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1.Introduzione 
 
1.1 Energia e società 
Il concetto di energia riveste un ruolo centrale nella società moderna, e abbraccia tanto le 

discipline tecnico-scientifiche quanto quelle socio-economiche. Dal punto di vista fisico, 

l’energia viene definita come la capacità di compiere lavoro: estendendo questa definizione 

anche al di fuori del mondo fisico, si potrebbe definire l’energia come il carburante 

necessario per portare a termine un lavoro. Quanto più facilmente l’energia è convertibile 

in lavoro utile, tanto più essa avrà valore. 
A differenza delle altre specie animali, l’uomo non trae energia solo dal cibo: in principio 

gli uomini primitivi impararono a controllare il fuoco, e in seguito, con la comparsa dei 

primi mulini, si iniziò anche a trarre energia del vento e dell’acqua. Il punto di svolta fu la 

scoperta dei combustibili fossili, il cui impatto fu tanto epocale quanto trasversale, andando 

a toccare ogni settore della civiltà umana, dall’agricoltura alle industrie, dall’economica alla 

politica, senza dimenticare l’ambiente. 
Con la prima rivoluzione industriale (1760-1840), grazie all’avvento dei primi motori a 

vapore alimentati a carbone, si ebbe una prima automazione nei processi produttivi ed un 

netto miglioramento nel sistema dei trasporti. L’avvento di nuove forme di energia come 

elettricità e petrolio portò alla seconda rivoluzione industriale (1870), una vera e propria 

rivoluzione tecnologica che rese possibile la produzione di massa.  La terza rivoluzione 

industriale (1969) avvenne grazie all’utilizzo dell’energia nucleare, ed una quarta 

rivoluzione industriale sta prendendo piede grazie all’utilizzo di fonti di energia alternative 

come sole, vento o energia geotermica. 
Oggi l’energia risulta direttamente collegata a tutti gli aspetti più importanti della vita 

umana: approvvigionamento e sanificazione dell’acqua, mobilità, produzione di cibo, 

istruzione, qualità dell’ambiente, servizi sanitari ed anche pace nel mondo. Il controllo sulle 

varie fonti di energia è diventato talmente importante da essere uno dei principali indicatori 

dello sviluppo economico di una nazione, e la competizione fra di esse è arrivata al punto 

da causare una serie di “oil war”[1] . 
Appare dunque evidente la centralità della tematica energetica nell’ottica di uno sviluppo 

sostenibile, come testimoniato dall’Agenda 2030 per lo sviluppo sostenibile, al Goal 7. 
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1.2 Combustibili fossili 
I combustibili fossili sono sempre stati al primo posto per quanto riguarda il consumo di 

energia primaria. Il consumo globale di tali combustili è aumentato indicativamente del 

51% tra il 1995 e il 2015, e si prevede che aumenterà di un ulteriore 18% nel ventennio 

successivo. 
I combustibili fossili sono prodotti ed accumulati nel sottosuolo grazie a processi naturali 

avvenuti milioni di anni fa. Pertanto, queste risorse non sono rinnovabili e ci si aspetta che 

si esauriranno a causa dell’aumento della popolazione mondiale e, conseguentemente, della 

produzione industriale [2]. Infatti, per soddisfare le necessità odierne sono stati creati 

numerosi prodotti come plastiche, tessuti, fertilizzanti o derivati dell’industria metallurgica 

e petrolchimica. L’aumento della popolazione implica un aumento nella domanda di tali 

beni, per soddisfare il quale si costruiscono sempre più impianti, portando ad un aumento 

dell’energia richiesta. Per capire la portata di tale fenomeno, basti pensare che l’aumento 

della popolazione mondiale è stimato in circa 80 milioni ogni anno. 
 
 
 

 
Figura 1.1: Aumento della popolazione mondiale negli ultimi 12.000 anni [41]. 

 

 

L’esaurimento delle risorse non rinnovabili rende fortemente precario l’equilibrio tra 

domanda e offerta, e il rischio di futuri conflitti internazionali è tutt’altro che remoto. 

Risultano dunque di vitale importanza la ricerca di nuove fonti di energia rinnovabile e il 

miglioramento delle tecnologie esistenti. Tra il 1973 ed il 2010 è stato registrato un aumento 
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del consumo energetico globale e della richiesta industriale pari rispettivamente al 186% e 

al 157%. Ad oggi, l’energia proviene principalmente dal settore fossile, idroelettrico, 

nucleare, eolico, solare e da altri settori del rinnovabile. 
Il Consiglio Mondiale dell’Energia (WEC) e l’Agenzia Internazionale dell’Energia (IEA) 

prevedono un aumento della richiesta energetica di più di un terzo entro il 2035, basandosi 

sui livelli attuali. Questo aumento riguarderà tutte le fonti: petrolio (13%), carbone (17%), 

gas naturale (48%), nucleare (66%) e rinnovabili (77%). In particolar modo, per quanto 

riguarda le fonti di energia rinnovabile, si stima che possano soddisfare circa il 30% della 

richiesta di energia elettrica entro il 2035. Per la restante parte, purtroppo, serviranno ancora 

carbone, gas naturale ed energia nucleare, ed il carbone continuerà a rappresentare la fonte 

di energia più usata in questo settore. 
 
 

 
Figura 1.2: Evoluzione dei consumi globali di energia primaria [3]. 

 

 

Negli ultimi due decenni centinaia di milioni di abitanti dei paesi in via di sviluppo, 

soprattutto Cina e India, hanno avuto accesso ai servizi derivanti dall’energia moderna 

grazie al rapido sviluppo economico di tali paesi, ed alla conseguente crescita urbana. 

Tuttavia, ancora 2.6 miliardi di persone devono affidarsi all’energia derivante da biomassa 
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tradizionale (ad esempio il legname) per soddisfare alcune necessità di base come cucinare 

e riscaldarsi. Inoltre, secondo il Global Energy Assessment (GEA), circa nove miliardi di 

persone avranno bisogno dell’accesso ai servizi energetici entro il 2050. 
L’utilizzo di fonti rinnovabili ha recentemente vissuto una crescita esponenziale nel mercato 

dell’energia, rimanendo però sempre limitato ad una piccola porzione del totale e, 

soprattutto, non prevedendo di giocare un ruolo molto importante nell’immediato futuro. 

Secondo il Consiglio Mondiale dell’Energia (WEC) lo sviluppo delle energie rinnovabili 

deve fronteggiare non solo i già noti problemi di domanda, ma anche un’importante 

dipendenza dai supporti economici e legali dei governi dei paesi in via di sviluppo. Il 

progresso tecnologico in questo settore, infatti, si è dimostrato più lento rispetto a quanto ci 

si aspettava un ventennio fa. 
L’energia derivante da combustibili fossili riveste una posizione fondamentale nella vita 

come la conosciamo oggi: oltre al già menzionato settore elettrico, basti pensare ai trasporti 

o al riscaldamento [4]. I combustili fossili si formano grazie a processi naturali, ad esempio 

la decomposizione anaerobica di organismi morti come le piante, mediante esposizione a 

significativi livelli di calore e pressione nella crosta terrestre, per milioni di anni. Essi 

contengono una elevata percentuale di carbonio, comprendono carbone, petrolio e gas 

naturale e ricoprono un range di sostanze tanto ampio quanto eterogeneo, spaziando dai 

materiali non volatili composti quasi esclusivamente da carbonio puro (e.g. antracite) ai 

materiali volatili, che hanno un basso rapporto carbonio su idrogeno (e.g. metano), fino ad 

arrivare ai liquidi (e.g. petrolio) [5].  
Il processo di formazione dei combustibili fossili avviene continuamente, ma poiché 

servono milioni di anni per la loro formazione, li si definisce come risorse non rinnovabili, 

dato che il ritmo di formazione di nuove riserve è trascurabile rispetto al ritmo di 

esaurimento di quelle conosciute. Osservando la Fig. 1.2 si può osservare che, nel 2015, il 

consumo di energia globale era suddiviso come segue: 32.9% petrolio, 29.2% carbone, 

23.9% gas naturale, con un totale di circa l’86%. Per quanto riguarda invece il consumo di 

energia non fossile nel 2015 si ha: 6.8% idroelettrico, 4.4% nucleare, 1.4% eolico, 0.45% 

solare e altre rinnovabili per un 0.89% [6]. 
I combustibili fossili hanno anche un forte impatto sull’ambiente che ci circonda. A causa 

della combustione di questi ultimi vengono prodotti circa 21.3 miliardi di tonnellate di 

anidride carbonica (𝐶𝑂2) all’anno. Poiché i processi naturali riescono ad assorbirne solo 

una parte (circa la metà), annualmente circa 10.65 milioni di tonnellate di 𝐶𝑂2 vengono 

rilasciate in atmosfera. L’anidride carbonica è un pericoloso gas serra: una volta rilasciato 

in atmosfera, ne aumenta la forza radiativa a causa del suo potenziale di riscaldamento 

globale, contribuendo così in maniera significativa all’innalzamento della temperatura. A 

titolo esplicativo e di esempio, in Fig 1.3 si riporta l’andamento delle temperature medie 

stagionali negli Stati Uniti. 
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Figura 1.3: Temperature medie stagionali negli Stati Uniti (1896-2021) [42]. 

 

Si osserva sempre un generale incremento delle temperature, soprattutto a partire dal 1990. 
Non bisogna inoltre trascurare l’impatto che i combustibili fossili hanno sull’acqua, infatti, 

la loro estrazione richiede una grande quantità della stessa, impattando negativamente sulla 

qualità delle riserve idriche. 
A causa di tutte le problematiche elencate fino ad ora il contributo dei combustibili fossili è 

destinato ad un forte calo, compensato da una rapida ascesa delle risorse rinnovabili. 
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1.3 Biomasse 
Le riserve di combustibili fossili sono dunque non rinnovabili e limitate, e chiari segnali 

dell’esaurimento di tali risorse si evincono da numerose ricerche. Si stima, infatti, che le 

riserve fossili recuperabili stiano diminuendo di 4 miliardi di tonnellate all’anno, ed il 

possibile termine sarebbe nel 2060. Ovviamente, nel frattempo, si potrebbero scoprire nuovi 

giacimenti da sfruttare, ma si tratterebbe comunque solo di un palliativo, in quanto si 

andrebbe solo a posticipare il problema senza effettivamente risolverlo. Risulta dunque 

fondamentale trovare delle alternative con cui soddisfare il fabbisogno energetico mondiale, 

che siano efficienti ed anche rinnovabili e sostenibili.  
Le biomasse possono rappresentare un’ottima scelta in tal senso. Esse, infatti, derivano da 

prodotti agricoli, dunque “naturali”, e, fra le altre cose, sono molto efficienti per quanto 

riguarda la cattura della 𝐶𝑂2, contribuendo così anche limitarne le emissioni in atmosfera 

[1]. 
Al giorno d’oggi ci si sta concentrando in maniera sempre maggiore sull’utilizzo di prodotti 

agricoli per la preparazione di biodiesel, dato che ciò comporterebbe una diminuzione delle 

emissioni, rispetto al combustibile tradizionale [7]. Si stima che entro il 2050, nella maggior 

parte dei paesi più sviluppati, le biomasse forniranno circa il 50% del fabbisogno energetico 

[8]. Di questo, circa il 75% proverrà dal settore agricolo. Un esempio virtuoso, il tal senso, 

è rappresentato da Svezia, Danimarca e Polonia, dove già oggi circa il 50% della richiesta 

energetica viene soddisfatta grazie all’utilizzo di risorse rinnovabili. Considerando anche 

che la produzione di biocombustibili da biomasse agricole non competerebbe con la 

produzione di cibo del medesimo settore, ecco che l’utilizzo delle biomasse a fini energetici 

risulta essere un’ottima soluzione per il problema energetico. 
A livello mondiale si produce una gran quantità di biomassa, fra cui soprattutto mais, canna 

da zucchero e riso. La maggior parte di grano e riso viene prodotta in Asia, mentre gli USA 

sono primi per quantità prodotte di mais e canna da zucchero [9]. In Europa, ogni anno si 

producono circa 950 tonnellate di biomassa, che possono essere sfruttate per la produzione 

di circa 300 milioni di tonnellate di combustibile equivalente. Questa produzione potrebbe 

sostituire fino al 65% greggio consumato in Europa.  
Al fine di fornire maggiore concretezza ai dati di cui sopra si riporta nella tabella sottostante 

la disponibilità delle più comuni tipologie di biomassa di origine agricola. 
 
 
 

Tabella 1.1: Disponibilità degli scarti agricoli a livello mondiale [10] 

Scarti agricoli Quantità (milioni di tonnellate) 

Paglia di grano 354.34 

Paglia di riso 731.3 

Residui di mais 128.02 

Bagassa di canna da zucchero 180.73 
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Secondo le stime formulate negli ultimi 30 anni, le biomasse hanno un potenziale energetico 

di circa 3200 PJ all’anno [11].  
Sebbene le biomasse agricole possano essere utilizzate come precursori per la produzione 

di energia in modo sostenibile, bisogna anche notare che le potenzialità energetiche variano 

fortemente in base alla tipologia. In tal senso, i prodotti migliori per la produzione di 

biodiesel sono i lignocellulosici.  
Nell’utilizzo di energia proveniente da biomasse bisogna registrare una forte differenza fra 

i paesi sviluppati e quelli in via di sviluppo, rispettivamente al 4% e al 22%. Ciò è dovuto 

alle limitazioni imposte dai primi per la tutela dell’ambiente [12]. 
Le biomasse possono essere utilizzate per la produzione di energia in diverse forme, in base 

alle proprietà fisiche e chimiche dei materiali di cui si dispone, e soprattutto in base alla 

disponibilità dello stesso. 
Tutta la produzione derivante dal settore agricolo è adeguata alla produzione di calore e 

potenza su scala commerciale, infatti, a livello mondiale più del 30% dell’energia domestica 

necessaria per cucinare, illuminare e riscaldare proviene da biomasse. 
Ad esempio, in Cina circa il 37% di questo tipo di biomassa viene utilizzata in ambito 

domestico [13]. Anche il biogas, derivante dalle biomasse, viene impiegato in ambito 

domestico, previo stoccaggio e trasporto. Circa il 50% degli impianti di produzione di bio-

metano da biomasse agricole sono tedeschi. 
Si può sfruttare questo materiale per produrre bio-etanolo, impiegato poi a sua volta come 

combustibile per le automobili. Un paese leader nello sfruttamento di additivi di bio-etanolo 

nella benzina è la Polonia, ma i due colossi sono Usa e Brasile. In queste due nazioni è 

localizzato circa l’85% della produzione mondiale di etanolo. 
 
 
 
Tabella 1.2: Variazione prevista nel tempo dell'utilizzo di biomasse. Valori espressi in percentuale 

rispetto al totale [10]. 

Alternative per l’utilizzo di biomasse 2006 2010 2020 2030 

Elettricità 3.8 6.3 14.9 16.1 

Calore 9.4 83.3 71.4 72.3 

Biocombustibili 2.2 10.4 15.7 11.6 
 

 
 
Per quanto riguarda la produzione di gas serra (GHG), è molto comune l’idea secondo cui 

la combustione di biomassa contribuisca al riscaldamento globale. Ciò è effettivamente 

vero, però non bisogna dimenticare che, durante la loro coltivazione, le piante catturano 

carbonio, dunque, le emissioni nette sono ampiamente inferiori rispetto a quelle dovute ai 

combustibili fossili [14]. Basti pensare che l’impiego di miscele al 10% di etanolo possono 

portare ad una diminuzione delle emissioni di GHG di circa il 12-19%, rispetto agli 

omologhi fossili. Allo stesso modo, la combustione di una miscela all’85% di etanolo può 

ridurre le emissioni di 𝑁𝑂𝑥 fino al 10% rispetto ai carburanti più classici [15]. 
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I biocombustibili tradizionali vengono prodotti a partire dalle biomasse ottenute dalle 

coltivazioni agricole destinate all’alimentazione. La prima generazione di biocombustibili, 

dunque, porta con sé importanti problematiche dovute alla competizione che si crea fra le 

coltivazioni a fine energetico e quelle a fine alimentare [16]. Tuttavia, grazie al 

miglioramento tecnologico nel settore, si è arrivati a produrre una seconda generazione di 

biocarburanti che non sfrutta biomasse di tipo alimentare, ponendo così fine al conflitto 

fuel-food [17]. 
Un altro problema di competitività è legato all’utilizzo delle risorse necessarie per le 

coltivazioni. La produzione di biomassa, infatti, necessita di terreni e acqua, fondamentali 

anche per le coltivazioni di tipo alimentare. Tuttavia, per molti dei raccolti utilizzati per la 

produzione di biocombustibili possono andare bene anche posti aridi e sterili, che sarebbero 

inutilizzabili per fini alimentari [18]. 
Per passare dalla biomassa ai prodotti di interesse esistono vari processi termochimici, che 

possono essere sfruttati per generare energia o anche per produrre composti chimici o 

carburanti, mediante metodi biologici o chimici [19]. I processi principali, in tal senso, sono 

combustione, gassificazione, pirolisi, idrolisi enzimatica, fermentazione microbica e 

digestione anaerobica. Esistono poi anche dei processi chimici, come la transesterificazione. 
 
 
 

 
Figura 1.4: Tecniche di conversione di residui agricoli in biocombustibili [20]. 

 
 
 
Un processo sicuramente degno di nota è la liquefazione idrotermale (HTL). Esso 

rappresenta un’ottima opzione per la conversione di materiale lignocellulosico in 

biocombustibile, in quanto non è richiesta l’essicazione della biomassa e si riesce a produrre 

un combustibile di buona qualità, le cui proprietà non sono dissimili rispetto a quelle 

dell’olio di pirolisi. L’ HTL, però, opera ad elevate pressioni e pertanto richiede importanti 

spese energetiche [10]. 
Dalla liquefazione idrotermale delle biomasse si ottiene un intermedio energetico detto 

biocrude, il cui contenuto di ossigeno dipende dalla tipologia della biomassa impiegata. 
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Come già accennato in precedenza, l’HTL offre la possibilità di lavorare con contenuti di 

umidità molto alti, anche fino al 90%. Questo è un grande vantaggio rispetto a processi 

come la pirolisi, che richiedono pretrattamenti per poter avvenire, come ad esempio 

l’essicamento [21]. 
Nella liquefazione idrotermale, la biomassa viene mischiata con acqua per formare uno 

slurry che viene pompato in un reattore in fase condensata [22]. Si lavora a temperature 

medie, 250-400 ℃, e pressioni elevate, 4-30 MPa. I tempi di residenza, invece, sono 

tendenzialmente minori di 1 h [23]. 
Oltre al biocrude, i prodotti dell’HTL sono: 

- una fase gassosa ricca in 𝐶𝑂2 ; 
- una fase acquosa contenente idrocarburi ossigenati a catena corta non solubili nella fase 

organica; 
- una fase solida contenente la materia inorganica alimentata nel feed. 

È di fondamentale importanza il ricircolo dell’acqua di scarto, necessario per minimizzare 

la portata di make-up da sorgenti esterne. 
In queste acque finisce circa il 28-45% wt del carbonio presente nella biomassa di partenza 

e tali composti organici, seppur presenti nella fase di scarto, vanno assolutamente sfruttati. 

La presenza così importante di materiale organico impone però anche di trattare questa fase 

prima di poterla ricircolare all’inizio del processo [21]. 
Dalla caratterizzazione della fase acquosa derivante da lignina si nota che essa è costituita 

principalmente da: 

- acidi carbossilici (acetico, propionico, glutarico e succinico); 
- idrossiacidi (glicolico e lattico); 
- metanolo; 
- glicerolo. 

Si possono trovare, disciolti, anche composti aromatici ossigenati, come catecolo, fenolo, 

guaiacolo e siringolo. Essi derivano dalla depolimerizzazione della struttura aromatica della 

lignina, seguita da parziale solubilizzazione nella fase acquosa. La presenza dell’acido 

lattico non è dovuta alla sua produzione durante la reazione, bensì alla presenza di tale 

composto nella biomassa di partenza, dovuta alla fermentazione avvenuta nel passaggio 

precedente. Dalla degradazione del glucosio in mezzi neutri o alcalini si ottiene acido 

acetico. Anche la presenza di metanolo è indicativa dell’avvenuta depolimerizzazione della 

lignina [23]. 
Ai fini della valorizzazione di questi scarti presenti in fase acquosa, l’aqueous phase 

reforming (APR) mostra un importante potenziale.  
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1.4 Aqueous Phase Reforming 
 
1.4.1 Aspetti cinetici e termodinamici 
L’Aqueous Phase Reforming (APR) è una reazione catalitica che viene fatta avvenire a 

basse temperature, circa 200-270 ℃, e una pressione autogena di 15-55 bar. In tali 

condizioni l’acqua si trova allo stato liquido, così si può avere produzione di idrogeno senza 

la spesa dell’energia necessaria alla vaporizzazione [24].  
Si riportano di seguito le reazioni di Steam Reforming (1.1) e Water-Gas Shift (WGS) (1.2) 

di un generico alcano 𝐶𝑛𝐻2𝑛+2: 

𝐶𝑛𝐻2𝑛+2 + n𝐻2𝑂 ↔   𝑛𝐶𝑂 + (2𝑛 + 1)𝐻2                                                                      (1.1) 

𝐶𝑂 +  𝐻2𝑂 ↔  𝐶𝑂2 +  𝐻2                                                                                                (1.2) 

Adesso invece, nell’equazione (1.3), si rappresenta la classica stechiometria del reforming 

di carboidrati, che presentano un rapporto C:O di 1:1: 

𝐶𝑛𝐻2𝑛𝑂𝑛  ↔ 𝑛𝐶𝑂 + 𝑦𝐻2                                                                                                 (1.3) 

Segue la reazione di WGS, anch’essa favorita alle condizioni operative tipiche dell’APR. 
In conclusione, si riporta ora l’equazione somma (1.4), in cui si riporta la produzione di 

idrogeno e anidride carbonica a partire dai carboidrati: 

𝐶𝑛𝐻2𝑛𝑂 +  𝑛𝐻2𝑂 ↔ 𝑛𝐶𝑂2 + (𝑦 + 𝑛)𝐻2                                                                     (1.4) 

Il primo step consiste nell’adsorbimento della molecola ossigenata sulla superficie del 

catalizzatore, e può avvenire sia tramite gli atomi di carbonio che tramite gli atomi di 

ossigeno. Lo step successivo sarà la rottura di un legame, C-C o C-O in base alla geometria 

di adsorbimento, e porterà alla produzione di rispettivamente 𝐻2 e CO o alcoli. Il monossido 

di carbonio può, successivamente, fare un’ulteriore reazione di Water-Gas Shift e dare 𝐶𝑂2. 

Per quanto riguarda invece gli intermedi alcolici, invece, essi possono formarsi mediante 

processi di deidrogenazione o idrogenazione e poi subire ulteriori reazioni catalitiche che 

portano alla formazione di alcani. Questi però non sono gli unici intermedi, infatti se ne 

formano anche altri, come gli acidi organici, da reazioni di deidrogenazione o 

riarrangiamento [25]. 
Uno dei punti di forza dell’APR è la buona termodinamica, e questo ovviamente implica 

dei vantaggi. Il WGS necessita delle medesime condizioni di reazione del reforming, e 

questo fa sì che il contenuto di monossido di carbonio nella corrente gassosa in uscita venga 

ridotto al minimo. Questa importante riduzione rende possibile l’utilizzo dell’idrogeno in 

una cella a combustibile PEM (Proton Exchange Membrane). Oltre che dalla biomassa, 

l’idrogeno viene prodotto anche dal solvente utilizzato nel passaggio precedente. Inoltre, le 

pressioni di lavoro (15-55 bar) consentono l’impiego di Pressure Swing Adsorption (PSA) 

per la separazione della miscela in uscita [26]. 
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Figura 1.5: Energia libera di Gibbs per reforming in fase vapore di alcani e alcoli leggeri, wgs e 

pressione di vapore degli alcoli (linee tratteggiate) [27]. 

 
 
In Fig. 1.5 sono rappresentate le variazioni di energia libera di Gibbs (∆𝐺°/𝑅𝑇) riferite ad 

una serie di alcani (𝐶𝐻4, 𝐶2𝐻6, 𝐶3𝐻8, 𝐶6𝐻14 ). Lo steam reforming di alcani è 

termodinamicamente favorito (quindi presenta valori negativi di ∆𝐺°/𝑅𝑇) solo a 

temperature maggiori di 675 K, che diventano invece 900 K per quanto riguarda il 

reforming del metano. Molta attenzione meritano i carboidrati, composti idrogenati con 

rapporto C:O di 1:1. Tra i composti con tali caratteristiche, sono molto rilevanti il metanolo 

(𝐶𝐻3𝑂𝐻), glicole etilenico (𝐶2𝐻4(𝑂𝐻)2), glicerolo (𝐶3𝐻5(𝑂𝐻)3)  e sorbitolo 

(𝐶6𝐻8(𝑂𝐻)6). Sempre in Fig 1.5 si possono osservare gli andamenti dello steam reforming 

associato a tali carboidrati. Per queste molecole, la produzione di monossido di carbonio e 

idrogeno è termodinamicamente favorita a temperature molto inferiori rispetto a quelle 

degli alcani con numero simile di atomi di carbonio. Anche la reazione di WGS è 

maggiormente favorita a temperature minori, e grazie a ciò le reazioni di water-gas shift e 

reforming possono avvenire in un unico step. Sebbene lo steam reforming avvenga 

generalmente in fase vapore, ciò potrebbe non avvenire per i carboidrati, fortemente limitati 

in tal senso dalla loro pressione di vapore. Per metanolo, glicole etilenico e glicerolo, il 

reforming in fase vapore può avere luogo verso i 550 K, poiché la reazione è 

termodinamicamente favorita e la pressione di vapore di questi composti, a quelle 

temperature, è superiore a 1 atm. Il reforming in fase vapore del sorbitolo, invece, necessita 

di temperature prossime ai 750 K. 
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Poiché H2 e CO2, a basse temperature, sono termodinamicamente instabili rispetto ad alcani 

ed acqua, bisogna considerare anche le reazioni secondarie del processo, oltre a quelle 

primarie di reforming e WGS [27]. Tipici esempi sono l’idrogenazione e l’idrogenolisi del 

glicerolo a dioli [37]. Un’altra possibile reazione secondaria è la metanazione di CO e CO2, 

che è favorita in queste condizioni e spiega la presenza di metano nella fase gas [28]: 

𝐶𝑂 + 3𝐻2  ↔ 𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂                                                                                             (1.5) 

𝐶𝑂2 + 4𝐻2   ↔   𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂                                                                                        (1.6) 

 
 
 

 

Figura 1.6: Percorsi di reazione per l’APR del glicerolo [29]. 

 
 
 
In Fig. 1.6 si riportano i percorsi di reazione che portano, nell’APR, dal glicerolo ad 

idrogeno e anidride carbonica. Nelle reazioni di reforming si ha rottura dei legami C-C con 

conseguente formazione di idrogeno e monossido di carbonio, adsorbito sul sito attivo. 

Mediante Water-Gas Shift si passa poi da monossido di carbonio ad anidride carbonica. Si 

nota anche che, grazie alle basse temperature dell’APR, nei cammini a prodotti gassosi la 

presenza di idrogeno nell’atmosfera di reazione favorisce la metanazione di CO e CO2. Per 

quanto riguarda invece i cammini a prodotti liquidi, il glicerolo può andare incontro a 

disidratazione e/o idrogenazione/deidrogenazione e produrre metanolo, etanolo, acetone, 

acido acetico, acido propionico e glicole propilenico (composti, per l’appunto, liquidi)[30] 

. 



 

13 
 

 

 

1.4.2 Catalizzatori 
Da quanto visto fino ad ora si evince facilmente che i catalizzatori da utilizzare per l’APR 

devono avere attività catalitica elevata per la reazione di Water-Gas Shift ed almeno 

sufficiente per la rottura del legame C-C. I catalizzatori attivi per l’idrogenazione del CO 

implicano una minore selettività verso l’idrogeno e portano alla formazione di alcani 

leggeri. Invece, utilizzando supporti acidi in combinazione con un metallo vengono favorite 

le reazioni di disidratazione e/o deidrogenazione, che portano al consumo di idrogeno. 

Considerando sia i metalli nobili che quelli più comuni, il platino risulta essere il 

catalizzatore con maggiore selettività verso la formazione di idrogeno [29]. 
Per quanto riguarda la rottura del legame C-C nel glicole etilenico, il Pt offre una buona 

attività catalitica, che però tuttavia è più bassa rispetto ad altri metalli come Rutenio, Nichel, 

Iridio o Rodio. Tuttavia, per valutare l’efficienza complessiva di un catalizzatore, bisogna 

anche osservare l’attività dello stesso per la reazione di Water-Gas Shift, rimuovendo il CO 

dalla superficie del metallo alle basse temperature a cui avviene la reazione di reforming. 

Tra tutti i metalli, il Cu offre maggiore velocità per la reazione di WGS, però non presenta 

alcuna attività per rottura del legame C-C. Attività apprezzabile per tale reazione viene 

mostrata da Pt, Ni e Ru. Poiché si vuole ottenere un’alta selettività di idrogeno, il 

catalizzatore non deve agevolare possibili reazioni parallele indesiderate come metanazione 

o sintesi Fischer-Tropsh. Ru, Ni e Rh offrono le più alte velocità per la metanazione, mentre 

Pt, Ir e Pd mostrano minore attività in tal senso. Dunque, tra i vari metalli, Pt e Pd sono 

preferibili per la produzione di idrogeno tramite reforming di idrocarburi ossigenati. Questo 

processo, infatti, richiede elevata attività per la rottura del legame C-C e per la reazione di 

Water-Gas Shift, e bassa attività nei confronti della metanazione. In Fig. 1.7 si riportano le 

varie velocità delle reazioni citate con i vari catalizzatori: è importante sottolineare che si 

possono fare confronti solo per una singola reazione fra i vari metalli, e non tra le varie 

reazioni associate ad un metallo preciso [27]. 
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Figura 1.7: Velocità della reazione di rottura del legame C-C (grigio), della reazione di WGS 

(bianco), della reazione di metanazione (nero) [27]. 

 
 
È molto importante anche l’analisi delle dimensioni delle particelle del metallo utilizzato 

come catalizzatore. Infatti, l’APR mostra una forte dipendenza dalla struttura del 

catalizzatore scelto. 
Ad esempio, è stato osservato un aumento nella selettività di idrogeno, a parità di 

conversione, in seguito all’utilizzo di particelle di dimensioni maggiori. Secondo altri paper, 

però, la selettività aumenta grazie all’utilizzo di particelle di catalizzatore di dimensioni 

minori, e si registra anche un piccolo cambiamento nella conversione. Si evince, dunque, 

l’assenza di un trend preciso sull’influenza delle dimensioni del catalizzatore scelto. 
Gli ultimi studi condotti in materia riportano un aumento lineare della velocità di 

produzione di idrogeno, normalizzata per unità di superficie del metallo, con la dimensione 

media delle particelle di catalizzatore. 
Particelle di maggiori portano un aumento nella conversione ed una modifica nella 

distribuzione dei prodotti (variazioni, rispettivamente, di attività e selettività). Particelle di 

minori dimensioni favoriscono la reazione di deidrogenazione, mentre quelle di grandi 

dimensioni favoriscono la disidratazione. 
Generalmente, in catalisi eterogenea, al fine di aumentare la dispersione della fase 

cataliticamente attiva, si utilizza un supporto. Esso può influenzare i siti di idrogenazione, 

come nel caso dell’APR, in cui si osserva che l’utilizzo di allumina come supporto renda il 

platino meno idrogenante rispetto ai casi in cui il catalizzatore è depositato su silice allumina 

amorfa. Ciò avviene a causa della minore elettronegatività.  
La scelta del supporto su cui dispendere il platino catalizzatore influenza anche la Turnover 

Frequency (TOF), un indicatore del numero di molecole di reagente convertite nell’unità di 

tempo. Riguardo questo parametro, considerando l’idrogeno a 225 ℃ , per i vari supporti 

per Pt metallico si è osservato che:  
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𝑇𝑖𝑂2 > 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑒, 𝐴𝑙2𝑂3  > 𝑆𝑖𝑂2 − 𝐴𝑙2𝑂3, 𝑍𝑟𝑂2  > 𝐶𝑒𝑂2, 𝑍𝑛𝑂, 𝑆𝑖𝑂2 

con 𝐴𝑙2𝑂3, 𝑍𝑟𝑂2 e 𝑇𝑖𝑂2 che offrono la maggiore selettività [31]. Un buon compromesso fra 

i diversi parametri (conversione di carbonio a gas, attività e selettività per l’idrogeno, 

stabilità) è offerto dal carbone attivo [32]. 

 

 

 

Figura 1.8: Influenza del supporto sull'APR del glicole etilenico a: 225 ° C, soluzione al 10% wt 

di glicole etilenico[31] . 

 

 

Tra i supporti in carbone studiati fino ad ora, la più alta produzione di gas si ottiene col 

carbone attivo, mentre la più alta selettività a idrogeno è offerta dal grafene. 
La morfologia del supporto è rilevante ai fini delle reazioni: è stato osservato che l’attività 

aumenta con la diminuzione della dimensione delle particelle, ed anche con pori più stretti. 

Anche la tipologia di struttura, 2D o 3D, è molto importante. Ad esempio, l’utilizzo di 

carbone mesoporoso ordinato con struttura 3D porta una minore sinterizzazione delle 

particelle di Pt. Una configurazione cava mesoporosa, invece, facilita il trasporto dei 

reagenti verso i siti attivi e l’allontanamento dei prodotti da essi [31]. 
Escludendo i supporti a base di carbonio, la selettività più alta (> 90%) viene offerta dalla 

γ − 𝐴𝑙2𝑂3, che però risulta instabile nelle tipiche condizioni di reazione dell’APR [29]. 
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1.4.3 Possibili applicazioni e sviluppi  
Esistono vari processi che implicano la generazione di grandi quantità di effluenti liquidi, 

come ad esempio l’HTL di biomassa lignocellulosica. Il contenuto organico può variare in 

un ampio range (2.38 – 104.2 g/L), e lo stesso vale per la Domanda Chimica di Ossigeno 

(COD) (11.35 – 185 g/L). Fra i composti disciolti nella fase acquosa si hanno alcoli ed acidi 

carbossilici, ma anche ammidi e molecole eterocicliche. 
Solitamente il contenuto organico in queste correnti è quantitativamente importante, e si 

registra la presenza di metalli pesanti, inorganici ed inquinanti chimici e biologici. Pertanto, 

queste acque necessitano vari trattamenti (fisici, chimici o anche biologici) per poter 

rientrare nei limiti di legge. Si possono anche applicare processi più avanzati, come 

ozonizzazione, clorurazione, filtrazione tramite carboni attivi e membrane. Poiché la 

composizione dipende dalla biomassa di partenza, essa varierà nei singoli casi, e questo è 

un problema non da poco.  
L’APR può avvenire partendo da miscele costituite da acidi organici e zuccheri, oltre a 

composti modello come metanolo o glicerolo. Si producono una corrente gassosa, 

principalmente costituita da 𝐻2, 𝐶𝑂2, 𝐶𝐻4, alcani leggeri (fino a sei atomi di C) e tracce di 

CO, ed una liquida, la cui composizione varia con la biomassa. 
L’Aqueous Phase Reforming trova il suo impiego nella conversione dei composti 

idrocarburici ossigenati disciolti in acqua in idrogeno, con condizioni di reazione più 

moderate rispetto allo steam reforming. Il catalizzatore scelto per questa reazione è 

solitamente un metallo nobile supportato, generalmente il platino (Pt). Tramite l’utilizzo 

dell’APR, dunque, numerose industrie potrebbero ridurre il contenuto organico all’intero 

dei propri sottoprodotti liquidi ed allo stesso tempo ottenere un prodotto a più alto valore, 

ovvero l’idrogeno.  
Al giorno d’oggi, l’idrogeno viene principalmente prodotto a partire da fonti non rinnovabili 

e non sostenibili, come steam reforming di gas naturale e ossidazione parziale della frazione 

più pesante del petrolio. In fase di ricerca vi sono alternative come lo steam reforming della 

fase acquosa del bio-olio o il reforming supercritico dell’acqua.  
Lo studio dell’APR, ad oggi, è stato svolto principalmente per quanto riguarda alcoli e poli-

alcoli come metanolo e glicerolo, trascurando la maggior parte degli altri composti presenti 

nelle acque reflue reali, come acido glicolico, acido propionico, acido acetico, 

ciclopentanone o guaiacolo. Sebbene questi composti non rappresentino il substrato ideale 

per l’APR, il loro studio è comunque importante per la sostenibilità di tale processo. 
Per quanto riguarda l’acido acetico e l’acido propionico, i prodotti da essi ottenuti 

consistono in una miscela di CO2 e, rispettivamente, metano o etano. Si è osservato che la 

conversione di tali acidi diminuiva con l’aumento della concentrazione iniziale. Più in 

generale, la produzione di gas (e quindi l’avanzamento della reazione) non era influenzata 

né dalla concentrazione né dal supporto utilizzato per il catalizzatore. Non sono però 

disponibili informazioni riguardo la cinetica di reazione di questi composti [24]. 
 
1.5 Modelli cinetici di reazione 
Le equazioni cinetiche sono espressioni matematiche che consentono di legare l’andamento 

della reazione in esame alla concentrazione dei reagenti. Ad esempio, nel caso di una 

reazione irreversibile in un sistema chiuso a volume costante, con un solo reagente con 

ordine di reazione unitario si avrà: 
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𝐴 → 𝑃 + 𝑄   con equazione cinetica    𝑅𝐴 =  −𝑘 𝐶𝐴                                                        (1.7) 

𝑅𝐴 è la velocità di reazione, il parametro che indica l’andamento della reazione. 

Generalmente si definisce come la variazione di moli di reagente nell’unità di tempo, cioè  

𝑅𝐴 =  
𝑑𝐶𝑎

𝑑𝑡
 . 

k è la costante cinetica del processo in esame. 

𝐶𝐴 è la concentrazione del reagente A. 

Esistono una grande varietà di equazioni cinetiche, il cui studio viene svolto 

prevalentemente in maniera empirica. Infatti, solitamente, per quanto riguarda la parte di 

modellazione, partendo dai dati sperimentali a disposizione si procede con metodi del tipo 

trial and error, servendosi tendenzialmente di solver come Excel, Matlab o Python [33]. 

 

1.5.1 Power-Law 
La Power Law, o Legge di Potenza, lega la velocità di reazione alla concentrazione di 

reagenti mediante una relazione lineare: 

 𝑎𝐴 ↔ 𝑝𝑃,           𝑅𝐴 =  − 𝑘1𝐶𝐴
𝑛 + 𝑘2𝐶𝑝

𝑚                                                                   (1.8) 

n ed m sono gli ordini reazione rispetto a ciascun componente 

k1 e k2 sono, rispettivamente, le costanti cinetiche della reazione diretta e inversa. Indicando 

con K la costante di equilibrio della reazione, si può scrivere: K = k1 / k2. 

Per basse conversioni la reazione inversa può essere trascurata, e dunque l’equazione 

diventa:  

𝑅𝐴 =  − 𝑘1𝐶𝐴
𝑛                                                                                                                 (1.9) 

Se l’ordine di reazione è positivo, cioè 𝑛 > 0, la velocità di reazione aumenta con 

l’aumentare della quantità di reagente presente. 
Se l’ordine di reazione è negativo, cioè 𝑛 < 0, la velocità di reazione aumenta al diminuire 

della quantità di reagente presente. 
Se l’ordine di reazione è zero, cioè 𝑛 = 0, la velocità di reazione rimane costante e non 

viene influenzata dalla quantità di reagente presente.  
Tra le varie cinetiche esistenti, questa è la più semplice, ma anche la meno accurata. 

Vengono infatti trascurati tutta una serie di fenomeni fisico-chimici che condizionano 

l’andamento di una reazione chimica, come ad esempio l’adsorbimento/desorbimento delle 

varie specie chimiche dall’eventuale catalizzatore [34]. 
Per questo motivo, la Power Law viene solitamente impiegata solo come indicatore 

dell’influenza che la quantità di reagente ha sull’andamento della reazione chimica in 

esame. Per descrivere in dettaglio l’andamento della reazione, invece, ci si affida a cinetiche 

ben più complesse e dettagliate. 
 

1.5.2 Langmuir-Hinshelwood 
Il modello cinetico di Langmuir-Hinshelwood (LH) è molto diffuso per quanto riguarda la 

cinetica di processi catalitici eterogenei. Nella sua forma semplificata, lo schema di reazione 

LH è composto da: 
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-primo step: il reagente (o i reagenti) viene adsorbito in maniera reversibile su un sito attivo; 

-secondo step: il complesso che si è formato in seguito all’adsorbimento reagisce, 

trasformandosi in maniera irreversibile in uno o più prodotti; 

-terzo step: il prodotto (o i prodotti) desorbono dal sito attivo lasciandolo libero per un’altra 

molecola di reagente [35] .  
A titolo di esempio, viene ora ricavata l’equazione del modello LH per un generico reagente 

A, che si decompone irreversibilmente in due prodotti P e Q. Si assume che il rate 

determining step (RDS) sia la reazione vera e propria, mentre per gli altri step vale 

l’approssimazione di pseudo-equilibrio [36]. 

1.  𝐴 +  𝐼 ↔  𝐴𝐼  (pseudo-equilibrio) 

2.  𝐴𝐼 → (𝑃 + 𝑄)𝐼 (rate determining step) 

3. (𝑃 + 𝑄) ↔ 𝑃 + 𝑄 + 𝐼 (pseudo-equilibrio) 

𝐾𝑟 costante di equilibrio della reazione (step 2) 

𝐾𝐴𝐷𝑆 costante di equilibrio dell’adsorbimento di A (step 1) 

𝐾𝐷𝐸𝑆 costante di equilibrio del desorbimento di P e Q (step 3) 

𝐶𝑛 concentrazione della specie chimica n 

𝑟 =  𝑅2 =  − 𝐾𝑟𝐶𝐴𝐼                                                                                                           (1.10) 

𝐾𝐴𝐷𝑆 =  
𝐶𝐴𝐼

𝐶𝐴𝐶𝐼
  →  𝐶𝐴𝐼 =  𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴𝐶𝐼                                                                                  (1.11) 

𝐾𝐷𝐸𝑆 =  
𝐶𝑃𝑄𝐼

𝐶𝑃𝐶𝑄𝐶𝐼
 →  𝐶𝑃𝑄𝐼 =  𝐾𝐷𝐸𝑆 𝐶𝑃𝐶𝑄𝐶𝐼                                                                          (1.12) 

Bilancio dei siti attivi: 𝐶𝑇𝑂𝑇 =  𝐶𝐼 + 𝐶𝐴𝐼 +  𝐶𝑃𝑄𝐼 =  𝐶𝐼 + 𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴𝐶𝐼 +  𝐾𝐷𝐸𝑆 𝐶𝑃𝐶𝑄𝐶𝐼 =

  =  𝐶𝐼(1 + 𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴 +    𝐾𝐷𝐸𝑆 𝐶𝑃𝐶𝑄 )                                                                                 (1.13) 

𝐶𝐼 =  
𝐶𝑇𝑂𝑇

1+𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴+   𝐾𝐷𝐸𝑆 𝐶𝑃𝐶𝑄
                                                                                                  (1.14) 

𝑟 =  − 𝐾𝑟𝐶𝐴𝐼 =  − 𝐾𝑟𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴𝐶𝐼 =  − 
𝐶𝑇𝑂𝑇𝐾𝑟𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴

1+𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴+   𝐾𝐷𝐸𝑆 𝐶𝑃𝐶𝑄
                                             (1.15) 

Ponendo 𝑘′ =  𝐶𝑇𝑂𝑇𝐾𝑟𝐾𝐴𝐷𝑆 ed assumendo che la reazione di desorbimento dei prodotti sia 

molto veloce (𝐾𝐷𝐸𝑆  ≈ 0), si ottiene: 

𝑟 =  − 
𝑘′𝐶𝐴

1+ 𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴
                                                                                                            (1.16) 

Questa espressione vale per una reazione single-site, una reazione, cioè, che si sviluppa su 

un unico sito attivo. Qualora i siti attivi necessari fossero due (uno per ciascun prodotto) 

l’equazione cinetica, ricavata analogamente, sarebbe: 

𝑟 =  − 
𝑘′𝐶𝐴

(1+ 𝐾𝐴𝐷𝑆𝐶𝐴)2                                                                                                         (1.17) 
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1.5.3 Altri modelli cinetici 
Un altro modello cinetico molto applicato in catalisi eterogenea è quello di Eley-Rideal. 

Esso viene utilizzato per reazioni bimolecolari in cui una molecola di reagente è adsorbita 

sul catalizzatore mentre l’altra reagisce direttamente in fase gas. 
Il modello di Mars-Van Krevelen, invece, viene generalmente usato per reazioni di 

ossidazione [37] . 
Sebbene questi due modelli non siano meno importanti del modello LH, non hanno 

rilevanza ai fini di questa trattazione e dunque non verranno approfonditi ulteriormente. 
 
 
 
 
1.5.4 Effetto della temperatura 
La temperatura è uno dei parametri principali che influenzano l’andamento di una reazione. 

Mediante la legge di Arrhenius, infatti, si può esprimere la costante cinetica k di una 

reazione in funzione della temperatura:  

𝑘 =  𝑘∞ 𝑒
−(

𝐸𝑎
𝑅𝑇⁄ )                                                                                                           (1.18) 

𝑘∞ è una costante detta fattore pre-esponenziale 

𝐸𝑎 è l’energia di attivazione del processo, cioè la barriera energetica da superare affinché la 

reazione avvenga 

𝑅 è la costante dei gas perfetti 

𝑇 è la temperatura  

Poiché sia il fattore pre-esponenziale che l’energia di attivazione sono indipendenti da T, 

spesso la legge di Arrhenius viene scritta come [38]: 

ln 𝑘 = ln 𝑘∞ −  (
𝐸𝑎

𝑅
)

1

𝑇
                                                                                                     (1.19) 

Così facendo si ha una relazione lineare fra l’inverso della T e k. Infatti, il grafico che se ne 

ottiene prende il nome di diagramma di Arrhenius ed è una retta con coefficiente angolare 

pari a − (
𝐸𝑎

𝑅
) ed intercetta pari a ln 𝑘∞. Nello studio cinetico dei processi chimici è prassi 

comune rappresentare i dati ottenuti in questo diagramma, in maniera tale da poter ricavare 

il valore dell’energia di attivazione dalla pendenza della retta interpolante. 
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Figura 1.9: Diagramma di Arrenhius [34]. 
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1.6 Obiettivo della tesi 
Il lavoro di tesi è focalizzato sullo studio dell’APR di acido acetico, acido propionico 

(entrambi acidi carbossilici) ed acido glicolico (idrossiacido). 
Questi composti, sebbene non rappresentino il substrato ideale per Aqueous Phase 

Reforming, sono comunque presenti nella fase aquosa derivante dalla liquefazione 

idrotermale di biomasse (ad esempio lignina), e la loro cinetica di reazione non è ancora 

stata studiata. Comprendere come avviene l’APR di questi acidi è di fondamentale 

importanza per la sostenibilità del processo, dato che si possono ottenere composti di 

interesse come metano, etano ed idrogeno. 
Ai fini di tale studio sono stati effettuati dei test che simulavano l’APR prima dell’acido 

acetico e poi dell’acido propionico.  
La reazione tipo, per l’acido acetico, dovrebbe dare metano ed anidride carbonica, partendo 

proprio dall’acido acetico. Per quanto riguarda l’acido propionico, invece, i prodotti 

dovrebbero essere etano ed anidride carbonica. 
Una volta completati i vari test in laboratorio, sono state proposte delle cinetiche Langmuir-

Hinshelwood o Power Law. Per trovare i rispettivi parametri, si è reso necessario un 

approccio del tipo trial and error, mediante regressione lineare. 
Successivamente, si è voluto aggiungere un ulteriore grado di complessità, andando a 

studiare il comportamento in soluzione binaria di acido glicolico ed acido propionico, la cui 

cinetica di reazione è stata studiata in passato dal medesimo gruppo di ricerca. Infatti, come 

già affermato in precedenza, le acque reflue da trattare contengono più composti organici, 

e dunque risulta di fondamentale importanza lo studio di soluzione più complesse, che 

maggiormente si avvicinino alla realtà.  
Ai fini di tale studio sono stati effettuati dei test che simulavano l’APR di questa miscela, 

mantenendo costante la concentrazione di acido propionico ed aumentando di prova in 

prova quella di acido glicolico. Si è operato in questo modo per poter meglio studiare il 

comportamento dell’acido glicolico, che da studi precedenti è risultato adsorbirsi in quantità 

nettamente maggiore rispetto ai due acidi carbossilici in esame. 
Nel secondo capitolo verranno descritti gli strumenti impiegati, le tecniche di analisi e i 

parametri di maggiore interesse. Nel terzo capitolo si esporranno i risultati ottenuti, per 

quanto riguarda sia le prove sperimentali che i parametri delle equazioni cinetiche. Infine, 

nel quarto ed ultimo capitolo saranno riportate le considerazioni finali su quanto fatto. 
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2  Materiali e metodi 
 
2.1 Materiali 
Il catalizzatore impiegato per i test è 5% Pt/C, fornito da Sigma Aldrich. Anche l’acido 

acetico e l’acido propionico sono stati forniti da Sigma Aldrich. L’acqua distillata è stata 

ottenuta in laboratorio, mentre le bombole di azoto sono state fornite da SIAD S.p.A., 

Bergamo. Nessun composto è stato sottoposto a pretrattamenti prima di essere utilizzato. 

 

2.2 Test catalitici 
I test sono stati effettuati su soluzioni acquose rispettivamente di acido acetico ed acido 

propionico. Si è sempre lavorato con 75 mL di soluzione e 0,15 g di catalizzatore, variando 

però la composizione della soluzione stessa. Si è infatti voluto studiare l’effetto che 

concentrazione di reagente, tempo di reazione e temperatura di reazione hanno sulla 

conversione dell’acido in esame. Per questo motivo, sono state effettuate le prove seguenti: 

- 13 mmol di acido a 270 ℃ per, rispettivamente, 0,1,2 h; 
- 19 mmol di acido a 270 ℃ per, rispettivamente, 0,1,2 h; 
- 26 mmol di acido a 270 ℃ per, rispettivamente, 0,1,2 h; 
- 13 mmol di acido a 255 ℃ per, rispettivamente, 0,1,2 h; 
- 13 mmol di acido a 240 ℃ per, rispettivamente, 0,1,2 h. 
 
I suddetti test sono stati effettuati sia per quanto riguarda l’acido acetico che per quanto 

riguarda l’acido propionico. 
Successivamente sono stati effettuati test su miscele binarie di acido propionico ed acido 

glicolico. Si è operato con 75 mL di soluzione, 0,15 g di catalizzatore, 270 ℃ ed un tempo 

di reazione pari a 1 h. La quantità di acido propionico è rimasta costante in tutti i test (13 

mmol), invece le moli di acido glicolico sono state aumentate gradualmente in ogni prova 

(3, 6, 9, 13 mmol).  
 

 

2.2.1 Reattore 

Il reattore impiegato è un reattore miscelato Parr 4575° HP/HT, di tipo batch, con un volume 

nominale pari a 500 mL. Il vessel è costituito da una lega Hastelloy C-276 e, considerando 

anche lo spazio di testa, il volume effettivo sale a circa 567 mL. 
Il sistema di raffreddamento di cui è dotato tale reattore consiste in una serpentina interna 

al vessel, dove scorre acqua. Il sistema di riscaldamento è invece elettrico ed esterno, infatti 

il riscaldamento avviene mediante una camicia. Per la miscelazione è presente una girante 

a flusso assiale collegata ad un motore elettrico. Il sistema di raffreddamento ha anche 

un'altra linea, sempre attiva, necessaria per evitare il surriscaldamento della girante durante 

la rotazione. Il vessel è collegato alla testa tramite una chiusura con 8 bulloni di 
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compressione ed una guarnizione in PTFE che garantisce la tenuta del collegamento fino 

ad una temperatura di 300 ℃. Ai fini della sicurezza, la massima pressione raggiungibile è 

pari a 345 bar. Se tale valore dovesse superato, in casi di emergenza sarebbe presente un 

disco di rottura. Sopra il reattore è situata un’aspirazione, sempre attiva quando si lavora 

con gas pericolosi, e dunque necessaria per la sicurezza. 
Un controllore Parr 4848 gestisce il sistema di controllo grazie a misuratori di temperatura 

e pressione. Per quanto riguarda la pressione, è presente una termocoppia J posta all’interno 

di un pozzetto e collegata ad un trasduttore collocato sulla testa del reattore con un intervallo 

di misurazione che va da 0 a 5000 psig (circa 345 barg). Dal controllore si può anche 

regolare manualmente la velocità (rpm) della girante. Il controllore gestisce anche (e 

soprattutto) la temperatura in fase di riscaldamento all’interno del reattore, regolando la 

potenza dissipata dalla resistenza nella camicia, basandosi su valori di Set-Point scelti 

dall’utente ed impiegando una logica di controllo di tipo PID (proporzionale-integrale-

derivativa). La gestione della fase di raffreddamento è invece manuale, mediante un 

controllo ON-OFF che permette di aprire totalmente una valvola che consente il passaggio 

di acqua a temperatura ambiente nella serpentina di raffreddamento. La pressione viene 

controllata in maniera indiretta, mediante pressurizzazione iniziale con azoto (inerte). Solo 

in caso di sicurezza, infatti, il controllore agisce direttamente sulla pressione: se si dovesse 

superare un certo valore di set-point durante la prova, istantaneamente il controllore 

scollegherebbe la resistenza dall’alimentazione e procederebbe con l’apertura della valvola 

che regola il circuito di raffreddamento. Il disco di rottura entra in gioco in estrema ratio, 

nel caso in cui qualche elemento dovesse fallire. 
 
 

 

Figura 2.1: Reattore batch utilizzato  

 
 
I valori di temperatura e pressione vengono misurati in continuo e si possono essere 

campionati secondo necessità. Infatti, collegato al controllore, c’è un computer su cui è 

installato un software che registra i suddetti valori e li mostra a schermo in tempo reale. 
Dopo aver preparato la soluzione acquosa da testare, la si versa assieme al catalizzatore nel 

reattore, che verrà poi chiuso. Una volta stretti tutti i bulloni, si effettua un test di tenuta a 

10 barg di azoto per 10 minuti. Se non ci sono perdite di pressione significative, la chiusura 

tiene e dunque si può procedere alla reazione. Al fine di pulire la linea, si effettuano tre 

spurghi dell’azoto presente all’interno del reattore, fino ad arrivare a 0 barg. 

Successivamente si flussa nuovamente azoto e, una volta raggiunti 2 barg, si inizia il 

riscaldamento. 
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A causa della significativa inerzia termica del sistema, il tempo di riscaldamento per arrivare 

a set-point è piuttosto elevato, dato che va da 45 a 65 minuti, in base alla temperatura 

desiderata. Si è inoltre osservato che il tempo di riscaldamento aumentava notevolmente 

all’avvicinarsi della temperatura al set-point, basti pensare che per un aumento di 

temperatura da 265 ℃ a 270 ℃, il tempo impiegato era di circa 20 minuti. Per salvaguardare 

il corretto andamento delle prove sperimentali si è scelto di considerare come tempo di 

inizio della prova il momento in cui il valore della temperatura era sufficientemente vicino 

al valore di set-point da causare un netto rallentamento nel riscaldamento. I valori scelti 

sono stati: 

- 265 ℃ per le prove a 270 ℃; 
- 250 ℃ per le prove a 255 ℃; 
- 235 ℃ per le prove a 240 ℃. 
Trascorso il tempo di reazione, inizia la fase di raffreddamento. Il controllo diventa manuale 

ON-OFF e, dopo averla spenta, si rimuove la camicia riscaldante dal vessel. Sebbene questa 

fase sia generalmente più veloce rispetto al riscaldamento, non è comunque immediata e 

necessita di un tempo che va dai 30 ai 50 minuti. Una volta raggiunta la temperatura 

ambiente si annota la variazione di pressione rispetto al valore inizialmente impostato di 2 

barg, ed inizia la procedura di post reazione. 

 

 

2.3 Tecniche di analisi 
2.3.1 Mirco-GC 

Per analizzare i prodotti ottenuti, una delle tecniche utilizzate e la gascromatografia, che 

consente la separazione dei componenti di una miscela sulla base delle quantità relative di 

ognuno.  
I composti si ripartiscono fra due fasi: una stazionaria, costituita da una colonna di materiale 

adsorbente, ed una mobile, solitamente una corrente di gas inerte che permette il passaggio 

dei componenti attraverso la colonna. La distribuzione finale viene determinata in base 

all’affinità che le varie specie hanno per le due fasi. Per ciascun componente si osserva che 

il rapporto fra il tempo trascorso nella fase stazionaria e nella fase mobile è uguale al 

rapporto fra le concentrazioni nelle due fasi. Questo valore prende il nome di coefficiente 

di ripartizione. 
I detector cromatografici, dopo aver rilevato i vapori delle varie sostanze, sono in grado di 

interagire con essi e convertire questa interazione in un segnale elettrico, che verrà poi 

inviato ad un elaboratore. Questi segnali verranno poi riportati in un cromatogramma, dove 

si possono osservare i picchi dei diversi composti in relazione al rispettivo tempo di 

ritenzione. L’area di ogni picco è proporzionale alla concentrazione della specie nella 

miscela gassosa.  
Il gascromatografo impiegato per eseguire le analisi è stato fornito da SRA instrument ed è 

costituito da un detector a conducibilità termica (TCD) e da due colonne: 
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- Molsieve 5A: utilizza argon come carrier per l’analisi di 𝐻2, 𝑂2, 𝑁2, 𝐶𝐻4, 𝐶𝑂. Questa 

colonna lavora ad una temperatura di 85 ℃ ed una pressione in testa di 28 psi. La 

temperatura di iniezione è invece pari a 100 ℃. 
 
- PoraPLUT U: utilizza elio come carrier per la separazione di 𝐶𝑂2 , 𝐶2𝐻4 ,

𝐶2𝐻6,  𝐶3𝐻8, 𝐶4𝐻10, 𝐻2𝑂. La colonna lavora ad una temperatura di 80 ℃ ed una 

pressione in testa di 30 psi. La temperatura di iniezione è invece pari a 90 ℃. 
 

Prima dell’analisi vengono effettuati tre lavaggi della linea del gas, utilizzando la miscela 

prodotta per evitare contrasti con prove precedenti. Successivamente, dopo aver riempito la 

siringa, si invia il gas al micro-GC per l’analisi. I fattori di calibrazione sono stati 

precedentemente impostati grazie all’utilizzo di correnti campione. 
 
 

 
Figura 2.2: Gascromatografo utilizzato per l’analisi dei gas. 

 

 
 
2.3.2 HPLC 

Anche l’HPLC è un cromatografo, infatti HPLC sta per High Performance Liquid 

Cromatography. In questo caso però lo strumento lavora su miscele liquide complesse, 

individuando la concentrazione dei componenti che le costituiscono, ed anche la loro natura 

chimica. La fase mobile, a differenza del GC, è un liquido che viene flussato in colonna ad 

alta pressione mediante l’impiego di pompe. L’HPLC utilizzato è di tipo Prominence 

Shimadzu, costituito da: 

- una colonna Rezex ROA – Organic acid H+ (8%) di diametro pari a 7.8 mm ed altezza 

pari a 300 mm; 
 

- un detector ad indice refrattivo (RID). 
 

La colonna lavora a 50 ℃ , con una fase mobile formata da una soluzione 5 mM di 𝐻2𝑆𝑂4 

in acqua, che viene flussata a 0.7 mL/min. Anche in questo caso i tempi di ritenzione ed i 

fattori di calibrazione sono stati precedentemente determinati inviando campioni contenenti 

i singoli composti. 
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I campioni che devono essere analizzati all’HPLC vengono posti in piccole fiale chiamate 

vials. In questo caso specifico, si ha una vials per i reagenti (presi dal reattore prima della 

reazione mediante micro-pipetta), ed una per i prodotti (versati con una siringa nella vial 

previa filtrazione per eliminare il catalizzatore, solido). 
 

 

 

Figura 2.3: HPLC utilizzato per l’analisi dei liquidi. 

 

 

2.4 Parametri di interesse 
Sono stati utilizzati principalmente due parametri per quantificare l’andamento del 

processo. 
Il primo è la conversione del reagente, espressa come il rapporto fra la differenza fra le moli 

iniziali e quelle finali e le moli iniziali, di reagente (Eq 2.1).  

 

𝜉 = 100 ∙  
𝑚𝑜𝑙𝑖𝑛− 𝑚𝑜𝑙𝑓𝑖𝑛

𝑚𝑜𝑙𝑖𝑛
                                                                                                           (2.1) 

 

Questo valore è di fondamentale importanza per comprendere l’andamento della reazione, 

in quanto indica la percentuale di reagente che si è convertito durante la stessa. Ad esempio, 

per bassi valori di conversione, si può trascurare la reazione inversa e studiare la cinetica 

della reazione come se essa fosse irreversibile. Tuttavia, la conversione indica solo la 

quantità di reagente convertito, ma non i prodotti in cui esso è stato convertito, rendendo 

dunque impossibile identificare eventuale reazione secondarie e/o indesiderate. 
Pertanto, risulta altrettanto importante anche il secondo parametro, ossia la selettività al 

carbonio, definita come il rapporto fra il carbonio presente in ciascun prodotto ed il carbonio 

presente nel reagente (Eq 2.2): 
 
𝜂𝑟 =  

(𝑚𝑜𝑙𝑖 𝑑𝑖 𝐶 𝑛𝑒𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑜𝑡𝑡𝑜 𝑟) ∙𝑚𝑜𝑙𝑟

(𝑚𝑜𝑙𝑖 𝑑𝑖 𝐶 𝑛𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑔𝑒𝑛𝑡𝑒) ∙𝑚𝑜𝑙𝑓𝑖𝑛
                                                                                           (2.2) 

 
La selettività viene calcolata per ogni prodotto identificato, e la somma dovrà ovviamente 

avvicinarsi quanto più possibile 100. A livello teorico il valore somma finale dovrebbe 

essere esattamente 100, ma per esigenze pratiche in laboratorio ci si “accontenta” anche di 
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valori leggermente minori. Grazie al calcolo di ciascuna selettività è possibile identificare 

eventuali side-reactions, altrimenti inosservabili. 
Per il calcolo della conversione sono stati utilizzati i risultati ottenuti dall’HPLC, in quanto 

entrambi i reagenti studiati sono allo stato liquido. Per quanto riguarda le selettività al 

carbonio invece, anche i risultati del GC sono stati utilizzati, in quanto i prodotti sono quasi 

tutti allo stato gassoso. 
Per verificare l’affidabilità dei risultati si effettuano dei bilanci al carbonio. In particolare, 

si effettuano dei bilanci sul carbonio totale e sul carbonio reagito. Inoltre, si effettua un 

check sulle moli iniziali teoriche, controllando cioè che il valore risultate dall’HPLC sia in 

linea con quanto inserito manualmente al momento della preparazione del campione. 
 
 
 
2.5 Excel 
Il software utilizzato per trovare i valori dei parametri dei vari modelli cinetici testati è 

Excel. Prima di utilizzane il solver però sono stati necessari alcuni passaggi “manuali”. 

Partendo dalla definizione di velocità di reazione, è stato formulato un bilancio sul reagente: 

𝑟 =  
𝑑𝑛

𝑐 ∙𝑑𝑡 
                                                                                                                                    (2.3) 

𝑑𝑛 =  𝑛𝑖𝑛 −  𝑛𝑓𝑖𝑛 = 𝑟 ∙ 𝑐 ∙ 𝑑𝑡                                                                                                  (2.4) 

𝑛𝑓𝑖𝑛 =  𝑛𝑖𝑛 −  𝑟 ∙ 𝑐 ∙ 𝑑𝑡                                                                                                           (2.5) 

Si noti che c indica la quantità di catalizzatore presente, valore fondamentale in catalisi 

eterogenea poiché la reazione in esame avviene, previo adsorbimento, sul catalizzatore, e 

dunque una variazione nella quantità di quest’ultimo impatta fortemente sulla conversione 

del reagente. Il modello cinetico, come già scritto nella sezione introduttiva, entra in gioco 

per quanto riguarda la r, cioè la velocità di reazione. Infatti, esprimendo nell’Eq 2.5 la 

velocità di reazione secondo la cinetica in esame, si arriva a formulare delle previsioni per 

quanto riguarda il reagente rimanente, che verranno poi paragonate ai dati sperimentali. 

L’errore fra quanto previsto (𝑛𝑡𝑒𝑜) e quando osservato sperimentalmente (𝑛𝑒𝑥𝑝) viene 

espresso come: 

(𝑛𝑒𝑥𝑝 − 𝑛𝑡𝑒𝑜)
2
                                                                                                                           (2.6) 

Dopo aver fatto ciò per ciascuna prova effettuata, si procede con l’utilizzo del Solver di 

Excel per minimizzare la somma degli errori calcolati come sopra. Si accede al solver nella 

sezione Dati, selezionando, appunto, Risolutore. Si riporta adesso un generico esempio del 

pannello da cui si può impostare il solver di Excel. 
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Figura 2.4: Finestra di impostazione del Solver di Excel 

 
 

 
In Imposta obiettivo si indica la cella che si vuole minimizzare, in questo caso la somma 

degli errori definiti come nell’Eq 2.6, e successivamente si imposta il solver su Min. Risulta 

molto importante sottolineare che bisogna minimizzare questa somma, non ridurla a zero: 

per quanto piccola, ci sarà sempre una differenza fra le previsioni del modello scelto e i 

risultati sperimentali. Pertanto, se si impostasse il Solver per azzerare la casella scelta, si 

andrebbe solo incontro ad una schermata di errore. In Modificando le celle variabili si 

inseriscono le celle contenenti i valori da modificare, in questo caso i parametri cinetici dei 

vari modelli. Volendo, si possono anche formulare dei vincoli su tali parametri, vincolando 

un parametro ad un altro o ad un valore numerico fisso. Dopo aver selezionato il metodo di 

risoluzione più adeguato al tipo di problema, si clicca su Risolvi. 
Si rende necessario scegliere dei valori iniziali che fungano da punto di partenza per il 

risolutore. Sebbene sia improbabile che essi siano già i valori corretti, questi valori sono 

comunque importanti per il risultato finale, e dunque vanno scelti con criterio. Si procede 

così un metodo del tipo trial and error, sostituendo ad oggi passaggio i valori “vecchi” con 

quelli “nuovi”, sicuramente più precisi. Ci si ferma quando i valori delle celle variabili non 

cambiano più, indicando che il solver ha raggiunto una soluzione ottimale. 
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Per verificare la qualità e la validità del modello a cui si è pervenuti si utilizza un altro 

parametro: 

𝑅2 = 1 −   
∑(𝑛𝑡𝑒𝑜− 𝑛exp )

2

∑(𝑛𝑡𝑒𝑜− 𝑛exp,medio )
2                                                                                                   (2.7) 

 
Si confronta, cioè, il modello proposto con il modello più semplice esistente, cioè la media 

fra i valori osservati sperimentalmente.  
Bisogna, però, prestare attenzione al fatto che questo è un parametro principalmente 

statistico: serve, cioè, per garantire che il modello sia affidabile da un punto di vista 

matematico, ma non chimico. Saranno quindi, in ultima analisi, fondamentali le conoscenze 

e l’esperienza dell’operatore per valutare la bontà dei modelli proposti. 
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3 Risultati sperimentali 
 
3.1 Acido acetico 
3.1.1 Influenza delle variabili operative 

L’influenza delle variabili operative è stata studiata sperimentalmente facendo variare le 

stesse, una alla volta, mentre gli altri parametri di processo venivano mantenuti costanti. La 

quantità di catalizzatore è sempre rimasta fissa a 0,15 g. 
Per prima cosa è stata studiata l’influenza della concentrazione di reagente sull’andamento 

della reazione, facendo reagire prima 0,79, poi 1,185 ed infine 1,58 g di acido acetico in 

soluzione acquosa. La quantità complessiva di soluzione era fissata a 75 mL,pertanto, 

all’aumentare del reagente si diminuiva la quantità di acqua. La temperatura, in questo set 

di prove, è stata mantenuta costante e pari a 270 ℃. La durata delle prove è stata 

rispettivamente di 0,1 e 2 h. 
 
 
 

 
 

Figura 3.1: Influenza della concentrazione di acido acetico sull’andamento della reazione di APR 

dello stesso. 
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In Fig. 3.1 si può osservare che la conversione diminuisce all’aumentare della 

concentrazione di acido acetico in soluzione. Più precisamente, aumentando la quantità di 

acido di 1,5 volte (da 0,79 g a 1,185 g) si nota che la conversione, dopo 2 h, diminuisce di 

circa 1,33 volte. Analogamente, raddoppiando la quantità di acido (da 0,79 g a 1,58 g), dopo 

2 h, la conversione risulta quasi dimezzata. Da ciò si può intuire che la concentrazione di 

reagente non influenza l’andamento della reazione, in quanto nell’unità di tempo reagisce 

sempre la medesima quantità di acido acetico pur variandone la concentrazione iniziale. 

Ciò, oltre a far pensare ad una reazione di ordine zero, è un buon indicatore dell’assenza di 

limitazioni dovute al mass transfer. È ampiamente probabile, dunque, che il rate-

determining step, in questo caso, sia la reazione chimica vera e propria. 
Il secondo parametro studiato è stata la temperatura: tenendo fissa la quantità di acido 

acetico a 0,79 g in 75 mL di soluzione acquosa, sono state effettuate prove da 0,1 e 2 h 

rispettivamente a 270, 255 e 240 gradi centigradi. 

 

 

 

Figura 3.2: Influenza della temperatura di reazione sulla conversione dell'acido acetico. 
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In Fig. 3.2 si può osservare che diminuendo la temperatura di reazione diminuisce anche la 

conversione dell’acido acetico. Ciò risulta in linea con quanto genericamente valido per le 

reazioni chimiche. È noto, infatti, che una maggiore temperatura tendenzialmente comporta 

una maggior disponibilità energetica per le molecole, che potranno superare la barriera 

energetica necessaria per la reazione (energia di attivazione) [Mazzarino]. Sebbene ciò non 

sia universalmente valido e la spiegazione sia eccessivamente semplificata, ulteriori 

approfondimenti esulerebbero dallo scopo di questa trattazione. Pertanto, ci si limita ad 

osservare che quanto scritto sia valido per le reazioni di Aqueous Phase Reforming in 

esame. 
Osservando Fig.3.1 e Fig.3.2 si può anche notare un aumento continuo della conversione di 

acido acetico nel tempo, indicativo della netta prevalenza della reazione diretta rispetto a 

quella, eventuale, inversa. Considerando poi i bassi livelli di conversione raggiunti, risulta 

ragionevole assumere che eventuali reazioni inverse siano trascurabili. 
Il passo successivo è stato lo studio della selettività al carbonio. Si è, cioè, cercato di 

“seguire” il carbonio reagito per provare ad identificare i prodotti carboniosi che si formano 

durante le prove descritte in precedenza. In Fig. 3.3 e Fig. 3.4 si riportano, rispettivamente, 

i valori di selettività nei due set di prove a temperatura costante ed a concentrazione 

costante. 
 
 

 

 

Figura 3.3: Selettività al carbonio a temperatura fissa (270 C) e quantità di reagente variabile 

(rispettivamente 0,79, 1,19 e 1,58 g). 
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Figura 3.4: Selettività al Carbonio al variare della temperatura di esercizio (rispettivamente 240,255 

e 270 C) 

 

 

Si può notare l’assenza di significative variazioni riconducibili alle variazioni dei parametri 

in esame.  La somma delle selettività varia circa fra il 60 e l’80%, coi valori maggiori 

riscontrati in corrispondenza delle maggiori quantità di acido acetico reagite. Solitamente, 

quando sommando le selettività non si raggiunge un valore quantomeno prossimo al 100%, 

la spiegazione più plausibile risiede nella presenza di prodotti non indentificati dovuti alla 

presenza di side-reactions. In questo caso però bisogna considerare che: 

- per quantità molto piccole come quelle in esame (da 1 a 6 mmol di acido acetico reagito) 

valori piccoli in senso assoluto implicano valori percentuali comunque notevoli. A titolo di 

esempio, si osserva che nella prova a 0,79 g, 255 ℃ e 0 h la somma delle selettività, che 

indica la quantità di carbonio identificato, è pari circa al 60%. Il mancante 40%, è pari a 

circa 0,4 mmol. 
- durante l’esecuzione delle prove sono state prelevate piccole quantità di soluzione destinate 

all’analisi. Inoltre, è ampiamente probabile che una piccola parte di carbonio, purtroppo non 

quantificabile, rimanga adsorbita sul catalizzatore a fine reazione, e dunque non venga 

identificata.  
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Pertanto, in questo caso risulta ragionevole pensare che la mancata identificazione di tutto 

il carbonio reagito non sia dovuta alla presenza di prodotti secondari, bensì alle inevitabili 

imprecisioni insite nell’attività di laboratorio.  
Il carbonio presente nell’acido acetico, dunque, si ripartisce fra metano ed anidride 

carbonica, con un rapporto molto prossimo all’ideale, cioè 1:1. 
In Fig 3.5 e Fig 3.6 si mostra, invece, la composizione della corrente gassosa in uscita dal 

reattore dopo aver eseguito le prove di cui sopra. Poiché tutti i prodotti dell’APR dell’acido 
acetico sono allo stato gassoso, i dati in questione rivestono un’importanza fondamentale ai 

fini della comprensione di tale processo. 
 
 

 

 

 

Figura 3.5 Composizione della corrente gassosa in uscita dal reattore nei tre set di prove a 

temperatura costante e quantità di acido acetico variabile. 
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Figura 3.6 Composizione della corrente gassosa in uscita dal reattore nei tre set di prove a 

concentrazione costante e temperatura variabile. 

 

 

Si può osservare come le moli di acido acetico reagite non subiscano variazioni significative 

all’aumentare della quantità dello stesso in soluzione, confermando dunque quanto 

osservato prima. Il tempo di reazione e la temperatura, invece, giocano un ruolo sicuramente 

di primaria importanza. 
Si può notare anche la presenza di metano in quantità molto simili rispetto all’anidride 

carbonica e la contestuale minima presenza di idrogeno. Ciò lascia pensare che all’APR 

dell’acido acetico sia seguita la reazione di metanazione dell’anidride carbonica 

(rispettivamente 3.1 e 3.2): 
 

𝐶2𝐻4𝑂2 + 2 𝐻2𝑂 → 2𝐶𝑂2 + 4 𝐻2                                                                                            (3.1) 

𝐶𝑂2 + 4 𝐻2  → 𝐶𝐻4 + 2 𝐻2𝑂                                                                                 (3.2) 
 

Le due moli di acqua necessarie per l’Aqueous Phase Reforming dell’acido acetico vengono 

recuperate, alla fine, dopo la metanazione. Per questo motivo l’acqua non è stata inclusa 

nella valutazione dei prodotti in uscita dal reattore.  
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Alla fine del processo, per ogni mole di acido acetico reagito si sono ottenute circa una mole 

di metano ed una mole di anidride carbonica. La reazione “netta” può essere scritta come: 
 
𝐶2𝐻4𝑂2  → 𝐶𝐻4 +   𝐶𝑂2                                                                                     (3.3) 
È importante sottolineare che l’eq. (3.3) rappresenta solo una scorciatoia numerica per 

rappresentare l’input e l’output del processo in esame, ma non ha alcuna validità dal punto 

di vista chimico. 
 
 
 
3.1.2 Power law model 

Dopo aver ricostruito quanto acca duto nel reattore batch, si è proceduto alla ricerca di 

un’espressione cinetica che ben si adattasse ai dati ottenuti sperimentalmente. Il primo 

modello ad essere testato è il Power Law Model, con una cinetica del tipo:  
 

𝑟 =  − 𝐾 𝐶𝐴
𝑛                                                                                                                   (3.4) 

 

In Tab. 3.1 e Fig. 3.7 si riportano i risultati ottenuti. 

 

 

 K 

[𝒎𝒐𝒍 𝑳−𝟏𝒔−𝟏] n 

270 °C 2,9 0,3 

255 °C 1,9 0,3 

240 °C 0,99 0,3 

 
Tabella 3.1: Costante cinetica K ed ordine di reazione n dell'acido acetico per il modello cinetico di 

tipo Power Law. 
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Figura 3.7: Arrhenius plot dell'acido acetico per il modello di tipo Power Law. 

 

 

 

Poiché 𝑛 ≈ 0,33, è ragionevole affermare che la reazione sia di ordine zero rispetto 

all’acido acetico. Ciò risulta assolutamente in linea con quanto visto fino ad ora: per le 

reazioni di ordine zero, infatti, la quantità di reagente non influenza l’andamento della 

reazione, che ha velocità costante nell’unità di tempo. Nella sezione precedente si era visto 

che accadeva proprio questo durante l’APR dell’acido acetico. 
Dalla pendenza della retta interpolante l’Arrhenius Plot (Fig. 3.7) si è potuto calcolare 

l’energia di attivazione della reazione, pari circa ad 84,09 kJ/mol. 
Come già sottolineato in precedenza, il modello cinetico di tipo Power Law è il più 

semplice, ma anche il meno accurato. Esso, infatti, fornisce una prima approssimazione 

degli effetti delle variabili operative sull’andamento della reazione, ma spesso è 

insufficiente per descriverne in maniera accurata i meccanismi. 
 
 
 
3.1.3 Langmuir-Hinshelwood model 

Per ovviare all’inaffidabilità del modello di tipo Power law, si è proceduto testando un 

modello di tipo Langmuir-Hinshelwood.  
Il primo caso in esame è stato quello di una reazione single-site, con una cinetica del tipo: 
 

𝑟 =  − 
𝑘 𝐶𝐴

1+𝐾𝐴𝐶𝐴
                                                                                                         (3.5) 

 

y = -10114x + 19,733
R² = 0,99
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I risultati ottenuti vengono riportati in Tab. 3.2 e Fig. 3.8. 
 
 
 

 k [𝒔−𝟏] 𝐊𝐀 [  𝑳 𝒎𝒐𝒍−𝟏] 

270 °C 0,25 0,0105 

255 °C 0,2 0,0100 

240 °C 0,08 0,0029 

 
Tabella 3.2: Costante cinetica k e costante di adsorbimento 𝐾𝐴 dell'acido acetico per il 

modello cinetico LH single-site. 

 

 

 

 

Figura 3.8 Arrhenius Plot dell'acido acetico per il modello LH single-site. 

 

 

Dall’Arrhenius Plot si ricava il valore dell’energia di attivazione, pari a circa 92,32 kJ / mol. 
È poi stato testato un altro modello, sempre di tipo LH ma con una variazione. In questo 

caso, infatti, si è scelto un meccanismo di adsorbimento-dissociazione più complesso, in cui 

y = -11104x + 19,159
R² = 0,948
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il primo prodotto ad essersi formato si adsorbe sul sito attivo vicino a quello dove si è svolta 

la reazione, e dunque complessivamente servono due siti attivi. L’espressione cinetica è del 

tipo: 
 

𝑟 =  − 
𝑘 𝐶𝐴

(1+𝐾𝐴𝐶𝐴)2                                                                           (3.6) 

 
 
I risultati ottenuti vengono riportati in Tab. 3.3 e Fig. 3.9. 
 
 
 
 

 k [𝒔−𝟏] 𝐊𝐀 [  𝑳 𝒎𝒐𝒍−𝟏] 

270 °C 0,24 0,0025 

255 °C 0,11 0,0026 

240 °C 0,072 0,0027 

 
Tabella 3.3: Costante cinetica k e costante di adsorbimento 𝐾𝐴 dell'acido acetico per il 

modello cinetico LH a due siti attivi. 

 

 

 

Figura 3.9 Arrhenius plot dell'acido acetico per il modello LH con due siti attivi. 
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Dall’Arrhenius plot si ricava il valore dell’energia di attivazione, pari a circa 91,63 kJ / mol. 

 

 

3.1.4 Validazione dei risultati 

Dopo aver studiato queste tre espressioni cinetiche, si pone il problema della loro 

validazione. Per fare ciò, si valuta 𝑅2 per ciascun modello. 

 

 

 𝑬𝒂 [𝒌𝑱 𝒎𝒐𝒍−𝟏 ] 𝑹𝟐 

𝒓 =  − 𝑲 𝑪𝑨
𝒏 84,09 99,24 % 

𝒓 =  − 
𝒌 𝑪𝑨

𝟏 + 𝑲𝑨𝑪𝑨
 92,32 99,56 % 

𝒓 =  − 
𝒌 𝑪𝑨

(𝟏 + 𝑲𝑨𝑪𝑨)𝟐
 91,63 97,66 % 

 
Tabella 3.4: Energia di attivazione e parametro 𝑅2 per ciascun modello preso in esame per 

l’acido acetico. 

 

 

Si osserva che i valori dell’energia di attivazione sono molto simili fra i due modelli di tipo 

LH, mentre la distanza è maggiore rispetto al modello di tipo Power law. Ciò è dovuto alla 

scarsa accuratezza di tale modello, e dunque alla sua conseguente inaffidabilità per reazioni 

complesse come quella in esame. 
Osservando il parametro 𝑅2, si nota che esso è maggiore per il modello LH single-site; 

pertanto, è ragionevole affermare che questo sia il modello migliore tra quelli esaminati. 

Questo esito è perfettamente in linea con studi passati condotti sulle reazioni di 

decomposizione catalitiche di acidi carbossilici, in cui si era osservato che l’utilizzo di 

modelli più complessi rispetto a quello single-site comportava solo un aumento della 

complessità dei calcoli [39]. 
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3.2 Acido propionico 
3.2.1 Influenza delle variabili operative 

L’influenza delle variabili operative è stata studiata sperimentalmente facendo variare le 

stesse, una alla volta, mentre gli altri parametri rimanevano costanti. La quantità di 

catalizzatore è rimasta sempre fissa a 0,15 g in ogni prova. 
Per prima cosa è stata studiata l’influenza della concentrazione di reagente sull’andamento 

della reazione, facendo reagire prima 0,974, poi 1,461 ed infine 1,948 g di acido propionico 

in soluzione acquosa. La quantità complessiva di soluzione era fissata a 75 mL,pertanto, 

all’aumentare del reagente si diminuiva la quantità di acqua. La temperatura, in questo set 

di prove, è stata mantenuta costante e pari a 270 ℃. La durata delle prove è stata 

rispettivamente di 0,1 e 2 h. 
 
 
 
 

 

Figura 3.10 Influenza della concentrazione di acido propionico sulla conversone dello stesso 

durante APR 
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In Fig. 3.10 si può osservare che la conversione di acido propionico diminuisce 

all’aumentare della concentrazione dello stesso. Aumentando di 1,5 volte la quantità di 

reagente presente inizialmente, la conversione dello stesso cala di circa 1,4 volte. Se invece 

si raddoppia la concentrazione iniziale di acido, la conversione è quasi dimezzata. Da ciò si 

può intuire che la concentrazione iniziale di reagente non influenza l’andamento della 

reazione, in quanto la quantità di acido propionico che reagisce nell’unità di tempo rimane 

quasi costante nei vari casi. Analizzando questi risultati, si può escludere la presenza di 

limitazioni dovute al mass transfer del reagente, e si può anche azzardare una prima ipotesi 

di reazione di ordine zero. È ampiamente probabile, in questo caso, che il rate-determining 

step sia la reazione vera e propria. 
Il secondo parametro studiato è stata la temperatura: tenendo fissa la quantità di acido 

propionico a 0,974 g in 75 mL di soluzione acquosa, sono state effettuate prove da 0,1 e 2 

h rispettivamente a 270, 255 e 240 gradi centigradi. 
 
 
 
 
 

 

Figura 3.11 Influenza della temperatura sulla reazione di APR dell'acido propionico 
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In Fig. 3.11 si può osservare che diminuendo la temperatura di reazione diminuisce anche 

la conversione dell’acido propionico. Ciò risulta in linea con quanto genericamente valido 

per le reazioni chimiche. È noto, infatti, che una maggiore temperatura tendenzialmente 

comporta una maggior disponibilità energetica per le molecole, che potranno superare la 

barriera energetica necessaria per la reazione (energia di attivazione) [Mazzarino]. Sebbene 

ciò non sia universalmente valido e la spiegazione sia eccessivamente semplificata, ulteriori 

approfondimenti esulerebbero dallo scopo di questa trattazione. Pertanto, ci si limita ad 

osservare che quanto scritto sia valido per le reazioni di Aqueous Phase Reforming in 

esame. 
Osservando Fig.3.10 e Fig.3.11 si può anche notare un aumento continuo della conversione 

di acido propionico nel tempo, indicativo della netta prevalenza della reazione diretta 

rispetto a quella, eventuale, inversa. Considerando poi i bassi livelli di conversione 

raggiunti, risulta ragionevole assumere che eventuali reazioni inverse siano trascurabili. 
Il passo successivo è stato lo studio della selettività al carbonio. Si è, cioè, cercato di 

“seguire” il carbonio reagito per provare ad identificare i prodotti carboniosi che si formano 

durante le prove descritte in precedenza. In Fig. 3.12 e Fig. 3.13 si riportano, 

rispettivamente, i valori di selettività nei due set di prove a temperatura costante ed a 

concentrazione costante. 
 

 

 

Figura 3.12: Selettività al carbonio a temperatura fissa (270 C) e quantità di reagente variabile 

(rispettivamente 0,974, 1,46 e 1,95 g) 
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Figura 3.13 Selettività al Carbonio al variare della temperatura di esercizio (rispettivamente 

240,255 e 270 C) 

 

 

È importante sottolineare che, in questo caso, la distribuzione del carbonio non è uniforme 

come invece accadeva per l’acido acetico. Infatti, dei tre atomi di carbonio presenti 

nell’acido propionico (𝐶3𝐻6𝑂2), due finiscono nell’etano (𝐶2𝐻6) ed uno nell’anidride 

carbonica (𝐶𝑂2). Pertanto, il rapporto ideale tra le selettività dell’etano e dell’anidride 

carbonica sarebbe rispettivamente di 2:1. In Fig.  3.12 e 3.13 si può notare che questa 

proporzione non viene mai rispettata. Inoltre, la somma di tutte le selettività risulta essere 

molto lontana dal 100%, in quanto anche nel caso migliore non si arriva neanche al 70%. 

L’unica eccezione, in tal senso, risulta essere la prova fatta con 1,461 g di acido propionico, 

a 270 ℃ e per 1 h. Essa però rappresenta un caso isolato. 
Per una migliore comprensione di quanto avvenuto durante le reazioni di APR dell’acido 

propionico, si riporta in figura 3.14 e 3.15 la composizione dei gas in uscita dal reattore. 
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Figura 3.14 Composizione dei gas in uscita dal reattore per l'APR dell'acido propionico, nei set di 

prove a concentrazione variabile e temperatura costante 

 

 

 



 

47 
 

 

Figura 3.15 Composizione dei gas in uscita dal reattore per l'APR dell'acido propionico, nel set di 

prove a concentrazione costante e temperatura variabile 

 

 

Si può osservare una differenza di quasi una mL fra etano ed anidride carbonica, che invece 

dovrebbero in teoria essere presenti in quantità equimolare se avvenisse solo la “classica” 

reazione di APR, seguita da idrogenazione di parte della 𝐶𝑂2 (3.7 e 3.8), come accadeva 

per l’acido acetico. 
Per comodità, la reazione “netta” può essere scritta come: 
 
𝐶3𝐻6𝑂2  →  𝐶2𝐻6 +  𝐶𝑂2                                                                            (3.7) 
 
Si può notare, dunque, che ciò non è sufficiente a spiegare quanto avviene in questo caso. 

Considerando anche quanto visto per le selettività, una prima ipotesi consiste nella presenza 

di side-reactions, che portano alla formazione di prodotti secondari non identificati dalle 

analisi fatte (HPLC e GC). 
La reazione che si ipotizza avvenire è la ketonizzazione dell’acido propionico: 
 
2 𝐶3𝐻6𝑂2  →  𝐶5𝐻10𝑂 + 𝐶𝑂2                                                                     (3.8) 
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Questa reazione porterebbe alla formazione di una mole di dietil ketone, noto anche come 

3-pentanone, ed una di anidride carbonica, a partire da due moli di acido propionico, e 

spiegherebbe l’eccesso di 𝐶𝑂2 rispetto all’etano. In letteratura scientifica sono presenti studi 

riguardo l’utilizzo della ketonizzazione proprio per la conversione di acidi carbossilici 

provenienti da biomasse. In essi, i test vengono condotti in atmosfera inerte, come nel nostro 

caso, si utilizzano Zirconia o Ceria e Zirconia, e si riscontra un’energia di attivazione di 

circa 60 kJ/ mol [40]. 
Una seconda ipotesi, invece, si basa sulla differenza nelle energie di desorbimento fra 

metano ed etano. L’etano, infatti, a causa del suo maggior peso molecolare, presenta energia 

di adsorbimento nettamente maggiore rispetto al metano. Pertanto, a fine reazione, potrebbe 

rimanere adsorbito sul catalizzatore in quantità maggiori rispetto al metano, e ciò potrebbe 

spiegare le difficoltà nell’identificare tutto il carbonio reagito ed il disequilibrio fra anidride 

carbonica ed etano nell’APR dell’acido propionico. Tuttavia, questa ipotesi è stata scartata 

in quanto la quantità di Platino presente nel catalizzatore non è sufficiente per 

l’adsorbimento dell’etano “mancante”. Pertanto si è escluso l’adsorbimento dalle possibili 

cause di questo problema. 
 
 
 
 
3.1.2 Power law model 

Successivamente, si è proceduto alla ricerca di un’espressione cinetica che ben si adattasse 

ai dati ottenuti sperimentalmente. Il primo modello ad essere testato è il Power Law Model, 

con una cinetica del tipo:  
 

𝑟 =  − 𝐾 𝐶𝐴
𝑛                                                                                                                   (3.9) 

 

In Tab. 3.5 e Fig. 3.16 si riportano i risultati ottenuti. 

 

 

 K 

[𝒎𝒐𝒍 𝑳−𝟏𝒔−𝟏] n 

270 °C 4,1 0,2 

255 °C 2,8 0,2 

240 °C 1,3 0,2 

 
Tabella 3.5: Costante cinetica K ed ordine di reazione n dell'acido propionico per il modello cinetico 

di tipo Power Law. 
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Figura 3.16: Arrhenius plot dell'acido propionico per il modello di tipo Power Law. 

 

 

 

Poiché 𝑛 ≈ 0,2, è ragionevole affermare che la reazione sia di ordine zero rispetto all’acido 

propionico. Ciò risulta assolutamente in linea con quanto visto fino ad ora: per le reazioni 

di ordine zero, infatti, la quantità di reagente non influenza l’andamento della reazione, che 

ha velocità costante nell’unità di tempo. Nella sezione precedente si era visto che accadeva 

proprio questo durante l’APR dell’acido propionico. 
Dalla pendenza della retta interpolante l’Arrhenius Plot (Fig. 3.7) si è potuto calcolare 

l’energia di attivazione della reazione, pari circa ad 87,2 kJ/mol. 
Come già sottolineato in precedenza, il modello cinetico di tipo Power Law è il più 

semplice, ma anche il meno accurato. Esso, infatti, fornisce una prima approssimazione 

degli effetti delle variabili operative sull’andamento della reazione, ma spesso è 

insufficiente per descriverne in maniera accurata i meccanismi. 
 
 
 
3.1.3 Langmuir-Hinshelwood model 

Per ovviare all’inaffidabilità del modello di tipo Power law, si è proceduto testando un 

modello di tipo Langmuir-Hinshelwood.  
Il primo caso in esame è stato quello di una reazione single-site, con una cinetica del tipo: 
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𝑟 =  − 
𝑘 𝐶𝐴

1+𝐾𝐴𝐶𝐴
                                                                                                       (3.10) 

 
I risultati ottenuti vengono riportati in Tab. 3.6 e Fig. 3.17. 
 
 
 

 k [𝒔−𝟏] 𝐊𝐀 [  𝑳 𝒎𝒐𝒍−𝟏] 

270 °C 1,0 0,1 

255 °C 0,7 0,2 

240 °C 0,3 0,3 

 
Tabella 3.6: Costante cinetica k e costante di adsorbimento 𝐾𝐴 dell'acido propionico per il 

modello cinetico LH single-site. 

 

 

 

 

Figura 3.17 Arrhenius Plot dell'acido propionico per il modello LH single-site. 
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Dall’Arrhenius Plot si ricava il valore dell’energia di attivazione, pari a circa 93,05 kJ / mol. 
È poi stato testato un altro modello, sempre di tipo LH ma con una variazione. In questo 

caso, infatti, si è scelto un meccanismo di adsorbimento-dissociazione più complesso, in cui 

il primo prodotto ad essersi formato si adsorbe sul sito attivo vicino a quello dove si è svolta 

la reazione, e dunque complessivamente servono due siti attivi. L’espressione cinetica è del 

tipo: 
 

𝑟 =  − 
𝑘 𝐶𝐴

(1+𝐾𝐴𝐶𝐴)2                                                                          (3.11) 

 
 
I risultati ottenuti vengono riportati in Tab. 3.7 e Fig. 3.18. 
 
 
 

 k [𝒔−𝟏] 𝐊𝐀 [  𝑳 𝒎𝒐𝒍−𝟏] 

270 °C 0,2 0,0033 

255 °C 0,08 0,0040 

240 °C 0,06 0,0055 

 
Tabella 3.7: Costante cinetica k e costante di adsorbimento 𝐾𝐴 dell'acido propionico per il 

modello cinetico LH a due siti attivi. 

 

 

 

Figura 3.18 Arrhenius plot dell'acido propionico per il modello LH con due siti attivi. 
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Dall’Arrhenius plot si ricava il valore dell’energia di attivazione, pari a circa 93,82 kJ / mol. 

 

 

 

3.1.4 Validazione dei risultati 

Dopo aver studiato queste tre espressioni cinetiche, si pone il problema della loro 

validazione. Per fare ciò, si valuta 𝑅2 per ciascun modello. 

 

 

 𝑬𝒂 [𝒌𝑱 𝒎𝒐𝒍−𝟏 ] 𝑹𝟐 

𝒓 =  − 𝑲 𝑪𝑨
𝒏 87,2 99,24 % 

𝒓 =  − 
𝒌 𝑪𝑨

𝟏 + 𝑲𝑨𝑪𝑨
 93,05 99,56 % 

𝒓 =  − 
𝒌 𝑪𝑨

(𝟏 + 𝑲𝑨𝑪𝑨)𝟐
 93,82 97,66 % 

 
Tabella 3.8: Energia di attivazione e parametro 𝑅2 per ciascun modello preso in esame per l’acido 

propionico. 

 

 

Si osserva che i valori dell’energia di attivazione sono molto simili fra i due modelli di tipo 

LH, mentre la distanza è maggiore rispetto al modello di tipo Power law. Ciò è dovuto alla 

scarsa accuratezza di tale modello, e dunque alla sua conseguente inaffidabilità per reazioni 

complesse come quella in esame. 
Osservando il parametro 𝑅2, si nota che esso è maggiore per il modello LH single-site; 

pertanto, è ragionevole affermare che questo sia il modello migliore tra quelli esaminati. 

Questo esito è perfettamente in linea con studi passati condotti sulle reazioni di 

decomposizione catalitiche di acidi carbossilici, in cui si era osservato che l’utilizzo di 

modelli più complessi rispetto a quello single-site comportava solo un aumento della 

complessità dei calcoli [39]. 
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Risulta molto interessante notare che l’energia di attivazione trovata per l’APR dell’acido 

propionico (circa 90 kJ/mol) risulta maggiore rispetto all’energia di attivazione della 

reazione di ketonizzazione dell’acido propionico (circa 60 kJ/ mol). Ciò risulta essere 

un’ulteriore conferma, seppur solo teorica, per quanto riguarda la possibile presenza del 3-

pentanone come prodotto secondario dovuto alla reazione di ketonizzazione. 
 

 
 

 
3.3 Miscela binaria di acido glicolico ed acido propionico 
Si è voluto studiare l’APR di una miscela di acido glicolico ed acido propionico per 

avvicinarsi maggiormente alla realtà, in quanto le acque reflue di riferimento contengono 

più composti organici.  
Sono stati effettuati test catalitici a concentrazione costante di acido propionico (13 mmol) 

e concentrazione variabile di acido glicolico (3,6,9,13 mmol). Da studi precedenti sulla 

cinetica dell’acido glicolico si era osservato che quest’ultimo si adsorbe in maniera 

nettamente maggiore rispetto agli altri due composti in esame, e per questo si è deciso di 

variare gradualmente la sua concentrazione. 
Le condizioni operative sono state: soluzione acquosa da 75 mL, 270 ℃ , 0,15 di 

catalizzatore, 1 h di reazione. 
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Figura 3.19: Conversione dell’acido glicolico e dell’acido propionico al variare delle mmol 

iniziali di acido glicolico. 

 
 
 
Osservando la Fig. 3.19, si può notare che, all’aumentare della concentrazione iniziale di 

acido glicolico, diminuisce la conversione dello stesso e dell’acido propionico. La 

conversione dell’acido glicolico sembra quasi inversamente proporzionale rispetto alla 

concentrazione iniziale, suggerendo anche per questo composto un andamento simile a 

quanto già visto per l’acido acetico e propionico. 
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Figura 3.20: Mmol di acido glicolico ed acido propionico reagite in ciascuna prova. 

 

 

In Fig 3.20 si nota chiaramente che la quantità di moli di acido glicolico reagite è costante 

al variare della concentrazione iniziale. 
L’acido propionico, invece, si converte solo dopo che l’acido glicolico si è convertito 

totalmente. L’acido glicolico risulta dunque essere predominante per quanto riguarda 

l’adsorbimento competitivo sul catalizzatore. Il momento del legame del reagente col 

catalizzatore eterogeneo risulta fondamentale per le reazioni di ordine zero, confermando 

la maggior tendenza a convertirsi dell’acido glicolico, come già osservato in lavori 

precedenti del medesimo gruppo di studio. 
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Figura 3.21: Selettività al carbonio in ciascuna prova. 

 

 

In fig. 3.21 si può osservare come la maggior parte del carbonio sia finito nella 𝐶𝑂2. Ciò 

avviene poiché dall’APR dell’acido glicolico si ottengono prevalentemente 𝐶𝑂2 ed 𝐻2, a 

differenza di quanto avveniva con l’acido propionico e l’acido acetico, dai quali si 

ottenevano un idrocarburo e 𝐶𝑂2. Si nota anche che la somma delle selettività risulta ben 

più alta rispetto alle soluzioni di composti singoli studiate in precedenza. Anche l’errore 

(la differenza rispetto al valore teorico che si dovrebbe avere, cioè 100%) è nettamente 

minore. L’unica eccezione, in tal senso, è rappresentata dalla prima prova, dove la somma 

delle selettività supera di poco l’80%. In questa prova è stata registrata la maggior 

conversione per l’acido propionico in miscela binaria (circa 7%). Ciò risulta essere, 

seppur solo a livello teorico, un’ulteriore conferma di quanto ipotizzato in precedenza. 

Infatti, si ha difficoltà ad identificare tutti i prodotti carboniosi ottenuti solo quando 

l’acido propionico reagisce in misura non trascurabile.  
In fig 3.22, invece, si può osservare un netto aumento nella quantità di idrogeno prodotto, 

dovuto all’acido glicolico. Anche la presenza di acido acetico tra i prodotti liquidi è 

dovuta all’acido glicolico.  
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Figura 3.22: Prodotti ottenuti dall’APR della miscela binaria in esame in ciascuna prova. 
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4 Conclusioni 

L’aqueous phase reforming può rivestire un ruolo di primaria importanza all’interno dei 

processi di raffineria, risultando determinante per raggiungere l’integrazione tecnologica 

alla base di ogni modello di economia circolare. I processi di produzione di biodiesel o, più 

in generale, di trasformazione di biomassa, come la liquefazione idrotermale, generano 

grandi quantità di acque secondarie. Queste possono essere valorizzate mediante APR, 

producendo una fase gas ricca in idrogeno a partire da prodotti di scarto.  
I principali composti organici presenti nella fase acquosa ottenuta da HTL delle steppie di 

mais sono acido acetico, acido propionico ed acido glicolico.  I primi due sono stati 

sottoposti singolarmente ad APR, variando temperatura, tempo di reazione e concentrazione 

iniziale. L’espressione cinetica è stata invece modellata utilizzando Excel. È stato poi 

aggiunto un ulteriore grado di complessità, andando ad analizzare una miscela di acido 

propionico ed acido glicolico, al fine di ottenere risultati più realistici.  
La conversione massima raggiunta dall’acido acetico, dopo 2 h, è stata del 43%. Si è inoltre 

osservato che la conversione risultava essere inversamente proporzionale alla 

concentrazione iniziale di acido acetico. Aumentando infatti la concentrazione iniziale di 

circa 1,5 volte, la conversione, dopo 2 h, passa dal 43% al 31%, diminuendo dunque del 

medesimo fattore. Analogamente, raddoppiando la concentrazione iniziale la conversione, 

dopo 2 h, si dimezza. La temperatura ha un effetto positivo sulla reazione, infatti passando 

da 240 ℃ a 270 ℃, dopo 2 h, la conversione aumenta dal 23% al 43%.  
I principali prodotti ottenuti sono stati 𝐶𝑂2 e 𝐶𝐻4, in quantità pressoché equimolare, come 

anche osservato calcolando le selettività al carbonio. 
Sono state testate due espressioni cinetiche: Power-Law e Langmuir Hinshelwood. Per 

stimarne i parametri è stato formulato il bilancio di massa relativo al reattore batch. Si è poi 

impostato come funzione target da minimizzare la somma delle differenze quadratiche fra i 

punti ottenuti sperimentalmente ed i corrispondenti punti ottenuti per via teorica. L’ordine 

apparente di reazione trovato è circa 0,3. Al fine di avere una migliore comprensione dei 

fenomeni fisico-chimici che avvengono durante questa reazione, è stata successivamente 

testata la cinetica di tipo Langmuir-Hinshelwood. Il modello ottenuto rispecchia molto bene 

i dati sperimentali. Mediante il diagramma di Arrhenius è stata calcolata l’energia di 

attivazione, pari a circa 92 kJ/ mol.  
L’acido propionico mostra un comportamento analogo all’acido acetico, con qualche 

piccola differenza. La conversione massima raggiunta è di circa il 30%, ed i prodotti ottenuti 

sono 𝐶𝑂2 e 𝐶2𝐻6, in quantità non equimolari. Le selettività calcolate, inoltre, mostrano un 

errore nettamente maggiore rispetto al caso precedente. Per spiegare quanto appena detto, è 

stata ipotizzata la presenza di una side-reaction da cui si forma un prodotto non rilevato 

dalle analisi fatte. In particolar modo, si è pensato alla ketonizzazione dell’acido propionico 

con formazione di 3-pentanone. Questa reazione, infatti, viene spesso impiegata nel 

processo di produzione di biodiesel da biomasse, ed avviene in condizioni operative molto 

simili a quelle utilizzate per simulare l’APR. 
L’ordine di reazione trovato è circa 0,2 e l’energia di attivazione trovata è stata di circa 93 

kJ/mol. I metodi impiegati e le cinetiche testate per l’acido propionico sono del tutto 

analoghi al caso dell’acido acetico. 
Per le reazioni di ordine zero, il numero di moli reagite nell’unità di tempo, a parità di altre 

condizioni, rimane costante al variare della concentrazione iniziale. Ciò risulta essere 
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assolutamente in linea con quanto osservato sperimentalmente. Poiché per questo tipo di 

reazioni l’interazione fra reagente e catalizzatore rivestono un ruolo di assoluto rilievo, sono 

in corso studi per chiarire nel dettaglio i fenomeni chimico-fisici che regolano 

l’adsorbimento dell’acido acetico e propionico sul catalizzatore. 
Inoltre, per quanto riguarda i modelli cinetici trovati, non è stato possibile alcun confronto 

in quanto in letteratura non sono presenti studi analoghi. 
Per quanto riguarda lo studio dell’APR di una miscela di acido glicolico ed acido 

propionico, si è proceduto simulando sperimentalmente tale reazione. La concentrazione di 

acido propionico è stata mantenuta costante, invece la concentrazione di acido glicolico è 

stata variata di volta in volta. I test sono stati svolti tutti nelle medesime condizioni 

operative. 
Si è osservato che, per quanto riguarda l’adsorbimento competitivo, l’acido glicolico risulta 

nettamente prevalente sul propionico. Quest’ultimo, infatti, reagisce solo quando l’acido 

glicolico si è convertito totalmente. Anche per l’acido glicolico è stata osservata inversa 

proporzionalità fra la conversione ottenuta e la concentrazione iniziale. Le selettività hanno 

mostrato errori nettamente minori rispetto ai due casi precedenti. Tra i prodotti ottenuti c’è 

stato un netto aumento di 𝐶𝑂2 ed 𝐻2, in quanto questi sono i prodotti principali ottenuti 

dall’APR dell’acido glicolico. Il prossimo passo sarà la modellazione di equazioni cinetiche 

per le varie miscele, partendo da quelle ottenute per l’APR dei singoli composti (l’acido 

glicolico è già stato studiato precedentemente).  
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