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1.Introduzione

1.1 Premessa
Il problema del cambiamento climatico, grande problema del nostro tempo, ha gradualmente
spostato l'attenzione verso soluzioni sostenibili. Si ¢ resa necessaria la ricerca di vettori
energetici meno impattanti rispetto ai tradizionali combustibili fossili. Nel novero delle
soluzioni sostenibili si identifica il trattamento delle acque reflue: partendo da un by-product si
possono difatti ottenere chemicals ad alto valore aggiunto, risolvendo allo stesso tempo anche il
problema del corretto smaltimento.

L'importanza del trattamento delle acque reflue nel mondo industriale moderno ¢ di importanza
cruciale se si considera che il 96,6 % dell'acqua disponibile ¢ salina (acqua marine e oceaniche)
e il 2% dell'acqua dolce non ¢ disponibile poiché concentrata allo stato solido ai poli e nelle
calotte polari. (Figura 1,2)

Ne deriva quindi che la restante parte delle acque disponibili sulla Terra ¢ poco piu che
sufficiente per il consumo umano. La crescita della popolazione mondiale, che da poco ha
superato la soglia degli 8 miliardi di individui, e la proporzionale crescita del fabbisogno ed
annesso consumo di acqua pro-capite, stanno mettendo a dura prova la scienza, la tecnologia e
I’ingegneria impegnate costantemente per affrontare le sfide del trattamento e
dell'approvvigionamento idrico in futuro.

Lo sviluppo economico e sociale non puo essere affatto garantito senza l'industrializzazione,
con quest’ultima, che ¢ anche tra le principali cause dell’esaurimento delle risorse idriche
disponibili, per via della significativa produzione di quantita considerevoli di acque reflue per

processi industriali.

L'urbanizzazione unita ad un’eccessiva preoccupazione per l'igiene (oltremodo crescente se si
pensa alla recente pandemia di SARS-COv) genera enormi quantita di acque reflue note come
acque grigie (ristoranti, case, etc). Sebbene non siano tossiche, le acque provenienti dai contesti
suddetti non sono adatte per il consumo umano. L'unica opzione plausibile nell'attuale
situazione ¢ quella di trattare le acque reflue per renderle il piu pure possibile. L'acqua trattata
potrebbe non essere perfettamente adatta per scopi potabili, ma pud quantomeno essere
utilizzata per una varieta diversa di altri scopi, tra cui il riutilizzo per scopi industriali e/o
processi di produzione.

A causa della natura eterogenea delle riserve idriche provenienti da fonti domestiche e
industriali, il trattamento delle acque reflue ¢ difficile. Tra gli inquinanti industriali troviamo
prodotti farmaceutici, pesticidi, alimenti, vaccini, residui radioattivi, metalli e liquami. Gli
inquinanti generati possono essere di origine fisica, chimica o biologica e possono essere tossici
o meno. Ne deriva una ampia diversificazione dei metodi di trattamento utilizzati per le diverse

tipologia di acque reflue.

acqua salata calotte polari e ghiacciai
96,6% 48,8%

~3,4%

acqua dolce =
acque sotterranee acque superficiali
50,7% 0,5%
Figura 1, Distribuzione delle acque sulla Terra Figura 2, Distribuzione acque dolci sulla Terra
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1.2 Le acque reflue

Le acque reflue si suddividono in due macrocategorie:

= Acque civili: provengono dalle zone cittadine, solitamente la grossa percentuale di
queste acque sono all’origine delle acque pulite che derivano dalle attivita quotidiane;
hanno delle caratteristiche compositive simili al variare della citta di riferimento.

»  Acque industriali: varieta incredibile a seconda del settore industriale, il sistema di
depurazione muta a seconda del tipo di acqua di scarico (tintorie, industrie
metallurgiche...)

Gli attori principali dell’inquinamento dei corpi idrici naturali sono le industrie. Con I’avanzare
della tecnologia nascono nuove tipologie di rifiuti che possono risultare piu tossici e dunque
necessitano di tempi di trattamento pit ampi o tecniche piu avanzate.

Esistono diverse fonti e fattori di contaminazione dell'acqua, ma principalmente se ne
identificano due macrocategorie: fonti di contaminazione diretta e fonti di contaminazione
indiretta. Le fonti dirette includono i flussi di scarto provenienti da industrie, raffinerie,
impianti di trattamento dei rifiuti, ecc. I suoli e le acque sotterranee contengono residui di
pratiche agricole umane (fertilizzanti, pesticidi, ecc.) e contaminanti atmosferici che
provengono da varie attivita umane (come emissioni gassose da automobili, fabbriche, ecc.).
Gli inquinanti presenti nell'acqua comprendono un ampio spettro di sostanze chimiche e agenti
patogeni, con diverse proprieta chimiche-fisiche. [1]

1.3 Metodi di trattamento delle acque reflue

Al variare del tipo di contaminanti delle acque reflue, riconosciamo diversi modalita di
trattamento delle stesse, distinguibili in:

= Metodi fisici

=  Metodi chimici

=  Metodi fisici e chimici combinati
= Metodi biologici

Generalmente, 1 contaminanti sono classificati in due grandi classi, vale a dire organici e
inorganici. Solventi industriali, composti organici volatili (VOC), insetticidi, pesticidi, coloranti
e rifiuti della lavorazione degli alimenti sono alcuni dei contaminanti organici. Gli inquinanti
inorganici, a loro volta, includono metalli, fertilizzanti, variazione del pH causata da scarichi
industriali, ...

Esistono tre alternative per lo smaltimento dei rifiuti liquidi:
* Smaltimento diretto dei rifiuti nei corsi d'acqua senza alcun trattamento;
= Scarico dei rifiuti nelle fognature municipali per il trattamento combinato;
= Trattamento separato dei rifiuti industriali prima dello scarico nei corpi idrici;

La scelta di un particolare processo dipende dalla capacita di auto-purificarsi dei corsi d'acqua,

sia dai livelli ammissibili di inquinanti nei corpi idrici, nonche dagli interessi economici sia dei
comuni o delle industrie.
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La maggior parte dei trattamenti si basa su tecnologie convenzionali, (quali ad esempio
equalizzazione, neutralizzazione, trattamento fisico, trattamento chimico e trattamento
biologico), che variano a seconda della tipologia di rifiuto e dalla modalita di scarico.

Sebbene l'acqua soggetta a trattamenti non possa essere pura e sicura al 100% come l'acqua
potabile, abbiamo diverse opzioni di utilizzo:

= Puo essere utilizzata per altri scopi benefici;

= Puo essere utilizzata per scopi agricoli;

= In piccole quantita, I'acqua trattata pud essere utilizzata per coltivare orti, colture
orticole, ecc.

1.4 Impianti di trattamento

I corsi d'acqua possono assimilare determinate quantita di rifiuti prima che vengano inquinati e
un impianto municipale di trattamento delle acque reflue puod essere progettato per gestire
qualsiasi tipo di rifiuto industriale.

Gli impianti di trattamento (Common Effluent Treatment Plant), costruiti in aree industriali
accolglienti sia le acque municipali che quelle industriali, sono particolarmente utili per le
piccole e medie industrie che non possono permettersi di avere un proprio impianto di
trattamento (figura 3).

== 2 g o

Figura 6: Impianto di depurazione per le acque reflue, Nippon Gases (https://www.invisibilemavero.it/trattamento-
acque/trattamento-acque-reflue-7-Figura 7: Schema di griglia a pulizia manuale con canale principale e canale di by-pass di

Qui vengono trattati gli effluenti seguendo 1 limiti di sicurezza previsti e basati su quanto
segue:
1. Composizione degli effluenti

2. Tipo di impianto di trattamento
3. Tempo di consegna dall'impianto di trattamento
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Tuttavia, tali impianti di trattamento possono soddisfare i1 requisiti di un particolare gruppo di
industrie di trasformazione, quali industrie farmaceutiche, industrie tessili, industrie di
trasformazione alimentare, ecc. Ovviamente potrebbero non essere in grado di trattare un'ampia
gamma di acque reflue. Infatti, molte grandi industrie hanno impianti di trattamento ad hoc
delle acque reflue e degli effluenti.

Gli effluenti possono essere classificati in base ai loro costituenti inquinanti sulla base di alcuni
parametri fisico-chimici come portata, pH, TSS (solidi solubili totali), COD (domanda chimica
di ossigeno), BOD (domanda biologica di ossigeno), ecc.

Alcune delle principali categorie di industrie di trasformazione che rilasciano effluenti sono
riassunte nella tabella 1

Tipologia industria Contaminanti possibili Metodi di trattamento
Bioprocess mat. organico, particelle Fisici, chimici, biologici,
sospese, tossine riduzione BOD
Farmaceutica mat. organico, particelle Fisici, chimici, biologici,
sospese, inquinanti chimici neutralizzazione
Fermentazione mat. organico, solubile Fisici e chimici
particelle sospese
Petrolchimica Oli, grassi, lubrificanti, Fisici e chimici
inquinanti chimici
Cartiera Coloranti, inquinanti chimici Fisici e chimici
e alcali
Casearia Oli, grassi, mat.organico Fisici e chimici
particelle sospese

Tabella 1, Categorie di industrie di trasformazione, contaminanti e metodi di trattamento

I livelli di trattamento si suddividono in:

Preliminare
Primario
Secondario
Terziario

O O O O

Tutti questi metodi di trattamento utilizzano una serie di processi di separazione che sono
classicamente noti come operazioni unitarie (UO). Di seguito si effettuera un piccolo
approfondimento delle tecniche principali adoperate per ogni livello di trattamento, per ottenere
un quadro generale della complessita di un impianto di trattamento delle acque reflue.
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1.4.1 Trattamenti preliminari

In tutti i processi di depurazione, sia con tecniche “naturali” che con tecniche “impiantistiche”,
risulta sempre opportuno o indispensabile provvedere a dei trattamenti preliminari, aventi lo
scopo di eliminare parti grossolane, abrasive, oleose, ecc... che non possono essere ammesse ai
trattamenti successivi, (pena tutta una serie d’inconvenienti ai processi o ai singoli macchinari,
o addirittura I’impossibilita di operare). Data la necessaria continuita di esercizio che i processi
di depurazione devono garantire, senza gravosi oneri per la gestione ordinaria e le
manutenzioni straordinarie, occorre che gli stessi processi siano studiati con adeguata
attenzione.

I pit comuni e utilizzati sono:

Grigliatura: ha la semplice funzione di separare meccanicamente i materiali grossolani
tramite barre parallele, in genere in acciaio, opportunamente orientate (solitamente
verticali) e distanziate, la distanza delle barre permette di classificarle in
grossolana/fine/finissima (figura 4);

Dissabbiamento: la presenza nelle acque di rifiuto, di sabbie ed altre sostanze abrasive o
pesanti, pud comportare notevoli inconvenienti negli impianti di depurazione. Con il
termine “sabbie” si considera I’insieme di particelle e corpi che abbiano determinate
caratteristiche di peso specifico ed idrodinamiche, con il dissabbiamento si provvede
proprio alla rimozione di quest’ultime (figura 5);

Equalizzazione: per impianti di piccole potenzialita, emerge la necessita di provvedere a
tale trattamento preliminare, con 1’adozione di vasche di “compensazione” atte non solo
a compensare le portate idriche variabili in arrivo, ma anche la qualita dei liquami da
trattare nei suoi vari componenti inquinanti. Le vasche trovano frequente applicazione
negli impianti industriali, soggetti a variabili caratteristiche dell’effluente. [5]

~ Comparto d - .
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Figura 4: Schema di griglia a pulizia manuale con Figura 5: Dissabbiatore a canale (con raccolta manuale

canale principale e canale di by-pass di emergenza [2] della sabbia) [2]
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1.4.2 Trattamenti primari

Trattamenti depurativi che comprendono, oltre i trattamenti preliminari, anche una fase di
sedimentazione primaria, durante la quale vengono ‘‘catturati” gran parte dei solidi
sedimentabili. Essi si distinguono principalmente in:

Figura 6, Vasca di sedimentazione a pianta
circolare a flusso radiale [2]

= Sedimentazione ¢ uno dei piu importanti trattamenti delle acque reflue, viene utilizzata
la forza di gravita per separare le particelle solide appunto “sedimentabili” dall’acqua.
Le particelle sono caratterizzate da peso specifico maggiore di quello dell’acqua, di
conseguenza sono in grado di depositarsi sul fondo di un contenitore in tempi
accettabili.

® Flottazione: viene sfruttata sempre la forza di gravita, ma per favorire la risalita in
superficie di particelle piu leggere dell’acqua (oli, grassi, idrocarburi, schiume), nel caso
rese tali per I’azione di aria compressa (flottazione forzata) le vasche sono dotate di
sistemi di raccoglimento superficiale del materiale galleggiante.

1.4.3 Trattamenti secondari

Sono processi di tipo biologico, per mezzo dei quali le sostanze organiche presenti nelle acque
reflue vengono degradate e talora anche inertizzate. Nella depurazione con tecniche
impiantistiche, questi processi vengono esaltati, sfruttando la loro efficienza nell’abbattimento
delle sostanze organiche presenti nei liquami in elevata concentrazione, sotto forma disciolta e
colloidale. In essi si sfrutta la capacita di alcuni microorganismi di provvedere:

o Ad assorbire le sostanze organiche solubili e colloidali presenti nelle acque reflue che
diventano cosi solidi sospesi, sedimentabili ¢ comunque di dimensioni tali da potere
essere separate in un successivo processo, normalmente una sedimentazione secondaria;

o A degradare direttamente le sostanze organiche utilizzate per il loro metabolismo,
trasformandole in sostanze inerti

C’¢ da premettere che tutti 1 processi di tipo biologico sono fortemente influenzati dalla
temperatura, al cui crescere, solitamente si riscontra un aumento delle velocita di reazione. Alle
varie temperature tendono a svilupparsi microrganismi specificatamente specializzati:
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¢ Psicrofili a temperature T <22°C
% Mesofili a temperature comprese tra 25°C < T < 40°C
s Termofili a temperature comprese tra 40°C < T < 60°C

Distinguiamo adesso i processi biologici in processi aerobici e anaerobici:

= Aerobici: sono processi di trasformazione delle sostanze organiche operati da
microrganismi nel mezzo liquido, in presenza di ossigeno libero disciolto. E un
processo ossidativo nel quale si hanno delle trasformazioni svolte dai microrganismi
strettamente aerobi o facoltativi. Il processo ha una velocita maggiore (anche 3-5 volte)
rispetto a quelli anaerobici, a parita di condizioni. Non si ha alcuna la generazione di
composti odorigent;

*  Anaerobici: si sviluppano in assenza di ossigeno disciolto libero, a mezzo di specifici
microrganismi anaerobici e facoltativi. I microrganismi utilizzano I’ossigeno legato alle
molecole dei composti organici e inorganici presenti nel mezzo liquido per il processo
di respirazione. Queste molecole, pertanto, vengono attaccate e degradate e quindi
ridotte a sostanze organiche piu semplici 0 a sostanze inorganiche.

Figura 7, Differenze tra un processo aerobico e uno anaerobico [2]
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1.4.4 Trattamenti terziari
Con il termine “terziario” si intende un successivo affinamento, di grado di depurazione
superiore a quello raggiungibile mediante trattamento secondario. Essenzialmente si parla di
due operazioni:

= Filtrazione: operazione fisica, sempre effettuata anche su linee piccole.
E la prima operazione del trattamento terziario e prevede l’intercettazione delle
particelle solide presenti nelle acque fino a livelli dell’ordine di 10 um;

= Disinfezione: operazioni fisiche/chimiche (clorazione, osmosi inversa, ecc...) che
hanno lo scopo di realizzare una sensibile riduzione dei microrganismi presenti
nell’acqua reflua, in base a specifiche esigenze del corpo idrico ricettore, o nel caso in
cui le stesse acque reflue possano essere destinate al riuso.

Processo Rimozione % carica batterica
Grigliatura grossolana 0-5
Grigliatura fine 10-20
Sedimentazione semplice 25-50
Trattamento chimico 40-80
Disinfezione effluente secondario 95-99,999

Tabella 2, Percentuali di rimozione carica batteria correlati con tipologia di processo
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1.5 L’industria alimentare

L’industria alimentare contribuisce per il 20-30% delle emissioni mondiali di gas serra (GHG)
e il 30% del suo consumo energetico incide in modo significativo al cambiamento climatico e
all'impiego dell'energia. Secondo le proiezioni, la produzione alimentare mondiale e la
corrispondente domanda di energia aumenteranno rispettivamente del 50% e del 45% entro il
2030.

11 formaggio ¢ uno dei prodotti alimentari piu popolari al mondo, con un consumo in aumento
del 4% nei cinque anni precedenti. Dal 2017 ad oggi vi ¢ stato un aumento del consumo pro-
capite in Europa da 19,59 kg a 20,93 kg. Entro il 2028, si prevede che il mercato del formaggio
crescera del 30% a $ 162 miliardi, dal suo valore attuale. I due maggiori mercati del formaggio
sono gli Stati Uniti con 5,9 Mt di consumo di formaggio all'anno e 1'Unione Europea con 10,8
Mt [3.4] (figura 8).
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Figura 8, Consumi pro-capite formaggio 2021, le percentuali sopra le colonne si riferiscono alla variazione dal 2017 al 2021 [3]

L'industria lattiero-casearia ¢ divisa in diversi settori, generanti effluenti con caratteristiche
differenti, a seconda del prodotto ottenuto (yogurt, formaggio, burro, latte, gelato, ecc.). La
caratterizzazione delle acque di scarto ¢ influenzata dalla gestione aziendale delle stesse, dalle
condizioni meteorologiche, dalle condizioni operative e dai sistemi di trattamento interni
all’industria stessa [5]. Durante la produzione di formaggio vengono prodotti tre tipi principali
di effluenti: siero del latte (derivante dalla produzione di formaggio), siero del latte secondario
(derivante dalla produzione di ricotta) e acque reflue del siero del latte (acqua di lavaggio
contenente varie frazioni di siero di latte e /o siero del latte secondario) [6].

Diverse tecnologie di risparmio energetico e recupero di energia, tra cui riconosciamo
l'integrazione del calore, la digestione anaerobica (AD) del siero del latte per produrre biogas e
la fermentazione del siero del latte per produrre bioetanolo, sono state implementate nel
processo di produzione del formaggio con lo scopo di ridurre il consumo di energia e le
emissioni di gas serra associate.
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1.5.1 Siero del latte

Gli effluenti della produzione del formaggio rappresentano un importante impatto ambientale
per via delle loro caratteristiche chimico-fisiche. Il siero del latte ¢ un liquido giallastro che si
ottiene dalla co-precipitazione della caseina del latte durante la produzione del formaggio.
Solitamente 1 kg di formaggio genera 9 kg di siero di latte, raggiungendo 5 milioni di
tonnellate di siero di latte annui su scala globale.

Questo effluente contiene tipicamente il 4,5-6 wt% di lattosio, lo 0,6-1,1 wt% di proteine , lo
0,8-1 wt% di minerali, lo 0,05-0,9 wt% di acido lattico, lo 0,06-0,5wt% di lipidi e il 93-94 wt%
di acqua (figura 9). A causa dei suoi valori BOD e COD, che vanno rispettivamente da 27 a 60
kg/m® e da 50 a 102 kg/m>, non dovrebbe essere rilasciato nell'ambiente senza un trattamento
adeguato. [6]
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Figura 9, composizione del siero del latte [6]

Per la gestione del siero del latte, sono spesso prese in considerazione le seguenti categorie di
processi:

»  Trattamenti biologici: digestione anaerobica (con valorizzazione) e aerobica (senza
valorizzazione), idrolisi del lattosio e fermentazione;

= Trattamenti chimico-fisici: precipitazione proteica, termica e isoelettrica;

= Tecnologie di valorizzazione: ultrafiltrazione a membrana, osmosi inversa. Utilizzate
per recuperare i componenti piu preziosi del siero del latte (lattosio e proteine);

Su scala di laboratorio, invece abbiamo:
= Processi catalitici: steam reforming, aqueous phase reforming.
I costi delle tecnologie di valorizzazione e 1 processi termochimici solitamente non sono

tollerabili per industrie di piccole-medie dimensioni; dunque, in questi casi si adottano
trattamenti chimico-fisici o biologici economicamente piu favorevoli.
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1.6 Trattamenti biologici

I sistemi biologici beneficiano di alterazioni microbiche di sostanze organiche complesse ¢
della possibilita di adsorbimento di metalli pesanti da parte di microrganismi appropriati. |
processi biologici sono molto promettenti per 'integrazione di diversi sistemi biologici atti alla
rimozione selettiva dei componenti dalle acque reflue.

1.6.1 Digestione aerobica

La digestione aerobica ¢ caratterizzata da una degradazione di materia organica abbastanza
rapida a temperatura ambiente (22-24°C) ottenibili con valori di HRT (Hydraulic Retention
Time) piccoli. I prodotti ottenuti sono principalmente H>O e CO2 e composti organici [7].

1.6.2 Digestione anaerobica

La digestione anaerobica del siero del latte generalmente ¢ condotta in condizioni mesofile (tra
1 35-37°C). Data D’alta resistenza della caseina (la principale proteina del latte, circa 80%) alla
degradazione da parte dei microrganismi ¢ richiesto 1’uso di microrganismi specifici.
Solitamente la digestione anaerobica presenta un’alta efficienza di rimozione del carico
organico. I prodotti ottenuti sono composti organici e inorganici (CHs, CO2) [8].

1.6.3 Fermentazione ad etanolo

La fermentazione alcolica del siero del latte non ¢ economicamente favorevole rispetto ad altri
substrati come zucchero di canna, amido di mais, biomassa lignocellulosica, ecc...Sebbene
I’efficienza di consumo del substrato sia tra 70-100 % con HRT relativamente bassi, la
concentrazione finale di etanolo ¢ piuttosto bassa [9].

1.6.4 Fermentazione ad idrogeno

Si tratta di un processo anaerobico nel quale si ottiene a partire dal lattosio presente nel siero
del latte un biogas composto da: idrogeno, metano e anidride carbonica. Si utilizzano dei
particolari mix di specie di microrganismi o mesofili (30-38°C) o termofili (55°C).

La produzione di idrogeno pud essere massimizzata controllando alcuni parametri quali: pH,
alcalinita. Generalmente si opera con un’ambiente leggermente acido o nei pressi della
neutralita (pH=4-7) [10].

1.6.5 Fermentazione ad acido lattico

Dopo un processo di ultrafiltrazione, volto ad aumentare la concentrazione del lattosio, dei sali
minerali e ridurre quella delle proteine, si procede con un trattamento anaerobico svolto da
microrganismi della specie Lactobacillus casei. Tale tipo di processo ¢ scarsamente utilizzato
su scala industriale data la bassa produttivita ad acido lattico (HRT = 48-56 h, T =23 — 37 °C).
L’acido lattico ¢ utilizzato nell’industria alimentare e chimica principalmente come conservante
e acidificante, viene impegnato anche per la produzione di plastiche biodegradabili [11].
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1.6.6 Idrolisi lattosio

L’idrolisi del lattosio ¢ condotta da un enzima “lattasi” che converte il lattosio in glucosio e
galattosio, questa operazione ¢ necessaria poiché sono pochi i microrganismi capaci di
utilizzare direttamente il lattosio, mentre sono molteplici quelli che possono utilizzare i
monosaccaridi. Data D’impossibilita di riutilizzo dell’enzima lattasi, questo processo ¢
economicamente sfavorevole. 1 principali svantaggi dell’idrolisi enzimatica sono: la
polimerizzazione del lattosio e/o del galattosio con successiva formazione di oligosaccaridi e il
mass transfer limitato nelle celle [12].

1.7 Trattamenti fisico-chimici

I trattamenti fisico-chimici hanno lo scopo di ridurre i contaminanti come la materia organica,
la torbidita della soluzione e i solidi sospesi ma anche recuperare prodotti preziosi presenti nel
siero del latte, ovvero lattosio e proteine. La riduzione del COD pud essere ottenuta con
precipitazione termica e/o isoelettrica o con agenti flocculanti.

1.7.1 Precipitazione proteica termica e isoelettrica

La precipitazione delle proteine del siero del latte si puo ottenere in diversi modi: a temperature
moderate attraverso un processo detto “precipitazione termocalcica”, a temperature elevate o in
alternativa riducendo il pH fino al raggiungimento del punto isoelettrico delle micelle.

11 processo di precipitazione avviene in due step: il primo di precipitazione delle proteine con le
tecniche suddette e il secondo attraverso una concentrazione delle proteine attraverso
un’operazione di centrifugazione/filtrazione. Lo svantaggio dell’utilizzo di un processo in
temperatura ¢ la denaturalizzazione delle proteine [13].

1.7.2 Precipitazione proteica con agenti coagulanti

La precipitazione attraverso 1’utilizzo di agenti coagulanti quali: sodio polifosfato, sali di ferro
o polielettroliti ¢ un’alternativa alla precipitazione termica e/o isoelettrica, permettendo una
riduzione delle proteine nella soluzione senza la possibilita di recupero di quest’ultime in
quanto contaminate dalla presenza del coagulante [14].
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1.8 Tecniche di valorizzazione
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Figura 10, Campo operativo delle varie tecniche di filtrazione [2]

Sono dei processi volti a recuperare componenti piu importanti del siero del latte come proteine
e lattosio. Sono processi particolarmente costosi in quanto si raggiunge un livello di rimozione
del carico inquinante pressoché totale, ne descriviamo il piu conosciuto.

= Osmosi inversa: ¢ un processo di intercettazione a livello molecolare, permette una
rimozione praticamente completa, si opera con pressioni sempre piu alte a seconda del
livello di depurazione richiesto (fino ad 80 bar). E un processo ampiamente utilizzato
anche per la potabilizzazione dell’acqua marina.

1.9 Processi catalitici

Processi ancora in scala di laboratorio, attraverso 1’ausilio di catalizzatori ¢ possibile operare
a temperature e tempi di reazione piu contenuti. Tra questi processi abbiamo il reforming in
fase gassosa catalitico (SR) e il reforming in fase acquosa catalitico (APR); due processi
molto promettenti per il trattamento delle acque reflue.

1.9.1 Steam Reforming (SR)

Uno dei metodi piu popolari per produrre un gas di sintesi ricco di idrogeno partendo da
molecole organiche ¢ lo steam reforming. La materia organica nel siero di latte puo essere
convertita in un gas con un'alta concentrazione di idrogeno, fino al 70% vol.%, mediante
questo processo catalitico, che funziona a pressione atmosferica e temperature moderate
(400-700 °C) e ha numerose potenziali applicazioni future. Con tale processo ¢ possibile
scendere al di sotto dei limiti di legge, in termini di contenuto di carbonio, per lo scarico in
sicurezza della corrente [15].

Lo steam reforming “classico” ¢ un processo ben rodato nel tempo che porta a gas di sintesi.
La reazione endotermica nota come reazione di steam reforming (Eq. (1)) ¢ condotta in un
reformer composto da una serie di tubi in lega resistente ad alta temperatura nei quali ¢
disperso un catalizzatore base nickel, i tubi sono disposti all’interno di una fornace
equipaggiata con dei bruciatori sia nella parte alta che sulla parte laterale. Le condizioni
operative variano a seconda dell’uso che si deve fare del gas di sintesi, solitamente si opera
con un eccesso di vapore (H2O/CHs mole ratio 2:1-4:1) mentre la temperatura operativa ¢
compresa tra 750-900 °C. Il gas di sintesi grezzo ¢ caratterizzato da una miscela di
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H»,CO,CO; e di metano non reagito, che ¢ vicino alle condizioni di equilibrio della reazione
di steam reforming e di water gas shift (WGS, Eq.(2)). [16]

CH,+ H,0 23H,+CO  AHY%gx = —206k//mol  Eq (1)
€O+ H,0 = H, + CO, AH « 41kJ/mol  Eq (2)

La tipica composizione del gas in uscita ¢ mostrata nella tabella 3

Furnace outlet temperature, °C 890
Furnace outlet pressure, bar 24
S/C ratio 3.0
Component, vol.%
Hydrogen 51.0
Carbon monoxide 10.4
Carbon dioxide 5.0
Methane 2.0
Water vapor 31.6

Tabella 3, Composizione tipica del gas di sintesi in uscita dalla fornace [16]

1.9.2 Aqueous Phase Reforming (APR)

Il reforming in fase acquosa (APR) ¢ un processo catalitico, condotto a temperature
relativamente basse (200-270°C) e pressioni moderate (30-50 bar) in maniera tale da mantenere
il sistema in fase liquida; generalmente il catalizzatore ¢ eterogeneo a base di metalli dispersi su
un supporto in allumina o carbone.

L’interesse verso questo processo nasce dal fatto che presenta dei consumi energetici limitati e
permette di convertire 1 composti ossigenati presenti in acque di scarto ottenendo diversi
composti di interesse sia in fase liquida che in fase gassosa. Il processo ¢ relativamente recente,
difatti in letteratura esistono pochi studi affini al nostro prodotto di interesse [15,17,19].

Il prodotto principale dell’APR ¢ una fase gassosa contenente H, e CO; insieme a percentuali
minori di CO, CH4 e idrocarburi leggeri come etano e propano. La fase liquida, invece, ¢
caratterizzata da specie quali alcol, chetoni, aldeidi, acidi organici, che variano in base dalle
specie ossigenate nella corrente di partenza. La fase solida invece ¢ caratterizzata da sostanze
insolubili in acqua dette umine derivanti da reazioni di polimerizzazione e condensazione di
furfurali, fenoli e acidi durante la reazione di reforming [26].

Ad oggi la maggior parte della produzione dell’idrogeno ¢ affidata al processo di steam
reforming (SR) del metano di origine fossile: tale processo lavora ad alte temperature e
pressioni medio-basse (>800°C, 20 bar) in presenza di catalizzatore (di solito Ni/Al>,O3),
producendo CO> che viene immessa in atmosfera. Un’alternativa allo SR del metano per la
produzione di idrogeno ¢ ’elettrolisi dell’acqua; ¢ un processo altamente energivoro che puo
essere definito sostenibile solo qualora esista la possibilita di utilizzare energia da fonti
rinnovabili e sostenibili.

Dunque, il principale scopo della reazione di APR dei composti ossigenati ¢ la produzione di
idrogeno, importante carrier energetico ma anche chemical utile in svariati processi industriali
come la produzione di ammoniaca o metanolo oppure utilizzato nelle pile a combustibile. In
concomitanza con la produzione di prodotti chimici ad alto valore aggiunto abbiamo anche una
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riduzione del carico organico della corrente di acqua reflua e dunque un piu semplice
smaltimento di quest’ultima secondo i limiti previsti per legge.

I composti ossigenati possono seguire certuni percorsi reattivi durante il processo di APR; di
seguito vengono elencate le principali reazioni che accadono sia in fase liquida che in fase
gassosa per molecole con rapporto C:O pari ad 1:

ChHypiy + nH,0 = nCO + (2n + 1)H, (Eq 3)
CyHy, 0, = nCO + yH, (Eq 4)
CO + H,0 = CO, + H, (Eq5)
CnHy, 0, + nH,0 = nCO, + (y + n)H, (Eq 6)
CO +3H, = CH, + H,0 (Eq7)
CO, + 4H, = CH, + 2H,0 (Eq 8)
nCoO + (2n+ 1DH, = CoHopsy + nH,0 (Eq9)
nCo + 2nH, = C,Hyy, + nH,0 (Eq 10)

Cosi come gia approfondito nel processo dello SR, & opportuno precisare che la reazione 3 ¢
una generalizzazione del reforming degli alcani mentre la 5 ¢ la reazione di WGS.

Al contrario la 4 ¢ la reazione di reforming dei composti ossigenati. La reazione 6 costituisce il
reforming in fase acquosa, tale reazione consiste in una combinazione della reazione 3 e 4. Le
reazioni 7,8,9,10 possono essere considerate delle reazioni secondarie, mentre la 7 e la 8 sono
reazioni di metanazione del monossido di carbonio e dell’anidride carbonica. Le reazioni 9 e 10
sono le reazioni di Fischer Tropsch le quali convertono il CO ad alcani e alcheni.

Da un punto di vista termodinamico la reazione di reforming dei composti ossigenati ¢ favorita
(AG® < 0) a temperature comprese tra 300 e 400 K, mentre per gli alcani questo accade per
temperature superiori a 700 K. La reazione di WGS invece ¢ una reazione esotermica ed ¢
favorita per temperature piu basse. Dunque, esiste un intervallo di temperatura nel quale la
reazione di WGS e quella di APR sono compatibili e possono avvenire contemporaneamente. Il
CO prodotto dal reforming reagisce con H>O per formare H> seguendo la reazione di WGS.
Questo costituisce un vantaggio rispetto al SR nel quale sono necessari due reattori in serie data
la incompatibilita delle reazioni [27].

Dalla letteratura ¢ noto che una maggior produzione di H> ¢ ottenibile passando per la rottura
del legame C-C del composto ossigenato con concomitante formazione di CO che partecipa,
come precedentemente detto, alla reazione WGS.

Differentemente passando per la rottura del legame C-O si ottengono alcoli e acidi organici che
comportano un consumo maggiore di H> e dunque delle performance dell’APR peggiori.
Pertanto ¢ necessario utilizzare catalizzatori che promuovano la rottura del legame C-C e la
contemporanea reazione di WGS. Numerosi studi [17,18,20] propongono catalizzatori
eterogenei a base Ni, Pd, Ru, Rh e Pt su supporti di y-Al2O3 o di carbone nelle reazioni di
reforming in fase acquosa.

I1 Ni e il Pt presentano la miglior attivita catalitica mentre, in quanto a selettivita ad Ho, il Pd e
il Pt si dimostrano come le migliori scelte. Ru e Rh sono preferibili in altri processi data la loro
bassa attivita catalitica e alta selettivita ad alcani. Il Pt ¢ tra le scelte piu adottate per il
reforming in fase acquosa perché offre un buon compromesso tra attivita catalitica e selettivita
ad Ha.
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Sono presenti studi sul reforming in fase acquosa di zuccheri e alcoli quali: glucosio, xilitolo,
maltosio, sorbitolo [17,18,20]. Di seguito alcuni risultati ottenuti in un reattore continuo (PFR)
operante tra 498 e 538 K per ’APR del glucosio e fruttosio presentati da Cortright et al.[20]. A

seconda delle condizioni operative si riportano i seguenti risultati (tabella 4).

Feed Carbon to Gas [%] Carbon to Liquid [%] H; [vol %]
Glucosio 50-84 15-51 46-51
Sorbitolo 61-90 12-39 54-61

1.9.3 APR del lattosio

Tabella 4, CtoG,CtolL e H2 vol% APR glucosio e sorbitolo [20]

Per quanto riguarda il reforming in fase acquosa del lattosio (rapporto C:O diverso da 1:1) la
stechiometria di reazione ¢ la seguente:

CioHyy 041 + 13H,0 = 12 CO, + 24H,

Uno schema di reazione piu dettagliato ¢ riportato in figura 11.

P s

- r"l\"'

Lactose

H,0 v

-
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Figura 11, Schema di reazione del reforming in fase acquosa del lattosio [19]

Eq (11)




Lo schema di reazione include la formazione di prodotti liquidi e gassosi. La formazione di
questi composti avviene a seguito dalla decomposizione del lattosio attraverso processo di
idrolisi, in glucosio e galattosio, che successivamente e, a loro volta, possono decomporsi in
altri prodotti liquidi intermedi.

Si distinguono tre diversi percorsi paralleli di reazione che spiegano la formazione di questi
prodotti liquidi intermedi: A: isomerizzazione, B: frammentazione retro-aldolica, C:
disidratazione. La fase gassosa ¢ composta principalmente da H> e COo, tali specie si formano
attraverso la decomposizione termica e/o le reazioni di reforming del lattosio e di tutti i prodotti
intermedi liquidi. Partecipano anche reazioni di decarbossilazione che portano alla formazione
di CO che reagisce seguendo le reazioni di metanazione e WGS (Eq 5,7,8,12) [19].

CO + H,0 = H, + CO, Eq (5)
€O+ 3H, = H,0 + CH, Eq (7)
€O, + 4H, =2 H,0 + CH, Eq (8)

C,Hy,O0,+ (n—k)H,0 =nCO+ (n+m/2—k)H, Eq (12)

Come gia detto, la miscela gassosa ¢ costituita principalmente da H> e CO,, mentre la fase
liquida ¢ una complessa miscela di composti organici disciolti in acqua, quali alcoli, aldeidi,
acidi, esteri, chetoni, furani, fenoli e altri composti ossigenati in base alle condizioni operative
del processo stesso e dalla tipologia di feed.

Il processo di APR puo essere personalizzato per prodotti liquidi preziosi che possono essere
utilizzati come “building blocks” per altri processi o per produrre gas ricco in Hz, in
concomitanza di una riduzione dei valori di BOD e COD. Tramite APR si elimina la necessita
di vaporizzare le sostanze chimiche organiche e 1’acqua della materia prima, riducendo di
conseguenza il consumo energetico. Grazie alla sua adattabilita, I’APR risulta un processo
molto promettente, specificatamente progettato per il trattamento e la valorizzazione degli
effluenti del siero del latte.

In letteratura sono presenti pochissimi studi sull’reforming in fase acquosa del lattosio, uno fra
questo ¢ lo studio effettuato da Remon et al. nel 2016 [19]. I test nel loro caso sono condotti in
un reattore continuo con un catalizzatore Ni-La/Al0O3 e un tempo di reazione di 3h. Le
condizioni operative delle loro prove sono: temperatura (200-240°C), pressione (38-50bar),
concentrazione di lattosio (1-10 wt%) e rapporto catalizzatore min/ g lattosio (10-40g).

Per fornire alcuni dettagli dei loro test sono riportati in figura 11.2 alcuni dei risultati delle
prove effettuate da Remon et al., a seconda delle condizioni operative riescono ad ottenere:

= CtoGas: 5-41 %

= CtoLiquid: 33-97%

= (CtoSolid: 0-59%
Le CtoL e CtoS mostrano dei comportamenti antagonisti, per esempio se aumenta la CtoL la
CtoS diminuisce e viceversa.

L’effetto della temperatura su questi parametri dipende dalla concentrazione del lattosio e dal
rapporto catalizzatore/lattosio. Infatti per la soluzione al 1 wt% e 10g cat/lattosio un aumento
della temperatura comporta un aumento dalla CtoL e una riduzione della CtoS a prescindere dal
valore di pressione.
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Figura 11.2, Influenza delle condizioni operative sulle Carbon to X [19]

Per la soluzione al 10 wt% e un rapporto 10g cat/lattosio una pressione piu bassa (38 bar)
comporta una maggior produzione di solido mentre ad alta pressione (50 bar) la CtoS rimane
pressoche costante all’aumentare della temperatura ma invece la CtoG aumenta e la CtoL
diminuisce. Invece, per un valore di 40g cat/lattosio si raggiunge un massimo della CtoL per la
temperatura di 220°C per poi drasticamente scendere a 240°C a prescindere dalla
concentrazione di lattosio.

Le condizioni operative giocano un ruolo fondamentale, sul risultato finale del processo in
termini di conversioni del carbonio (solido, liquido, gas) che di composizione delle diverse fasi
ottenute. La fase gas ¢ principalmente costituita da H2, CO2, CHs4, CO. Mentre la fase liquida ¢
un mix di aldeidi, chetoni, acidi carbossilici, alcoli, furani e composti ciclici. La produzione del
gas ¢ favorita ad alte pressioni e alte temperature quando si utilizzano soluzioni ad alta
concentrazione di lattosio. Mentre la produzione di liquido ¢ favorita ad alte temperature e
soluzioni poco concentrate di lattosio.
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1.10 Obiettivo tesi

Si ¢ voluta studiare I’APR quale percorso di valorizzazione dell’acqua reflua dell’industria
casearia. L ’industria casearia, come gia approfondito nel paragrafo 1.5, genera diversi effluenti
da smaltire tra cui il siero del latte. Il piu grande costituente organico del siero del latte ¢ il
lattosio; dunque, ai fini della nostra ricerca sperimentale, abbiamo voluto simulare questa
corrente di acqua reflua con delle soluzioni di lattosio a concentrazione variabile e valorizzarle
attraverso il processo di APR.

A partire da uno studio di letteratura si sono voluti approfondire tre diversi percorsi di
valorizzazione:

1. APR diretta;

2. Idrogenazione e APR;

3. Idrolisi, Idrogenazione e APR.

Per quanto concerne il percorso di APR diretta, ¢ stata analizzata I’influenza del catalizzatore,
della temperatura operativa e della concentrazione della soluzione iniziale. Ci si ¢ posti
I’obiettivo di valutare eventuali differenze tra la reazione catalizzata e non catalizzata e quello
di individuare le condizioni ottimali per il processo di APR del lattosio. Una volta individuate
le condizioni ottimali dell’ APR, in termini di temperatura e catalizzatore, si ¢ proceduto poi con
lo studio dei pretrattamenti: idrogenazione e idrolisi.

Per poter individuare le condizioni operative piu adeguate al processo di idrogenazione, sono
stati condotti dei test che ne valutavano la dipendenza dalla temperatura e la tipologia di
catalizzatore utilizzato. Successivamente poi la soluzione acquosa ottenuta ¢ stata portata ad
APR e una volta analizzati 1 risultati si sono individuati il catalizzatore piu performante e la
temperatura operativa ideale per il processo di idrogenazione

Per quanto riguarda I’idrolisi, le condizioni ottimali del processo sono state individuate
conducendo delle prove catalizzate e non catalizzate a concentrazione fissata. Le soluzioni
acquose cosi ottenute sono state poi trattate con un processo di idrogenazione, (nelle condizioni
ottimali trovate attraverso 1 test precedenti)e, in ultimo, ¢ stata effettuata I’APR.

Successivamente sono stati condotti dei test di idrolisi con consecutiva idrogenazione nei quali
¢ stata studiata 1’influenza della concentrazione e del tempo di reazione dell’idrogenazione.

Infine ¢ stato effettuato un confronto dei vari percorsi di reazione in funzione della
concentrazione della soluzione di partenza.
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2 Materiali e metodi

2.1 Materiali utilizzati
Feed : Lattosio monoidrato

Per simulare la tipica corrente di scarico dell’industria casearia, caratterizzata principalmente
da siero del latte si ¢ utilizzato il lattosio monoidrato acquistato da Sigma Aldrich con una
purezza del 97% per preparare la soluzione acquosa (120ml). Dopo ogni prova sono state
effettuate delle analisi di caratterizzazione della fase liquida con HPLC e TOC e della fase
gassosa con il uGC. I catalizzatori commerciali utilizzati sono i seguenti.

Catalizzatori: Pt/C 5 wt% , Pt/A1>203 5 wt% , Ru/C 5 wt% , Ru/Al;03 5 wt%, Amberlyst 15

2.2 Reattore
I processi catalitici sono stati effettuati in un reattore batch (Parr 4566).

I reagenti sono introdotti all'interno del reattore. Il tempo di reazione desiderato viene mantenuto
una volta raggiunte le condizioni desiderate (temperatura, pressione € mixing).

I reagenti e i prodotti non convertiti vengono quindi rimossi dal reattore insieme alla soluzione.

Uno schema semplificato di un reattore batch con camicia esterna che funge da sistema di
riscaldamento/raffreddamento ¢ mostrato nella Figura . In generale, i reattori batch sono
costituiti da serbatoi in cui la miscelazione ¢ assicurata da una girante interna (o piu di una se

necessarie) e l'impianto di riscaldamento € costituito da tubi interni o serpentine.

gas/liquid inlet

Figure 12: Rappresentazione schematica di un reattore batch equipaggiato con una camicia esterna

Per descrivere 1’evoluzione del processo chimico ¢ possibile definire una serie di indicatori utili
per determinare la variazione della composizione del sistema rispetto alle condizioni iniziali: nel
caso di reattori batch le variazioni avvengono nel tempo e non c¢’¢ nessuna variazione spaziale
perché il sistema ¢ chiuso.

Quindi durante 1 nostri esperimenti abbiamo deciso di definire i seguenti indicatori:

- Selettivita ad idrogeno: quanto piu vicino siamo alla reazione stechiometrica di reazione
dell’APR tanto piu alto sara il valore della selettivita;

12 moly,
I_Iz,selectivity ~ o *

«100 (Eq 13)

molco2
- Conversione lattosio: permette di valutare quanto lattosio ¢ stato utilizzato rispetto a quello
niziale;
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_ moljate,in —MOljatt fin % 100 (Eq 14‘)

moljattin

Clattosio

Carbon to Gas: permette di valutare quanto C di quello di partenza ¢ presente nella fase gas;

mOIfianas

CGAS = molin Creeq * 100 (Eq 15)

Carbon to Liquid: permette di valutare quanto C di quello di partenza ¢ presente nella fase
liquida ;

molfiy Cjig

moljyCreed

Carbon to Solid: permette di valutare quanto C di quello di partenza ¢ rimasto nella fase
solida;

molgin Csol

CSOL = molinCreed * 100 (Eq 17)

H; distribuzione: permette di valutare quanto Ha ¢ presente nello stato molecolare nella fase
gas;

molgnHy
H, qist = *100 Eq 18
2,dist molgp (Hy+2%CH, +3%CoHg+4+C3Hg) (Eq18)

Alkane distribuzione: permette di valutare quanto H» ¢ sottoforma di alcani nella fase gas.

Alkanedist =100 — H2,diSt (Eq 19)

Le equazioni (13,14,15,16,17,18,19) sono utili per valutare I’evoluzione del processo.
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2.3 Analisi della fase gas e fase liquida
2.3.1 Cromatografia Gas

L’analisi della fase gas ¢ effettuata utilizzando un microgas cromatografo (SRA Instruments)
La definizione ufficiale della [IUPAC di cromatografia ¢ :

“La cromatografia e un metodo fisico di separazione nel quale i componenti da separare sono
distribuiti tra due fasi, una delle quali é fissa (fase stazionaria), mentre l'altra (fase mobile) si
muove in una direzione definita”

Uno dei metodi piu utilizzati al giorno d’oggi per determinare la composizione di un gas ¢ la
gascromatografia, Il suo funzionamento ¢ basato sul fatto che diverse sostanze con proprieta
fisiche e chimiche differenti interagiscono con una fase solida o liquida in vari modi. Quando la
fase mobile ¢ un gas, la fase stazionaria pud essere o un liquido, e quindi abbiamo la
cromatografia gas-liquido, o un solido, e in questo caso abbiamo la cromatografia gas-solido.

La fase stazionaria ¢ confinata all'interno della colonna dello strumento e viene spazzata dalla
fase mobile che si chiama "gas vettore". Possiamo avere due tipologie di colonne:

= Packed columns: sono riempite con un supporto granulare che viene rivestito da un sottile
film della fase stazionaria;
= Tubular columns: nella colonna non ¢ presente alcun supporto granulare

All'interno delle colonne tubolari ¢ possibile distinguere tre varianti:

o Wall coated open tubular (WCOT): la fase stazionaria ¢ un film sottile fissato sulle pareti
interne della colonna;

o Porous layer open tubular (PLOT): la parete interna della Colonna ¢ un layer poroso che puo
essere il support della fase stazionaria oppure la fase stazionaria stessa;

o Support coated open tubular (SCOT): sono delle particolari colonne PLOT

Sia che si tratti di “packed” che di “tubular” la colonna ha due collegamenti: un'estremita ¢
collegata all'ingresso del gascromatografo, mentre l'altra ¢ collegata al rivelatore. Una volta
iniettato il campione contenente una miscela di diversi componenti, ogni composto inizia ad
interagire sia con la fase mobile che con quella stazionaria, e per ogni componente ¢ possibile
definire una costante di distribuzione K¢ = Cstazionario/Cmobile dove  Cstazionario €  Chmobile
rappresentano la concentrazione di ciascun composto rispettivamente nella fase stazionaria e in
quella mobile. Quindi, 1 componenti che presentano una tensione di vapore piu elevata avranno
una concentrazione maggiore nella fase mobile e saranno trasportati da quella verso il rivelatore
piu rapidamente rispetto ai componenti che hanno una tensione di vapore piu bassa e per questo
motivo interagiscono maggiormente con la fase stazionaria. Grazie alla diversa interazione di
ogni componente con la fase stazionaria ¢ possibile ottenere la loro separazione (Figura 12):
quindi ogni componente ha il suo tempo di ritenzione.

Stationary phase

Time0 Time1 Time 2 Time 3 Time 4
\ i
sopeiion — | ) )] » DD
END
COLUMN

_ Mobile phase
Figura 13 : Interazione del campione con la fase stazionaria e mobile nella gas cromatografia



Le altre parti del cromatografo sono: un forno termostatico, che permette di mantenere costante
la temperatura della colonna, ed un detector, necessario per determinare la concentrazione del
componente (figura 13).

T",_’—""/ rjection

o

flowmetar

data saving devics

Ccarrier gas thermostatic
T232rVOoir oven

Figura 14 : Schema di un tipico apparato per I’analisi cromatografica

E importante sottolineare che diversi tipi di rivelatori possono essere montati a valle di una
colonna cromatografica:

= Rivelatori a ionizzazione di flamma

= Rivelatori fotometrici a fiamma

= Rivelatori di conducibilita termica
Generalmente 1 piu utilizzati nella maggior parte delle applicazioni sono i rivelatori di
conducibilita termica (TCD); sono costituiti da due termistori che riducono la loro resistenza se
la temperatura cresce, 1 due termistori sono collegati ad un ponte di Wheatstone.

Sul lato di riferimento del rivelatore passa solo il gas di trasporto, mentre dall'altro lato passa il
gas che proviene dalla colonna: quindi una differenza nella composizione del gas rispetto al lato
di riferimento si traduce in una differenza nella resistenza del termistore, dovuta al fatto che la
conduttivita del gas varia. Questo metodo consente di determinare la composizione del
campione, quando tutti i componenti sono stati eluiti dalla colonna [21].
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2.3.2 High performance liquid chromatography (HPLC)

L’analisi della fase liquida ¢ effettuata utilizzando un cromatografo (Shimadzu)

I1 principio su cui la cromatografia ¢ basato ¢ la diversa interazione che le molecole presenti in
un solvente liquido possono avere con una superficie solida, a seconda delle proprieta fisiche e
chimiche sia della superficie che della molecola. Quindi, se una soluzione, con uno o piu soluti
viene fatta passare attraverso una colonna che contiene particelle solide, per ogni soluto c'¢ una
diversa interazione con queste, risultando in un tempo diverso necessario affinché ogni composto
esca dalla colonna stessa. Questo ¢ il principio con cui i1 soluti sono separati dal solvente e dagli
altri soluti [Bird].

Inoltre, ¢ possibile eseguire la separazione tra i componenti sfruttando diversi tipi di proprieta di
questi e quindi abbiamo:

= Adsorption chromatography: la fase solida presente in un ambiente acquoso in cui i soluti si
possono adsorbire;

= Reverse phase chromatography: simile alla precedente ma in questo caso vi ¢ un ambiente
organico sulla fase solida;

* Jon exchange chromatography: la fase solida ¢ caricata e i soluti possono essere separati
attraverso le loro differenze elettriche;

= Size exclusion chromatography: la fase solida pud separare i componenti, grazie alla loro
differenza dimensionale, vengono trattenuti dalle particelle solide per tempi diversi.

Quindi, dato che la separazione dei componenti ¢ strettamente correlata all'interazione tra questi
e la fase solida all'interno della colonna, maggiore ¢ il contatto, migliore ¢ il processo di
separazione. Al fine di migliorare le prestazioni della colonna ¢ possibile:

o Aumentare la dimensione della colonna, ad esempio la sua lunghezza: in questa situazione ci
sono limitazioni legate al fatto che il volume della colonna non puo essere troppo esteso;

o Diminuire la dimensione delle particelle solide in modo da aumentare la superficie
disponibile per il contatto tra il liquido e il solido: questo approccio ha piu successo ma la
limitazione principale ¢ legata all'alta pressione, a causa delle dimensioni limitate delle
particelle (5+250 um), che € necessaria per pompare il liquido attraverso la colonna;

Le colonne utilizzate per I'HPLC sono generalmente realizzate in acciaio inox ma in alcune
situazioni (quando la pressione richiesta ¢ inferiore a 42 bar) si possono impiegare anche tubi di
vetro. La lunghezza delle colonne puo variare da 10 a 30 cm con un diametro interno da 2 a 5
mm.

Trattando del rivelatore, ne sono disponibili sul mercato diversi tipi e la scelta di quello migliore
dipende dalla situazione in cui lo strumento deve funzionare.

= [UV-Visible detectors: si basano sulla misura dell'assorbanza nell'ultravioletto o nella
regione visibile dello spettro elettromagnetico;

= Refraction index detectors (RID): Questo tipo di rivelatori misurano la variazione dell'indice
di rifrazione del solvente dovuta alla presenza del soluto che viene eluito dalla colonna;

= Electrochemical detectors: si basano su misure potenziometriche o conduttometriche
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Figura 15 : Schema apparato HPLC

E importante notare che la cromatografia liquida ad alta pressione ¢ un metodo analitico di
misurazione generalmente complementare ad altri tipi di misurazione, come ad esempio la
cromatografia gas-liquida; in particolare I'HPLC viene applicato quando sono presenti
componenti non volatili o termicamente instabili [22].

-36-



2.3.3 Total Organic Carbon (TOC) analysis

Sono state effettuate analisi del carbonio organico totale al fine di valutare la quantita di carbonio
presente nella fase acquosa e di avere un doppio controllo con i risultati ottenuti dall'analisi
HPLC. Per questo tipo di valutazione sono state sviluppate varie tecniche e alcune di esse sono:

=  Wet chemical oxidation

=  Dry combustion

= Photooxidation

= Sealed tube combustion

* High temperature combustion (HTC)

In particolare, durante i test, abbiamo utilizzato un analizzatore di TOC (Shimadzu) ad alta
temperatura in cui il campione acquoso viene inviato a un tubo di combustione che migliora la
reazione redox dei composti contenenti carbonio disciolti nella soluzione e ossigeno proveniente
da una bombola di gas contenente aria compressa infatti, 1'analisi HTC TOC richiede un flusso
costante di ossigeno. La camera di combustione contiene un catalizzatore e la temperatura
operativa varia da 680 a 1000 °C.

Quando il composto contenente carbonio reagisce con l'ossigeno in una reazione di ossido-
riduzione, si formano CO2 e acqua. Quindi, misurando la quantita totale di CO; prodotta ¢
possibile determinare la quantita di carbonio presente nel campione.
I rilevatori si distinguono in:

* Rivelatori a infrarossi non dispersivi (NDIR)

* Rivelatori conduttrici

* Rivelatori coulometrici

Il rivelatore piu utilizzato negli strumenti commerciali ¢ quello NDIR dato che ¢ un sistema
robusto e il suo costo ¢ limitato rispetto ad altre tecnologie [23].

-37 -



2.4 Test Effettuati

Durante il primo set di prove si ¢ studiata I’ APR diretta, le prove sono state condotte nel
seguente ordine:

= APR catalizzata (Pt/C 5 wt% 0,375g), in funzione della temperatura (230-250-270 °C);
= APR catalizzata (Pt/Al,O3 5 wt% 0,375g), in funzione della temperatura (230-250-270 °C);

Una volta analizzati 1 dati e individuati il catalizzatore ottimale (Pt/Al,03 5 wt%) e la
temperatura ottimale (270°C) per il processo di APR si € proceduti con altri test:

= APR catalizzata (Pt/ALO3 5 wt%), in funzione della concentrazione (2,5-5-7,5-10 wt%);

= APR non catalizzata, in funzione della concentrazione (2,5-5-7,5-10 wt%);

Nel secondo set di prove si ¢ studiata 1’idrogenazione (H2) con successiva APR nelle condizioni
ottimali suddette, i test sono stati i seguenti:

= H; (Ru/C 5 wt% 0,200g) in funzione della temperatura (180-200-220 °C) + APR;
= H; (RW/ALO3 5 wt% 0,200g) in funzione della temperatura (180-200-220 °C) + APR;

Allo stesso modo di come si ¢ proceduto nel primo set di prove, analizzati i dati si sono
individuati la temperatura e il catalizzatore ottimale ( rispettivamente 180°C e Ru/C 5 wt%).
Successivamente si € passati allo studio dell’influenza della concentrazione:

= H; (RWALO; 5 wt% 0,200g) in funzione della concentrazione (2,5-5-10 wt%) + APR

1l terzo set di prove, invece, ¢ caratterizzato dall’introduzione del processo di idrolisi (H20) e
successiva idrogenazione nelle condizioni ottimali, in questo caso non ¢ stata effettuata anche
I’APR sia per evitare inutili consumi di reagenti e catalizzatori sia per questioni logistiche. I test
sono:

= H>O catalizzata (Amberlyst 15 0,5-1g) in funzione della concentrazione (5-10 wt%) + Ho;
= H0 non catalizzata in funzione della concentrazione (5-10 wt%) + Hp;

Attraverso analisi HPLC del liquido post idrolisi, si ¢ individuata la condizione ottimale cio¢
I’idrolisi termica non catalizzata.

Nel guarto set di prove fissate le condizioni operative dell’idrolisi (t =0,5h, T=180°C, no cat), si
¢ studiato il comportamento del processo variando il tempo di reazione della successiva
idrogenazione (180°C e Ru/C 5 wt% 0,200g), sono state effettuate le seguenti prove:

feed : 2,5 wt% lattosio
= H0 non catalizzata + H» in funzione del tempo di reazione (0-0,5-1-2-3h);
feed : 5,0 wt% lattosio
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=  H>O non catalizzata + H in funzione del tempo di reazione (0-0,5-1-2-3h);
feed : 7,5 wt% lattosio

=  H>O non catalizzata + H in funzione del tempo di reazione (0-0,5-1-2-3h);
feed : 10,0 wt% lattosio

= H0 non catalizzata + H» in funzione del tempo di reazione (0-0,5-1-2-3h);

Infine nel quinto ed ultimo set di prove si ¢ voluto studiare il processo completo con doppio
pretrattamento, il tempo di reazione di H>O, H> e APR sono stati fissati rispettivamente a 0,5-1-
2h i test sono i seguenti:

= H;0 + Hz + APR in funzione della concentrazione (2,5-5 wt%);
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3 Analisi dei risultati
3.1 Aqueous Phase Reforming (APR) Diretta

3.1.1 Tipologia di catalizzatore e influenza della temperatura

Nel primo set di prove ¢ stata studiata, in primis, 1’influenza della temperatura (230-250-270
°C) sul processo diretto dell’ APR; sono stati utilizzati due catalizzatori diversi (Pt/C Swt% e
Pt/Al,O3 5wt% nelle stesse quantita 0,375g) a concentrazione fissata 10 wt%.

Fase gas Cat: Pt/C 5wt%

Nei successivi grafici (figure 16,17,18,19) saranno riportati alcuni dei risultati pit importanti
ottenuti per la fase gas, nelle prove di APR condotte con Pt/C 5wt% in funzione della temperatura.
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Figura 16: Influenza della T sulla Carbon to Gas Figura 17: Influenza della T sulle moli della fase gas
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Figura 18: Influenza della T sulla distribuzione dell’H2 in fase gas Figura 19: Influenza della T sulla selettivita ad idrogeno

La CtoG ¢ molto bassa (< 10%), si ha un leggero incremento all’aumentare della temperatura
d’esercizio raggiungendo un massimo per 270°C. Si osserva un graduale aumento della CO>
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all’aumentare della temperatura operativa le altre specie gassose si possono ritenere pressoché
costanti.

L’incremento dell’anidride carbonica incide sulla selettivita del processo, in accordo con la

letteratura [19], inoltre a parita di Hz in fase gas c’¢ piu Hz sottoforma di alcani che
sottoforma di H> molecolare.

Infine di seguito saranno riportate le composizioni percentuali della fase gas (figura 20).
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5 82%/0,44% 1.47% 5 840, 09% 3,329 1-65%

Pop =2 barg di N2 ; T = 2h ; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 20: Composizioni percentuali della fase gas alle diverse temperature operative

All’aumentare della temperatura si riscontra una riduzione della percentuale di H»
essenzialmente dovuta ad una maggior produzione di CO> e di specie gassose piu pesanti.

Fase liquida Pt/C 5 wt%

Conversion (%)
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APR: Pop =2 barg di N2 ; T =2h ; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5
wt% (0,375g) ;

Figura 21: Influenza della T sulla Carbon to Liquid Figura 22: Influenza della T sulle moli di liquido

La carbon to liquid (CtoL) decresce all’aumentare della temperatura, la fase liquida ¢

caratterizzata principalmente da ac. levulinico, gliceraldeide (massima a 230°C) e altre specie
in misura minore.
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Anche in questo caso si riporta la composizione percentuale della fase liquida (figura 22).
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Pop = 2 barg di N2 ; T = 2h ; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 23: Composizioni percentuali della fase liquida alle diverse temperature operative

Variando la temperatura operativa abbiamo una riduzione della percentuale di gliceraldeide a
favore di un aumento della percentuale di 2-butanolo.
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Figura 24: Influenza della T sulle Carbon to X

Come risulta dalla figura 24 la carbon to solid (CtoS) ¢ molto alta, attorno all’80% uno dei
nostri obiettivi ¢ di ridurla o addirittura eliminarla attraverso 1’inserimento di pretrattamenti

quali: idrogenazione e idrolisi. La figura 25 ¢ stata inserita per fornire una quantificazione
visiva del residuo ottenuto.
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Carbon to Gas (%)

Fase gas Cat: Pt/A,O3 5wt%

Sara riportato lo stesso “set” di grafici (figure 25,26,27,28) precedenti per poter avere una
visione d’insieme della fase gas, nelle prove di APR condotte con Pt/4/>203 5wt% in

funzione della temperatura
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Figura 26: Influenza della T sulla Carbon to Gas
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Figura 28: Influenza della T sulla distribuzione di H2
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Figura 27: Influenza della T sulle moli di gas
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Figura 29: Influenza della T sulla selettivita ad H2

Abbiamo un trend analogo a quello dell’APR con il catalizzatore Pt/C 5Swt%, cio¢ al
crescere della temperatura si ha un aumento della CO», in questo caso la CtoG ¢ leggermente

superiore rispetto al caso precedente.

L’incremento di moli di CO: incide sulla selettivita del processo, I’H> sottoforma di alcani
rimane comunque maggiore, rispetto al catalizzatore Pt/C quello Pt/Al>O3; ¢ meno sensibile

alle variazioni di temperatura.
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Nelle figura 30, si riportano le composizioni percentuali della fase gas
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Figura 30: Composizioni percentuali della fase gas alle diverse temperature operative
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In questo caso si puo ritenere la percentuale di CO; pressoché costante, all’aumentare della

temperatura si osserva un aumento delle specie gassose piu pesanti.

Fase liquida Pt/AL,Os 5 wt%
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Figura 31: Influenza della T sulla Carbon to Liquid
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Figura 32: Influenza della T sulle moli di liquido

Attraverso 1’utilizzo del secondo tipo di catalizzatore, riusciamo a migliorare la CtoL
arrivando ad oltre il 30% a 230°C. In quanto a specie nella fase liquida abbiamo le stesse del
caso precedente cio¢: acido levulinico, gliceraldeide e altre specie in misura minore.

Si osserva un andamento crescente solo per 1’acido acetico, mentre tutte le altre specie

diminuiscono all’aumentare della temperatura operativa.
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Figura 33: Influenza della T sulla Carbon to X

Con il catalizzatore Pt/Al,O3 riusciamo a ridurre la CtoS e migliorare in termini di CtoL. Per
quanto riguarda invece la CtoG 1 valori e il trend sono molto simili.

Dunque il catalizzatore scelto per le successive prove effettuate ¢ proprio il Pt/Al203 5 wt%
come conseguenza dei risultati ottenuti.

In figura 34 la composizione percentuale del liquido alle varie temperature
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Pop =2 barg di N2; t = 2h ; giri = 200 rpm; cat: Pt/Al203 5 wt% (0,375g)

Figura 34: Composizioni percentuali della fase liquida alle diverse temperature operative

All’aumentare della temperatura il liquido si arricchisce di specie, a T=270°C riscontriamo
una riduzione della percentuale di gliceraldeide in favore di quella del 2-butanolo.
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3.1.2 Influenza della concentrazione

Successivamente, dato che la presenza di “umine” (residuo solido) aumenta all’aumentare
della concentrazione sono stati effettuati dei test in funzione della concentrazione fissando la
temperatura dell’APR a T = 270°C e utilizzando come catalizzatore Pt/Al,Os. Nei successivi
grafici (figure 35,36,37,38) abbiamo i risultati delle prove:
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Figura 37: Influenza della concentrazione sulla Figura 38: Influenza della concentrazione sulla
distribuzione di H2 selettivita ad H2

Passando da 2,5 a 5 wt%, nonostante raddoppiamo la quantita di lattosio di partenza, non
raddoppia la quantita di CO; (figura 36). La selettivita ¢ massima per la concentrazione
minima, data la minor presenza della CO». Per quanto riguarda I’H> in fase gas abbiamo
circa un 70/30 (alcani/ H> molecolare).
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Figura 39: Composizioni percentuali della fase gas alle diverse concentrazioni

La composizione percentuale si puo ritenere la stessa per tutte le prove meno quella a 2,5 wt%
in cui abbiamo una % di H; piu alta ed una di CO: piu bassa. Si osserva un leggero aumento
delle specie piu pesanti al diminuire della concentrazione della soluzione.
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Figura 40: Influenza della concentrazione sulla Carbon Figura 41: Influenza della concentrazione sulle moli di liquido
to Liauid
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In figura 42 la composizione del liquido in funzione della concentrazione

Pop =2 barg di N2; T=270°C;t=2h;
giri = 200 rpm; cat: Pt/Al203 5 wi%
(0,375g)

/
9,59%

7.5 wt%

10 wt%

I GUCERALDEIDE
I AC LATTICO
[ ]AC.ACETICO
[ AC. LEVULINICO
[ 2-BUTANOLO
[_JALTRO

T=270°C

10,67%
P

i
42,71%

18,5%

Y, N
10,89% _ | 14.08%
15%

Figura 42: Composizioni percentuali della fase liquida alle diverse concentrazioni

3.1.3 Influenza del catalizzatore

Infine si ¢ voluto effettuare un confronto tra il processo catalizzato e quello non catalizzato
della fase gas, in maniera tale da valutare I’effettiva influenza del catalizzatore e i vantaggi che

comporta il suo utilizzo.

Di seguito riportati i risultati ottenuti per la fase gas, al fine da effettuare il confronto suddetto.
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200 rpm; cat: NO

Figura 43: Influenza della concentrazione sulle moli di H2
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Figura 44: Influenza della concentrazione sulle moli di CO2



Moles (mol)

0,014 CH4

—— APR cat
—®— APR no cat

0,012 +

0,010

0,008

0,006

0,004

0,002

0,000 T

T T T T
2,5 5,0 7,5
Mass concentration (wt%)
APR CAT: Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; t = 2h; giri = 200
rpm; cat: Pt/AI203 5 wt% (0,375g)
APR no CAT: Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T = 2h ; giri =
200 rpm; cat: NO

Figura 45: Influenza della concentrazione sulle moli di CH4
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Figura 46: Influenza della concentrazione sulle moli di CO

Osservando la figura 44, notiamo un Aco2 piu 0 meno costante dovuto alla CO; non catalitica.
Per quanto riguarda invece le moli di H> (figura 43) si pud considerare il quantitativo molare
costante a meno di qualche errore sperimentale per la prova a 5 wt% di lattosio.

Per completezza sono riportati nelle figure 45,46 anche gli andamenti di CH4 e CO nel caso
catalitico ’andamento ¢ decrescente per il metano e crescente per il monossido di carbonio.
Mentre per il caso non catalitico, abbiamo trend opposti ovvero un andamento crescente di CH4
all’aumentare della concentrazione e uno decrescente per il CO fino all’azzeramento delle moli
per la prova al 10 wt% di lattosio.

Conclusioni APR Diretta

Alla fine del ciclo di prove di APR al fine di migliorare le prestazioni del processo abbiamo
deciso di optare per un pretrattamento.

\

Lo scopo del pretrattamento ¢ quello di eliminare/ridurre il residuo carbonioso, presente in
grande quantita nell’APR diretta e aumentare il contenuto di H» nel gas finale.

I pretrattamenti valutati come ideali sono:
- Idrogenazione
- Idrolisi + Idrogenazione

Alla fine di questo ciclo di prove, in accordo con la letteratura scientifica [17], si € scelta come
temperatura operativa dell’APR - T =270°C
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3.2 Idrogenazione e APR
L’idrogenazione ¢ un processo catalitico condotto a P elevata (30-60 bar) e T moderate (180-220
°C) che ha lo scopo di ottenere come prodotto lattitolo che successivamente si converte a glucosio
e sorbitolo. Attraverso questo pretrattamento si vuole anche ridurre il residuo carbonioso a favore

di maggiori conversioni a liquido ed a gas.

LJON
HO\ / O\ —0H / O
v £
HO\ . H. :,l IHU~.&H_!‘I_J|_It
i H.)'; ! ,\\ .(-) ' HQ/ Q"
Isomenzation \OH / \PH /
OH { '
i Hl OH
Lactulose H, Lactulitol
LOH OH
—Q OH
/ Y, } Ol
LON -I"‘{'“ O ’ t!lt"l OH
H, Q
o/ QP on H, oy QY om
\pH / o
OH . OH
H}dlnhnh
Lactose Lactitol
~OH I““ LOH
'_f ({ y, . t{ l I ) ! ()ll
- et HI J \ 3 /
Dehydrogenation _ { ' Y OH I ;! Wt | _’ ( - OH
Hydrogenation \PH / 0Ny no\eH/
OH OH OH
Galactose Glucose Sorbitol
LJOH -
- rd
/o, /= OM
“”‘_&}” . HO
/ A N \ /~OH
—q0 T OH l'..' 1‘_| '1"'
lh{( . N OH OH
el Galactitol
OH
Lactohonic acd
(Na-salt)
Fig. |. The hydrogenation scheme of agueouns lactose solution

Figura 47: Schema di reazione ipotetico durante l'idrogenazione catalitica del lattosio [25]

Nella figura 47 si ha un ipotetico schema di reazione dell’idrogenazione catalitica del lattosio
che ci permette di capire quali sono i prodotti principali che ci si aspetta dopo la reazione.

In letteratura [24] sono state utilizzate moltissime tipologie di catalizzatori per I’idrogenazione
del lattosio, 1 tipi principali sono a base Ni, Cu, Pd, Ru supportati su: allumina, silica, gel
sintetico, carbonio, polistirene, ecc...

Il catalizzatore a base Ru, utilizzato nel nostro caso, ¢ consigliato per 1’idrogenazione di
monosaccaridi e disaccaridi, ¢ piu attivo di catalizzatori a base Ni e anche piu selettivo.

Cio detto si ¢ scelto di confrontare nel nostro studio due diversi catalizzatori Ru/C 5 wt% e
Ru/ALO; 5 wt% effettuando delle prove a diverse temperature (180-200-220°C) per valutare
I’influenza sul prodotto liquido che successivamente ¢ mandato al processo di APR.
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3.2.1 Tipologia di catalizzatore e influenza della temperatura
Sono state effettuate diverse prove a concentrazione fissata (10% lattosio) in funzione della
temperatura di idrogenazione con due tipologie di catalizzatori (Ru/C 5 wt% e Ru/Al2O3 5 wt%).

Idrogenazioni

Sono state analizzate solo le fasi liquide del post idrogenazione, perché la fase gas era
principalmente caratterizzata da Hz, N> e tracce di CHa.

0,035 - 0,035 -
. —=— Lattosio
0,030 T Shosto 0,030 —e— Glucosio
—A— Fruttosio —A— Fruttosio
—¥— Sorbitol! —v— Sorbitolo
0,025 - Clloaraigeide 0,025 - Gliceraldeide
Ac. Levulinico Ac. Levulinico
TEJ 0,020 - —>— 5-HMF = 0,020 > 5-HME
= £
2]
£ 00157 80015
= [¢)
0,010 - =
0,010 4
0,005 -
0,005 +
0,000 - \\\\\,________________‘
— >
| | | 0,000 - -
180 200 220 | I | ; I
Temperature (°C) 180 200 220
Temperature (°C)
H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: H2: Pop =30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat:
Ru/Al,03 5% wt (0,200g) Ru/C 5% wt (0,200g)
Figura 48: Moles vs Temperature Figura 49: Moles vs Temperature

Sin dal primo confronto dei due catalizzatori (figure 48,49) possiamo osservare che il
quantitativo di sorbitolo, prodotto target, ¢ notevolmente inferiore nel caso del catalizzatore
Ru/Al,03 inoltre abbiamo una cospicua produzione di 5-HMF che non ¢ significativa nel caso
del catalizzatore Ru/C.

Da 1 risultati ottenuti nella fase liquida ci si aspetta una performance del catalizzatore Ru/C
superiore, in termini di fase gas, proprio dovuto ad una maggior quantita di sorbitolo nella fase
liquida, nonché reagenti per il processo di APR successivo.

Di seguito saranno riportati 1 risultati ottenuti per il processo di APR dopo il pretrattamento di
idrogenazione, 1 risultati ottenuti con 1 due diversi catalizzatori saranno analizzati separatamente.

Infine seguira un confronto del processo con singolo pretrattamento e quello di APR diretta.

-52-



Conversion (%)

Fase gas: Ru/Al>03

100 Carbon to Gas 0.20 - —=— H2
90 ’ —o— CH4
—A—CO
80 1 —v— CO02
704 015+
©
60 ~ £
50 4
o 0,10
40 =
30+
0,05
20+
10
0 0,00 = i e ——
T T T N
180 200 220 180 200 220
Hydrogenation Temperature (°C) Hydrogenation Temperature (°C)
H2: Pop =30 barg di H2 ; t= 1h ; giri = 200 rpm; cat: H2: Pop =30 barg di H2 ; t= 1h ; giri = 200 rpm; cat:
Ru/A1203 5% wt (0,200g) Ru/A1203 5% wt (0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; t =2h ; giri = 200 rpm; APR : Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; 1 =2h ; giri = 200 rpm;
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g) cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)
Figura 50: Influenza della T sulla Carbon to Gas Figura 51: Influenza della T sulle moli di gas
100
] . 50 -
90 4 —&— H2 distrib. ]
] —&— Alkane distrib. 45
01w " 40
704 )
S < ¥
< 60 = < L]
= | >
2 504 = ] %
3 | g 25
£ 40 2
é’ | 37,2 % 20 1
30 15
20—- 2z 19,8 10 ]
1 ] 6
10 1 5 35 o
0 T T T T T T T T T ! 0 v .
180 190 200 210 220 180 200 220
Hydrogenation Temperature (C°) Hydrogenation Temperature (°C)
H2: Pop =30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: H2: Pop =30 barg di H2 ; t= 1h ; giri = 200 rpm; cat:
Ru/AI203 5% wt (0,200g) Ru/AI203 5% wt (0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T = 270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm; APR : Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; t =2h ; giri = 200 rpm;
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g) cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 52: Influenza della T sulla distribuzione di H2 Figura 514: Influenza della T sulla selettivita ad H2

Guardando le figure 50,51,52,53 si nota che all’aumentare della temperatura operativa si ha una
graduale riduzione della CO; nel gas che, come conseguenza, ha una migliore selettivita ad Ho.
Per quanto riguarda la CtoG rimane pit o meno costante all’aumentare della temperatura. Nella
figura 54 invece abbiamo la composizione percentuale della fase gas.
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THe=180°C Th=200°C Tw=220°C
55,53%
o

75,23%
~

— 0,
~1.54% 3,19%

4,39% ~5,22%

\3’08% 0,79% T2.7%
vl \9,92% 3,69%
3,03% 2,8% \28,88%
H2: Pop = 30 barg di H2 ; t=1h; giri = 200 rpm; cat: Ru/AI203 5% wt (0,200g)
APR : Pop = 2 barg di N2 ; T=270°C; t = 2h ; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)
Figura 54: Composizione percentuale della fase gas, post APR
Fase liquida Ru/Al>;O3
1007 Carbon to Liquid 1007 |
904 ) —=—CtoG
—e— CtoL
80 - 80 —4A— CtoS
70 70
£ 60+ < 60
c c
(<} Ke]
‘B 50 » 50
g g
S 404 g 40
(@) (&]
304 30
20 20
10 10 =1
0 0
180 200 220 180 . 200 220
Hydrogenation Temperature (°C) Hydrogenation Temperature (*C)
H2: Pop =30 barg di H2 ; T = 1h; giri = 200 rpm; cat: H2: Pop =30 barg di H2 ; t= 1h ; giri = 200 rpm; cat:
Ru/A1203 5% wt (0,200g) Ru/AI1203 5% wt (0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T = 270°C; © = 2h ; giri = 200 rpm; APR : Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; t=2h ; giri = 200 rpm;
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g) cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)
Figura 55:Influenza della T sulla Carbon to Liquid Figura 56: Influenza della T sulle Carbon to X
Emaucosio ., T=180°C T=200°C T=220°C
e 15:08% 10,82%
[CJACIDOACETICO —
[ ACIDO LEVULINICO
[CJ2-BuTANOLO
[CJALTRO

\'32,12%

36,2% 40,34%

31,28%~

~4,64%
0,82%
5.47%

~2,45% -
6,69%

1,55% \
7.29% 816% 7.01%

H2: Pop = 30 barg di H2; t=1h ; giri = 200 rpm; cat; Ru/Al203 5% wt (0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2; T =270°C; t= 2h; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 57: Composizione percentuale della fase liquida, post APR
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Distribution (%)

L’aumento della temperatura incide relativamente sulla CtoL abbiamo una composizione
percentuale pit 0 meno stabile alle diverse temperature, il liquido si arricchisce di ac. levulinico
all’aumentare della temperatura e si riduce la presenza di 2-butanolo.

L’introduzione del pretrattamento permette di ridurre drasticamente il residuo carbonioso; infatti,
si attesta a circa il 10% la CtoS. Inoltre permette di ottenere una CtoG sopra il 60%.

Fase gas: Ru/C

100 Carbon to Gas 0,25 - —m—H2
90 —o— CH4
] —A—CO
—v— CO2
80+ 0,20
~ 70+ ~
< 3
8 60 £015
o 50+ 3
c Ie)
8 40 = 0,10
M©
O 304
20 0,05
10 - -—
0 : ‘ : | : 0,00 —7 —— 2
180 200 220 180 200 220
Hydrogenation Temperature (C°) Hydrogenation Temperature (°C)
H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C H2: Pop = 30 barg di H2 ; T=1h; giri = 200 rpm; cat: Ru/C
5% wt (0,200g) 5% wt (0,200g)
APR : Pop = 2 barg di N2 ; T = 270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm; APR : Pop = 2 barg di N2 ; T = 270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm;
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g) cat: Pt/C5 wt% (0,375g)
Figura 58: Influenza della T sulla Carbon to Gas Figura 59: Influenza della T sulle moli di gas
—&— H2 distrib. 50
—— Alkane distrib.
100 45
40
80 - 80.24\
75,09, 9 35 3204
\ > 30
60 E
| 56,68 E 25
S 20
40 4 43,32 n
15
20 __/‘24,91 10 oo
- 19,76 . sl —
0 0
180 200 220
J i T i T Hydrogenation Temperature (°C
180 200 220 ydrog P (C)

Hydrogenation Temperature (C°)

H2: Pop =30 barg di H2 ; t=1h; giri = 200 rpm; cat: Ru/C
H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C P g t & P /

5% wt (0,200
5% wt (0,200g) 6wt (0,200¢)
. . » APR : Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; Tt = 2h ; giri = 200 rpm;
APR : Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T = 2h; giri = 200 rpm;
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 60: Influenza della T sulla distribuzione di H2 - Figura 61: Influenza della T sulla selettivita ad H2



Il trend anche questo caso ¢ lo stesso del precedente, all’aumentare della temperatura si ha una
riduzione della CO> un aumento del H> che dunque risultano in un aumento della selettivita ad
H>, massima per 220°C. La distribuzione dell’idrogeno sottoforma molecolare aumenta

all’aumentare della temperatura. Di seguito in figura 61, la composizione percentuale della fase
gas.

T..2180°C Twe=200°C
72,58%
N

T=220°C
52,73%—__

~1,38%

~1,54% - ) /
a3 \ 4.27% 0.63%
2,29% 2,94% 2,47%
~ |
0,
> 08,08/9 VAl 12,51% \ ]
3% 2,27% 3.95% 2,37% 33,79%

H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h; giri = 200 rpm; cat; Ru/C 5% wt (0,200g)
APR : Pop = 2 barg di N2 ; T = 270°C; T = 2h; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 62: Composizione percentuale della fase gas, post APR

Conversion (%)

Fase liquida Ru/C
100 _ —&— CtoG
—— CtoL
100 ] Carbon to Liquid 90 ] —A— CtoS
90 80 +
80+ 704 — —— S
70 2 1
~ 60 -
1 C
60 - S
] ® 50
50 o ]
] CE) 40 4
40 S ]
1 30 1 ® @ —O
30 ]
| 20 -
20 1 |
10 10 ]
0 ol 4 . . . :
180 200 220 180 200 220
Hydrogenation Temperature (°C) Hydrogenation Temperature (°C)

H2: Pop =30 barg di H2 ; T = 1h; giri = 200 rpm; cat: Ru/C ) o
5% wt (0,200g) H2: Pop =30 barg di H2 ; t = 1h; giri = 200 rpm; cat: Ru/C
5% wt (0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T = 2h; giri = 200 rpm; . o
cat: Pt/C 5 wt% (0,375g) APR : Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T=2h; giri = 200 rpm;

. L cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)
F 63: Infl della T sulla Carbon to Liquid
lgura nfluenza della T sulla Carbon to Liui Figura 64: Influenza della T sulle Carbon to X

La CtoL ¢ pressoche costante, in questo caso bisogna sottolineare che la CtoS si mantiene al di
sotto dell” 1% per tutte le temperature, questo ¢ un importante risultato. Rispetto al caso
precedente con il Ru/Al2O3; abbiamo circa 10% in piu a CtoG proprio per la motivazione
appena fornita, mentre la CtoL si puo ritenere uguale per entrambi i catalizzatori. Di seguito
sono riportate le composizioni percentuali della fase liquida
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=t53ég;o%fo T=180°C T=200°C T=220°C

i reooneenes 8.74%_ __438% 46,18%
5.63% <

[ ACIDO LEVULINICO
[ EtoH
[CJALTRO

3,55%

| 28,36% 21.01%
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42 37% 31,31%

.
. 4,53%
N 2,18%
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10,62% 3,3!4%533%
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\ 0,
— 10,17%
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H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5% wt (0,200g)
APR : Pop = 2 barg di N2 ; T = 270°C; © = 2h ; giri = 200 rpm; cat: Pt/C 5 wt% (0,375g)

Figura 65: Composizione percentuale della fase liquida, post APR

Conclusioni Idrogenazione + APR

= ]I catalizzatore piu performante ¢ il Ru/C 5 wt% ;

= [’introduzione del pretrattamento permette di ridurre drasticamente il residuo carbonioso a
fine reazione;

= Si ottengono valori della CtoG e della CtoL piu alti rispetto all’APR diretta;

Dopo questo set di prove si ¢ scelto di fissare, visti 1 risultati, come temperatura operativa
dell’idrogenazione 180°C e come catalizzatore il Ru/C 5 wt%.
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3.3 Idrolisi e idrogenazione

L’idrolisi ¢ processo catalizzato (cat.acido) o non catalizzato, condotto a P ¢ T moderate che
permette partendo dal lattosio di ottenere monosaccaridi come: glucosio e fruttosio. Questo
percorso ¢ stato proposto perché in questa maniera si riescono ad ottenere, a livello teorico, due
molecole di sorbitolo invece che una attraverso 1’idrogenazione. La letteratura [ 18] evidenzia che
I’APR ha una miglior resa ad idrogeno nel momento in cui si parte da un alcol quale il sorbitolo.

In questo caso sono state condotte delle prove catalizzate (Amberlyst 15) e non catalizzate.

3.3.1 Influenza catalizzatore idrolisi

Nelle figure (70,71) sono riportate le composizioni percentuali della fase liquida post trattamento
di idrolisi, sulla sinistra abbiamo il grafico del processo catalizzato mentre il grafico sulla destra
si riferisce al processo non catalizzato. Le condizioni operative dei due casi studio sono le

medesime a meno proprio dell’utilizzo del catalizzatore (Amberlyst 15).

Conversione lattosio = 97,95%

[ LATTOSIO
[ GLUCOSIO 40,59%
[__|FRUTTOSIO
[_|SORBITOLO
[ GLICERALDEIDE
[_JAC LATTICO
[_|AC. LEVULINICO
i 201%
1,65%
1,26%
— PR
,86%
1,93%

41,11%

FEED: 10 wt% lattosio

H20: Pop = 2 barg di N2; Top=180°C 1=0,5h ; giri
=200 rpm; cat: Amb15 (0,500g)

Figura 66, Composizione percentuale fase liquida dell'idrolisi

Conversione lattosio = 55,25 %

33,86%
/

27,71%
1,03%

\
\10,66%
10,55%
| 0,15%

\ 4,58%
0,8%

l
30,67%

FEED: 10 wt% lattosio

H2O0: Pop =2 barg di N2 ; Top=180°C t=0,5h;
giri =200 rpm; cat: NO

Figura 67, Composizione percentuale fase liquida

catalizzata dell'idrolisi NON catalizzata

In primis vi ¢ una differenza in termini di conversione del lattosio di partenza; infatti, nel caso
catalizzato riusciamo a raggiungere 97,95% mentre nel caso non catalizzato abbiamo solo 55,25
%. La distribuzione di fruttosio e glucosio, specie di nostro interesse, sono in rapporto tra di loro
1:1 nel caso catalizzato mentre nel caso non catalizzato 1,5:1 a favore del fruttosio.

Questi due dati potrebbero portare a pensare che il caso catalizzato sia la condizione ottimale, ma
invece contro le nostre aspettative, si ¢ visto che nella successiva idrogenazione il caso
catalizzato si comporta peggio di quello non catalizzato. La motivazione ¢ da ricercarsi nel
maggior contenuto di specie diverse da fruttosio e glucosio (gliceraldeide, ac. lattico, ac.
levulinico, 5-HMF, altro), che hanno un effetto negativo sul successivo pretrattamento. Dunque,
il processo “ottimale” risulta: idrolisi non catalizzata
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3.3.2 Influenza della concentrazione

Successivamente si sono effettuati degli studi in funzione della concentrazione e del tempo di

reazione dell’idrogenazione.

Saranno prima riportati i grafici molari (figure 68,69,70,71) delle specie presenti nella fase
liquida post idrolisi in funzione della concentrazione per evidenziare la ripetibilita delle prove e
avere un’idea delle specie piu presenti che caratterizzano il feed del successivo pretrattamento.

0’010 ] HydrOIySis 2’5 % —l- Lattosio
—@- Glucosio
0,009 1 —A— Fruttosio
—¥— Sorbitolo .
0,008 igﬁaﬁldeude
0,007
S 0,006 -
E
7)) 0,005 - ‘\/‘\’/.
Q
2 0,004 -
0,003 R S —
0,002 D D ey B B ——
0,001 H—‘/‘\*’/ﬂ
0,000 T ; ? I v ; . ' v
N. run

FEED: lattosio 2,5 wt%
H20: Pop =2 barg di N2; t = 0,5h ; giri =200 rpm; cat: NO
Conversione lattosio = 65%
Figura 68, Ripetibilita prove idrolisi (2,5 wt%)

0,040 .
Hydrolysis 7,5 wt% —B— Latiosio
—@— Glucosio
0,035 - —A— Fruttosio
—¥— Sorbitolo
—— Gliceraldeide
0,030 4 ‘\‘/\ﬁi
= 0,025

o
E
% 0,020 -

<2
[e]
= 0,015
0,010 -
0,005
V'S
0,000 T T T T T
1 2 3 4 5
N. run

FEED: lattosio 7,5 wt%

H20: Pop =2 barg di N2; t=0,5h ; giri =200 rpm; cat: NO

Conversione lattosio = 65%

Figura 70, Ripetibilita prove idrolisi (7,5 wt%)

59

Moles (mol)

—— Lattosio
—@— Glucosio
| L N —A— Fruttosio
i S —¥— Sorbitol
0,020 - Gilceraldeide
—— Ac. Levulinico
0,015 T py
0,010 1 \
0,005 +
v
0,000 T T T T T
1 2 3 4 5
N. Run

FEED: lattosio 5,0 wt%
H20: Pop = 2 barg di N2; T = 0,5h ; giri =200 rpm; cat: NO
Conversione lattosio = 70%
Figura 69, Ripetibilita prove idrolisi (5,0 wt%)

—— Lattosio
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] Hydrolysis 10,0 wt% —A— Fruttosio
—¥— Sorbitolo
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0,035 ‘\/‘
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o o
o o
N N
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1 1

0,015
0,010 : : :
0,005
T P — - —¢
0,000 T T T
1 2 3
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FEED: lattosio 10 wt%
H2O0: Pop =2 barg di N2; T =0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO
Conversione lattosio = 65%

Figura 71, Ripetibilita prove idrolisi (10 wt%)



In ciascun grafico presente nelle figure 68,69,70,71 sono riportate le diverse prove di idrolisi
effettuate prima della successiva idrogenazione a tempi di reazione variabili, la ripetibilita delle
prove ¢ alta per tutte le concentrazioni studiate, le specie piu presenti sono fruttosio, glucosio
seguiti da lattosio (2,5-5 wt%) e da 5-HMF (7,5-10 wt%).

Di seguito riportiamo i grafici mol glucosio/fruttosio vs concentrazione (figure 72,73).

Fructose (mol)

0,040 0,030
0,035 a -
’ B Fructose -, H Gl -
1 — - Linear Fit — 0,025 4 - - Li:;:;rsliit 7
0,030 e ] e
] - 0,020 - -
0,025 - S ..
] . £ e
0,020 - P ® 0,015 - -7
..’ 2 -
0,015 -1 = #
] -7 O 0,010+ -
Pl R-Square (COD) 0,99634 Jite R-Square (COD) 099719
0,010 4 — : -
1= 0,005 o~
0,005
0,000 T y T . T . T 0,000 - T T T
2,5 5,0 75 10,0 2,5 5,0 75 10,0
Mass Concentration (wt%) Mass Concentration (wt%)

Figura 72, Influenza della concentrazione sulle moli di fruttosio Figure 73, Influenza della concentrazione sulle moli di glucosio

L’andamento lineare permette di concludere che I’idrolisi ¢ una reazione di ordine 1, cio¢ al
raddoppiare della concentrazione di partenza abbiamo una quantita doppia delle specie di interesse
(fruttosio e glucosio). Questo ¢ un risultato importante che ¢ confermato anche dalla letteratura [--].

Infine a scopo illustrativo ¢ stata effettuata un’analisi della fase gas in funzione della concentrazione
(figura 74)

0,0035 -
——H2
_ —o-C02

0’0030 —A—TOT

0,0025
£ 0,0020
s
[0
S 0,0015
=

0,0010

0,0005 |

0,0000 T/T\T//’T

25 50 75 10,0

Mass Concentration (wWt%)
H2O0: Pop =2 barg di N2; t=0,5h ; giri =200 rpm; cat: NO
Figura 74, Influenza della concentrazione sulle moli di gas

11 quantitativo di gas prodotto ¢ davvero esiguo (AP = 0,1-0,2 bar), si raggiunge un massimo per la

\

massima concentrazione del feed. Il gas ¢ costituito da H2 e CO» rispettivamente 5-95 %, sono
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presenti anche alcune tracce di CHs e CoHg. Le moli di gas crescono all’aumentare della

concentrazione iniziale di lattosio.

3.3.3 Influenza del tempo di reazione dell idrogenazione

0,005

—®— Glucosio

0,003

\g/ (]

= i

£ 0,002

= 40,011
0,001 40,010

K\ - 0,009

00004 & L -4

T
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 25 3,0
Time (h)

FEED: lattosio 2,5 wt%

H20: Pop =2 barg di N2; T = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO
H2: Pop = 30 barg di H2; T =180°C; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5%
wt (0.2000)

Figura 75, Influenza del tempo di reazione H2 (2,5 wt%)
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FEED: lattosio 7,5 wt%
H20: Pop = 2 barg di N2; T =0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO
H2: Pop = 30 barg di H2; T =180°C; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5%
wt (0,200g)

Figura 77, Influenza del tempo di reazione (7,5 wt%)
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Figura 76, Influenza del tempo di reazione (5,0 wt%)
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FEED: lattosio 10,0 wt%

H20: Pop =2 barg di N2; T = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO
H2: Pop = 30 barg di H2; T =180°C; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5%
wt (0 2000)

Figura 78, Influenza del tempo di reazione (10 wt%)

Nelle figure 75,76,77,78 sono riportati gli andamenti delle idrogenazioni in funzione del tempo di
reazione. Lo scopo di questi grafici ¢ di mostrare che la produzione del sorbitolo, specie di nostro
interesse per la successiva produzione di H; attraverso il reforming in fase acquosa, risulta adeguata

solo per concentrazioni iniziali basse.

Per tutte le prove all’aumentare del tempo di reazione si ha una graduale riduzione delle specie:
fruttosio, glucosio. La figura 75 illustra la prova effettuata al 2,5 wt% in questo caso riusciamo ad
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ottenere una cospicua produzione di sorbitolo per un tempo di reazione dell’idrogenazione di 1h.
Mentre per la prova al 5 wt% (figura 76) si ottiene il massimo della produzione di sorbitolo per un
tempo di reazione pari a 3h ma che comunque risulta in termini molari inferiore a quello ottenuto
per la prova a 2,5 wt%. Per le prove a concentrazione superiore (figure 77,78) anche I’introduzione
del doppio pretrattamento non ¢ sufficiente a migliorare la produzione di sorbitolo.

Al termine di questo set di prove, volte a valutare I’influenza del tempo di reazione e la
concentrazione iniziale si puo concludere che :

= ]l problema del residuo solido, umine, ¢ risolto per tutti le concentrazioni testate;
= All’aumentare della concentrazione della soluzione iniziale la produzione di sorbitolo
diminuisce;
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3.4 Test finali

Nell’ultima parte di lavoro di tesi, sono state condotte delle prove con doppio pretrattamento e
successiva APR della fase liquida ottenuta, i1 test sono stati condotti alle concentrazioni della
soluzione di partenza: 2,5 — 5,0 wt %. Per poter effettuare un confronto dei vari percorsi di reazione
studiati:

= APR diretta;

= Idrogenazione ¢ APR;

= Idrolisi, idrogenazione ¢ APR;

3.4.2 Confronto percorsi di reazione
Saranno riportati soltanto 1 grafici relativi alla fase gas, in particolare:
o Numero di moli dell’Hz, COz> e il consumo di H> stimato con la legge dei gas perfetti;
o Selettivita ad Ho;
o Alkane e H; distribuzione;
o Carbon to Solid, Carbon to Liquid, Carbon to Gas;

Lattosio 2,5 wt%

; 100
0,40 R
] . T, | Selettivita ad H2
0,35 4 , .4 - -A- Consumo H2
] /' = A 80
0,30 K
~ 0,25 =
2 ] < 60
= 0,20 - =2
5 | z
O 0,15 3
= | < 401
0,10 (7]
0,05 20 -
0,00 A/
-0,05 . . . . . 0 | ! | , |
APR diretta H2 + APR DP+APR APR diretta H2 + APR DP+APR
Run Run
FEED: 2,5% lattosio FEED: 2,5% lattosio
H20: Pop = 2 barg di N2 ; t = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO H20: Pop = 2 barg di N2 ; T = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO
H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5% wt H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5% wt
(0,200g) (0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T =270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm; cat: APR : Pop = 2 barg di N2 ; T = 270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm; cat:
Pt/AI203 5 wt% (0,375g) Pt/AI203 5 wt% (0,375g)

Figura 79, Influenza della tipologia di percorso sul consumo e moli di Figura 80, Influenza della tipologia di percorso sulla selettivita ad

H2 H2

Nella figura 79 ¢ evidenziata la produzione di H> e il suo consumo nella fase di idrogenazione
stimato attraverso la legge dei gas perfetti. E importante notare inoltre che la produzione di CO,
rimane costante in tutti e tre le tipologie di percorso. Seppure il consumo di H» superi il quantitativo
prodotto tramite il reforming in fase acquosa, attraverso I’introduzione del pretrattamento riusciamo
a ridurre notevolmente il residuo solido (figura 82).
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FEED: 2,5% lattosio FEED: 2,5% lattosio
H20: Pop =2 barg di N2 ; t = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO H20: Pop =2 barg di N2 ; t = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO
H2: Pop = 30 barg di H2 ; T = 1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5% wt H2: Pop = 30 barg di H2 ; T=1h ; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5% wt
(0,200¢g) (0,200¢g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm; cat: APR : Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T = 2h; giri = 200 rpm; cat:
Pt/AI203 5 wt% (0,375g) Pt/AI203 5 wt% (0,375g)
Figura 81, Influenza della tipologia di percorso sulla distribuzione di H2 Figura 82, Influenza della tipologia di percorso sulle CtoX

Da questi grafici (figure 79,80,81,82) ¢ possibile notare come I’introduzione dei pretrattamenti €
fondamentale per aumentare le prestazioni del processo.

In figura 80 e 81 invece possiamo notare il miglioramento in termini di selettivita ad idrogeno
proprio correlato ad una maggior quantita di H> e la distribuzione di quest’ultimo principalmente

sottoforma di molecola e non di alcani.

Di seguito saranno riportati gli stessi grafici per la prova effettuata al 5 wt%.
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Figure 82, Influenza della tipologia di percorso sul consumo e moli di H2

T
H2 + APR
Run

(0,200g)

T
DP+APR

100 ~
5,0 wt% lattosio
—8— H2 dist
—@— Alkane dist
80 4
9
< 604
c
kel
5
2
—
® 40
o
204
0 T T T
APR diretta H2 + APR DP+APR
Run

FEED: 5,0 wt% lattosio

H20: Pop =2 barg di N2 ; t = 0,5h ; giri = 200 rpm; cat: NO

H2: Pop =30 barg di H2 ; t = 1h; giri = 200 rpm; cat: Ru/C 5% wt
(0,200g)
APR : Pop =2 barg di N2 ; T=270°C; T = 2h ; giri = 200 rpm; cat:
Pt/AI203 5 wt% (0,375g)
Figure 85, Influenza della tipologia di percorso sulla distribuzione
di H2
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Figure 84, Influenza della tipologia di percorso sulla
selettivita ad H2
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Figure 86, Influenza della tipologia di percorso sulle Carbon to X

Rispetto al caso a 2,5 wt% di lattosio, dai grafici (figura 83,84,85,86) si pud notare che
raddoppiando la quantita di lattosio nella soluzione iniziale le performance del processo, qualunque

sia il percorso intrapreso, sono peggiori.
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In particolare si osserva che il consumo di idrogeno ¢ il doppio di quello prodotto (figura 84),
inoltre nella prova con doppio pretrattamento si ha una produzione di idrogeno inferiore a quella
ottenuta con singolo pretrattamento. Inoltre si osserva che a differenza della prova a 2,5 wt% la
quantita di CO> ha un trend decrescente e non costante al variare della tipologia di percorso.

Nella figura 85, abbiamo i valori di selettivita ad idrogeno ottenuti, quello dell’APR diretta ¢
paragonabile a quello ottenuto per la prova a 2,5 wt% mentre quelli relativi alle prove con
pretrattamenti sono nettamente inferiori, tali risultati sono dovuti ad una minore produzione di Ha.

In quanto alle conversioni del carbonio (figura 86) all’aumentare dei pretrattamenti effettuati
aumenta il valore della CtoG e diminuisce il valore della CtoS; invece, la CtoL raggiunge un
massimo per il processo a singolo pretrattamento. In quanto, a distribuzione dell’H> il valore di H»
in fase molecolare non riesce mai a superare il tetto del 50% (figura 85).
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4. Conclusioni e prospettive future

In questo lavoro di tesi ¢ stato studiato il reforming in fase acquosa del lattosio, principale
costituente organico del siero del latte proveniente dalle acque reflue delle industrie casearie.
L’obiettivo finale che ci si € posti € stato quello utilizzare il processo di APR come processo di
valorizzazione del siero del latte riuscendo ad ottenere prodotti ad alto valore aggiunto sia in
fase gas che in fase liquida.

Allo stesso tempo di ridurre il carico organico della corrente di acqua reflua permettendo un piu
facile e corretto smaltimento della corrente di “scarto”. L’idrogeno, principale prodotto della
fase gas, potrebbe essere utilizzato come vettore energetico o per altre applicazioni industriali
(ad esempio sintesi dell’ammoniaca o produzione del metanolo).

Sono stati approfonditi tre diversi percorsi di valorizzazione:
1. APR diretta;
2. Idrogenazione e APR;
3. Idrolisi, Idrogenazione e APR.

Riguardo il primo percorso, attraverso i test ¢ stata studiata 1’influenza del catalizzatore, della
temperatura operativa (230-250-270°C) e della concentrazione della soluzione iniziale (2,5-5-
7,5-10 wt%).

Si ¢ dunque individuato che il catalizzatore che fornisce le migliori performance ¢ il Pt/Al,O3 5
wt% rispetto al Pt/C 5 wt% infatti esso permette di raggiungere delle CtoG e CtoL piu alte e
una CtoS piu bassa.

All’aumentare della temperatura si ha una riduzione della CtoL a favore di una piu alta CtoG,
ma anche di una CtoS maggiore. Invece, la concentrazione iniziale della soluzione gioca un
ruolo fondamentale sul quantitativo di residuo solido (umine) e sulla CtoG ma non sul
quantitativo di H» nella fase gas, come confermato dalla letteratura [19].

Ulteriormente sono stati condotti dei test per valutare I’effettiva necessita del catalizzatore, dai
quali ¢ stato possibile individuare 1’esistenza di una quota di CO; non catalitica che rimane
costante nel processo catalizzato, anche al variare della concentrazione iniziale. In ultimo sai ¢
riscontrata anche una produzione doppia in termini di moli di Ho.

A termine di questo set di prove si sono scelte le seguenti condizioni operative per il processo
di APR:
o Temperatura operativa: 270°C;
Pressione operativa: 2 barg No;
Catalizzatore: 0,375g di Pt/Al>Og3;
Tempo di reazione: 2h;
Velocita girante: 200rpm.

o O O O

Successivamente, al fine di trovare una soluzione al problema del residuo solido e per
migliorare le prestazioni generali del processo, dopo uno studio della letteratura scientifica, si
sono introdotti dei pretrattamenti.

Come primo pretrattamento si ¢ proposta I’idrogenazione. Sono cosi stati condotti test nei quali
si ¢ studiata I’influenza della concentrazione (2,5-5-7,5-10 wt%), della temperatura (180-200-
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220°C) e la tipologia di catalizzatore dell’idrogenazione e successivamente la soluzione liquida
ottenuta ¢ stata portata in APR alle condizioni operative suddette. Lo scopo dell’introduzione
dell’idrogenazione ¢ la produzione di lattitolo e poi successiva conversione di quest’ultimo in
glucosio e sorbitolo.

Dall’analisi dei risultati abbiamo riscontrato delle performance migliori dal catalizzatore Ru/C
5wt% rispetto al Ru/AlbO3 5wt% in termini di CtoG, CtoL e CtoS. All’aumentare della
temperatura operativa si ¢ constatato un aumento della selettivita ad idrogeno, giustificabile alla
minor quantita di CO» nel gas.

All’aumentare della concentrazione si nota una minor produzione di sorbitolo, (molecola
fondamentale per una “buona” APR) correlabile al maggior quantitativo di specie nella fase
liquida. L’introduzione di questo pretrattamento ¢ stata utile per ridurre drasticamente il residuo
solido che si sarebbe avuto attraverso delle APR dirette.

A termine del secondo set di prove si sono scelte le seguenti condizioni operative per il
processo di idrogenazione:
o Temperatura operativa: 180°C;
Pressione operativa: 30 barg Hp;
Catalizzatore: 0,200g di Ru/C;
Tempo di reazione: 1h;
Velocita girante: 200rpm.

o O O O

La seconda alternativa all’APR diretta ¢ stato un doppio pretrattamento (idroli e
idrogenazione). Questa scelta ¢ stata effettuata in quanto attraverso 1’idrolisi, partendo dalla
soluzione di lattosio, si ottengono glucosio e fruttosio e, successivamente, attraverso
I’idrogenazione otteniamo due molecole di sorbitolo.

Si sono condotte delle prove catalizzate e non catalizzate a concentrazione fissata per poter
individuare la condizione ottimale. Il processo non catalizzato ha permesso di ottenere delle
performance generali migliori di quello catalizzato (Amberlyst 15).

Le condizioni operative trovate per lo step di idrolisi sono:
o Temperatura operativa: 180°C;

Pressione operativa: 2 barg No;

Catalizzatore: nessuno;

Tempo di reazione: 0,5h;

Velocita girante: 200rpm.

0 O O O

Poi si ¢ studiata I’influenza della concentrazione (2,5-5-7,5-10 wt%) e del tempo di reazione (0-
0,5-1-2-3 h) delle successive idrogenazioni. Anche il doppio pretrattamento permette di
risolvere il problema del residuo solido.

All’aumentare della concentrazione si sono riscontrate le stesse problematiche
dell’idrogenazione, denotando che la molteplicita delle specie presenti nella fase liquida
incidono sulle performance generali dell’ APR. Per le prove a 7,5-10 wt% anche un aumento del
tempo di idrogenazione risulta superfluo, considerando che la produzione di sorbitolo rimane
comunque molto bassa.
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Alla fine, ¢ stato effettuato un confronto dei vari percorsi di reazione in funzione della
concentrazione (2,5-5 wt%). A bassa concentrazione (2,5 wt%) le due alternative all’APR
diretta permettono una buona produzione di H; e la totale eliminazione del residuo solido.

Al 5 wt% abbiamo, invece, riscontrato migliori performance per il processo a singolo
pretrattamento (idrogenazione). In entrambi 1 casi, dunque, si risolve la problematica legata al
residuo solido, ma il bilancio all’H> ¢ negativo, pertanto, ¢ evidente che vi ¢ una disparita al
negativo tra il prodotto e il consumo, producendo meno di quanto venga consumato.

Riepilogando, le condizioni operative dei vari step giocano un ruolo fondamentale, sul risultato
finale del processo sia in termini di conversioni del carbonio (solido, liquido, gas) sia in termini
di composizione delle diverse fasi ottenute. La fase gas ¢ costituita da Ho, CO,, CHs, CO. La
fase liquida, invece, ¢ un mix di aldeidi, chetoni, acidi carbossilici, alcoli, furani e composti
ciclici. La produzione del gas ¢ favorita ad alte pressioni e alte temperature quando si utilizzano
soluzioni ad alta concentrazione di lattosio. Mentre la produzione di liquido ¢ favorita ad alte
temperature e soluzioni poco concentrate di lattosio.

Possiamo pertanto affermare che esistono diversi aspetti da approfondire per migliorare le
prestazioni della reazione di APR del lattosio tra cui:

o Utilizzo di catalizzatori bimetallici, generalmente quest’ultimi presentano attivita
superiore rispetto alla versione monometallica, ottenendo un miglioramento sia in
termini di conversione dei composti ossigenati che di selettivita ad idrogeno [27,19];

o Studi su eventuali effetti inibenti da parte di specie presenti all’interno della fase
liquida;

o Condizioni operative piu spinte (pressioni piu alte) o utilizzo di configurazioni
reattoristiche differenti;

o Ulteriori studi nello step di pretrattamento per consentire di aumentare la selettivita
dello step di idrogenazione, e quindi minimizzare il consumo di idrogeno.
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