone ad alta temperatura. Il picco di questi prodotti si trova a 

circa 5 mm dallôingresso del catalizzatore, in corrispondenza dellôhot-spot misurato dalla 

termocoppia, rappresentativo della fase gas (820°C), oltre il quale tali prodotti vengono 

ossidati oppure adsorbiti dalla superficie del catalizzatore e convertiti in gas di sintesi grazie 

alla reazione di steam reforming. Il profilo di metano descritto nel pannello (a) prodotto sia 

dalle reazioni in fase omogenea sia dalla reazione eterogenea di metanazione presenta un 

andamento a massimo, in ingresso viene immediatamente formato dalle reazioni di cracking, 

parzialmente consumato nella zona successiva dalla reazione di SR e infine prodotto via 

reazione di metanazione. Lôiso-ottano tende a formare più metano di cracking rispetto al n-

ottano, in seguito la reazione di metanazione risulta molto lenta per entrambi i combustibili, 

che non raggiungono la frazione molare prevista dallôequilibrio termodinamico. Anche nei 

profili simulati si nota una scarsa velocità di metanazione, sebbene si preveda più metano 

rispetto allôesperimento, non viene raggiunto lôequilibrio. 

La distribuzione delle specie di cracking ¯ molto diversa per i due isomeri, infatti lôiso-ottano 

ha una maggiore tendenza a formare propilene e iso-butilene (pannelli c, b), mentre il n-ottano 

ha una maggiore selettività verso etilene (pannello d). Questi fenomeni possono essere 

spiegati dal fatto che iso-ottano e n-ottano, seppur presentando la stessa formula chimica, 

seguono meccanismi di frammentazione molto differenti, in ragione della loro struttura [52]. 

In Figura 4.13 sono mostrati gli andamenti della selettività totale in carbonio a specie di 

cracking (includendo anche il CH4 e quindi la metanazione) in funzione della coordinata  

assiale del monolita. 

 

 
 

Figura 4.13 Andamento della selettività totale a specie di cracking (considerando la reazione di metanazione) per la 

CPO di n-ottano e iso-ottano. 
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Coerentemente con quanto mostrato in precedenza, anche la selettività totale a prodotti di 

cracking ha un andamento a massimo per entrambi gli isomeri, con picco massimo raggiunto 

in corrispondenza dellôhot-spot di temperatura lato gas(5÷6 mm). La crescita della frazione 

molare delle principali specie idrocarburiche in fase gas nella parte iniziale del catalizzatore è 

attribuibile ovviamente alle reazioni di cracking del combustibile, mentre la successiva 

decrescita può essere invece associata alle reazioni di reforming e di ossidazione dei prodotti 

di cracking[53]. Una volta raggiunto il minimo, la curva torna nuovamente a crescere, per 

effetto della reazione di metanazione del CO, che porta alla produzione di CH4 per via 

catalitica. In uscita dal catalizzatore i valori di selettività sono allineati in quanto il processo di 

metanazione ha lo stesso peso per entrambi i combustibili. 

 

Come si può osservare in Figura 4.13, lôiso-ottano ha una selettività totale a formare specie di 

cracking, in termine di valore massimo raggiunto, più che doppia rispetto al n-ottano. Tale 

risultato potrebbe apparire sorprendente alla luce di una maggiore reattività in fase gas del 

n-ottano, normalmente deducibile da tipici parametri di combustione, quali la temperatura 

di autoaccensione e il  potere antidetonante (numero di ottano), entrambi sensibilmente 

inferiori nel caso di iso-ottano. Occorre tuttavia considerare che tali indici si riferiscono 

entrambi alla reattività di bassa temperatura che si basa su meccanismo di attivazione che 

non inizia con la scissione omolitica dei legami C-C, ma con la formazione di perossidi per 

ossidazione dei legami C-H. Viceversa ad alta temperatura, lôattivazione avviene proprio per 

scissione dei legami C-C, che può risultare favorita nel caso dellôiso-ottano a causa della 

presenza di un carbonio quaternario e di uno terziario. [19] 

 

Per meglio comprendere quantitativamente questôaspetto, si è fatto nuovamente ricorso a 

simulazioni di un reattore PFR omogeneo implementato allôinterno della libreria 

OpenSMOKE++[49]. 

 

La Figura 4.14 mostra i risultati di una simulazione di n-ottano e iso-ottano in un reattore 

ideale plug flow con un tempo di contatto di 10 ms a pressione atmosferica, condotta 

utilizzando lo schema cinetico omogeneo per alta e bassa temperatura che include 451 specie 

e 17848 reazioni sviluppato da Ranzi et al. collaboratori [52]. 
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Figura 4.14 Diagramma di conversione di iso-ottano e n-ottano in un reattore ideale plug flow (Ű=10 ms, p= 1 atm).la 

linea tratteggiata a 680°C rappresenta la temperatura di uscita dal monolita, la linea tratteggiata a 820°C rappresenta 

la T massima raggiunta in fase gas. 

 

Analizzando le conversioni dei due combustibili in funzione della temperatura si nota 

nellôintervallo compreso tra 650 °C e 800 °C una maggiore reattivit¨ dellôiso-ottano rispetto al 

n-ottano. In particolare, ad un livello di temperatura medio di circa 750°C, rappresentativo del 

comportamento termico del nostro reattore, si evince una conversione dellôi-C8H18 più che 

doppia rispetto al n-C8H18, valore concorde con quanto osservato sperimentalmente 

nellôandamento della selettivit¨ totale a prodotti di cracking (la T max in fase gas è 820°C). 

 

 
Figura 4.15 Distribuzione dei prodotti di CPO di iso-ottano e n-ottano in un reattore ideale plug flow (Ű=10 

ms,T=750°C, p= 1 atm). 
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Anche la distribuzione dei prodotti per ossidazione in fase gas dei due combustibili Figura 

4.15 ¯ in ottimo accordo con il risultato sperimentale, evidenziando unôelevata selettivit¨ ad i-

C4H8, C3H6 e CH4 per iso-ottano e viceversa una maggiore selettività a C2H4 per n-ottano. Al 

tempo caratteristico e al livello di temperatura medio scelti, le frazioni molari di CO, H2 e 

H2O sono notevolmente inferiori a quelli osservati in uscita nelle prove di iso-ottano e n-

ottano, perch® tengono conto della sola produzione in fase omogenea. Sullôimpianto reale 

infatti, bisognerebbe tener conto anche del consumo di questi prodotti dovuto alla chimica 

eterogenea. 

 

4.4 Aging del Catalizzatore  SD6 
 

4.4.1 Premessa 

 

£ noto che le elevate temperature raggiunte in corrispondenza dellôhot spot, durante prove di 

CPO di combustibili liquidi, sono responsabili della perdita di attività del catalizzatore per via 

della sinterizzazione ovvero della coalescenza delle particelle di Rh disperse sul supporto[54] 

Inoltre reazioni di condensazione/deidrogenazione di specie idrocarburiche adsorbite possono 

portare alla formazione di composti aromatici e successivamente alla crescita di strati di 

carbonio sulla superficie del catalizzatore; le olefine, in particolare, sono note per essere 

precursori del coke. Anche le reazioni in fase omogenea possono poi invece causare la 

formazione di specie di cracking che portano alla formazione del soot, che può accumularsi 

sulla superficie del catalizzatore ricoprendolo fisicamente. Tutti questi fenomeni appena 

descritti posso portare alla disattivazione del catalizzatore. 

 

Nei precedenti lavori di tesi[41][36][31]le più drastiche condizioni operative (dovute alla  

presenza di FHS, prove di CPO di idrocarburi condizioni stechiometriche, eccessivo 

preriscaldamento) impiegate per lo studio della CPO di C3H8 e ottani, portavano alla completa 

disattivazione del catalizzatore per sintering, non consentendo lunghe campagne di 

sperimentazione, limitate per lo più a una decina di prove. 

Per monitorare lo stato di attività del catalizzatore durante la campagna di sperimentazione, 

veniva eseguita una prova di riferimento di CPO di CH4 dopo ogni esperimento di CPO di 

idrocarburi C3+, per misurare lôevoluzione assiale della temperatura. 

Come spiegato in [55] la temperatura misurata durante queste prove è un parametro sensitivo 

per il monitoraggio del livello di attività del catalizzatore. 

 

La conversione di CH4 e le selettività a H2 e CO ottenute ad ogni prova di CPO di CH4 in 

condizioni di riferimento rappresentano indicatori di disattivazione meno sensibili rispetto al 

profilo di temperatura poich® lôaumento di temperatura che accompagna la perdita di attivit¨ 

di reforming parzialmente compensa la disattivazione stessa[55].  

 

Le prove di CPO di CH4 sono adatte a verificare il grado di disattivazione di un monolita in 

quanto non alterano lo stato di attività, infatti le temperature raggiunte su catalizzatore fresco 
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sono contenute(780°C), in più il CH4 è un combustibile relativamente pulito, i fenomeni di 

coking sono contenuti, quindi consente di preservare lôattivit¨ del catalizzatore. 

 

In Figura 4.16 e Figura 4.17 si riportano due esempi dellôeffetto del sintering su prove di 

riferimento in CH4, effettuate in seguito a prove di CPO di C3H8 a concentrazione 

crescente[36]e su prove di n-ottano effettuate su catalizzatore con FHS [31]. 

 
Figura 4.16 Effetto del sintering su profili di metano misurati dopo ogni prova di CPO di C3H8 a concentrazione 

crescente[36] 

 

Nel primo caso osserviamo sui test di riferimento di CH4 un progressivo innalzamento della 

temperatura nella zona iniziale del catalizzatore, mentre in uscita dal letto catalitico la 

temperatura non subisce grosse variazioni.  

 

A seguito della prova di C3H8 in condizioni stechiometriche (11%), dove viene raggiunta una 

Tmax di 950°C, si evidenzia sulla prova di CPO metano un incremento di temperatura di 

100°C rispetto alla stessa prova su catalizzatore fresco, accompagnato da uno shift verso 

destra che suggerisce una forte perdita di attività nella prima parte del catalizzatore. 

 

Il riscaldamento può essere spiegato in base alla natura eso-endotermica della CPO di metano: 

le reazioni esotermiche sono tanto veloci da risultare indipendenti dalla cinetica e sono 

unicamente limitate dal trasporto di massa di O2 anche su sistemi parzialmente disattivati. Al 

contrario, le reazioni endotermiche di reforming sono sotto controllo misto cinetico - 

diffusivo. Pertanto, una disattivazione del catalizzatore implica una riduzione della velocità 

delle reazioni endotermiche (cioè velocità di consumo di calore), che a sua volta, si traduce in 

una più elevata temperatura lungo il letto catalitico, risultando cosi in un fenomeno di 

disattivazione autocatalitico. Il fenomeno di sintering è più localizzato nella prima zona del 

catalizzatore in corrispondenza dellôhotspot di temperatura, mentre nel secondo tratto, dove 
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prevalgono le reazioni endotermiche che mitigano la temperatura, il monolita risulta ancora 

attivo.  

Il surriscaldamento dopo disattivazione viene esasperato in Figura 4.17 dove le elevate 

temperature raggiunte (max 1100°C) nelle prove di CPO di n-ottano a concentrazione 

crescente fino al 3% su catalizzatore con FHS (reattore completamente adiabatico) hanno 

causato una totale perdita di attività nel primo centimetro di catalizzatore. 

 
Figura 4.17 Effetto del sintering su profili di metano misurati su catalizzatore fresco (rosso) e dopo tre prove  di CPO 

di n-C8H18 a concentrazione crescente fino al 3%(nero) su catalizzatore con FHS (cordierite) [31]. 

 

Osserviamo uno shift dellôhot-spot verso destra rispetto alla prova di metano fresco,  che 

indica una quasi completa perdita di area attiva nella prima meta del monolita. Con le 

temperature raggiunte non possiamo escludere nemmeno fenomeni di volatilizzazione della 

superficie metallica del reattore attraverso la formazione di composti del tipo RhOx. 

 

Dalle conoscenze e dallôesperienza acquisita dai lavori precedenti abbiamo deciso di allungare 

le sperimentazioni sullo stesso catalizzatore cercando di limitare le temperature in 

corrispondenza dellôhot spot (850ÁC) e quindi preservare lôattivit¨ del monolita. Ci¸ ¯ stato 

possibile eliminando il FHS, a scapito dellôadiabaticit¨ del reattore, ed effettuando prove di 

CPO su idrocarburi liquidi in condizioni diluite (con ottimizzazione del preriscaldamento). 

 

Abbiamo quindi condotto una lunga campagna di sperimentazione sul catalizzatore SD6, 

volta allo studio del comportamento di iso-ottano e n-ottano al variare del rapporto O2/C 

(0.52-0.6) e al variare della concentrazione (2-3%) senza però valutare di volta in volta il reale 

stato di disattivazione, infatti le prove di CPO di CH4 di riferimento sono state effettuate su 

intervalli temporali di 5/15 giorni di prove e non dopo ogni prova di CPO di iso/n-ottano 

come avveniva in passato. 

 

Come verrà meglio descritto in questo capitolo durante la sperimentazione sul catalizzatore 
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SD6 le prove di CPO di metano hanno rivelato che nonostante le blande condizioni operative 

il catalizzatore si stava disattivando , rendendo di conseguenza i risultati di CPO di ottani non 

pi½ confrontabili a causa della sovrapposizione dellôeffetto della disattivazione allôeffetto 

della variazione dei parametri operativi. 

 

4.4.2 %ÆÆÅÔÔÏ ÄÅÌÌȭÁÇÉÎÇ ÓÕÉ ÐÒÏÆÉÌÉ ÔÅÒÍÉÃÉ ÓÐÅÒÉÍÅÎÔÁÌÉ ÄÉ #0/ ÄÉ ÍÅÔÁÎÏ  
 

Sono state effettuate cinque prove di riferimento in metano lungo tutta la campagna di 

sperimentazione sul cat. SD6 durata 36 giorni, in cui si sono valutati effetti di O2/C e 

variazione di concentrazione su entrambi gli isomeri, in particolare la durata delle prove di 

CPO varia in base al tipo di combustibile utilizzato e alla tipologia di prova: 

 

¶ I profili termici di CPO di metano, iso-ottano e n-ottano vengono raccolti in un 

giorno; 

¶ i profili di concentrazione di CPO di iso-ottano vengono raccolti in 2 giorni; 

¶ i profili di concentrazione di CPO di n-ottano vengono raccolti in 3 giorni. 

 

In Tabella 4.3 viene riportata la storia della sperimentazione sul catalizzatore SD6.  

 
Tabella 4.3 Storia della campagna effettuata su catalizzatore SD6. Viene indicato per ogni prova: il tipo di 

combustibile utilizzato, la concentrazione, il tipo di prova(temperatura o concentrazione), il rapporto O2/C, la 

temperatura max raggiunta durante la prova.  

 

Fuel 

conc. prova O2/C Tmax giorni 

di 

prova % T/C [-] °C 

CH4 1 27 T 0.56 790 1 

n-C8 2 T/C 0.6 850 4 

i-C8 2 T/C 0.6 850 4 

CH4 2 27 T 0.56 836 1 

i-C8 3 T/C 0.56 950 3 

n-C8 3 T 0.56 950 1 

CH4 3 27 T 0.56 864 1 

i-C8 2 T/C 0.52/0.56 823 6 

CH4 4 27 T 0.56 884 1 

n-C8 2 T/C 0.56/0.52 826 8 

n-C8 2 T 0.6 844 1 

i-C8 3 T/C 0.52 900 3 

n-C8 3 T 0.52 912 1 

CH4 5 27 T 0.56 898 1 

 

In Figura 4.18 viene documentato lôaging del catalizzatore confrontando i profili termici delle 

prove di riferimento di CPO di CH4. 
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Figura 4.18 Effetto della disattivazione sui profili di CPO di metano in condizioni di riferimento effettuate su cat. SD6. 

mcat=0.7015 g. 

 
Tabella 4.4 Temperature delle prove di CPO di CH4 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

La prima prova di metano è effettuata su catalizzatore fresco, viene toccata una temperatura 

max di 790 ÁC e a circa 1 centimetro dallôentrata del monolita viene raggiunta la temperatura 

di equilibrio termodinamico, indice del buono stato di attività. 

 

Lôeffetto della disattivazione del catalizzatore SD6 sui profili termici di CPO di CH4 può 

essere meglio visualizzata in Figura 4.19considerando due tratti del catalizzatore  

Numero 

prova 

Tipo prova Tmax solido Tmax gas Tout 

[#] [-] [°C]  [°C]  [°C]  

1 CPO CH4 790 755 679 

2 CPO CH4 836 803 683 

3 CPO CH4 864 832 684 

4 CPO CH4 884 847 690 

5 CPO CH4 898 872 707 
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Figura 4.19Aging sui profili di CPO di metano in condizioni di riferimento, evidenziando lôeffetto della disattivazione 

nel primo e nel secondo tratto di catalizzatore. 

Disattivazione del primo tratto di catalizzatore: 

 

la temperatura in corrispondenza dellôhot spot aumenta in seguito alla perdita di attivit¨ per 

sintering, che incide principalmente sulle reazioni endotermiche di steam reforming, mentre la 

velocità della reazione esotermica di ossidazione totale risulta indipendente dalla 

disattivazione, essendo lôO2 in limitazione diffusiva esterna. Il fenomeno della disattivazione 

per sintering ha luogo nei primi millimetri del catalizzatore dove, in seguito ai 37 giorni di 

sperimentazione, si ottiene un innalzamento di temperatura da 790°C(fresco) a 898°C (prova 

di CH4 numero 5 Tabella 4.4). 

Il maggior incremento di temperatura si ha dopo gli 8 giorni di prove di CPO di iso-ottano e 

n-ottano a rapporto O2/C =0.6 (Tmax raggiunta 850°C) che causano un innalzamento di 

temperatura di circa 45°C sui profili termici delle prove di CPO di CH4 (prova di CPO di CH4 

numero 1 e 2 Tabella 4.4). Anche dopo le prove di CPO di iso-ottano e n-ottano a conc.=3% e 

rapporto O2/C= 0.56 (Tmax 950°C) si ha un ulteriore aumento di temperatura di 30°C (prova 

di CPO di CH4 numero 2 e 3 Tabella 4.4). Questo effetto si riscontrava anche in passato sulla 

prove di CPO di metano di riferimento, come mostrato in Figura 4.16. 

 

Disattivazione del secondo tratto di catalizzatore: 

 

La pendenza dei profili di temperatura misurata tra 0.2 e 0.7 cm rimane pressoché invariata 
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(gradiente di circa 13ÁC/mm) da 0.7 cm fino allôuscita dal monolita la derivata della 

temperatura rispetto alla coordinata assiale aumenta (in valore assoluto) al diminuire 

dellôattivit¨ (passa da 1.7 a 6.3 ÁC/mm). 

Osservando il profilo di temperatura misurato su catalizzatore fresco, si nota che a circa 1 cm 

dallôentrata viene raggiunta la temperatura di equilibrio, mentre la restante parte di 

catalizzatore rimane ñinutilizzataò. 

I profili di temperatura misurati su catalizzatore disattivato mostrano invece che anche nel 

secondo tratto di catalizzatore la temperatura continua a diminuire: il catalizzatore continua a 

ñfunzionareò fino allôuscita dal monolita, cercando di raggiungere la temperatura di equilibrio. 

Lôeffetto della disattivazione in questo caso comporta una forma dei profili termici più 

ñpiattiòed evidenzia come le reazioni di steam reforming avvengano in modo blando su tutta 

la lunghezza del secondo tratto di catalizzatore.  

Questo effetto viene accentuato dopo i primi 8 giorni di prove(prova di CPO di CH4 2 Figura 

4.18) e in seguito alle prove di CPO di iso-ottano e n-ottano a rapporto O2/C= 0.52 (maggiore 

tendenza a formare coke)(prove di CPO di CH4 4 e 5 Figura 4.18). 

 

In passato non è mai stato osservato questo comportamento in quanto, come visto in Figura 

4.16, il catalizzatore si disattivava nella prima zona, più calda, per effetto del sintering, ma 

non nella seconda. Probabilmente le sperimentazioni troppo brevi e i combustibili più puliti 

non consentivano di osservare questo effetto , in qualche modo legato alla tendenza a formare 

coke del combustibile e al tempo di utilizzazione del catalizzatore. 

In Tabella 4.5 vengono riportate le selettività alle principali specie della CPO di metano, 

conversione e temperatura in uscita. 
 

Tabella 4.5 Effetto della disattivazione sulla conversione di CH4, selettività delle principali specie di CPO di metano, 

temperatura misurata in uscita, temperatura adiabatica e alfa adiabatici 

 

Fuel Condizioni Xfuel XO2 ůH2 ůCO ůCO2 ůH2O Tout Tout,ad Ŭ 

CH4  [%] [%] [%] [%] [%] [%] [°C] [°C] [%] 

#1 Sperimentali 82.5 99.1 75.5 69.1 13.6 7.7 

 

680 

 

727 0.93 

 
#2 Sperimentali 82.9 100 74 70.9 12.1 9.6 683 766 

 

0.88 

 
#3 Sperimentali 82.9 99.9 74.1 70.9 12 9.4 684 751 

 

 

0.906 

#4 Sperimentali 82.5 99.5 73.8 71.1 11.5 9.5 690 745 0.92 

#5 Sperimentali 81.7 99.8 71.7 70 11.6 10.3 707 759 0.93 

 
CH4 Equilibro  85.9 100 78.9 74.1 11.81 7.05 677 - - 

 

La conversione di metano e le selettività a H2 e CO non sono parametri sensibili alla 

disattivazione. Si può notare come rimangano pressoché uguali tra le prove di CPO di metano 

n° 1 e 4, mentre per la prova di CPO di CH4 n° 5 a fine sperimentazione si nota sia una lieve 

diminuzione di conversione di metano che una minor selettività a H2. Rispetto allôequilibrio 

vediamo in generale meno CO e più CO2 e la conversione di metano risulta inferiore. 
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4.4.3 %ÆÆÅÔÔÏ ÄÅÌÌȭÁÇÉÎÇ ÓÕÉ ÐÒÏÆÉÌÉ ÔÅÒÍÉÃÉ ÄÉ #0/ ÄÉ #(4 simulati tra mite modello  

 

Per simulare i profili appena illustrati e cercare di descrivere lôeffetto dellôaging attraverso il 

modello 1D è necessario prima di tutto tenere conto della non perfetta adiabaticità del reattore 

sperimentale, come già spiegato nel capitolo 4.2. Per tutti i profili di metano simulati si è 

tenuto conto di un ȹT di 35/40ÁC tra le temperature simulate e le temperature sperimentali in 

corrispondenza dellôhot spot.  

 

Provando a simulare le prove di CPO di CH4 su catalizzatore disattivato, si è dovuto 

diminuire lôalfa (quindi diminuire il fattore di disattivazione DF) per far fronte agli effetti di 

sintering, che comportano un innalzamento della temperatura in corrispondenza dellôhot spot. 

 

In Figura 4.20 viene mostrato lôeffetto della diminuzione del parametro DF sui profili termici 

di CPO di CH4 simulati. La progressiva diminuzione di DF determina un innalzamento della 

temperatura di hot spot. 

 

 
Figura 4.20 Effetto della diminuzione del parametro DF sui profili termici di CPO di CH4 simulati, la linea 

tratteggiata rappresenta lôingresso al catalizzatore. 

 

Per descrivere lôeffetto della disattivazione sulla seconda parte del catalizzatore, quindi 

simulare profili termici meno decrescenti e rallentare ancora di più la velocità delle reazioni di 

steam reforming, è stato necessario apportare una modifica al modello in modo che 

prevedesse una seconda zona di monolita in cui diminuire ulteriormente lôattivit¨ rispetto alla 

prima parte.  
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In Figura 4.21 viene mostrato quanto appena descritto. 

 
Figura 4.21 Effetto della disattivazione del secondo tratto di catalizzatore sui profili termici di CPO di metano 

simulati. Simulazione a fattore di disattivazione=0.4 per tutta la lunghezza del monolita (linee tratteggiate rosse). 

Simulazione a fattore di disattivazione=0.4 nella prima zona e 0.24 nella seconda (linee tratteggiate nere). 

 

Coerentemente con quanto osservato sperimentalmente il catalizzatore viene diviso in due 

tratti aventi differente attività: la prima zona che va dallôingresso del monolita fino a 0.4 cm e 

la seconda zona dai 0.4 cm fino allôuscita del monolita.  

 

Come detto precedentemente, normalmente lôeffetto della disattivazione veniva riprodotto 

considerando che la diminuzione di attività riguardasse prevalentemente la prima parte di 

catalizzatore esposto alle più alte temperature e quindi maggiormente soggetto a fenomeni di 

sinterizzazione. 

Tuttavia come evidenziato nella descrizione delle prove eseguite nel presente lavoro di tesi, i 

profili di temperatura mostrano un effetto di marcata disattivazione anche nella seconda parte 

del catalizzatore. 

Provando a riprodurre questo comportamento utilizzando lo stesso fattore di disattivazione 

nelle due zone (DF=0.4 linee rossa) non si ottiene una buona descrizione dei profili 

sperimentali, osservando Figura 4.21, si nota infatti che il profilo calcolato di temperatura 

diminuisca più rapidamente di quanto mostrato da quello sperimentale, raggiungendo 

comunque, nel tratto terminale del monolita, una condizione di derivata assiale nulla. 

Coerentemente con questa osservazione per avere un buon confronto tra lôandamento 

sperimentale e quello simulato è necessario mantenere il DF1 pari a 0.4 e abbassare il DF2 a 

un valore di 0.24(linee nere).  

 

Questo procedimento è stato utilizzato per simulare tutti profili termici di CPO di metano di 

riferimento. In Figura 4.22 riportiamo il risultato delle simulazioni.  
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Figura 4.22 Effetto della disattivazione sui profili termici di CPO di metano. (a) Sperimentali. (b) Simulati. 

 

Utilizzando il procedimento appena descritto per simulare le prove di CPO di CH4 di 

riferimento, cercando di riprodurre i profili di CPO di metano sperimentali, per ogni prova 

otteniamo, come output dal modello, due valori di fattore di disattivazione DF, che indicano 

lo stato di disattivazione del catalizzatore del primo e del secondo tratto. In Tabella 4.6 

vengono riportati i valori dei fattori di disattivazione di primo e secondo tratto (DF1) e (DF2) 

utilizzati per fittare i profili termici di CPO di CH4 di riferimento. 

 
Tabella 4.6 Fattori di disattivazione utilizzati come dati di input del modello per simulare i cinque profili termici di 

CPO di CH4 nel primo e nel secondo tratto di catalizzatore. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

È interessante vedere come il rapporto tra i fattori di disattivazione 2 e 1 risulti minore di 1 a 

differenza di quanto osservato nei lavori di tesi precedenti, infatti con combustibili più leggeri 

(CH4 e C3H8) si riscontrava una disattivazione limitata alla prima zona di catalizzatore, 

mentre il secondo tratto rimaneva più attivo rispetto al primo. 

Diagrammando i fattori di disattivazione ottenuti dal modello in funzione dei giorni di prova 

si ottiene una curva di aging, ovvero lôevoluzione temporale dello stato di attivit¨ del 

catalizzatore(Figura 4.23). 

Numero prova DF1 DF2 DF2 / DF1 

1 0.8 0.8 1 

2 0.4 0.24 0.6 

3 0.24 0.168 0.7 

4 0.2 0.14 0.7 

5 0.15 0.075 0.5 
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Figura 4.23 Curva di aging del catalizzatore SD6. Evoluzione nel tempo del fattore di disattivazione del primo tratto 

di catalizzatore (simboli rossi). Andamento del fattore di disattivazione della seconda zona di catalizzatore (simboli 

blu) 

 

Si vede come la maggiore disattivazione avviene nei primi 8 giorni di prova, dove lôattivit¨ 

nel primo tratto viene ridotta della metà (DF1 da 0.8 a 0.4) mentre nel secondo tratto viene 

ridotta di circa ¼ (DF2 da 0.8 a 0.24). 

In seguito alle alte temperature raggiunte durante le prove al 3 % (periodo 10-15 giorni), si 

osserva una elevata disattivazione del primo tratto di catalizzatore maggiore rispetto al 

secondo; dal quindicesimo giorno in poi il catalizzatore, ormai disattivato, si porta in una 

condizione di funzionamento quasi stabile, alte temperature e coking non causano ulteriore 

perdita di attività. 

 

Questo comportamento mostra come le prove effettuate a inizio e fine sperimentazione non 

siano più confrontabili tra loro, essendo il catalizzatore in due stati di attività differenti, 

vanificando quasi completamente lôintento iniziale della sperimentazione fatta su monolita 

SD6, ovvero lo studio dellôeffetto delle variabili operative (rapporto O2/C e concentrazione di 

fuel). Rimangono confrontabili solo prove nello stesso arco temporale o eseguite a fine 

sperimentazione quando il catalizzatore è ormai disattivato. 
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Per meglio comprendere il significato quantitativo dei fattori di disattivazione calcolati in 

Figura 4.24 e Figura 4.25 viene riportato lôeffetto della disattivazione sulle velocità di reazione 

di SR, WGS, ox. di H2 e sullôevoluzione assiale delle principali specie, simulate tramite 

modello. Si prendono in considerazione gli stessi fattori di disattivazione della prova di CPO 

di CH4 1 su cat. fresco (DF1= 0.8 e DF2= 0.8) e CH4 4 su cat. disattivato (DF1= 0.2 e DF2= 

0.14). 

 

 
Figura 4.24 Effetto della disattivazione sulle velocità di reazione: (a) Steam reforming. (b) Ossidazione di H2 (c) 

WGS/RWGS. In rosso le velocità riferite al catalizzatore attivo, in blu al catalizzatore disattivato. cat. SD6. 

In Figura 4.24 (a) si può vedere come a fronte di una diminuzione di attività di un fattore 4 

(DF1 da 0.8 a 0.2), la velocità di reazione di SR diminuisce nei primi 2 millimetri solamente 

di un fattore 1.15, infatti l aumento di temperatura che accompagna la perdita di attivit¨ di 

reforming parzialmente compensa la disattivazione stessa. Nella restante parte del cat. le due 

velocità di SR sono praticamente identiche. Solo in corrispondenza dei 4 mm si nota una 

variazione di pendenza dovuta al cambio di attività (diminuzione di DF2 da 0.8 a 0.14), che 

abbassa lievemente la velocità della reazione di SR del profilo blu, generando un profilo di 

temperatura piatto. 

La velocità di ossidazione di H2 (b) risulta identica in quanto controllata dalla diffusione di O2 

(regime di mass transfer). 

 

Lo sbilancio tra reazioni endotermiche ed esotermiche genera una differenza di temperatura in 

corrispondenza dellôhotspot di circa 90ÁC tra la simulazione della prova di CPO di CH4 1 e la 

prova 4. Dal pannello (c) risulta lievemente penalizzata sia la reazione di WGS sia la reazione 

di RWGS. 

 

Tutto questo si traduce in una lieve perdita di produttività a syngas e conversione di metano e 

H2O a dispetto di una disattivazione maggiore di un fattore 4 , mentre il consumo di ossigeno 

rimane pressoché invariato. In seguito alla minor velocità di WGS/RWGS il profilo assiale 

della frazione molare di CO2 risulta più piatto(si forma meno CO2 e se ne consuma meno). 
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Figura 4.25 Effetto della disattivazione sui profili assiali simulati di concentrazione delle specie di CPO CH4 . In rosso 

le velocità riferite al catalizzatore attivo (CH4 1), in blu al catalizzatore disattivato cat. SD6 (CH4 4). 
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4.5 Effetto ÄÅÌÌȭaging su iso-ottano/n -ottano  

 

Nel capitolo 4.4 le prove di riferimento di CPO di CH4 mostrano lôevoluzione dellôattivit¨ del 

monolita SD6, evidenziando due differenti tipi di disattivazione, una prima che coinvolge la 

zona iniziale del catalizzatore e ragionevolmente legata al fenomeno di sintering, e una 

seconda più probabilmente legata al coking/fouling della superficie del catalizzatore. 

Abbiamo inoltre utilizzato il modello matematico 1D come strumento per descrivere tali 

fenomeni, che ci ha permesso di ottenere parametri utili per costruire una curva di aging. 

In questo capitolo si discute lôeffetto che ha la disattivazione sugli esperimenti di CPO di iso-

ottano e n-ottano, sia sul comportamento termico sia sullôevoluzione assiale delle principali 

specie di CPO, evidenziando analogie e differenze con il comportamento evidenziato dalla 

CPO di metano. Verrà impiegato il modello per simulare le prove sperimentali, utilizzando 

come valore di attività il riferimento indicato dalla curva di aging. 

Nel caso del catalizzatore SD6 le condizioni operative delle prove sono le seguenti: 

¶ Rapporto O2/C=0.6; 

¶ Alimentazione n-ottano al 2%; 

¶ Monolita SD6: L=2.5 cm, mcat =0.70215 g. 

 

A causa della mancanza di prove effettuate nelle medesime condizioni operative tra 

catalizzatore fresco e invecchiato, un secondo confronto verrà fatto tra una prova di CPO di 

iso-ottano su cat. SD6 e una prova nelle medesime condizioni operative svolta su un 

catalizzatore fresco SD1: 

¶ Rapporto O2/C=0.56; 

¶ Alimentazione iso-ottano al 2%; 

¶ Monolita SD6: L=2.5 cm, mcat=0.70215 g; 

¶ Monolita SD1: L=3.1 cm, mcat =0.50745 g. 

 

4.5.1 Effetto aging su profili termici sperimentali di CPO di iso -ottano e n -ottano  

 

In questo paragrafo si discute lôeffetto di disattivazione del catalizzatore sui profili termici 

ottenuti con prove di CPO di combustibili liquidi.  

In particolare in Figura 4.26 (a) si confrontano due prove di temperatura di CPO di n-ottano 

svolte sullo stesso monolita SD6: 

 

¶ una prova su catalizzatore fresco effettuata il secondo giorno di sperimentazione; 

¶ una prova su catalizzatore disattivato svolta il 31esimo giorno. 

 

In Figura 4.26 (b) il confronto viene fatto tra due prove di temperatura di CPO di iso-ottano:  

 

¶ una prova svolta su catalizzatore SD1 fresco; 

¶ una prova svolta su catalizzatore SD6 disattivato effettuata il 19esimo giorno.  
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Figura 4.26 Effetto della disattivazione sui profili termici di CPO di iso e n-ottano. (a) CPO di n-C8H18 2% rapporto 

O2/C=0.6 sullo stesso cat. SD6, prova su cat. fresco (linee rosse), prova su cat. disattivato(linee blu). (b) CPO di i-

C8H18 2% rapporto O2/C=0.56, prova su cat. SD1 fresco (linee rosse), prova su cat.SD6 disattivato(linee blu) 

 

In Tabella 4.7 sono riportati i valori delle temperature massime raggiunte sul solido, in fase gas 

e la temperatura in uscita dal monolita. 

 
Tabella 4.7 vengono riportati valori di temperature che caratterizzano I profili termici sopra riportati.  

    

 

 

 

 

 

 

 

Indipendentemente dal rapporto O2/C, dal tipo di combustibile e dal diverso 

catalizzatore(carico e lunghezza), a livello qualitativo la Figura 4.26 mostra come i profili 

termici di CPO di ottano misurati su catalizzatore disattivato siano molto pi½ ñpiattiò rispetto 

ai profili termici misurati su cat. fresco. Questo comportamento, si differenzia rispetto alla 

CPO di CH4 per quanto accade nella prima zona del catalizzatore: non si nota un aumento di 

temperatura in corrispondenza dellôhot spot. 

 

 

Effetto della disattivazione sul primo tratto di catalizzatore: 

 

Dallôingresso del monolita fino ai primi 0.4 cm non si notano sostanziali differenze tra i 

profili termici (a), mentre nel pannello (b) si osserva una differenza di 15°C tra la temperatura 

massima superficiale raggiunta in seguito alla prova effettuata su cat. SD6 disattivato rispetto 

Catalizzatore Prova Tmax solido Tmax gas Tout 

[-] [-] [°C] [°C] [°C] 

SD6 fresco n-C8H18 2% 

O2/C=0.6 

850 826 677 

SD6 disattivato 842 820 701 

SD1 fresco i-C8H18 2% 

O2/C=0.56 

809 770 647 

SD6 disattivato 824 892 688 
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alla prova effettuata su catalizzatore SD1 fresco. La cinetica non sembra essere influenzata 

dalla disattivazione per sintering a differenza di quanto osservato per la CPO di metano 

 

 

Effetto della disattivazione sul secondo tratto di catalizzatore: 

 

La Figura 4.26 (a, b) mostra come in generale ci sia un innalzamento di temperatura e cadente 

regolare che coinvolge lôintero letto. 

Dal pannello (a) si nota che dalla coordinata assiale 0.4 cm alla coordinata 1 cm la 

temperatura misurata su catalizzatore fresco scende repentinamente (13.2°C/mm) rispetto alla 

temperatura misurata su cat. disattivato(7.3°C/mm).   

Da 1 cm fino allôuscita dal monolita la pendenza dei due profili ¯ simile, la temperatura si 

abbassa alla stessa velocità(4.5°C/mm). La disattivazione nel secondo tratto di catalizzatore 

genera dei profili termici pi½ ñpiattiò, con un gradiente assiale di temperatura che rimane 

basso per tutto il tratto di catalizzatore ed è tale da non consentire il raggiungimento 

dellôequilibrio termodinamico in uscita dal monolita. Questo comportamento è lo stesso già 

commentato nei profili termici di CPO di CH4 dopo i test di CPO di ottani. 

 
Tabella 4.8 Sono riportate le conversioni e le selettività delle principali specie della CPO di ottani in uscita dal 

catalizzatore e confrontati con quelli previsti dellôequilibrio termodinamico. 

 

prova monolita Xfuel XO2 ůH2 ůCO ůCH4 ůCO2 Tout Tout,adiab. Ŭ 

 [%] [%] [%] [%] [%] [%] [°C] [°C] [%] 

n-C8H18 

2% 

O2/C=0.6 

SD6 fresco 95.3 99.8 84.9 74.4 0.93 19.9 

 

678 722 0.93 

SD6 aged 81.6 99.8 69.2 64.2 0.43 18.2 701 763 0.91 

 
Equilibrio  100 100 87.2 83.4 2.74 13.8 671 - - 

i-C8H18 

2% 

O2/C=0.56 

SD1 fresco 89.6 99.6 79.9 69.9 1.6 17.9 647 689 0.93 

SD6 aged 83.9 100 70 64.7 0.66 18.9 688 723 0.94 

Equilibrio  100 100 81.6 80.5 6.86 12.5 

 

645 

 

- - 

 

 

La conversione di fuel in uscita dal monolita risulta fortemente penalizzata dalla 

disattivazione del catalizzatore (la conversione ottenuta nelle prove effettuate sui cat. freschi 

non raggiunge il valore previsto dallôequilibrio termodinamico per lôeffetto del cup mixing). 

Si osserva inoltre una perdita di selettività nei confronti di CO e H2, mentre la selettività a 

CO2 ¯ sempre maggiore del valore previsto dallôequilibrio. Anche la reazione di metanazione, 

favorita alle basse temperature nel secondo tratto di catalizzatore, risulta penalizzata. La 

perdita di attività ha un impatto maggiore sulle conversioni di combustibile e sulle selettività 

alle principali specie di CPO rispetto a quanto osservato per la CPO di metano, dove 

lôaumento di temperatura per effetto del sintering compensava la perdita di attivit¨ catalitica 

stessa. 
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4.5.2 %ÆÆÅÔÔÏ ÄÅÌÌȭÁÇÉÎÇ ÓÕÉ ÐÒÏÆili termici simulati di CPO di iso -ottano e n -ottano  

 

Proviamo ora a simulare tramite modello le stesse prove appena descritte, mantenendo le 

medesime condizioni operative e utilizzando come fattori di disattivazione quelli indicati dalla 

curva di aging, ovvero le misure in CH4, in base allôordine cronologico delle prove (la prima 

zona viene mantenuta dallôingresso del catalizzatore fino a 0.4 mm). 

 

Nel primo caso le prove sono svolte su un unico catalizzatore SD6.  

Per simulare la prova su SD6 fresco (secondo giorno) vengono utilizzati:  

 

¶ DF1= 0.8 - alfa 1= 7.152e+04 m
2
m

-3
; 

¶ DF2= 0.56 - alfa 2= 5e+04 m
2
m

-3
. 

 

Per la prova su SD6 disattivato (31esimo giorno): 

 

¶ DF1= 0.2 - alfa 1= 1.79e+04 m
2
m

-3
; 

¶ DF2= 0.14 - alfa 2= 1.25e+04 m
2
m

-3
. 

 

La simulazione viene eseguita quindi con 1:4 dellôattivit¨ del catalizzatore fresco. 

 

Il secondo confronto fatto su due catalizzatori differenti SD1 e SD6 

 

Prova su SD1 fresco: 

¶ DF1=0.9 ï alfa 1= 4.69e+04 m
2
m

-3
; 

¶ DF2=0.9 ï alfa 2= 4.69e+04 m
2
m

-3
. 

 

Prova su SD6 disattivato (19esimo giorno): 

¶ DF1= 0.22 - alfa 1= 1.97e+04 m
2
m

-3
; 

¶ DF2= 0.154 - alfa 2 = 1.38e+04 m
2
m

-3
. 

 

In questo caso nel primo tratto il catalizzatore SD6 risulta essere meno attivo rispetto al 

catalizzatore SD1 di 2.4 volte, mentre nel secondo tratto di 3.4 . 

 

 

In Figura 4.27 vengono riportati i profili termici ottenuti tramite le simulazioni con parametri 

ricavati da curva di aging e confrontati con i profili sperimentali visti sopra. 
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Figura 4.27 Effetto della disattivazione sui profili termici simulati di CPO di iso-ottano e n-ottano. Le linee rosse 

continue rappresentano i profili presi su catalizzatore fresco, mentre quelle blu su catalizzatore. disattivato. (a, c) 

profili termici sperimentali, (b, d) i corrispettivi profili termici simulati.  

 

Dai pannelli (a, b) di Figura 4.27 dove la differenza di attività tra le due prove è di 1:4 si nota 

la difficolt¨ del modello di prevedere lôeffetto della disattivazione, infatti se per il 

catalizzatore fresco il modello simula abbastanza bene il profilo sperimentale (lôhot spot ¯ pi½ 

caldo di 40ÁC a causa dellôeffetto del FHS previsto dal modello), per la simulazione del 

catalizzatore disattivato, con i valori di attività imposti dalla curva di aging, il modello 

prevede un aumento di temperatura massima raggiunta sul solido di 110°C rispetto al profilo 

sperimentale (a) (non di 40°C) e in uscita dal monolita la temperatura del profilo termico 

simulato risulta più calda di 35°C rispetto al profilo misurato (Tabella 4.9). 

 

La differenza di temperatura di hot spot tra i profili termici sperimentali in pannello (a) è di 

solo 8°C mentre tra i due profili simulati in pannello (b) è di 67°C 

 




























