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1. Introduzione 
L'idrogeno è diventato un elemento cruciale nella transizione verso un futuro energetico 
sostenibile. Questa tesi si propone di esaminare dal punto di vista tecnico ed economico due 
processi di produzione di idrogeno: lo steam reforming (SR) e l'aqueous phase reforming 
(APR) di (bio)etanolo. L'obiettivo principale è fornire una panoramica dei vantaggi e dei 
limiti di entrambi i processi. 
Sono stati valutati sperimentalmente gli effetti della temperatura, della pressione, della 
concentrazione dell’alimentazione e della portata del feed attraverso l'uso di un reattore 
continuo al fine di valutare le condizioni ottimali del processo di APR.  I risultati sperimentali 
e gli articoli scientifici preesistenti sono stati utilizzati per simulare gli impianti di APR e SR 
su Aspen Plus V10 per valutare le rese dei processi e i costi di produzione dell’idrogeno.  
 
1.1 L’idrogeno  
L'idrogeno possiede caratteristiche uniche che lo rendono un elemento di notevole interesse 
nell'ambito dei sistemi energetici sostenibili. La sua leggerezza, l'alta densità energetica per 
unità di massa e la possibilità di produzione su larga scala lo rendono particolarmente 
attraente. Tuttavia, ciò che suscita un interesse crescente riguardo all'idrogeno è la sua 
capacità di essere utilizzato senza generare emissioni dirette di inquinanti atmosferici o gas 
serra. Inoltre, può essere prodotto da una varietà di fonti energetiche a basse emissioni di 
carbonio, tra cui l'elettricità da fonti rinnovabili, biomasse ed energia nucleare. 
Nel 2021, il Bloomberg New Energy Finance (BNEF) ha condotto un'analisi sull'andamento 
futuro dell'industria energetica. Questa analisi, allineata con gli obiettivi dell'Accordo di 
Parigi del 2015, mira a raggiungere emissioni zero entro il 2050 attraverso tre scenari 
climatici distinti. Secondo lo "scenario verde", nel 2050 la domanda globale di idrogeno 
potrebbe raggiungere 1310 milioni di tonnellate, rappresentando il 22% del consumo totale di 
energia finale. In questo contesto, l'"idrogeno verde" emerge in qualità di scelta sostenibile. 
Al contrario, lo "scenario grigio" prevede una domanda di idrogeno di soli 190 milioni di 
tonnellate, mentre lo "scenario rosso" non contempla un uso diffuso dell'energia dell'idrogeno 
(Vechkinzova et al., 2022).  
Esiste una classificazione in base alla quale vengono distinte diverse tipologie di idrogeno in 
base al metodo di produzione e al grado di intensità di emissioni di anidride carbonica 
(Vechkinzova et al., 2022): 

 L’”idrogeno marrone” viene prodotto tramite gassificazione del carbone e l’”idrogeno 

grigio” tramite steam reforming del metano. I loro vantaggi sono il basso costo delle 
materie prime, la maturità e la diffusione delle tecnologie, ma provocano elevate 
emissioni di carbonio. 

 L’”idrogeno blu” è ottenuto con steam reforming o gassificazione di metano o carbone 

accoppiati con CCUS (Carbon Capture, Utilization and Storage). Ciò consente di 
ridurre le emissioni ma non di azzerarle. 

 L'"idrogeno rosso (arancione)" viene prodotto mediante elettrolisi sfruttando le 
centrali nucleari come fonte di energia. Nonostante l'assenza di emissioni di 
idrocarburi, questo metodo non può essere classificato come totalmente ecologico a 
causa delle radiazioni dell’uranio. 
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 L’”idrogeno verde” è ottenibile mediante elettrolisi dell’acqua sfruttando energia 

elettrica rinnovabile. In questo caso le emissioni sono praticamente nulle, ma il costo 
di produzione è maggiore e la capacità installata è inferiore al fabbisogno. 

 Altri metodi di produzione dell’idrogeno includono la pirolisi del metano e tecnologie 

con un minore grado di maturità quali processi termochimici e biochimici di 
lavorazione della biomassa, pirolisi e digestione anaerobica dei rifiuti domestici, 
sintesi tramite alghe, fotoelettrocatalisi (produzione di idrogeno dalla luce solare senza 
elettrolisi) e termolisi diretta (con l'uso del calore da reattori nucleari ad alta 
temperatura). 

In questo momento, l'idrogeno è principalmente generato in loco, direttamente presso i luoghi 
in cui viene consumato. Questo processo avviene nell'industria di raffinazione del petrolio e 
nella produzione di ammoniaca, metanolo, e altre applicazioni simili. Di conseguenza, il 
commercio internazionale di idrogeno è attualmente limitato in termini di volume. Tuttavia, si 
prevede un aumento significativo nel volume del commercio di idrogeno e una 
diversificazione nelle sue applicazioni in un prossimo futuro. 
Come si può osservare dalla Figura 1.1.1, gli investimenti nell’idrogeno spesso seguono un 
ciclo altalenante, aumentando durante i periodi di crisi energetiche e diminuendo quando i 
mercati energetici sono in una fase relativamente prospera. Questo suggerisce che, in risposta 
alla crisi energetica globale attuale, è probabile che gli investimenti continueranno a crescere.  
 

 
Figura 1.1.1: Investimenti di RD&D in idrogeno e celle a combustibili dal 2002 al 2021 
(Vechkinzova et al., 2022). 

 
In generale, l'idrogeno può svolgere un ruolo significativo nella creazione di un futuro 
energetico resistente e sostenibile attraverso due principali approcci: 

 L'idrogeno può essere prodotto in modo più pulito e sostenibile da una vasta gamma di 
fonti energetiche alternative. Questo idrogeno può essere integrato nelle applicazioni 
esistenti che richiedono energia, sostituendo progressivamente l'idrogeno prodotto da 
fonti non rinnovabili.  



3 
 

 L'idrogeno può essere utilizzato in una serie di nuove applicazioni o come alternativa 
ai combustibili fossili in settori come i trasporti, il riscaldamento, la produzione di 
acciaio e la generazione di elettricità. In queste nuove applicazioni, può essere 
utilizzato direttamente o convertito in vari carburanti a base di idrogeno, tra cui 
metano sintetico, carburanti liquidi sintetici, ammoniaca e metanolo. 

In entrambi questi approcci, l'idrogeno svolge un ruolo chiave nel collegare e rafforzare 
diverse componenti del sistema energetico. Per esempio, la produzione di idrogeno consente 
l'integrazione dell'elettricità da fonti rinnovabili in settori che tradizionalmente si affidano ai 
combustibili fossili. Inoltre, l'idrogeno offre la possibilità di trasportare energia a basse 
emissioni di carbonio su lunghe distanze e di immagazzinare e distribuire elettricità per 
bilanciare le fluttuazioni di domanda e offerta su base settimanale o mensile. Questi sviluppi 
contribuiranno in modo significativo alla costruzione di un futuro energetico più sostenibile e 
resiliente. 
L'idrogeno, con le sue caratteristiche uniche, può svolgere un ruolo cruciale nella promozione 
di un futuro energetico sostenibile e resiliente, specialmente in un contesto di crescita rapida 
dell'energia da fonti rinnovabili. Sebbene i costi delle energie rinnovabili stiano diminuendo 
notevolmente, la loro produzione variabile rimane una sfida significativa. Molte nazioni e 
regioni hanno fissato obiettivi ambiziosi per una quota significativa di energia proveniente da 
fonti a basse emissioni di carbonio, ma questa transizione presenta sfide legate alla variabilità 
dell'offerta. L'idrogeno può contribuire a mitigare questa variabilità, fungendo da mezzo per 
bilanciare l'offerta e la domanda di energia. Questa flessibilità lo rende complementare ad 
altre soluzioni, come l'idroelettricità a pompaggio e le batterie, e può aiutare a mantenere una 
fornitura energetica stabile quando la produzione da fonti rinnovabili è limitata. 
Inoltre, se l'energia rinnovabile diventa abbondante ed economica, l'idrogeno può essere 
utilizzato per sostituire i combustibili fossili nei settori del trasporto, del riscaldamento e della 
produzione industriale. Ciò lo rende prezioso in situazioni in cui l'elettrificazione diretta è 
difficile o costosa, come nei trasporti aerei o marittimi e nella produzione ad alta temperatura. 
L'idrogeno prodotto tramite elettrolisi sta diventando più competitivo grazie alla riduzione dei 
costi delle energie rinnovabili. Questo ha portato a investimenti in progetti che utilizzano 
elettrolizzatori per produrre idrogeno a basso impatto ambientale, riducendo la dipendenza dai 
combustibili fossili in settori come la raffinazione del petrolio e la produzione di fertilizzanti. 
Tuttavia, ci sono sfide da affrontare. La mancanza di impegni chiari da parte dei governi per 
fonti a basse emissioni di carbonio rappresenta un ostacolo e l'infrastruttura per l'idrogeno 
deve essere sviluppata e standardizzata su scala globale. Normative e standard mancanti 
riguardo all'idrogeno limitano la sua adozione, e questioni come la sicurezza e i costi iniziali 
devono essere affrontate. 
Nonostante queste sfide, l'idrogeno rappresenta un elemento chiave in un futuro energetico 
più sostenibile. Può contribuire alla riduzione dell'inquinamento locale, al miglioramento 
della sicurezza energetica e all'accesso all'energia. La sua versatilità lo rende adatto a una 
vasta gamma di applicazioni, contribuendo a un sistema energetico a basse emissioni di 
carbonio su scala globale. La transizione verso l'idrogeno pulito sta accelerando, ed è 
sostenuta dall'esperienza positiva della transizione verso le energie rinnovabili. 
In sintesi, l'idrogeno offre un potenziale significativo per affrontare le sfide energetiche 
future, ma richiede il sostegno politico, la chiarezza normativa e la cooperazione 
internazionale per realizzare il suo pieno potenziale (International Energy Agency, 2019). 
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1.2 Il bioetanolo 
L'etanolo (CH3CH2OH) rappresenta il biocarburante alcolico più diffuso sul mercato globale 
attuale ed è stato descritto da Henry Ford come il "combustibile del futuro". Numerose ragioni 
supportano l'impiego dell'etanolo come alternativa ai carburanti tradizionali: 

 La sua produzione deriva da materie prime agricole rinnovabili, come mais, zucchero, 
melassa e altre, anziché da risorse petrolifere non rinnovabili. 

 L'etanolo è meno tossico rispetto ad altri carburanti alcolici. 
 I sottoprodotti risultanti dall'ossidazione incompleta dell'etanolo, come acido acetico e 

acetaldeide, sono meno nocivi rispetto a quelli prodotti da altri alcoli combustibili 
(Vohra et al., 2014). 

L'etanolo viene impiegato per sostituire parzialmente la benzina, creando miscele note come 
E15 (15% di etanolo e 85% di benzina) e E85 (85% di etanolo e 15% di benzina). La sua 
produzione può avvenire da diverse biomasse, come canna da zucchero e mais, sebbene si 
preferisca utilizzare biomasse non alimentari. 
I carburanti di seconda generazione sono infatti derivati da biomasse lignocellulosiche non 
commestibili, quali i residui della gestione forestale, della produzione di colture alimentari 
(come steli di mais, bucce di riso e bagassa di canna da zucchero), biomasse legnose (come 
latifoglie e conifere) e coltivazioni destinate alla produzione di energia (come pioppi, 
miscanto, ecc.). Le biomasse lignocellulosiche rappresentano materiali compositi complessi, 
principalmente composti da cellulosa, emicellulosa e lignina, saldamente connessi nella parete 
cellulare delle piante.  
Il processo di produzione dell'etanolo varia in base alle materie prime utilizzate. Tuttavia, 
generalmente, la produzione dell'etanolo è suddivisa in tre fasi principali: ottenimento di una 
soluzione contenente zuccheri fermentabili tramite pretrattamento, conversione degli zuccheri 
in etanolo tramite fermentazione e successiva separazione e purificazione dell'etanolo, spesso 
attraverso distillazione, rettifica e disidratazione. La fermentazione può essere condotta 
utilizzando qualsiasi materiale contenente zuccheri per la produzione di etanolo (Lin et al., 
2006). 
Con riferimento alla Figura 1.2.1 (Vohra et al., 2014), le diverse fasi coinvolte nella 
produzione dell'etanolo possono essere combinate in modo variabile, a seconda della materia 
prima utilizzata e della tecnologia di conversione impiegata. Una volta che la biomassa arriva 
all'impianto di produzione dell'etanolo, è immagazzinata e sottoposta a trattamenti per evitare 
una fermentazione precoce e la contaminazione batterica. Il processo di pretrattamento mira a 
estrarre i carboidrati o renderli più accessibili per le fasi successive. Durante questa fase, la 
quantità di zuccheri disponibili dipende sia dalla tipologia di biomassa che dal metodo di 
pretrattamento adottato. Gran parte delle fibre può essere convertita in zuccheri semplici 
attraverso reazioni di idrolisi o altre tecniche. Nell'ambito della fermentazione, vengono 
aggiunti l'idrolisato, i lieviti, i nutrienti e altri ingredienti all'inizio dell'operazione in modalità 
"batch". In alternativa, possono essere utilizzati processi "batch alimentati" in cui uno o più 
ingredienti vengono aggiunti gradualmente man mano che avanza la fermentazione. In alcuni 
casi, si ricorre a processi continui in cui gli ingredienti sono costantemente introdotti e i 
prodotti prelevati dai recipienti di fermentazione. Nei processi altamente efficienti, le densità 
cellulari dei lieviti possono essere aumentate mediante riciclo o immobilizzazione per 
migliorare la loro attività e incrementare la produttività della fermentazione (Wyman et al., 
2004). 
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Figura 1.2.1: Rappresentazione schematica della produzione di etanolo da zucchero di canna, mais e 
biomassa cellulosa (Vohra et al., 2014). 

 
Le reazioni di fermentazione si svolgono a temperature comprese tra 25°C e 30°C e hanno 
una durata variabile, compresa tra le 6 e le 72 ore, a seconda della composizione 
dell'idrolisato, della densità cellulare, dell'attività fisiologica e della specie di lievito 
impiegata. Tipicamente, il brodo di fermentazione contiene dall'8% al 14% di etanolo in base 
al volume. Oltre questa concentrazione, potrebbe verificarsi un'inibizione dei lieviti, 
riducendo la loro attività. La fase successiva di distillazione produce una miscela azeotropica 
composta per il 95.5% da alcol e per il 4.5% da acqua, conosciuta come etanolo "idratato" o 
"idrato". Questo etanolo viene quindi sottoposto a un processo di disidratazione per ottenere 
l'etanolo "anidro," che può contenere fino al 99.6% di alcol e lo 0.4% di acqua. Il flusso 
residuo proveniente dalla colonna di distillazione, noto come vinaccia o residuo di 
distillazione, può essere sottoposto a volatilizzazione per produrre coprodotti, tra cui vapore 
elettrico e processuale, prodotti destinati all'alimentazione animale, residui di concentrazione 
moderata utilizzati come fertilizzante, e altri sottoprodotti di valore. 
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La purificazione del bioetanolo può influire fino al 50-80% sul prezzo di produzione, almeno 
per i biocarburanti di prima generazione (Compagnoni et al., 2017), e in questo lavoro si 
suppone di utilizzare l’etanolo a basse concentrazioni, dunque evitando la distillazione. 
 
1.3 Steam reforming dell’etanolo 
Il processo di steam reforming dell'etanolo è un processo endotermico che avviene secondo la 
seguente equazione:  
C2H5OH + 3H2O ↔ 6H2 + 2CO2                               ΔH ° = 173,4 kJ/mol                       (1.3.1) 
Per ottimizzare la resa ad idrogeno e la conversione dell'etanolo, è fondamentale comprendere 
la termodinamica del processo. Avvengono infatti reazioni secondarie parallele alla reazione 
principale che generano prodotti intermedi e sottoprodotti, riducendo la resa ad idrogeno 
(Montero et al., 2018) (1.3.2-1.3.10): 
Deidrogenazione dell’etanolo              C2H5OH ↔ C2H4O + H2                                      (1.3.2)  
Disidratazione dell’etanolo                  C2H5OH ↔ C2H4 + H2O                                      (1.3.3)  
Decomposizione dell’acetaldeide        C2H4O ↔ CH4 + CO                                            (1.3.4)  
Reforming dell’acetaldeide                  C2H4O + H2O ↔ 2CO + 3H2                                               (1.3.5)  
Reazione di Water Gas Shift (WGS)   CO + H2O ↔ CO2 + H2                                        (1.3.6)  
Steam reforming del metano                CH4 + H2O ↔ CO + 3H2                                     (1.3.7)  
Reazioni che producono coke e che contribuiscono alla disattivazione del catalizzatore sono 
(1.3.8-1.3.10):  
Decomposizione dell’etilene                C2H4 ↔ 2C + 2H2                                                (1.3.8)  
Reazione di Boudouard                        2CO ↔ C + CO2                                                                           (1.3.9)  
Decomposizione del metano                CH4 ↔ 2H2 + C                                                  (1.3.10) 
È stato dimostrato che lo steam reforming dell'etanolo si verifica tipicamente a temperature 
superiori a 300 °C (Montero et al., 2018). In condizioni di equilibrio termodinamico e con un 
rapporto molare acqua/etanolo stechiometrico, i principali prodotti sono idrogeno, CO, CO2 e 
metano. 
Il catalizzatore gioca un ruolo cruciale nella conversione dell'etanolo, nella selettività e nella 
resa di idrogeno. Sono stati studiati catalizzatori a base di metalli nobili e non nobili, con 
l'osservazione che i metalli nobili sono generalmente più attivi e selettivi, ma anche più 
costosi. La scelta del supporto del catalizzatore influisce sulla formazione di coke e sulle 
prestazioni complessive. La conversione dell’etanolo e la selettività ad idrogeno sono anche 
influenzate dalla percentuale di metallo presente all’interno del catalizzatore, come visibile in 
Figura 1.3.1 e in Figura 1.3.2. 
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Figura 1.3.1: Variazione della conversione di etanolo con la temperatura e un catalizzatore con 
diverse percentuali di nichel (Biswas et al., 2007). 

 
Figura 1.3.2: Variazione della selettività ad idrogeno con la temperatura e un catalizzatore con 
diverse percentuali di nichel (Biswas et al., 2007). 

 
L'influenza della temperatura sulla reazione, sulla conversione, sulla selettività e sulla stabilità 
del catalizzatore è di notevole importanza. Gli studi condotti sulla reazione in assenza di 
catalizzatore (utilizzando CSi come unico solido nel reattore) hanno dimostrato che la 
conversione dell'etanolo rimane trascurabile fino a raggiungere i 500 °C (Vicente et al., 2014). 
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La temperatura ottimale per la reazione catalitica varia in base alla tipologia di catalizzatore 
impiegato. La natura endotermica della reazione la rende più favorevole alle alte temperature, 
in cui avviene una minore formazione di metano, uno dei principali sottoprodotti (Hou et al., 
2015). D'altra parte, a temperature elevate (>600°C), può verificarsi la sinterizzazione del 
metallo, aumentando la richiesta di energia e sfavorendo la reazione di WGS che contribuisce 
all'aumento della resa di H2 e alla diminuzione della resa di CO (la reazione di WGS 
raggiunge un massimo). 
Per quanto concerne la quantità di acqua nell'alimentazione, la letteratura ha indagato su 
rapporti molari acqua/etanolo compresi tra 1 e 15. In generale, un aumento della quantità di 
acqua determina un incremento della conversione dell'etanolo e della resa di idrogeno (Hou et 
al., 2015). L'incremento del rapporto acqua/etanolo ha dimostrato di ridurre le velocità di 
formazione di sottoprodotti come etilene, acetaldeide e CO, e di aumentare la produzione di 
CO2. Tuttavia, un'eccessiva aggiunta di acqua comporta costi operativi maggiori.  
Nel processo di steam reforming dell’etanolo il rapporto ossigeno/etanolo introdotto deve 
essere basso per evitare la combustione dell’idrogeno. La presenza di ossigeno nel range di 
rapporto molare O2/etanolo compreso tra 0 e 0.6 riduce la deposizione del carbonio. In questo 
intervallo la quantità di CO e CO2 subisce invece un incremento, mentre la resa ad idrogeno e 
a metano rimane costante (Comas et al., 2004). 
Un aumento della pressione nel sistema comporta un incremento della pressione parziale di 
H2 e CO2 nelle condizioni di equilibrio termodinamico. Questo, a sua volta, porta ad un 
aumento sia della quantità che della selettività di CO e alcani, in conformità con il principio di 
Le Chatelier (Roy et al., 2012). 
Anche il tempo spaziale gioca un ruolo rilevante nelle reazioni catalitiche. Questo parametro, 
definito come il rapporto tra la quantità di catalizzatore e la portata di etanolo o la portata 
dell’alimentazione, tende a ridurre la formazione di intermedi e a migliorare sia la 
conversione dell'etanolo che la selettività dell'idrogeno (Hou et al., 2015). 
 
1.4 L’aqueous phase reforming 
L'aqueous phase reforming (APR) costituisce una reazione catalitica condotta a temperature 
comprese tra 200 e 270 °C e pressioni autogene tra 15 e 60 bar. In tali circostanze, l'acqua 
rimane in fase liquida, consentendo di produrre idrogeno senza richiedere l’energia necessaria 
per la vaporizzazione (Zoppi et al., 2022), a differenza dello steam reforming.  
La reazione (1.4.1) rappresenta la tipica stechiometria del reforming di carboidrati, 
caratterizzati da un rapporto C:O di 1:1. 
CnH2nOn ↔ nCO + yH2                                                                                                      (1.4.1) 
Segue la reazione di WGS, che si verifica anch'essa nelle condizioni di APR. Infine, la 
reazione (1.4.2) rappresenta una somma delle reazioni di APR e WGS, delineando la 
produzione di idrogeno e anidride carbonica a partire da carboidrati. 
CnH2nOn + nH2O ↔ nCO2 + (y + n)H2                                                                               (1.4.2) 
Nella fase iniziale, la molecola contenente ossigeno deve adsorbirsi sulla superficie del 
catalizzatore. Questo fenomeno può avvenire sia attraverso gli atomi di carbonio che 
attraverso quelli di ossigeno. A seconda della geometria di adsorbimento, si verifica la rottura 
di un legame C-C o C-O, con conseguente formazione rispettivamente di H2 e CO o di alcoli. 
Il monossido di carbonio prodotto può ulteriormente reagire per generare CO2 attraverso la 
reazione di WGS. Gli intermedi alcolici, derivanti da processi di 
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deidrogenazione/idrogenazione, subiscono successive reazioni catalitiche che portano alla 
formazione di alcani. Oltre a questi intermedi, ci sono ulteriori composti, come gli acidi 
organici, che possono originarsi da reazioni di deidrogenazione/riarrangiamento (Lehnert et 
al., 2008). 
Nel caso dell’etanolo si può invece scrivere la seguente reazione di APR (Zoppi et al., 2022) 
(1.4.3): 
C2H6O + 3H2O ↔ 2CO2 + 6H2                                                                                                            (1.4.3) 
I vantaggi derivanti dalla buona termodinamica del processo sono notevoli. La WGS, 
avvenendo nelle stesse condizioni del reforming, permette di minimizzare il contenuto di 
monossido di carbonio nella corrente di gas in uscita, rendendo possibile l'uso dell'idrogeno in 
una cella a combustibile a membrana a scambio di protoni (PEM). L'idrogeno viene generato 
non solo dalla biomassa, ma anche dall’acqua. Inoltre, la miscela in uscita può essere separata 
mediante un processo di Pressure Swing Adsorption (PSA) grazie alle pressioni di produzione 
(Zoppi et al., 2022). Inoltre il processo di APR è condotto a temperature molto minori rispetto 
allo SR. 
Da un punto di vista cinetico, il progettista del catalizzatore si trova ad affrontare varie sfide 
legate alla selettività, al fine di mantenere un'elevata resa di idrogeno. Regolando la 
formulazione del catalizzatore, le condizioni di reazione e la configurazione del reattore, è 
possibile spostare la produzione dall'idrogeno agli alcani (Rahman et al., 2014). In effetti, 
questa variante dell'APR rappresenta finora l'unica versione commercializzata. Tuttavia, 
l'industria si sta orientando verso la produzione di idrogeno da fonti rinnovabili (soprattutto 
elettrolisi) e l'APR potrebbe essere considerato come un'opzione in questo contesto. 
Di seguito sono riportate le principali reazioni che avvengono durante il processo di APR 
dell’etanolo (Roy et al., 2012): 
Step 1: deidrogenazione con formazione di acetaldeide (1.4.4) 
C2H5OH(l) ↔ CH3CHO(l) +H2(g)                                                                                    (1.4.4) 
Step 2: rottura del legame C-C dell’acetaldeide (1.4.5) 
CH3CHO(l) ↔ CH4(g)+CO(g)                                                                                          (1.4.5) 
Step 3: WGS (1.4.6) 
CO(g)+H2O(l) ↔ CO2(g)+H2(g)                                                                                       (1.4.6) 
Step 4: idratazione dell’acetaldeide ad acido acetico (1.4.7) 
CH3CHO(l)+H2O(l) ↔ CH3COOH (l)+H2(g)                                                                   (1.4.7) 
Step 5: rottura del legame C-C nell’acido acetico per formare anidride carbonica (1.4.8) 

CH3COOH (l) ↔ CO2(g)+ CH4(g)                                                                                     (1.4.8) 
Step 6 e 7: formazione di metano, etano e propano tramite reazioni di Fischer-Tropsch (1.4.9-
1.4.14) 
CO2(g)+4H2(g) ↔ CH4(g)+2H2O(l)                                                                                   (1.4.9) 
2CO2(g)+7H2(g) ↔ C2H6(g)+4H2O(l)                                                                             (1.4.10) 
3CO2(g)+10H2(g) ↔ C3H8(g)+6H2O(l)                                                                           (1.4.11) 
CO(g)+3H2(g) ↔ CH4(g)+H2O(l)                                                                                    (1.4.12) 
2CO(g)+5H2(g) ↔ C2H6(g)+2H2O(l)                                                                               (1.4.13) 
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3CO(g)+7H2(g) ↔ C3H8(g)+3H2O(l)                                                                               (1.4.14) 
Step 8 e 9: steam reforming del metano, etano e propano con formazione di monossido di 
carbonio e idrogeno (1.4.15-1.4.17). 
CH4(g)+H2O(g) ↔ CO(g)+3H2(g)                                                                                   (1.4.15) 
C2H6(g)+2H2O(g) ↔ 2CO(g)+5H2(g)                                                                              (1.4.16) 
C3H8(g)+3H2O(g) ↔ 3CO(g)+7H2(g)                                                                              (1.4.17) 
Step 10: formazione di CO tramite inversa WGS (1.4.18) 
CO2(g)+H2(g) ↔ CO(g)+H2O(l)                                                                                      (1.4.18) 
Step 11: formazione di metanolo (1.4.19) 
CO2(g)+H2O(g) ↔ CH3OH(l)+H2(g)                                                                               (1.4.19) 
Step 12: formazione di dimetilchetone (1.4.20) 
CH3CHO(l)+CH3OH(l) ↔ H2O(l)+CH3COCH3(l)                                                          (1.4.20) 
 
1.5 Obiettivo e struttura della tesi 
L'idrogeno riveste un ruolo fondamentale nella transizione verso un futuro energetico 
sostenibile. L'obiettivo di questa tesi è condurre un'analisi dal punto di vista tecnico che 
economico di due processi di produzione di idrogeno: lo steam reforming e l'aqueous phase 
reforming dell'etanolo. Il bioetanolo è il biocarburante alcolico più popolare disponibile sul 
mercato mondiale attuale e può essere prodotto da diverse biomasse attraverso le operazioni 
di pretrattamento, fermentazione e separazione dall’acqua. Lo SR e l’APR consentono di 

utilizzare il bioetanolo a basse concentrazioni, evitando così le spese di purificazione, che 
possono influire per il 50-80% sul costo di produzione del biocarburante. Questa tesi 
contribuisce all'espansione della conoscenza sull'APR dell'etanolo, poiché rappresenta una 
delle prime analisi di tipo tecnico ed economico su questo processo. 
Sono stati condotti degli studi sperimentali con l’utilizzo di un reattore continuo al fine di 
trovare le condizioni ottimali del processo di APR da cui poter effettuare uno scale up per la 
modellazione su Aspen Plus V10. Il reattore dispone di un'interfaccia utente per monitorare il 
processo e modificare i parametri operativi, con i valori misurati visualizzati a schermo. In 
laboratorio è stato utilizzato un catalizzatore 5% Pt/C e i campioni sono stati analizzati con 
l’HPLC e con il micro-GC. Per la simulazione del processo di SR sono invece stati utilizzati 
solamente dati reperiti dalla letteratura scientifica. 
Sono stati valutati gli effetti della temperatura, della pressione, della concentrazione 
dell’alimentazione e della portata iniziale cambiando un parametro per volta. Per ogni prova 

sono stati effettuati più campionamenti per valutare la conversione dell’etanolo, la selettività 
ad acido acetico e la composizione del gas prodotto. Per ogni condizione è poi stata valutata 
la resa ad idrogeno. 
Tutti gli impianti sono stati modellati con Aspen Plus per produrre 80 kg/h di idrogeno, per 
ognuno sono stati calcolati i costi totali di produzione dell’idrogeno come somma dei costi 

operativi variabili e fissi e dell’annual capital charge ed è stata valutata la resa ad idrogeno. 

Nel reattore dell’impianto di APR sono state impostate reazioni con stechiometrie e 
conversioni che tengono conto dei risultati sperimentali. Per l’APR sono state scelte due 
portate diverse al fine di verificare come variano i costi di produzione e la resa del processo. 
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Sono state proposte due configurazioni dell’impianto di SR, di cui una consente di ridurre sia 

i costi operativi che l’investimento iniziale.  
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2. Materiali e metodi 
 
2.1 Materiali 
Il catalizzatore impiegato nei test è stato un catalizzatore 5% Pt/C commerciale e l’etanolo 

utilizzato è stato fornito da Sigma Aldrich. L'acqua distillata adoperata è stata preparata in 
laboratorio, mentre le bombole di azoto sono state fornite da SIAD S.p.A., Bergamo. Tutti i 
composti chimici sono stati utilizzati senza pretrattamenti. 

 
2.2 Il reattore 
Il reattore utilizzato per i test catalitici riguardanti il processo di aqeous phase reforming è un 
PID Microactivity-Efficient MME61020, e le condizioni operative sono state variate nei 
seguenti intervalli: 

 Temperatura: 225-270 °C. 
 Portata dell’alimentazione: 0.2-1.4 mL/min. 
 Pressione: 39-60 bar. 

Il reattore è un tubolare di materiale SS316, con un diametro di 9.1 mm e una lunghezza di 
305 mm. È costituito da una piastra in Hastelloy C che fissa il letto catalitico nella zona 
isoterma del forno. Il reattore dispone di un'interfaccia utente per monitorare il processo e 
modificare i parametri operativi, con i valori misurati visualizzati a schermo. Il reattore 
utilizzato è raffigurato in Figura 2.2.1. 

 

 
Figura 2.2.1: Reattore PID Microactivity-Efficient MME61020. 

 

Dopo l'accensione del reattore si eseguono le seguenti azioni: 
 Graduale immissione di N2 fino al raggiungimento della pressione desiderata (due 

terzi rispetto alla pressione operativa). 
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 Dopo la prova di tenuta, il reattore e la camera esterna vengono riscaldati a 100 °C,. 
La camera esterna viene mantenuta a questa temperatura costante, mentre il reattore 
viene gradualmente portato alla temperatura di reazione desiderata, monitorata tramite 
una termocoppia immersa nel letto catalitico e controllata con un apposito controllore. 

 L'alimentazione, composta da acqua e etanolo, viene immessa nel sistema durante la 
fase di riscaldamento, utilizzando una pompa HPLC Gilson ad alta efficienza, 
attraversando la camera esterna. Il liquido entra nel reattore, reagisce e forma una fase 
gassosa. La pressione aumenta ulteriormente con l'aumento della temperatura e con 
l'arrivo di liquido nel reattore. Una volta raggiunto il valore operativo la pressione 
viene mantenuta costante tramite un controllore. 

Il PID incorpora un separatore gas-liquido ad alta pressione, il cui livello viene mantenuto al 
valore di set point (1 mL) grazie a un controllore. La temperatura del condensatore è fissata a 
5 °C per assicurare la condensazione di tutta la frazione pesante contenuta nel gas, che esce 
dal sistema attraverso un controllore di pressione e viene quantificato con un misuratore di 
portata. 
Dopo che la temperatura raggiunge il valore operativo e il liquido attraversa il reattore, si 
attendono 30 minuti per raggiungere lo stato stazionario. Da questo momento, ogni 45 minuti 
circa, vengono analizzati sia campioni di prodotto liquido con un HPLC, sia campioni di gas 
prodotto tramite un µ-GC. 
Per spegnere il reattore prima si spegne la pompa, poi si abbassano gradualmente la 
temperatura e la pressione.  
 

2.3 Tecniche utilizzate 
 
2.3.1 Micro-GC 
La tecnica analitica impiegata nel micro-GC è la gascromatografia, che separa i componenti 
di una miscela e ne indica le quantità relative. I composti si distribuiscono tra una fase 
stazionaria costituita da una colonna di materiale adsorbente e una fase mobile costituita da 
una corrente di gas inerte. L’affinità che le diverse specie hanno per le due fasi determina la 

distribuzione finale. Per un determinato componente, il rapporto tra il tempo che esso 
trascorre nella fase stazionaria e nella fase mobile è uguale al rapporto tra le concentrazioni 
nelle due fasi, e prende il nome di coefficiente di ripartizione. I detector cromatografici 
rilevano i vapori delle sostanze e trasformano l'interazione in segnali elettrici inviati a un 
elaboratore. I segnali vengono mostrati in un cromatogramma, dove i picchi rappresentano i 
diversi composti in base al loro tempo di ritenzione e l’area sottesa è proporzionale alla 
concentrazione nella miscela gassosa.  
Il gascromatografo utilizzato è fornito da SRA instrument ed è dotato di un detector a 
conducibilità termica (TCD) e due colonne:  

 Molsieve 5A per l’analisi di H2, O2, N2, CH4, CO, che utilizza argon come carrier. La 
colonna lavora a 85 °C con una pressione in testa di 28 psi. La temperatura di 
iniezione è invece pari a 100°C.  

 PoraPLUT U per la separazione di CO2, C2H4, C2H6, C3H8, C4H10, H2O, che utilizza 
elio come carrier. La colonna lavora a 80°C, con una pressione in testa di 30 psi. La 
temperatura di iniezione è di 90°C. 
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Prima dell'analisi, si effettuano lavaggi della linea del gas con la miscela prodotta per evitare 
interferenze con prove precedenti. Successivamente, il gas viene inviato al micro-GC per 
l'analisi, usando fattori di calibrazione impostati con campioni noti. 
 
2.3.2 HPLC 
L'HPLC (cromatografia liquida ad alta prestazione) separa miscele liquide complesse e 
determina la concentrazione e la natura chimica dei componenti. La fase mobile è un liquido 
che viene flussato in colonna ad alta pressione con l'utilizzo di pompe. L'HPLC impiegato in 
laboratorio è di tipo Prominence Shimadzu, con una colonna Rezex ROA - Organic acid H+ 
(8%), un detector ad indice refrattivo (RID) e un rivelatore a serie di fotonidi (PDA) o 
photodiode array. La colonna lavora a 50 °C, con una fase mobile costituita da una soluzione 
5 mM di H2SO4 in acqua flussata a 0.7 mL/min. Anche in questo caso, sono stati inviati 
campioni contenenti i singoli composti per determinare i tempi di ritenzione e i fattori di 
calibrazione associati. 
In Figura 2.3.2.1 è rappresentato uno dei cromatogrammi ottenuti analizzando un campione 
di prodotto liquido dell’APR dell’etanolo con l’HPLC. L’area sottesa dal picco in 

corrispondenza del tempo di ritenzione pari a 13.949 minuti rappresenta la concentrazione di 
acido acetico, mentre quella sotto il picco in corrispondenza del tempo di ritenzione 19.308 
minuti è pari alla concentrazione di etanolo non convertito.  
 

 
Figura 2.3.2.1: Esempio di cromatogramma ottenuto. 

 
Sono stati preparati campioni contenenti acqua e etanolo a concentrazione nota, che sono poi 
stati analizzati nell’HPLC. È stato dunque possibile calcolare il fattore di calibrazione (circa 
44) che mette in relazione l’area sottesa sotto il picco in corrispondenza del tempo di 

ritenzione dell’etanolo con la concentrazione di etanolo dei campioni analizzati. La 

dipendenza lineare tra area, espressa in mV*min, e concentrazione, espressa in ppm, è 
mostrata in Figura 2.3.2.2, in cui la pendenza della linea di tendenza è l’inverso del fattore di 
calibrazione. In blu sono rappresentati i punti in corrispondenza delle misurazioni.  



16 
 

 
Figura 2.3.2.2: Curva di calibrazione dell’HPLC per l’etanolo. 

 

2.4 Parametri di interesse 
La conversione dell’etanolo si ottiene dividendo la portata molare di etanolo reagito per la 
portata molare di etanolo entrante nel reattore (2.4.1). Le portate molare di etanolo entranti e 
uscenti nel sistema sono calcolate a partire dall’analisi dei campioni di liquido prelevati 

rispettivamente dall’alimentazione e dalla corrente uscente dal reattore. 

Conversione etanolo (%) =
nEtOH,in−nEtOH,out

nEtOH,in
∗ 100                                                        (2.4.1) 

La selettività ad acido acetico si ottiene dal rapporto tra la portata molare di acido acetico 
prodotto e la portata molare di etanolo reagito (2.4.2). 

Selettività acido acetico (%) =
nacetic,out

nEtOH,in−nEtOH,out
∗ 100                                                   (2.4.2) 

La portata di idrogeno prodotto si ricava dall’analisi del gas, dopo aver depurato la 
concentrazione dei prodotti da quella di ossigeno e azoto derivanti dalle infiltrazioni di aria. 
Dalla stechiometria di reazione dell’APR si determina la produzione teorica di idrogeno e da 
qui la resa ad idrogeno (2.4.3). 

Resa H2 (%) =
nH2,out

6∗nEtOH,in
∗ 100                                                                                         (2.4.3) 

Per assicurare l'accuratezza delle elaborazioni, si calcola l’errore relativo dell’azoto (2.4.4). 
L'azoto è introdotto attraverso la pressurizzazione, ma nel corso del tempo la sua 
concentrazione diminuisce nella fase gassosa poiché vengono generati altri prodotti, come 
CO2 e H2, che sostituiscono l'azoto inerte. Quest'ultimo esce semplicemente dal sistema. Al 
termine della sperimentazione, tutto l'azoto introdotto dovrebbe essere uscito. Affinché le 
misurazioni siano considerate affidabili e per un'adeguata valutazione dei calcoli, l'errore 
relativo sull'azoto deve essere minimizzato. L'errore medio è risultato essere del 10% circa. 
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Errore relativo azoto(%) =
N2

in−N2
out

N2
in                                                                                           (2.4.4) 

Un ulteriore controllo sull'affidabilità dei risultati è condotto mediante un bilancio del 
carbonio. In Figura 2.4.1 sono riportate le percentuali di carbonio uscenti con i vari composti 
rispetto al carbonio entrante nell’alimentazione al variare della concentrazione di etanolo nel 

feed. Le prove sono state effettuate a 60 bar, 270°C e con una portata in ingresso di 1 ml/min. 
Si può notare che aumentando la concentrazione iniziale, nell’output aumenta la 

concentrazione dell’etanolo, a discapito di acido acetico, metano e anidride carbonica. 

.  
Figura 2.4.1: Grafico %C uscenti rispetto al C entrante al variare della concentrazione iniziale. 

 
È stato inoltre calcolato l’errore relativo del carbonio (2.4.5), l’errore medio è risultato essere 

del 16% circa. Ciò avviene principalmente perché in presenza di un separatore gas-liquido 
operante a pressioni elevate e basse temperature, parte della CO2 prodotta si assorbe nel 
liquido in uscita e la sua concentrazione non viene dunque misurata. Inoltre, la presenza di 
acidi amplifica questo fenomeno di assorbimento.  

Errore relativo carbonio(%) =
C𝑖𝑛−C𝑜𝑢𝑡

C𝑖𝑛                                                                                     (2.4.5) 
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2.5 Valutazione dei costi e modellazione dei processi 
 
2.5.1 L’impianto di SR 
È stato condotto uno studio comparativo sui processi di steam reforming e aqueous phase 
reforming dell’etanolo utilizzando Aspen PLUS V10. Il confronto è stato svolto a parità di 
idrogeno prodotto (80 kg/h) e a parità di concentrazione dell’alimentazione.  
Per lo SR è stato scelto il modello Non-Random Two Liquid (NRTL) poiché questo è stato 
applicato a un set completo di dati sperimentali con buona precisione (Khamhaeng  et al., 
2021). Lo steam reforming dell'etanolo è stato impostato come un reattore a letto fisso con un 
catalizzatore Pt/Ni supportato da CeO2 (Palma et al., 2016). Di seguito sono riportate le 
reazioni (2.5.1.1-2.5.1.4) che sono state implementate su Aspen Plus, con energia di 
attivazione e costanti cinetiche reperibili dalla letteratura alla stessa temperatura e alla stessa 
pressione di esercizio utilizzata (Khamhaeng  et al., 2021): 
C2H5OH + 3H2O ↔ 6H2 + 2CO2                                                                                    (2.5.1.1) 
C2H5OH ↔  CH3CHO + H2                                                                                                                                          (2.5.1.2) 
CH3CHO ↔ CH4 + CO                                                                                                   (2.5.1.3) 
CO + H2O ↔ H2 + CO2                                                                                                                                                   (2.5.1.4) 
Le informazioni necessarie alla modellazione di un impianto di steam reforming sono state 
trovate in alcuni articoli scientifici (Khamhaeng et al., 2021; Compagnoni et al., 2017). Nella 
Figura 2.5.1.1 è visibile lo schema del processo impostato su Aspen. L’alimentazione, 

composta da acqua e etanolo con una concentrazione in volume di etanolo pari al 5%, è 
riscaldata tramite gas e convogliata al reattore a letto fisso isotermo operante a 527 °C e 
pressione atmosferica. Il flusso uscente dal reformer è poi raffreddato a 350 °C mediante 
acqua di raffreddamento e convogliato ai reattori per la WGS ad alta temperatura e a bassa 
temperatura, che sono stati impostati rispettivamente a 350 e 280 °C. La corrente uscente dal 
reattore di WGS a bassa temperatura è poi compressa e raffreddata, per poi giungere ad 
un’unità di PSA operante a 10 bar e 150°C. Essa consente di ottenere un recupero di idrogeno 
pari all’80% (Khodabandehloo et al., 2020). Tutti i reattori sono stati impostati su Aspen Plus 
come dei plug flow reactor (Compagnoni et al., 2017).  
 

 
Figura 2.5.1.1: Schema del processo di steam reforming dell’etanolo (configurazione 1). 

 
È stata poi proposta una variante dello schema che consente di utilizzare uno scambiatore di 
calore in meno e di risparmiare sulle utility di raffreddamento e di riscaldamento. Ciò è 
ottenibile utilizzando la corrente uscente dal reformer per riscaldare l’alimentazione 

nell’heater1. Per la configurazione 2 si veda la Figura 2.5.1.2. 
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Figura 2.5.1.2: Schema del processo di steam reforming dell’etanolo (configurazione 2). 

 

2.5.2 L’impianto di APR 
Prendendo spunto da articoli che trattano di processi di APR partendo da altre materie prime 
(Khodabandehloo et al., 2020; Sladkovskiy et al., 2018), lo schema del processo è stato 
impostato come in Figura 2.5.2.1. 
 

 
Figura 2.5.2.1: Schema del processo di aqueous phase reforming dell’etanolo. 

 
Il metodo utilizzato su Aspen è Peng Robinson (Khodabandehloo et al., 2020). 
L’alimentazione, composta da acqua e etanolo, è pompata con un’efficienza di 0.85, riscaldata 

ed inviata al reattore continuo, la cui corrente uscente è inviata ad un flash. La corrente 
uscente dalla testa del flash, dopo essere raffreddata, giunge ad un’unità di PSA, che separa 
l’idrogeno con un’efficienza dell’80% (Khodabandehloo et al., 2020).  
Nel reattore sono state impostate reazioni con stechiometrie e conversioni che tengono conto 
dei risultati sperimentali.  
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2.5.3 Valutazione dei costi 
La stima dei costi è stata performata utilizzando la seguente equazione (Towler et al., 2008) 
(2.5.3.1): 
TCOP = VCOP + FCOP + ACC                                                                                     (2.5.3.1) 
Dove TCOP sono i costi totali di produzione, VCOP i costi operativi variabili e FCOP i costi 
operativi fissi. I VCOP includono i costi dell’alimentazione, del catalizzatore, delle utility 

utilizzate per riscaldamento e raffreddamento e dell’elettricità. Sono invece considerati nei 

FCOP i costi indipendenti dal tasso di produzione, ovvero (Sladkovskiy et al., 2018): 

 la manodopera, considerando di effettuare tre turni al giorno è stimata 150000 $/y; 
 la supervisione, stimata come il 25% della manodopera; 
 le spese generali salariali dirette, stimate come la precedente; 
 i costi di manutenzione, considerati il 5% dell’investimento ISBL (inside battery 

limits). 
L’annual capital charge (ACC) è definito come il prodotto tra il CRF (fattore di recupero del 
capitale) e il FCI (investimento in capitale fisso) (2.5.3.2): 
ACC= ACC = FCI × CRF                                                                                               (2.5.3.2) 
CRF è il parametro che viene utilizzato per annualizzare il FCI ed è una funzione del discount 
rate i e degli n anni di vita dell’impianto (2.5.3.3): 

CRF =
i(i+1)n

(i+1)n−1
                                                                                                                 (2.5.3.3) 

Il FCI include (Towler et al., 2008):  

 l’investimento ISBL, ovvero il costo dell’impianto, che comprende i costi di acquisto 

e installazione di tutte le apparecchiature; 
 gli offsite costs (OSBL), che includono i costi dell’infrastruttura del sito; 
 i costi di ingegneria per il design dettagliato del processo; 
 le spese di contingenza, ovvero costi addizionati per l’incertezza dei calcoli. 

Il calcolo delle apparecchiature è stato calcolato con la seguente formula (2.5.3.4): 

CPE = fm(a + bS𝑛)                                                                                                         (2.5.3.4) 

Dove fm è il fattore di costo del materiale, S è il parametro di taglia, n è un esponente 
costante, a e b sono costanti prese dalla letteratura (Towler et al., 2008). Il fattore di costo del 
materiale è pari a 1.3 per l’acciaio SS316. Le costanti a, b e n sono diverse a seconda della 

tipologia di apparecchiatura di cui si vuole calcolare il costo, mentre il parametro di taglia 
cambia anche con le sue dimensioni. Il costo delle apparecchiature installate (CIE) è calcolato 
con la correlazione degli indici di costo basato su giugno 2023, dove fi è il fattore di 
installazione (2.5.3.5): 

CIE = fiCPE
Indice di costo nell′anno A

Indice di costo nell′anno B
                                                                                  (2.5.3.5) 

Sono stati utilizzati i fattori di installazione presenti in Tabella 2.5.1 (Khodabandehloo et al., 
2020):  
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Tabella 2.5.1: I fattori di installazione considerati. 

Reattore 3.5 

PSA 4 

Compressore 2.5 

Scambiatori di calore 3.5 

pompa 4 

flash 4 

 
Il costo dei reattori è stato eseguito come per gli scambiatori, ma con un fattore moltiplicativo 
di 1.2 (Sladkovskiy et al., 2018). Il costo dell’unità di PSA è stato stimato come sopra 
riportato (2.5.3.6) (Sladkovskiy et al., 2018), dove in questo caso S rappresenta la portata di 
idrogeno prodotta, espressa in kg/h. 

CPSA = (447846 + 3407 ∗ S0.8)                                                                                    (2.5.3.6)                                           
Sono state fatte le seguenti assunzioni (Khodabandehloo et al., 2020):  

 L’impianto è costruito in 2 anni; 
 La vita dell’impianto è di 20 anni; 
 i è considerato pari al 10%; 
 L’impianto è considerato operativo 24 ore al giorno, 8000 ore all’anno. 
 Il working capital è considerato pari al 15% del FCI. 

Il costo di produzione dell’idrogeno è calcolato come il rapporto tra il TCOP e la produzione 
annuale di idrogeno (2.5.3.7). 

Costo di produzione H2($/kg) =
costo totale annuale di produzione ($/y)

produzione annuale di H2 (kg/y)
                          (2.5.3.7) 
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3. Risultati sperimentali 
Per valutare l’effetto della concentrazione iniziale, della portata del feed, della temperatura e 
della pressione sono state effettuate diverse prove variando un parametro alla volta. Per ogni 
prova sono stati effettuati diversi campionamenti, di cui il primo a circa 30 minuti dal 
raggiungimento della temperatura desiderata e gli altri a distanza di circa 45 minuti tra loro. Il 
primo campionamento non è stato riportato nei grafici sottostanti poiché il reattore non era 
ancora allo stato stazionario. Alcune prove sono state ripetute più volte mantenendo tutte le 
condizioni operative uguali, per queste nei grafici è riportata una barra di errore in 
corrispondenza dei campionamenti, mentre altre sono state fatte una volta soltanto. Il TOS è il 
tempo calcolato a partire dal momento in cui il reattore ha raggiunto la temperatura 
desiderata. 

 
3.1 Effetto della concentrazione iniziale 
Per valutare l’effetto della concentrazione dell’alimentazione sono state effettuate diverse 

prove mantenendo le seguenti condizioni operative fisse: 60 bar, 270°C, 1 ml/min. Sono state 
testate le seguenti concentrazioni volumiche di etanolo nella miscela: 2.5%, 5%, 7.5%, 10%.  
In Figura 3.1.1 è rappresentata la media delle concentrazioni dei prodotti gassosi al variare 
della composizione dell’alimentazione. Come si può vedere, la concentrazione dei prodotti 
gassosi risulta circa costante. In particolare, si può notare che la concentrazione dell’idrogeno 

è di poco superiore al 50%, quella del metano è circa il 25% e l’anidride carbonica 

rappresenta circa il 15-20%. Ciò accade perché sommando le reazioni (1.4.6), (1.4.7) e (1.4.8) 
per ogni molecola di etanolo reagita, vengono prodotte 2 molecole di idrogeno, una di metano 
e una di anidride carbonica. La concentrazione di anidride carbonica è inferiore a quella 
prevista poiché parte di essa è disciolta nel prodotto liquido. Nella Tabella 3.1.1 è riportata, a 
titolo di esempio, la concentrazione volumica media dei prodotti gassosi ottenuti con una 
concentrazione del 5%. Le concentrazioni risultano stabili anche nel tempo poiché si è 
raggiunto lo stato stazionario. 
 

Tabella 3.1.1: Concentrazione volumica media dei prodotti gassosi ottenuti con una concentrazione 
iniziale di 5% EtOH, con la portata di 1 ml/min, con la temperatura di 270°C e la pressione di 60 bar. 

Sostanza Concentrazione media %vol  

H2 55.51% 

CH4 23.02% 

CO2 17.56% 

C2H6 1.95% 

H2O 1.95% 
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Figura 3.1.1: Concentrazione dei prodotti gassosi al variare della concentrazione iniziale di etanolo. 

 
La conversione dell’etanolo (2.4.1) risulta piuttosto stabile nel tempo. Dalle prove 
sperimentali è evidente (Figura 3.1.2) che la conversione diminuisce all’aumentare della 

concentrazione iniziale. Nella Tabella 3.1.2 si riporta la conversione % media dell’etanolo al 

variare della percentuale di etanolo nell’alimentazione. 
 

Tabella 3.1.2: Conversione % media dell’etanolo al variare della percentuale di etanolo 

nell’alimentazione. 

%vol EtOH Conversione dell’etanolo % 
2.5% 75% 
5% 55% 

7.5% 43% 
10% 39% 

 
Anche la selettività ad acido acetico (2.4.2) sembra aumentare leggermente al diminuire della 
concentrazione iniziale (Figura 3.1.4; Figura 3.1.5; Figura 3.1.6). Ciò significa che la 
selettività ad idrogeno, il prodotto desiderato, diminuisce al diminuire della concentrazione 
dell’alimentazione. 
La resa ad idrogeno diminuisce aumentando la concentrazione iniziale, infatti essa è massima 
per la prova con alimentazione meno concentrata e minima con una percentuale di etanolo 
pari al 10%, come visibile in Figura 3.1.3 e in Tabella 3.1.2.  
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Tabella 3.1.2: Resa % ad idrogeno al variare della percentuale di etanolo nell’alimentazione. 

%vol EtOH Resa % ad idrogeno 
2.5% 17% 
5% 14% 

7.5% 11% 
10% 9% 

 

    
Figura 3.1.2: Conversione di etanolo nel tempo al variare della concentrazione iniziale. 
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Figura 3.1.3: Resa ad idrogeno al variare della concentrazione iniziale dell’etanolo. 

 
Figura 3.1.4: Conversione di etanolo nel tempo al variare della concentrazione iniziale. 
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Figura 3.1.5: Selettività ad acido acetico al variare della concentrazione iniziale. 

 
Figura 3.1.6: Selettività ad acido acetico al variare della conversione di etanolo. 
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3.2 Effetto della portata 
Sono state effettuate delle prove con concentrazione iniziale 5% EtOH, pressione 60 bar e 
temperatura 270°C per valutare l’effetto della portata iniziale. Il range di portata considerato 
va da 0.2 a 1.4 ml/min.  
Si può notare che anche in questo caso la concentrazione dei prodotti gassosi non subisce 
molti cambiamenti (Figura 3.2.1). 
La conversione aumenta con il diminuire della portata iniziale, come visibile in Figura 3.2.2 
e in Tabella 3.2.1. 
 

Tabella 3.2.1: Conversioni medie dell’etanolo al variare della portata. 

Portata (ml/min) Conversione dell’etanolo % 
0.2 96 
0.4 85 
0.6 71 
0.8 62 
1 59 

1.4 56 

 
Figura 3.2.1: Concentrazione dei prodotti gassosi al variare della portata dell’alimentazione. 
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Figura 3.2.2: Conversione dell’etanolo nel tempo al variare della portata del feed. 

 
La selettività ad acido acetico rimane piuttosto costante (Figura 3.2.4, Figura 3.2.5, Figura 
3.2.6). La resa ad idrogeno diminuisce all’aumentare della portata del feed, come visibile in 

Figura 3.2.3 e in Tabella 3.2.2.  
 

Tabella 3.2.1: Rese ad idrogeno al variare della portata. 

Portata (ml/min) Resa % ad idrogeno 
0.2 31 
0.4 23 
0.6 17 
0.8 14 
1 14 

1.4 12 
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Figura 3.2.3: Resa ad idrogeno al variare della portata del feed. 

 

 
Figura 3.2.4: Selettività ad acido acetico nel tempo al variare della portata. 
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Figura 3.2.5: Selettività ad acido acetico al variare della conversione dell’etanolo. 

 

 
Figura 3.2.6: Selettività ad acido acetico al variare della portata del feed. 
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3.3 Effetto della temperatura 
Per valutare l’effetto della temperatura sono state effettuate delle prove con concentrazione 

5% EtOH e portata 1 ml/min. La pressione testata è la pressione di saturazione alla 
temperatura considerata con l’aggiunta di 5 bar. Le temperature testate sono comprese tra 
225°C e 270°C. 
Anche in questo caso le concentrazioni dei prodotti gassosi sono circa costanti (Figura 3.3.1). 
La conversione aumenta all’aumentare della temperatura, come mostrato in Figura 3.3.2 ed in 
Tabella 3.3.1.  
 

Tabella 3.3.1: Conversione % media dell’etanolo al variare della temperatura nel reattore. 

Temperatura (°C) Conversione dell’etanolo % 
225 19% 
240 31% 
255 45% 
270 55% 

 

 
Figura 3.3.1: Concentrazione dei prodotti gassosi al variare della temperatura. 
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Figura 3.3.2: Conversione dell’etanolo nel tempo al variare della temperatura. 

 
La selettività sembra seguire un trend crescente all’aumentare della temperatura, come 

visibile dalla Figura 3.3.4, dalla Figura 3.3.5,  dalla Figura 3.3.6 e dalla Tabella 3.3.2. 
 

Tabella 3.3.1: Selettività % media ad acido acetico al variare della temperatura nel reattore. 

Temperatura (°C) Selettività ad acido acetico % 
225 7% 
240 9% 
255 8% 
270 13% 

 
Anche la resa a idrogeno sembra seguire un trend crescente con l’innalzamento della 

temperatura, ma il suo andamento non è ben definito (Figura 3.3.3).  
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Figura 3.3.3: Resa ad idrogeno al variare della temperatura. 

 
Figura 3.3.4: Selettività ad acido acetico nel tempo al variare della temperatura. 
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Figura 3.3.5: Selettività ad acido acetico al variare della conversione di etanolo. 

 
Figura 3.3.6: Selettività ad acido acetico al variare della temperatura. 
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Anche la tipologia di catalizzatore utilizzato e la sua percentuale di metallo influenzano la 
conversione di etanolo e la selettività verso i vari prodotti dell’APR dell’etanolo. In Figura 
3.3.7 ed in Figura 3.3.8 è visibile quanto appena detto. Si può notare che anche in questi 
grafici (Roy et al., 2012) la conversione dell’etanolo aumenta all’aumentare della temperatura 
e che la selettività ad idrogeno è più alta a temperature maggiori.  

 
Figura 3.3.7: Selettività % dei gas al variare della temperatura e del catalizzatore utilizzato con una 
concentrazione del 10%wt EtOH; (a) idrogeno (b) anidride carbonica (c) alcani (d) monossido di 
carbonio (Roy et al., 2012). 
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Figura 3.3.8: (a) Conversione % dell’etanolo e (b) percentuale di carbonio nel gas al variare della 

temperatura e del catalizzatore utilizzato (Roy et al., 2012). 

 
3.4 Effetto della pressione 
Per valutare l’effetto della pressione sono state effettuate prove con concentrazione iniziale 
5% EtOH, portata 1 ml/min e temperatura 240°C. Le pressioni considerate sono 39 bar, 50 bar 
e 60 bar. 
La concentrazione dei prodotti gassosi non subisce grandi variazioni all’aumentare della 

pressione (Figura 3.4.1). La conversione dell’etanolo diminuisce drasticamente all’aumentare 

della pressione nell’intervallo considerato, come mostrato in Figura 3.4.2 ed in Tabella 3.4.1. 
 

Tabella 3.4.1: Conversione % media dell’etanolo al variare della pressione nel reattore. 

Pressione (bar) Conversione dell’etanolo % 
39 31% 
50 15% 
60 14% 
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Figura 3.4.1: Concentrazione dei prodotti gassosi al variare della pressione. 

 

 
Figura 3.4.2: Conversione dell’etanolo nel tempo al variare della pressione. 
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La selettività ad acido acetico rimane pressoché costante al variare della pressione (Figura 
3.4.4, Figura 3.4.5, Figura 3.4.6). La resa ad idrogeno cala drasticamente a 50 e 60 bar, come 
visibile in Figura 3.4.3 ed in Tabella 3.4.2. 
 

Tabella 3.4.2: Resa % ad idrogeno al variare della pressione nel reattore. 

Pressione (bar) Conversione dell’etanolo % 
39 7% 
50 1.3% 
60 0.07% 

 

 
Figura 3.4.3: Resa ad idrogeno al variare della pressione. 
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Figura 3.4.4: Selettività ad acido acetico nel tempo al variare della pressione. 

 

 
Figura 3.4.5: Selettività ad acido acetico al variare della conversione dell’etanolo. 
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Figura 3.4.6: Selettività ad acido acetico al variare della pressione. 
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4. Risultati della modellazione degli impianti e calcolo dei costi 
  
Nella Tabella 4.1 si riportano i costi delle utility utilizzate per modellare tutti i processi su 
Aspen. Questi costi, già preimpostati nel programma, sono stati controllati con gli articoli 
scientifici consultati (Khamhaeng et al., 2021; Compagnoni et al., 2017). 
 

Tabella 4.1: Condizioni operative del processo di SR. 

Elettricità ($/kWh) 0.0775 
Gas per riscaldamento ($/kJ) 4.25*10-6 
Acqua ($/t) 0.005 

 

4.1 Steam reforming 
In Tabella 4.1.1 sono riportate le condizioni operative dell’impianto di SR con produzione di 
idrogeno pari a 80 kg/h: 
 

Tabella 4.1.1: Condizioni operative del processo di SR. 

Feed 9504 kg/h (5% vol EtOH) 
Heater 527°C 
Reformer Reattore isotermo (527°C) a letto fisso 
Cooler1 350°C 
HTWGS Reattore isotermo (350°C) 
Cooler2 280°C  
LTWGS Reattore isotermo (280°C) 
Compressore 4 stadi, isotropico, 10 bar 
Cooler3 150°C 
PSA Split fraction H2=0,8 

 
La resa del processo, calcolata come in (2.4.3), è per entrambe le configurazioni pari all’80%. 
In Tabella 4.1.2 sono riportate le spese di investimento iniziale mentre in Tabella 4.1.3 sono 
presenti i costi totali di produzione. Il costo dell’alimentazione è stato assunto uguale a zero 

poiché si presume di utilizzare uno scarto di produzione del bioetanolo. Il costo dell’idrogeno 

è pari a 3.77 $/kg ed è largamente influenzato dalla spesa per l’utility di riscaldamento. I 
catalizzatori utilizzati sono Pt/Ni/CeO2 per il reformer, Fe2O3/CrO3/CuO per il reattore di 
WGS ad alta temperatura e Cu/ZnO/Al2O3 per quello a bassa temperatura (Khamhaeng et al., 
2021; Compagnoni et al., 2017). 
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Tabella 4.1.2: Spese di investimento iniziale del processo di SR. 

Costi Costi [$] %FCI 
Reattori WGS 230814 4.4% 
Reattore SR 115451 2.2% 

Scambiatori di calore 580565 11.1% 
Pompa 23199 0.4% 
PSA 1264396 24.2% 

Compressore 954158 18.3% 
Total ISBL 3168584 60.6% 

OSBL 158429 3.0% 
Engineering costs  950575 18.2% 

Contingency charges 950575 18.2% 
Fixed capital investment  5228164 100.0% 

 

Tabella 4.1.3: Costi totali di produzione del processo di SR. 

Costi Costi [$/anno]  % TCOP 
VCOP 

  Alimentazione 0 0.0% 
Elettricità 133846 5.5% 

Catalizzatore 13641 0.6% 
Gas per il riscaldamento 1149424 47.6% 
Acqua di raffreddamento 80400 3.3% 

VCOP Totali 1377310 57.1% 
FCOP 

  Manodopera 150000 6.2% 
Supervisione 37500 1.6% 

Direct salary overhead 75000 3.1% 
Manutenzione 158429 6.6% 
FCOP Totali 420929 17.4% 
ACC [$/year] 614098 25.5% 
TCOP [$/year] 2412338 100.0% 

Costo dell'idrogeno [$/kg] 3.77 
  

In Tabella 4.1.4 sono riportate le spese di investimento iniziale per la configurazione 2 
dell’impianto di steam reforming dell’etanolo mentre in Tabella 4.1.5 sono presenti i costi 
totali di produzione. 
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Tabella 4.1.4: Spese di investimento iniziale del processo di SR (configurazione 2). 

Costi Costi [$] %FCI 
Reattori APR 230814 4.4% 
Reattore SR 115451 2.2% 

Scambiatori di calore 558548 10.8% 
Pompa 23199 0.4% 
PSA 1264396 24.4% 

Compressore 954158 18.4% 
Total ISBL 3146567 60.6% 

OSBL 157328 3.0% 
Costi di ingegneria 943970 18.2% 

Spese di contingenza 943970 18.2% 
Fixed capital investment 5191836 100.0% 

 

Tabella 4.1.5: Costi totali di produzione del processo di SR (configurazione 2). 

Costi Costi [$/anno] % TCOP 
VCOP 

  Alimentazione 0 0.00% 
Elettricità 133846 5.92% 

Catalizzatore 13641 0.60% 
Fired heat 1026720 45.42% 

Acqua di raffreddamento 56800 2.51% 
VCOP Totali 1231007 54.45% 

FCOP 
  Manodopera 150000 6.64% 

Supervisione 37500 1.66% 
Direct salary overhead 75000 3.32% 

Manutenzione 157328 6.96% 
FCOP Totali 419828 18.57% 
ACC [$/year] 609831 26.98% 
TCOP [$/year] 2260666 100.00% 

Costo dell'idrogeno [$/kg] 3.53 
  

La configurazione 2 risulta economicamente più vantaggiosa in quanto consente di 
risparmiare sull’investimento iniziale riducendo il numero di scambiatori di calore necessari e 
sulle spese delle utility per riscaldamento e raffreddamento. Il costo totale di produzione è 
infatti ridotto a  2260666 $/anno e il costo dell’idrogeno si aggira attorno ai  3.53  $/kg.  
In Tabella 4.1.6 si può notare che il costo dell’idrogeno è largamente influenzato dal costo 

dell’alimentazione. Sono presenti anche dei costi negativi dell’alimentazione nel caso in cui 

sia presente un incentivo per trattare uno scarto di produzione.  
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Tabella 4.1.6: Influenza del prezzo dell’alimentazione sul prezzo dell’idrogeno (configurazione 2). 

costo feed ($/kg) 
costo idrogeno 

($/kg) 
0 3.52834917 

0.01 4.717043988 
0.02 5.905738805 
0.03 7.094433622 
0.04 8.283128439 
0.05 9.471823257 
0.06 10.66051807 
0.07 11.84921289 
0.08 13.03790771 
0.09 14.22660253 
0.1 15.41529734 

-0.01 2.339654353 
-0.02 1.150959536 

 
In Tabella 4.1.7 si riportano le dimensioni dei reattori di SR, calcolate mantenendo gli stessi 
tempi di permanenza utilizzati nella letteratura scientifica (Compagnoni et al., 2017;  Budhi et 
al., 2018). 
 

Tabella 4.1.7: Dimensioni dei reattori dell’impianto di SR. 

 
SR HT-WGS LT-WGS 

Numero di tubi 119 1 1 
D 0.04 2 2.4 
L 1.75 5.40 3.30 

 
La superficie degli scambiatori di calore, i consumi elettrici e i consumi delle utility di 
riscaldamento e raffreddamento sono stati calcolati con l’Economic Solver di Aspen Plus 

V10. In Tabella 4.1.8 si riportano le dimensioni degli scambiatori di SR (configurazione 2). 
 

Tabella 4.1.8: Superficie degli scambiatori dell’impianto di SR (configurazione 2). 

Scambiatore Superficie (m2) 
Heater1 3.2 
Heater2 380.4 
Cooler2 1.2 
Cooler3 59.6 

 

4.2 Aqueous phase reforming 
Nel reattore sono state impostate le reazioni (4.2.1) e (4.2.2), con stechiometrie e conversioni 
che tengono conto dei risultati sperimentali: 
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C2H6O + H2O ↔ CO2 + 2H2 + CH4                                                                                                     (4.2.1) 
C2H6O + H2O ↔ 2H2 +CH3COOH                                                                                    (4.2.2) 
Sono stati scelti due casi che in laboratorio hanno permesso di ottenere alte rese ad idrogeno 
ed è stato fatto uno scale up dell’impianto a partire da essi:  

1. portata di 0.2 ml/min; 
2. portata di 1 ml/min. 

Nel primo caso le conversioni scelte sono 0.84 (4.2.1) e 0.12 (4.2.2), nel secondo 0.51 e 0.08. 
La Tabella 4.2.1 riassume le condizioni operative dell’impianto di APR valide per entrambi i 

casi considerati. Nella Tabella 4.2.2 sono riportate le portate dell’alimentazione e le 

dimensioni del reattore necessarie per produrre 80 kg/h di idrogeno. Il catalizzatore utilizzato 
è 5% Pt/C, con il costo di 48 $/kg (Zoppi et al., 2022). 
 

Tabella 4.2.1: Condizioni operative del processo di aqueous phase reforming. 

Feed 5% vol EtOH 

pompa 60 bar, efficienza 0.85 

reattore 270°C, 60 bar 

flash 250°C 

he PSAIN 150°C 

heater 270°C 

PSA 150 °C, split fraction H2=0,8 

 
Tabella 4.2.2: Portata di alimentazione necessaria e dimensione del reattore nel processo di APR nel 

caso 1 e nel caso 2. 

 
caso 1 caso 2 

kg/h alimentazione 25199 41210 

Numero di tubi 600 460 

Diametro dei tubi (m) 0.1 0.08 

Lunghezza dei tubi (m) 9 6 

  
Di seguito sono riportati i costi valutati nei due casi. In Tabella 4.2.3 e Tabella 4.2.4 è 
mostrato che nel caso 1 il reattore influisce per circa il 40% dei costi capitali, mentre le spese 
operative per l’utility di riscaldamento incidono per circa il 37% dei costi totali di produzione. 
Il costo dell’idrogeno dovrebbe essere almeno 4.11 $/kg. 
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Tabella 4.2.3: Spese di investimento iniziale del processo di APR (caso 1). 

Costi Costi [$] %FCI 
reattore 3673759 40.3% 

scambiatori di calore 379464 4.2% 
pompa 25536 0.3% 
PSA 1264396 13.9% 
flash 188000 2.1% 

Total ISBL 5531156 60.6% 
OSBL 276558 3.0% 

Costi di ingegneria 1659347 18.2% 
Spese di contingenza 1659347 18.2% 

Fixed capital investment 9126408 100.0% 
 

Tabella 4.2.4: Costi totali di produzione nel processo di APR (caso 1). 

Costi Costi [$/anno] % TCOP 
VCOP 

  alimentazione 0 0.00% 
elettricità 36800 1.40% 

catalizzatore 19191 0.73% 
fired heat 960880 36.56% 

VCOP Totali 1016871 38.69% 
FCOP 

  Manodopera 150000 5.71% 
Supervisione 37500 1.43% 

Direct salary overhead 75000 2.85% 
Manutenzione 276558 10.52% 
FCOP Totali 539058 20.51% 
ACC [$/year] 1071984 40.79% 
TCOP [$/year] 2627913 100.00% 

costo dell'idrogeno [$/kg] 4.11 
  

In Tabella 4.2.5 ed in Tabella 4.2.6 si mostrano invece i costi capitali e operativi 
dell’impianto di APR di bioetanolo nel caso 2. 
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Tabella 4.2.5: Spese di investimento iniziale nel processo di APR (caso 2) 

Costi Costi [$] %FCI 
reattore 1562380 25.9% 

scambiatori di calore 555993 9.2% 
pompa 28263 0.5% 
PSA 1264396 21.0% 
flash 243200 4.0% 

Total ISBL 3654232 60.6% 
OSBL 182712 3.0% 

Costi di ingegneria 1096270 18.2% 
Spese di contingenza 1096270 18.2% 

FCI 6029482 100.0% 
 

Tabella 4.2.6: Costi totali di produzione nel processo di APR (caso 2) 

Costi Costi [$/anno] % TCOP 
VCOP 

  alimentazione 0 0.00% 
elettricità 39122 1.34% 

catalizzatore 6277 0.22% 
fired heat 1719643 58.92% 

VCOP Totali 1765042 60.48% 
FCOP 

 
0.00% 

Manodopera 150000 5.14% 
Supervisione 37500 1.28% 

Direct salary overhead 75000 2.57% 
Manutenzione 182712 6.26% 
FCOP Totali 445212 15.25% 
ACC [$/year] 708221 24.27% 
TCOP [$/year] 2918474 100.00% 

costo dell'idrogeno [$/kg] 4.56 
  

Nel caso 1 il tempo di permanenza è molto maggiore, dunque la dimensione del reattore è 
maggiore e con esso i costi capitali. La resa ad idrogeno è però più alta, dunque occorre una 
portata minore di alimentazione per ottenere la stessa quantità di idrogeno, ciò provoca una 
diminuzione dei costi operativi. Nel complesso il caso 1 risulta più vantaggioso 
economicamente, ma meno vantaggioso rispetto al processo di SR.     
La resa del processo (2.4.3), è pari al 30% nel caso 1 ed al 18% nel caso 2, dunque in 
entrambi i casi è inferiore allo SR. 
In Tabella 4.2.6 si riporta l’effetto del prezzo dell’alimentazione sul prezzo dell’idrogeno nel 

processo di APR dell’etanolo (caso 1).  



50 
 

 
Tabella 4.2.6: Effetto del prezzo dell’alimentazione sul prezzo dell’idrogeno nel processo di APR 

dell’etanolo (caso 1). 

costo feed ($/kg) costo idrogeno ($/kg) 
0 4.106114207 

0.01 7.257831453 
0.02 10.4095487 
0.03 13.56126594 
0.04 16.71298319 
0.05 19.86470043 
0.06 23.01641768 
0.07 26.16813493 
0.08 29.31985217 
0.09 32.47156942 
0.1 35.62328666 

-0.01 0.954396962 
-0.02 -2.197320283 

 
In Tabella 4.2.7 si riportano le dimensioni degli scambiatori di calore nel caso 1 dell’APR, 
ottenute con Aspen Plus e utilizzate per calcolare i costi. Il costo della pompa centrifuga è 
invece stato calcolato tramite il valore della portata che la attraversa. 
 

Tabella 4.2.7: Superficie degli scambiatori di calore nel processo di APR dell’etanolo (caso 1). 

Scambiatori di calore Superficie (m2) 
He 19.3 

Heater1 351.3 
 
In Figura 4.2.1 è rappresentato il cash flow diagram dei processi di SR e APR considerando i 
rispettivi casi più vantaggiosi, un prezzo di vendita dell’idrogeno pari a 4.25 $/kg e 

trascurando tasse e deprezzamento. 
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Figura 4.2.1: Cash flow diagram dei processi di SR e APR considerando i rispettivi casi più 
vantaggiosi, un prezzo di vendita dell’idrogeno pari a 4.25 $/kg e trascurando tasse e deprezzamento 
(Towler et al., 2008). 
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5. Conclusioni 
L’aqueous phase reforming e lo steam reforming dell’etanolo possono essere processi 
importanti per la produzione di idrogeno da materie prime rinnovabili e consentono di 
utilizzare il bioetanolo a basse concentrazioni, evitando così le spese di purificazione. 
Sono stati valutati gli effetti della temperatura, della pressione, della concentrazione 
dell’alimentazione e della portata nel processo di APR utilizzando un reattore continuo. Si è 
visto che la conversione dell’etanolo aumenta all’aumentare della temperatura, mentre 

diminuisce con l’innalzamento della pressione, della concentrazione di etanolo 

nell’alimentazione e della portata. La composizione del gas prodotto è rimasta pressoché 
costante in tutte le condizioni testate. 
I risultati sperimentali e la letteratura scientifica sono stati utilizzati per modellare i processi 
su Aspen e per calcolare i costi di produzione. Per lo steam reforming sono state considerate 2 
configurazioni e la seconda si è rivelata migliore dal punto di vista economico perché 
consente di diminuire sia i costi operativi sia l’investimento iniziale. Anche per l’APR sono 

stati considerati due casi, di cui il primo con una portata minore ed una maggiore resa ad 
idrogeno. Questa condizione si è rivelata più proficua nonostante le dimensioni maggiori del 
reattore e quindi un investimento iniziale più alto. 
La resa del processo di SR dell’etanolo è pari a 80% mentre risulta circa del 30% per 

l’impianto di APR nel caso migliore considerato. Nello SR il prezzo di produzione 
dell’idrogeno è pari almeno a 3.53 $/kg e nel secondo è pari a 4.11 $/kg. Il processo di steam 
reforming risulta dunque più vantaggioso economicamente rispetto all’aqueous phase 
reforming. Esso infatti presenta una resa maggiore e permette di utilizzare una minore 
quantità di alimentazione per ottenere la stessa portata di idrogeno prodotto. I costi di 
entrambi i processi sono largamente influenzati dall’utility che viene utilizzata per il 

riscaldamento. Nonostante lo SR utilizzi temperature molto maggiori rispetto all’APR, la 

minore portata di alimentazione necessaria per ottenere la stessa quantità di idrogeno consente 
di ottenere grossomodo gli stessi consumi di gas utilizzato per il riscaldamento.  
Il costo di produzione dell’idrogeno in entrambi i processi risulta al momento maggiore 

rispetto a quello che si può ottenere con i combustibili fossili, ma inferiore rispetto a quello 
ottenibile con l’elettrolisi dell’acqua, se si considera il costo del bioetanolo come uno scarto 

di produzione. Lo SR e l’APR diventerebbero più competitivi se ci fosse un incentivo per 
trattare gli scarti di produzione del bioetanolo o se diminuisse il costo del gas utilizzato per il 
riscaldamento. 
Questo lavoro consente di ampliare ulteriormente la conoscenza dell’APR dell’etanolo, dal 

momento che non era mai stato studiato dal punto di vista tecnico-economico.  
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Simboli e abbreviazioni 
 

Simbolo Grandezza Unità di misura 
nEtOH,in Portata molare di etanolo in ingresso mol/s 

nEtOH,out Portata molare di etanolo in uscita mol/s 
nacetic,out Portata molare di acido acetico in uscita mol/s 

nH2,out Portata molare di idrogeno in uscita mol/s 
N2

in Volume di azoto in ingresso l 
N2

out Volume di azoto in uscita l 
C𝑖𝑛 Portata molare di carbonio in ingresso mol/s 
Cout Portata molare di carbonio in uscita mol/s 

 

Abbreviazione Significato 
SR Steam reforming 

APR Aqueous phase reforming 
PSA Pressure swing adsorption 
WGS Time on stream 
EtOH Etanolo 
ACC Annual capital charge 
CRF Fattore di recupero del capitale 
FCI Investimento in capitale fisso 

FCOP Costi operativi fissi 
VCOP Costi operativi variabili 
TCOP Costo totale di produzione 
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