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Sommario

L’elettrolisi dell’acqua e un processo di conversione dell’energia elettrica in energia chimica. Il processo puo
quindi contribuire a svincolare temporalmente la fase di produzione di energia da fonti rinnovabili da quella
di utilizzo, aumentando la flessibilita del sistema di approvvigionamento. Nella linea di ricerca a cui si riferisce
questo rapporto & stata effettuata una ricerca bibliografica sui processi di elettrolisi del vapore e sulla
modellizzazione delle celle elettrolitiche operanti ad alta temperatura.

Dalla ricerca & emerso che sono state studiate in maniera piuttosto esauriente celle di elettrolisi, del vapore
o della CO,, e celle a combustibile che fanno uso di elettroliti a base di ossidi solidi. Al contrario, sono scarsi
gli studi sul funzionamento di celle basate sull’utilizzo di elettroliti liquidi, come i carbonati fusi,
particolarmente quelle operanti in modalita di elettrolisi. Inoltre, i modelli utilizzati per descrivere le celle di
elettrolisi sono nella maggior parte dei casi quelli cosiddetti OD, ovvero impiegati per descrivere la relazione
tra la tensione applicata e la densita di corrente nel circuito che collega i due elettrodi. Tali modelli non
permettono pero di avere informazioni sulla distribuzione delle principali grandezze all’interno della cella. In
particolare, I'impossibilita di avere informazioni sulla differenza tra la composizione del gas in ingresso e in
uscita dalla cella, limita la capacita di interpretare i risultati osservati e di estendere la validita dei modelli a
condizioni diverse rispetto a quelle per le quali sono stati sviluppati in prima istanza. Qualche modello 1D e
2D per celle a combustibile € presente in letteratura, anche se, come illustrato nel corso di questo rapporto,
i modelli 2D sono pochi e spesso imprecisi. Modelli 2D per I'elettrolisi in carbonati fusi sembrano essere
attualmente completamente assenti.

In questa sede sono stati sviluppati modelli 0D e 1D per descrivere I'elettrolisi del vapore in celle a carbonati
fusi ad alta e media temperatura. | primi sono stati utilizzati per individuare le resistenze piu significative
nelle condizioni operative analizzati, al fine di avere delle linee guida per il successivo sviluppo dei modelli
1D. Nel caso dell’elettrolisi ad alta temperatura, il modello 1D sviluppato & stato utilizzato per analizzare
curve tensione-corrente sperimentali e per ottenere dalla correlazione dei dati sperimentali I'andamento
delle correnti di scambio. Per quanto riguarda I’elettrolisi a media temperatura, invece, il modello 1D ¢ stato
utilizzato per prevedere I'andamento delle curve tensione-corrente che si otterrebbero lavorando con una
cella avente la stessa geometria di quella utilizzata per le prove ad alta temperatura. E inoltre stata effettuata
un’analisi del comportamento della cella al variare dello spessore dello strato di elettrolita e della sua
conducibilita ionica, nonché dell’effetto della corrente di scambio all’anodo.
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1 Introduzione

Attualmente, uno dei principali problemi nell’utilizzo di fonti di energia rinnovabili risiede nella intrinseca
intermittenza, sia su base giornaliera sia su base stagionale, della loro disponibilita. In questo contesto
diventano importanti i processi di trasformazione di energia elettrica in energia chimica, generalmente
indicati come Power-to-Gas (PtG) o Power-to-Liquids (PtL), che permettono di utilizzare I'energia elettrica in
eccesso per produrre vettori di energia in forma gassosa o liquida, rispettivamente. Tra i processi PtG, rientra
I’elettrolisi dell’acqua o del vapore, tramite il quale si utilizza energia elettrica per produrre idrogeno. La
reazione globale &

1 (1)
H,0 - H, + 502
ed e il risultato di una semi-reazione di riduzione dell’acqua, seguita da una semi-reazione di ossidazione.

Le celle di elettrolisi consistono principalmente di due elettrodi e di un elettrolita. L'elettrolita permette il
trasporto degli ioni prodotti a un elettrodo verso il secondo elettrodo, dove vengono consumati. Per evitare
corto circuiti all'interno della cella & necessario che I'elettrolita isoli dal passaggio di elettroni. | processi di
elettrolisi possono essere suddivisi in base al tipo di elettrolita che utilizzano o alla temperatura operativa.
Tra i processi a bassa temperatura rientrano

1. elettrolisi alcalina (AEC, dall’inglese “alkaline electrolysis cell”)

2. elettrolisia membrana a scambio protonico (PEMEC, “proton exchange membrane electrolysis cell”)
| principali processi di elettrolisi ad alta temperatura sono invece

1. elettrolisi a ossidi solidi (SOEC, “solid oxide electrolysis cell”)

2. elettrolisi a carbonati fusi (MCEC, “molten carbonate electrolysis cell”)

In Tabella 1 sono riportati le principali condizioni operative di ciascun tipo di tecnologia.

Tabella 1. Principali condizioni operative delle celle di elettrolisi

AEC 60-90 2-10 1.8-2.4
PEMEC 50-90 15-30 1.8-2.2
SOEC 500-1000 <30 0.7-1.5
MCEC 500-700 <5 1.2-1.4

Come verra discusso in maggior dettaglio nella Sezione 2, all’aumentare della temperatura operativa si ha
una progressiva riduzione del potenziale da applicare, quindi dell’energia elettrica richiesta. D’altra parte,
temperature operative elevate possono creare problemi dal punto di vista della resistenza dei materiali
costruttivi. In quest’ottica sono interessanti i processi basati sui carbonati fusi, che possono operare a
temperature moderate. Un altro vantaggio dei livelli di temperatura ai quali operano le MCEC e che il calore
puo essere fornito accoppiando I'elettrolisi a sistemi a concentrazione solare. Nelle MCEC, le semi-reazioni
catodica e anodica sono, rispettivamente

H,0+ CO, +2e~ - C0% +H, (2)

_ 1 _ (3)
€03~ = €O, +50; +2¢
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Gli elettrolizzatori pil comunemente utilizzati e commercialmente disponibili sono gli elettrolizzatori alcalini.
Per quanto riguarda l'elettrolisi ad alta temperatura, il funzionamento di celle a ossidi solidi & stato
dimostrato sin dagli anni ‘80 [1], mentre I'uso di celle a carbonati fusi & stato proposto concretamente solo
negli ultimi anni [2].

2 Considerazioni su termodinamica e cinetica nelle celle elettrochimiche

2.1 Termodinamica delle celle elettrochimiche

In condizioni di pressione costante, la quantita di energia richiesta per far avvenire la reazione di elettrolisi &
data dalla variazione di entalpia associata alla reazione stessa, 4H, la quale puo essere fornita come energia
termica (Q) e come energia elettrica (4G)

AH = AG + Q = AG + TAS (4)

La richiesta di energia elettrica pud essere associata al potenziale elettrico della cella come segue. In
condizioni di temperatura e pressioni costanti, la variazione di energia libera di Gibbs & legata al grado di
avanzamento della reazione dalla

Nne Nne (5)
G = Z.uidNi = Zvi.uid€ = 4G, d§
i=1 i=1

dove U, vie N; indicano rispettivamente il potenziale chimico, il coefficiente stechiometrico e il numero di

moli dell’i-esimo componente e ¢ indica il grado di avanzamento della reazione. Il lavoro elettrico da
compiere per ottenere un grado di avanzamento infinitesimo, d¢, & quindi dato da

(6)
dw, = —AG,d¢

e sara accompagnato da un passaggio di nd¢ elettroni dal catodo all’lanodo e quindi di una carica pari a
—Fndé&, dove n indica il numero di elettroni che partecipa alla reazione elettrochimica considerata e Fé la
costante di Faraday, vale a dire la carica di una mole di elettroni. D’altra parte, il lavoro elettrico associato al
passaggio di una carica tra due elettrodi a diverso potenziale &

(7)
dw, = nFEd¢

Pertanto il potenziale di cella in condizioni di equilibrio, detto anche forza elettromotrice (f.e.m.), & legato
alla variazione dell’energia libera di Gibbs associata alla reazione elettrochimica dalla relazione

(8)
—nFE = AG,

E’ da notare che, a differenza di quanto avviene nelle celle a combustibile, I'elettrolisi € un processo
caratterizzato da un 4G, di reazione positivo, quindi di una f.e.m. negativa. Nella maggior parte dei casi si fa
quindi riferimento alla f.e.m. presa in valore assoluto.

Come noto, a pressione fissata, il valore del AG, dipende dalla variazione di energia libera di Gibbs della
reazione in condizioni standard, dalla temperatura e dalla concentrazione dei componenti che partecipano
alla reazione. La dipendenza dalla concentrazione e data da

6
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n
< (9)
AG, = AG? + RTZvilnai = AG? + RTInIl
i=1

dove T & la temperatura standard, g; & Iattivita dell’i-esimo componente e II ¢ il quoziente di reazione
fe (10)

i=1

dividendo entrambe i membri dell’Eq.(9) per (-nF) si ottiene
(11)
|Enernst] = |E0 - n_FlnH

dove Epyernst € il potenziale di Nernst, ovvero il potenziale a circuito aperto in condizioni in cui Iattivita dei
componenti e diversa dall’unita.

E’ evidente che all’laumentare della temperatura diminuisce la quantita di energia da fornire sotto forma di
energia elettrica, mentre aumenta la quota di energia termica. Questo risultato & chiaramente visibile dalla
Figura 1, dalla quale si nota che la quantita totale di energia necessario per far avvenire la reazione di
elettrolisi € sostanzialmente indipendente dalla temperatura. Nella figura, la curva tratteggiata blu indica la
guantita totale di energia richiesta dal processo, comprensiva del contributo necessario per la vaporizzazione
dell’acqua.

350 — .
: A-Hvap
Q 300 --—i:/i—__._______________- 1.6
—53: 250 - E Total en?ergydemjandAvaAUm - 1.4
E : E'Iect"fcaléne 12
= ! : Sher, _
< 200 41! - -
= 'E 1 = ‘ =
% 218 | L 08 &
N R 3 :
f : - 06 =
g 100 11 ; £
: : - 04 ©
g5 50 {—1 3 o
1 : )
g T | | . ;

0 200 400 600 800 1000
Temperature (°C)

Figura 1. Andamento delle richieste di energia totale (AH), termica (Q) ed elettrica (AG) al variare della
temperatura per un processo di elettrolisi in assenza di irreversibilita. Riprodotta da [3].

Si definisce potenziale termoneutro, il potenziale da applicare per far funzionare un elettrolizzatore senza la
necessita di fornire calore dall’esterno

AH, (12)
|Etermoneutro | =
nkF



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE-ENEA

dove AH, ¢ il calore di reazione alla temperatura alla quale si intende far lavorare la cella.

Operare con un potenziale di cella inferiore rispetto al potenziale termoneutro vuol dire che la quantita di
energia elettrica fornita al sistema non é sufficiente a far procedere la reazione di elettrolisi, ed & quindi
necessario un apporto di calore dall’esterno. Viceversa, operando con un potenziale maggiore rispetto a
quello termoneutro, I'energia elettrica fornita € in eccesso rispetto a quella necessaria a far procedere la
reazione e il passaggio di corrente provoca una generazione di calore per effetto Joule.

2.2 Considerazioni sull’equilibrio COs?>/OH" nei carbonati fusi

La discussione fatta sinora riguarda la termodinamica del processo globale di elettrolisi. Tuttavia, un’accurata
descrizione del sistema richiede una conoscenza delle semi-reazioni catodica e anodica. Nelle celle a
combustibile a carbonati fusi (MCFC), le semi-reazioni sono:

Catodo: CO, +0, + 2e~ — €0}~ (13)

Anodo: Hy + C0%™ — H,0 + CO, + 2e~ (14)

Tuttavia, recenti campagne sperimentali hanno evidenziato che operando a elevate densita di corrente e in
presenza di vapor d’acqua nel gas catodico & possibile osservare un consumo di acqua al catodo, dovuto a un
meccanismo parallelo di riduzione dell’ossigeno [4-5]:

1
502 + H,0 + 2e™ - 20H™ (15)

E’ stato quindi proposto il funzionamento delle MCFC sulla base di due meccanismi anionici paralleli [6]: il
primo é quello riportato nelle Eq.(13) e (14), il secondo prevede invece che la reazione al catodo sia la (15)
mentre all’anodo si ha

20H + H, > 2H,0 + 2e~ (16)

La differenza globalmente osservabile del meccanismo basato sullo ione ossidrile rispetto allo ione carbonato
risiede nel trasporto dell’acqua piuttosto che della CO; dal catodo all’anodo.

Una successiva indagine sperimentale, basata sulla spettroscopia Raman della miscela di carbonati fusi ha
confermato la presenza diioni OH" e la transizione dal meccanismo COs* a quello OH" a seguito della riduzione
della concentrazione di CO; nel gas catodico [7], come prevedibile dalla relazione di equilibrio

CO5™ + H,0(4) = 20H; + COyy) (17)

Risultati analoghi sono stati ottenuti attraverso simulazioni di dinamica molecolare effettuati per diverse
miscele di carbonati fusi [8].

E’ da notare che il rapporto tra carbonato e idrossido nell’elettrolita puo avere un effetto sulle perdite
ohmiche al suo interno, visto che la conducibilita & funzione della composizione anionica.
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2.3 Cinetica

Le considerazioni di natura termodinamica permettono di determinare la fattibilita del processo
elettrochimico, ma non danno alcuna informazione sulla velocita con cui il processo avviene, ovvero
sull’intensita di corrente scambiata tra gli elettrodi. | principali meccanismi di trasporto di carica attraverso
una cella elettrochimica sono:

1. flusso di elettroni negli elettrodi;
2. flusso diioni nell’elettrolita;
3. reazioni di trasferimento di carica all’interfaccia tra elettrodo ed elettrolita.

In stato stazionario, la condizione di elettroneutralita impone che la portata della carica attraverso qualsiasi
sezione della cella sia lo stesso e in particolare il passaggio di elettroni (corrente) nel circuito esterno che
collega gli elettrodi deve essere uguale alla velocita di trasferimento di carica all'interfaccia
elettrodo/elettrolita. Questa condizione & alla base di tutte le successive considerazioni sulla cinetica
dell’elettrolisi.

In linea generale, il potenziale a circuito chiuso di una cella di elettrolisi &€ dato da

E = Enernst T e +1q + IR (18)

dove il termine iR rappresenta le perdite Ohmiche mentre i termini 1. en, rappresentano le sovratensioni
al catodo e all’anodo, rispettivamente, e sono legate alla velocita con la quale avviene il trasferimento della
carica tra elettrodo ed elettrolita. Le sovratensioni anodiche e catodiche vengono generalmente messe in
relazione alla densita di corrente attraverso I'equazione di Butler-Volmer. Questa espressione e di natura
sostanzialmente empirica, ma pu0 essere derivata da considerazione teoriche nel caso di processi redox
caratterizzati da un unico step elementare che coinvolge il trasferimento di un singolo elettrone. Tuttavia, il
suo utilizzo viene spesso esteso a processi multi-step. Una trattazione completa dell’equazione di Butler-

Volmer & riportata in [9]. Di seguito vengono riportate alcune considerazioni sulla sua derivazione e
applicazione.

2.3.1 Equazione di Butler-Volmer

In condizioni di equilibrio, la velocita della reazione di riduzione (catodica) deve essere uguale alla velocita
di ossidazione (anodica), quindi

koc* = kocked (19)

dove k. e k, sono le costanti cinetiche delle reazioni catodica e anodica, rispettivamente, e ch e cge‘i sono

le concentrazioni delle specie ossidata e ridotta sulla superficie dell’elettrodo. Le due velocita di reazione
possono essere espresse in termini di densita di corrente come

i = —nFk.c§* (20)
ig = —nFkgcke? (21)
dove ic e iy sono le densita di corrente dei processi catodico e anodico sui rispettivi elettrodi.

Si ipotizza ora che le densita di corrente, anodica e catodica, dipendano dal potenziale secondo I'equazione
di Tafel e quindi
lq (22)
Enernst — E® = Aglogyo (T)

la
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Enernst — E° = _Acloglo <_l_i) (23)

Cc

dove E, rappresenta il potenziale in condizioni di riferimento, i; e i; sono le correnti dei processi anodico e
catodico quando le concentrazioni delle specie che partecipano alla reazione elettrochimica sono quelle di
riferimento e A; e Ac sono dei coefficienti che prendono il nome di pendenza di Tafel. Questi ultimi parameteri
sono empirici e assumono sempre valori positivi. Le pendenze di Tafel possono essere messe in relazione ai
coefficienti di trasferimento

1 dlni,, Inl10 (24)

a = —_—
™ nF O0E  Ap,nF
dove il pedice m indica genericamente il processo anodico o catodico. | coefficienti di trasferimento sono
considerati costanti e, nel caso di processi che coinvolgono un solo elettrone devono rispettare la condizione
che

a.+a, =1 (25)
In condizioni di equilibrio si ha quindi
(26)
Pk I A1) . ax _ 0 .
lanp(aanF(ENernst E )) = lcexP( acnF(Enernst — E )) = lo,ref

dove iy s € la densita di corrente di scambio in condizioni di riferimento.

In condizioni diverse da quelle di equilibrio, la densita di corrente € pari alla somma delle densita di corrente
legati ai processi anodico e catodico

=iy +i, (27)
e il potenziale sara un generico potenziale E, diverso da quello di equilibrio, E,,. Pertanto si ha

i = igrer(exp(agnF(E — E®))g, — exp(—a.nF(E — E®))g.) (28)

dove g, e g. sono due funzioni che tengono conto di deviazioni della composizione da quella di riferimento.
Nei lavori di Bernardi e Verbugge [10-11] & stato proposto |'uso di una relazione modificata, in base alla quale
la dipendenza dalla concentrazione & la stessa per la reazione diretta e indiretta. Tuttavia questa
semplificazione e stata criticata in quanto non termodinamicamente consistente quando iy oy — 0, perché
non restituisce il legame tra potenziale all’equilibrio e composizione dato dall’equazione di Nernst [12-13].
Di fatto, I'espressione proposta da Bernardi e Verbugge é valida solo quando la reazione € sostanzialmente
irreversibile, quindi il contributo relativo alla velocita di reazione indiretta ha un valore tendente a zero e una
sua valutazione imprecisa non influisce significativamente sull’andamento tensione-corrente previsto.

Definendo ora una sovratensione rispetto alle condizioni di riferimento
Nres = E — E° (29)
I’EQ.(28) puo essere riscritta come

i = iO,ref(exp(aanFnref)ga - exp(_aannref)gc) (30)

dove tutti i coefficienti sono di tipo empirico. L’Eq.(30) viene spesso indicata come I'equazione di Butler-
Volmer “applicativa”. Ovviamente, quando i = 0, 'equazione deve restituire I'equazione di Nernst, quindi:

(31)
iO,refexp(aanFneq,ref)ga = iO,refexp(_aanr/eq,ref)gc =l
dove iy € la densita di corrente di scambio nelle condizioni di composizione effettive e
Neqref = Enernst — E° (32)
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Pertanto, I'equazione di Bulter-Volmer puo essere riscritta anche come:

.. 33
=1 (exp (aanF(nref - 77eq,ref)) — exp (_aan(nref - rhaq,ref))) ( )
ovvero, tenendo conto che:
Nref — Neq,ref = E — Enernst =1 (34)
i = ig(exp(agnFn) — exp(—a.nFn)) (35)

Nel limite per alte sovratensioni, la velocita della reazione indiretta € trascurabile e la sovratensione dipende
linearmente dal logaritmo delle densita di corrente, ottenendo la relazione di Tafel

i
n = tAnlogso (i lﬂ) (36)
0

dove il segno positivo si applica per la corrente anodica e il segno negativo per la corrente catodica.

Nella discussione fatta finora, sono stati considerati separatamente gli effetti di sovratensione e di
concentrazione, sia per il processo anodico che per il processo catodico. Questo approccio € senz’altro valido
per processi redox elementari; viceversa, nel caso di processi multi-step tali ipotesi sono meno accettabili.
Considerando un processo redox costituito da una serie di reazioni di trasferimento di elettroni e successiva
reazione chimica, variazioni di potenziale o di composizione possono portare a un cambiamento dello step
controllante durante il processo globalmente osservato di ossido-riduzione. In questo caso si avrebbe una
discontinuita nel valore osservato della pendenza di Tafel. Di fatto, diversi lavori utilizzano I'equazione di
Butler-Volmer o sue forme semplificate per descrivere la velocita della reazione elettrochimica in celle a
combustibile ed elettrolizzatori a carbonati fusi o ossidi solidi [14-17].
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3 Stato dell’arte sull’elettrolisi del vapore

Le celle a combustibile a ossidi solidi sono state testate per il funzionamento a polarita invertita per
I’elettrolisi del vapore, della CO; e la co-elettrolisi di H,O e CO; e la produzione di syngas a partire dagli anni
’80, anche se si osserva una riduzione nell’efficienza quando la cella viene operata in modalita di elettrolisi
rispetto alla modalita FC. Tale riduzione € stata attribuita a una minore diffusivita dell’H,0O rispetto all’H, [18],
ad abbassamenti localizzati della temperatura [19] e a maggiori resistenze di polarizzazione [20-21]. Fino alla
fine degli anni ’80, i risultati sul comportamento delle SOEC erano ottenuti con celle a geometria tubolare;
successivamente, si € passati all’utilizzo di celle a geometria planare. Un confronto tra le due configurazioni
ha evidenziato che le celle planari hanno migliori rendimenti grazie a una distribuzione pit uniforme del gas,
oltre ad avere un minor costo di realizzazione [22].

Le reazioni che avvengono al catodo e all’anodo delle SOEC sono, rispettivamente

2H,0 + 4e~ - 2H, + 20%~ (37)
20%~ > 0, + 4e” (38)

Il catodo & generalmente realizzato in Ni-YSZ, mentre per I'anodo si utilizza LSM-YSZ. La scelta del materiale
da utilizzare come elettrolita deve tener conto di

e conducibilita ionica
e conducibilita elettronica
e coefficiente di espansione termica.

Piu precisamente, |'elettrolita dovrebbe presentare un’elevata conducibilita ionica e una conducibilita
elettronica molto bassa, per evitare corto circuiti interni alla cella. Il coefficiente di espansione termica deve
essere analogo a quello degli elettrodi, per evitare espansioni differenziali e conseguente rottura.
Attualmente, il materiale pil promettente € la ZrO; stabilizzata con Y,0s in concentrazioni pari all’'8% molare
(8YSZ). L'uso di minori quantita di yttria permette di ottenere un materiale meno fragile, ma comporta un
significativo abbassamento della conducibilita ionica. Per potenziali applicati inferiori a 1.6 V, I'efficienza
faradica e prossima al 100% su un funzionamento di 1000 h [23], indicando che non si induce una
conducibilita elettronica all’'interno dell’elettrolita e non si hanno quindi reazioni parassite.

L'uso di celle a carbonati fusi & stato dimostrato solo piu recentemente [24-26]. Le reazioni al catodo e
all'anodo sono quelle riportate nelle Eq.(3) e (4). La scelta dell’elettrolita dipende dalla temperatura
operativa, non solo per I'effetto sulla conducibilita ionica, ma anche perché I'elettrolita deve rimanere
liguido. Generalmente si cerca di lavorare con miscele di carbonati la cui temperatura di fusione sia circa
100°C piu bassa rispetto alla minima temperatura alla quale deve lavorare la cella. Li et al. [24] hanno
utilizzato diverse miscele di idrossidi e carbonati per I'elettrolisi dell’H.O o la co-elettrolisi di H.O e CO; a
temperature comprese tra 480 e 700°C. Le miscele elettrolitiche con bassa percentuale di carbonati (<15%)
sono state utilizzate per I'elettrolisi della sola H,O; mentre le miscele con alto contenuto di carbonati (85%)
hanno permesso l'elettrolisi dell’H,O e della CO, a partire da temperature di 480°C. La composizione
dell’elettrolita e stata ottimizzata per ridurre la corrosione dell’anodo al Ni, che era stata precedentemente
osservata in presenza di elettroliti contenente cationi di sodio e potassio.

La possibilita di effettuare I'elettrolisi a temperature inferiori ai 550°C & stata recentemente proposta
dall’ENEA [25]. E’ stato suggerito che in queste condizioni la reazione passi attraverso la formazione di ione
bicarbonato, secondo il seguente schema di reazione al catodo

H,0+C0% - HCO3+O0H" (39)

CO,+0H - HCO;3 (40)
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2HCO3+2e — H,+2C0% (41)
mentre la reazione all’anodo resta invariata rispetto alla (3).

4 Stato dell’arte sulla modellizzazione di celle elettrolitiche

Una prima distinzione da fare riguarda la possibilita di sviluppare modelli 0D, 1D e 2D. Le differenze principali
tra i tre modelli verranno illustrate nei paragrafi seguenti.

4.1 Modelli OD

| modelli OD mettono in relazione il potenziale di cella con la densita di corrente e le perdite irreversibili
dovute alle sovratensioni. La relazione fondamentale & del tipo

(42)
Ecetia = Enernst £ 1 Z nj

J

dove E_.j, € il potenziale della cella, Eygrnst € il potenziale di Nernst, definito nelle sezioni precedenti, i € la
densita di corrente e n; e il j-esimo contributo alla sovratensione.

Le sovratensioni rappresentano le perdite di lavoro irreversibili associate a:

1. Perdite ohmiche, legate al flusso di elettroni nei conduttori e al flusso di ioni nell’elettrolita. In altri
termini, le perdite ohmiche sono legate alle resistenze nel bulk delle fasi presenti nella cella
elettrolitica. Se la distribuzione della corrente fosse uniforme, la resistenza attraverso una fase di
conducibilita o sarebbe

1) 43
Rl (43)

o

dove § indica lo spessore dalla fase. Nella realta la distribuzione della corrente dipende da diversi

fattori, quali la geometria della cella e le caratteristiche superficiale degli elettrodi. In presenza di

elettrodi porosi e difficile distinguere i contributi delle predite ohmiche da quelli delle perdite per
polarizzazione.

2. Fenomeni di polarizzazione, che quantificano le resistenze al trasporto di materia delle specie
elettroattive e non.

3. Attivazione, che tiene conto della velocita finita con cui avviene il trasferimento di carica sulla
superficie dell’elettrodo.

Generalmente, nei modelli 0D si mettono in relazione i diversi contributi di sovratensione in condizioni fissate
di temperatura, pressione e composizione dei gas ai due elettrodi.

4.1.1 Modelli OD presenti in letteratura

In letteratura sono stati proposti diversi modelli 0D per descrivere il comportamento di celle a carbonati fusi
operanti in modalita di cella a combustibile o di elettrolizzatore. Perez-Trujillo et al. hanno analizzato cinque
modelli proposti in letteratura per la descrizione di una MCFC operata in modalita diretta e inversa [27]. Il
primo modello considera le resistenze ohmiche e di attivazione ai due elettrodi [28-30]. Le relazioni proposte
per celle in cui I'elettrolita & formato da miscele di carbonati di Li/K o Li/Na sono
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Ah; (44)
Ronm = Airexp( R’Ilf)
ahy 5)

Ract,fe = AanI?IZO'Sexp ( RT

Ah, Ah.\ (46)
Ractoe = Ac, TP, e, exp < T ) + Ac,Texp < m?) yeo,

dove Ropm, Ractfe © Ractoe rappresentano, rispettivamente, le resistenze ohmica, di attivazione
nell’elettrodo a idrogeno e di attivazione nell’elettrodo a ossigeno. L'identificazione dei due elettrodi in
termini delle specie che partecipano alla reazione (idrogeno e ossigeno) invece che come catodo e anodo
permette di identificare univocamente I’elettrodo indipendentemente dalla modalita in cui sta operando la
cella. | parametri A, Aq, Ac,, Ac,s Ahiy, Ahy, Ah, e Ah,, sono tutti ottenuti dalla correlazione di dati
sperimentali e assumono valori diversi a seconda deIIa composizione della miscela elettrolitica utilizzata. Per
questo primo modello sono state proposte tre modifiche per I'espressione della resistenza all’elettrodo a
ossigeno, che si distinguono per la presenza di un termine che tiene conto della concentrazione di acqua e
per una diversa dipendenza dalla temperatura

Ah, Ah, -1 (47)
RaCt,Oe AC]_TpOO 75p232 exp ( RT ) + ACZ exp ( ) (AC3yH20 + yCOz)

ors o5 [Ahe, Ah,, Ah,, )
RaCt,Oe AC1 TpO pCOZ exp RT + ACZ Texp RT AC3yH20exp W + yCOz

075 05 [Ahe, Ah,, Ah,, (49
Ract oe — AclTpo pCOZ exp RT + Aczexp RT Ac3}’HZOexp RT + yCOZ

Il secondo modello considerato & stato proposto da Yuh e Selman [31] per descrivere il comportamento di
celle a bottone con elettrolita costituito da una miscela di carbonati Li/K

1 50
Ronm = 0.5x 107* exp [3016 (; - @)] (50)
_ 6435 (51)
Racere = 227 X 1004 pz83 piloexp (=)
i _ 9289 (52)
Ractoe = 7.505 x 107 0p5 93 pef-%%exp (T)

Altri autori [32] hanno proposto di considerare anche la resistenza dovuta al trasporto di materia

o _RT(T-27315 zz’f”"l L (53)
cone nF Tref " jL,k

dove j, i € la corrente limite associata alla diffusione del j-esimo componente.

Il terzo modello [33] & stato sviluppato per una cella con elettrolita a base di carbonati Li/K e prevede la
presenza di una resistenza ohmica dovuta al contatto imperfetto tra i componenti della cella e il cui valore &
costante
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F 54
Ronm = i + Dexp (T) (54)
in cui il parametro D & proporzionale alla frazione di elettrolita nella matrice. Si considerano anche delle

perdite localizzate all’elettrodo a ossigeno, dovute alla resistenza al trasporto di materia, in base alle seguenti

relazioni
B s (55)
ra =t () o
i
RT j j j j 56
Rm:_[zn(l_;)+;+m(1_,f >+,f ] (56)
nF JLH, JL.H, Jico, JLco,

Il guarto modello considera solo il trasporto di specie cariche, vale a dire elettroni e ioni, all'interno della
cella [34] per il cui il potenziale della cella & dato da

_ Emax - nfjmaxrl (57)
=7
51 np)+1

in cui Epqx © Jimax rappresentano la massima tensione e la massima densita di corrente, rispettivamente, in
condizioni di temperatura costante, nf e il fattore di utilizzo del combustibile, r; & la permeabilita

dell’elettrolita agli ioni carbonato e r, & la conduttanza elettrica dell’elettrolita.
Il quinto e ultimo modello & stato ottenuto per celle a combustibile con un elettrolita a base di carbonati Li/K

[35] ed e stato successivamente validato in diverse condizioni operative [36-38]. In questo modello si tiene
conto delle perdite ohmiche e delle perdite per polarizzazione ai due elettrodi.

P
Ronm = Prexp (%) (58)
P,
P;Texp (T“) (59)

R
CO,,Hy0 Pin [1 B (%) (Veo, + 9}/1-120)_1]

Pe\ _ _ (60)
Ro,co, = PsTexp (?) P 0'253’020'753’252

P;Texp (%) (61)

Pin(1+yy,)
In [28] gli autori hanno confrontato i risultati ottenuti con i cinque modelli sopra descritti con nuovi dati
sperimentali ottenuti per una cella con elettrolita costituito da una miscela eutettica di carbonati di Li/K
(62/38 mol%) e hanno trovato che 'ultimo modello descrive bene il comportamento della cella in modalita
di cella a combustibile. Tuttavia, affinché si potesse descrivere bene il comportamento della cella inversa
(elettrolisi) & stato necessario aggiungere un termine che tenesse conto della sovratensione di
concentrazione, ovvero delle limitazioni dovute al trasporto di materia secondo le seguenti relazioni [39]

S s S
conc,fe nFae— jL,Hz jL,HZO jL,COz

RT [(1 j ) (1 j )"‘] (63)
Nconc,fe = — nf{l—-—— -
conc.fe nka,- JL0, JLco,
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Dalla rassegna riportata appare evidente che i modelli OD hanno un costo computazionale molto basso e
possono essere utili per identificare le resistenze di maggior peso di un processo elettrochimico. D’altra parte,
i parametri che compaiono nel modello sono per lo piu empirici e la validita dei valori ottenuti dalla
correlazione di dati sperimentali non puo essere estesa con certezza condizioni operative e geometrie diverse
rispetto a quelle per le quali sono state valutate. Da queste osservazioni discende |'interesse verso lo sviluppo
di modelli 1D o 2D.

4.2 Modelli 1D

Rispetto ai modelli piu semplici, i modelli 1D tengono conto dei gradienti di concentrazione, potenziale e
densita di corrente lungo lo spessore di elettrodi ed elettrolita.

4.2.1 Modelli 1D presenti in letteratura

Ni [40] utilizza un modello 1D per descrivere il comportamento di una cella a ossidi solidi per I'elettrolisi della
CO.,. In questo caso, lo schema di reazioni elettrochimiche é

Catodo: €O, + 2e~ — CO + 0% (64)
Anodo: 02~ -0, + 2e” (65)
Reazione globale: CO, - %02 + CO0 (66)

Una rappresentazione schematica della cella studiata & riportata in Figura 2. La CO; viene alimentata al
catodo poroso e trasportata attraverso I'elettrodo verso l'interfaccia catodo-elettrolita, dove viene ridotta
secondo la reazione catodica (Eq.(62)). La CO prodotta diffonde attraverso il catodo e viene raccolta, insieme
alla CO;, non reagita all’'uscita del canale del gas catodico, mentre gli ioni 0?~ diffondono attraverso
I'elettrolita denso e reagiscono, all’interfaccia elettrolita-anodo, secondo la reazione (65). Gli elettroni
generati all’'anodo vengono trasportati al catodo attraverso il circuito esterno, mentre I’O, prodotto viene
raccolto all’uscita del canale del gas anodico.

x=0 X =Xy

1.0 mm

................................................................ =
; Interconnect } 0.5 mm
: 4 i
CO ey C0,: CO —3"( 0; CO; 1.0 mm
: co co :
H 1 : -
' -
Porous cathode : 0.5 mm
Electrolyte "3 0.1 mm
-
Porous anode ¥ 4 +— 0.1l mm

4 -
0.5 mm
L

Figura 2. Schema della cella di elettrolisi della CO: descritta da Ni. Riprodotto da [40].

Il potenziale da applicare per il funzionamento della cella &
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E= ENernst + Nconce,c + Nconc,a + Natt,c + Natt,a + Nonm (67)

dove le sovratensioni, 77, considerate sono quelle di concentrazione (conc), attivazione (att) e ohmiche (ohm).
| pedici c e a si riferiscono, rispettivamente, a catodo e anodo.

Il potenziale di Nernst & stato definito in base alle pressioni parziali dei reagenti all’interfaccia elettrodo/gas,
di conseguenza le sovratensioni di concentrazione devono tener conto esclusivamente dei gradienti di
concentrazione all’interno degli elettrodi porosi. All'interno del catodo é stato considerato il trasporto per
diffusione e i coefficienti di diffusioni effettivi sono stati valutati tenendo conto di diffusivita molecolare,
diffusivita di Knudsen e tortuosita e porosita dell’elettrodo

RTJd, (68)
RT 2FDEY! RS,
Neone,e = n_Fln 1 RT]dC
2FDEIIPS,,

dove Dg{)’; & il coefficiente di diffusione effettivo della CO,, P & la pressione parziale dell’i-esimo
componente all'interfaccia elettrodo-gas, J € la densita di corrente e d,. € lo spessore del catodo.
All’anodo, I'unica specie presente & I'ossigeno, e il suo trasporto e stato quindi descritto mediante la legge di

Darcy per il moto in mezzi porosi, dando luogo alla seguente espressione per la sovratensione di
concentrazione

69
RT J (JRTud,/2FB,) + (PS.)* (©9

Nconc,a = n_Fln POO
2

dove d,, € lo spessore dell’anodo, p € la viscosita del gas e B, & la permeabilita dell’anodo.

Le sovratensioni ohmica e di attivazione sono state invece valutate tramite la legge di Ohm e I'equazione di
Bulter-Volmer, rispettivamente. Lo stesso autore commenta I'utilizzo dell’equazione di Butler-Volmer come
una descrizione pil complessa di quanto strettamente necessario, in quanto nel campo di tensioni applicate
studiato, la sovratensione di attivazione dipende linearmente dalla densita di corrente.

Lo stesso autore ha poi sviluppato un modello 2D per lo stesso sistema, come verra descritto nei paragrafi
successivi.

Lay-Grindler et al. [41]. hanno invece sviluppato modelli 1D per descrivere, separatamente, i processi
elettrochimici in corrispondenza di anodo e catodo di una cella di elettrolisi dell’acqua a ossidi solidi. La cella
descritta & formata da un anodo di stronzio di lantanio manganite/zirconia stabilizzata con ittrio (LSM-YSZ),
un elettrolita denso in YSZ e un catodo in nichel/YSZ (Ni-YSZ). L'YSZ funge da conduttore ionico in entrambe
gli elettrodi, mentre I'LSM e il Ni sono conduttori elettronici. In Figura 3 e rappresentato lo schema della
sezione considerata nello sviluppo del modello, con particolare riferimento all’anodo. Ciascun elettrodo e
costituito da un collettore di corrente (CC) e da uno strato funzionale (FL).
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Zz=CCL -1 ~

. Current Collector
Layer

z=FL + -

I
~ Functional Layer

o } Electrolyte
v .
ra

Figura 3. Schema del dominio descritto nel modello. Riprodotto da [41].

Le semi-reazioni (70) e (71) avvengono nel dominio incluso tra z=0 e z=FL, secondo il sistema di coordinate
riportato in figura.

Anodo: 20?2~ —» 0, +4e~ (0<z <FL) (70)

Catodo: H,0 +2e~ - H, + 0%~ (0 <z <FL) (71)

| potenziali locali e le densita di corrente vengono considerati positivi al’anodo e negativi al catodo. Il
potenziale all’elettrodo & definito dalla differenza tra i potenziali della fase a conduzione elettronica e ionica

E(2) = ¢e1(2) = 9io(z2) (0<z<FL) (72)
mentre la sovratensione e data dalla differenza tra il potenziale dell’elettrodo e il potenziale a circuito aperto.

Il modello sviluppato tiene conto del trasporto di materia e di carica all'interno del collettore di corrente e
dello strato funzionale. In entrambe i domini, il trasporto di materia & stato descritto attraverso il dusty gas
model (DGM), che tiene conto sia della diffusione molecolare che di quella di Knudsen.

dy; _ RT Z yii —yiNi\ N
dz = P\ & p¢r p¢s
j k,i

i,j

(73)

. . . . . . e
dove N; e y; sono, rispettivamente, il flusso molare e la frazione molare dell’i-esimo componente e Di{f e

D;jzf sono le diffusivita molecolari binarie e le diffusivita di Knudsen.

Il trasporto di elettroni nel collettore di corrente e nel “functional layer” segue la legge di Ohm
eff dq)el

iel(Z)z—O'el X? (OSZSCCL)

(74)

con una conducibilita effettiva del conduttore elettronico che dipende dalla sua conducibilita intrinseca, dalla
sua frazione volumetrica, €, e dalla tortuosita ,t. Naturalmente questi ultimi due parametri assumono valori
diversi nel CC e nell’FL.
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All'interno dell’FL si deve tener conto anche del trasporto degli ioni, che segue anch’esso la legge di Ohm

(75)
do;
ip = —af x% (0<z<FL)
con
FL
EH (76)
Gieoff = —F7 Oio

io

Nella valutazione della conducibilita intrinseca dalla fase ionica si & tenuto conto della sua dipendenza dalla
temperatura con una legge tipo Arrhenius.

Nell’FL si deve inoltre considerare I'effetto delle reazioni elettrochimiche sul trasporto di gas, ioni ed
elettroni. La relazione tra densita di corrente ionica e la densita di corrente per unita di volume & data da

(77)
V(i) =j
e, dalla condizione di elettroneutralita, si ha
(78)
Vip(2) = Vig(2)

Le specie gassose vengono prodotte o consumate all'interno dell’FL come conseguenza delle reazioni
elettrochimiche, pertanto all’anodo e al catodo vanno risolti, rispettivamente, i seguenti bilanci di materia

(79)

Jj(2)
dNOZ(Z)ZFXdZ (OSZSFL)

dNHZO(Z) = _dNHZ (Z) =j2(—i') X dz (0 <z< FL) (80)

La densita di corrente per unita di volume ¢& legata alla cinetica della reazione elettrochimica, che é stata
descritta attraverso la relazione di Butler-Volmer, ipotizzando, come sottolineato dagli stessi autori, che il
meccanismo cineticamente controllante sia il trasferimento di una singola carica.

4.3 Modelli 2D
4.3.1 Modelli 2D presenti in letteratura

I modello 1D presentato da Ni [40] e descritto nella sezione 4.2.1 & stato esteso nello stesso lavoro e in [42]
per considerare i gradienti delle principali grandezze lungo i canali del gas. La differenza tra i due lavori risiede
nel fatto che il primo é riferito all’elettrolisi della CO, e il secondo all’elettrolisi dell’acqua. Le principali
equazioni risolte sono dunque quelle di continuita, bilanci di materia e bilanci di energia. Nei bilanci di materia
vengono considerati i flussi per convezione e diffusione nelle due direzioni, nonché le velocita di consumo o
generazione delle specie che partecipano alla reazione elettrochimica. | flussi diffusivi sono stati valutati
considerando le diffusivita molecolari e di Knudsen. Nel bilancio di energia si & invece tenuto conto del
trasporto per convezione e conduzione e del calore generato sia per effetto della reazione sia per effetto
Joule a seguito del passaggio di corrente. Ovviamente la velocita di reazione ¢ legata alla densita di corrente
locale. Il modello é stato risolto mediante una procedura iterativa in cui, per un dato potenziale di cella, la
densita di corrente viene valutata sulla base dei valori di composizione e temperatura del gas.
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Il modello soffre di alcuni limiti, tra cui il fatto di non descrivere il trasporto di carica o di energia all'interno
dell’elettrolita e il di confondere le condizioni al contorno derivanti dalla reazione elettrochimica superficiale,
all'interfaccia con elettrodo ed elettrolita, con un termine sorgente.

Heidebrecht e Sundmacher hanno invece descritto attraverso un modello 2D il comportamento di una cella
a combustibile a carbonati fusi con reforming del metano [43]. Lo schema operativo della cella € mostrato in
Figura 4. All’lanodo viene alimentata una corrente gassosa costituita da metano e vapore, i quali, grazie alla
presenza di un catalizzatore, reagiscono secondo le reazioni di steam reforming e water gas shift,

CH, + H,0 = CO + 3H, (81)

CO + H,0 = CO, + H, (82)

Gli equilibri di queste reazioni vengono spinti verso i prodotti tramite la rimozione continua dell’idrogeno e
del CO, che vengono ossidati ad acqua e CO,, rispettivamente, secondo le seguenti reazioni elettrochimiche

H, + CO%™ - H,0 + CO, + 2e™ (83)

CO+C0% - 2C0, + 2e~ (84)

La corrente gassosa uscente dal canale del gas anodico viene inviata a una camera di combustione alla quale
si invia una corrente di aria per completare I'ossidazione di idrogeno e CO. Il gas prodotto dalla combustione,
essendo ancora ricco in ossigeno, viene inviato al catodo, dove avviene la reazione

1
502 +C0; +2¢™ > €03 (85)

Gli ioni carbonato vengono trasportati dal catodo all’anodo attraverso I'elettrolita.
I modello € stato sviluppato con le seguenti ipotesi

4. |gas catodico e anodico sono in controcorrente;

5. Non ci sono gradienti di concentrazione, velocita o temperatura in direzione perpendicolare a quella
principale del flusso di gas. Queste grandezze presentano perd delle discontinuita tra una fase e
I'altra (per esempio, tra canale del gas ed elettrodo). Il modello & pertanto unidimensionale per
guanto riguarda la singola fase, ma bidimensionale se si considera l'intera cella.

6. Per quanto riguarda il bilancio di energia, le fasi solide (elettrodi, matrice elettrolitica, piatti bipolari)
sono considerate come un’unica fase.

CH, + H,O «» CO + 3H, 0,
CH, CO +H,0«CO,+ H, | CO; N,
H,O _J |_H.0

— H, + CO,* — H,0+ CO,+2e"]
CO+CO+—  2CO,+2e

Anode
Electrolyte g ‘co_,.-‘- k CCatglytltc
ombustor
Cathode
- %0,+CO,+2e—CO,4* L
Exhaust gas_ [T

|
co,

T=600"°C

Figura 4. Schema operativo della cella descritta da Heidebrecht e Sundmacher. Riprodotto da [43].
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| bilanci di materia nei canali del gas sono stati scritti considerando il trasporto per convezione, il
trasferimento di specie tra gas ed elettrodo e il contributo delle reazioni in fase gassosa

(86)

aCi 0 n;
E:_g(uci)+ﬁ+ Ui’jT}'
j=ref

dove il secondo termine a destra dell’'uguale & il contributo legato al trasferimento di materia tra gas ed
elettrodo, espresso come il rapporto tra il flusso molare dell’i-esimo componente tra gas ed elettrodo, n; e
lo spessore del canale del gas, h.

Il bilancio di energia nel canale del gas tiene conto del trasporto per convezione, dello scambio di calore con
il solido dello scambio di calore associato al trasporto di materia tra gas ed elettrodo, e del calore delle
reazioni chimiche e assume la forma

oT oT n (87)
Cpctota = —CpUCtot E + Z Cp,i z (Ts -T)+ Z (_Ath)rj +
i

j=ref

4
h

dove ¢, indica il calore specifico medio della miscela, mentre con ¢, ; si indica il calore specifico dell’i-esimo
componente

Il bilancio di energia per la fase solida, rappresentata dall’insieme di catodo, anodo ed elettrolita, tiene invece
conto del trasporto per convezione e conduzione, del calore scambiato con i gas, anodico e catodico, e del
calore associato ai processi elettrochimici di reazione e perdite ohmiche.

La ricerca bibliografica ha evidenziato la mancanza di adeguati modelli 1D e 2D per la descrizione di celle
elettrochimiche a carbonati fusi, in particolare nel caso di celle operanti in modalita di elettrolisi.
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5 Attivita di modellizzazione

5.1 Elettrolisi ad alta temperatura

In questa sede sono stati sviluppati modelli OD e 1D per I'elettrolisi ad alta temperatura, con I'obiettivo di
descrivere i dati sperimentali riportati da Peréz-Trujillo et al. [28]. La cella testata ha un'area interfacciale
elettrodo-elettrolita di 80 cm?. Il catodo (elettrodo a idrogeno) & costituito da una lega di Ni, mentre I'anodo
(elettrodo a ossigeno) é costituito da NiO litiato. L'elettrolita utilizzato & una miscela eutettica di Li,CO3/K,CO3
al 62/38% molare. Una matrice porosa al 51% di LiAlO; & utilizzata per contenere |'elettrolita e dare supporto
alla cella. I collettori di corrente utilizzati su ciascun elettrodo sono realizzati in acciaio inossidabile SS316. Le
prove analizzate sono state condotte con portate di gas anodico e catodico uguali fra di loro e pari a 330
mL/min. Il gas catodico era costituito da una miscela equimolare di CO,/H,0/H,/N,, mentre il gas anodico era
costituito da una miscela CO,/0,/N, in rapporto molare 25/25/50.

5.1.1 Modello OD

La prima parte dell’attivita di modellizzazione ha riguardato lo sviluppo di un modello 0D basato su
considerazioni teoriche, che permette di identificare il peso relativo dei diversi contributi alla sovratensione
al variare della densita di corrente per i cinque valori di temperatura ai quali sono state effettuate le prove
sperimentali. In particolare, sono state considerate le sovratensioni ohmiche e di attivazione

n(T,i) = Eapp — Enernst (T, 1) = Nopm (T, 1) + Ngee (T, 1) (88)

Il primo passo e stato quindi quello di valutare il potenziale di Nernst, dipendente dalla temperatura e dalla
composizione dei gas alimentati agli elettrodi.

o2 (89)
RT sz,cat po an pCOZ,an
E (T, ) = Eo(T) — —In 2
Nernst 0 2F PH,0,cat * Pco,,cat
I valori di Ey(T) sono stati valutati come
AGX(T) (90)
Eo(T) = ————=
(1) = - =02

dove per AG?(T) e stata utilizzata I'espressione proposta in [44]
AGY(T) = 244800 — 49.18 - T — 2.72- 1073 - T2 J/mol (91)
conT inK.

Per quanto riguarda le composizioni dei gas, esse sono stata valutate tenendo conto delle composizioni
dell’alimentazione, dell’effetto della reazione di elettrolisi dell’acqua, legata alla densita di corrente, e
dell’effetto delle reazioni di water-gas shift e metanazione nel canale del gas catodico. Queste ultime sono
state considerate sempre in condizioni di equilibrio chimico, visti i livelli di temperatura e la presenza di un
elettrodo in Ni, materiale in grado di catalizzare entrambe le reazioni. Piu nel dettaglio, si & inizialmente
tenuto conto dell’effetto della reazione elettrochimica, valutando, per ogni valore di densita di corrente, le
portate di gas di ciascuno componente prodotte o consumata al catodo e all’lanodo mediante la legge di
Faraday.

La portata di idrogeno prodotta al catodo e stata valutata come
(92)

i-

cat S
Fityor =577
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dove S ¢ la superficie attiva dell’elettrodo. Le corrispondenti portate di acqua e anidride carbonica consumate
sono state ottenute considerando la stechiometria della reazione

cat _ rcat _ rcat
FHz,pr - FHZO,cons - FCOZ,cons (93)
Analogamente, all’anodo si ha
an _ recat
CO,,pr — " Hy,pr (94)
an cat (95)

O,,pTr — 2 H,,pr

Le composizioni risultanti a valle della reazione elettrochimica al catodo sono state considerate come quelle
di alimentazione ai processi di metanazione e shift per poter valutare le frazioni molari da utilizzare nella
valutazione del potenziale di Nernst.

La sovratensione ohmica € stata messa in relazione alla densita di corrente tramite la legge di Ohm
Norm (T, 1) =7(T) - i (96)

dove con r(T) si indica la resistenza ohmica, considerata dipendente dalla temperatura come I'inverso della
conducibilita dell’elettrolita. Si & infatti considerato

l (97)
T) =—=
r(T) o)
dove o (T) & la conducibilita dell’elettrolita valutata mediante la correlazione proposta in [45]
0 = —3.2403 4+ 5.2415 x 1073T — 0.2289 x 107°T? (98)

conTinKe o in S/cm. L'andamento della conducibilita con la temperatura & mostrato in Figura 5.

3.5
""" Arrhenius’ equation

3.0 quadratic function
E2 .
Q (Lio 52Nag.18)2CO;
[0))
-~
Z2.0f
=
e
3
2 1.5}
z (Lio.62Ko.38)2C03
@

1.07

0.5 923K

0 . . . . |

700 800 900 1000 1100 1200
Temperature / K

Figura 5. Andamento con la temperatura delle conducibilita di miscele di carbonati di Li/Na e Li/K. Confronto
tra dati sperimentali (punti), correlazione tipo Arrhenius (curva tratteggiata) e correlazione quadratica (curva
continua) [45].
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Per quanto riguarda la sovratensione di attivazione, questa ¢ stata ricavata a partire dall’equazione di Bulter-
Volmer (Eq.(35)), in cui la costante di trasferimento « e stata posta pari a 0.5, da cui risulta

Fnaee (99)
=2 g h( )
i ipsin RT
e quindi
= Earcsinh( : ) (100)
Mlatt = 2i(T)
La sovratensione totale € quindi data da
RT i
n=r(T) i+ ?arcsinh <2i0(T)> (101)

In Tabella 2 sono riportati i valori dei parametri ottimali ottenuti dal fitting dei dati sperimentali. La
dipendenza dalla temperatura di r(T) & quella descritta dall’Eq.(96) con /=2.46 mentre i valori di i, sono stati
ottenuti separatamente per ogni valore di temperatura.

Tabella 2. Valori dei parametri r e i ottenuti dalla correlazione dei dati sperimentali tensione-corrente

843 2.25 7.81
863 2.06 12.82
883 1.89 14.70
903 1.75 22.73
923 1.63 41.67

La corrente di scambio & stata correlata con la temperatura mediante I'espressione

P 1 (102)
077786 —1.63 x 10~2T + 8.532 x 10~6T?2

con TinK. In Figura 6 € riportato un confronto tra le sovratensioni sperimentali e quelle calcolate dall’Eq.(101)
con i valori di r riportati in Tabella 2 e i valori di i, ottenuti dall’'Eq.(102). E’ da notare che i dati sperimentali
non sono di sovratensione, ma di potenziale applicato. Il fatto che i dati sperimentali a circuito aperto (i=0)
partano dallo stesso valore di sovratensione dei dati calcolati & una conferma della correttezza della
valutazione del potenziale di Nernst. L'ottimo accordo tra il modello e i dati sperimentali in tutto I'intervallo
di temperature e di potenziali studiato conferma che, per i bassi valori di sovratensione ai quali e stata
condotta la campagna sperimentali, le sovratensioni di concentrazione sono trascurabili, come inizialmente
ipotizzato.
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Figura 6. Confronto tra sovratensioni sperimentali e calcolate mediante 'Eq.(103). Le curve sono relative alle
temperature di 843 K (azzurra), 863 K (gialla), 883 K (grigia), 903 K (arancione) e 923 K (blu).

5.1.2 Modello 1D

Per descrivere pil accuratamente la dipendenza delle sovratensioni dalle condizioni operative, e stato
sviluppato un modello 1D utilizzando il software di simulazione agli elementi finiti COMSOL Multiphysics. In

Figura 7 € mostrata schematicamente la geometria della cella considerata.

CATODO
ELETTROLITA
ANODO

€

0.7mm 0.7mm 0.7 mm

Figura 7. Schema della cella descritto con il modello 1D

I modello & stato sviluppato sotto le seguenti ipotesi semplificative:
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1. il comportamento della miscela gassosa ¢ ideale;
2. latemperatura della cella € uniforme;

3. la distribuzione dei siti attivi per la reazione elettrochimica (interfaccia solido/gas/elettrolita) e
uniformemente distribuita all’interno degli elettrodi;

4. le miscele gassose agli elettrodi hanno composizione costante e pari a quella in uscita;

All'interno degli elettrodi la conservazione della carica € espressa dalla
V-is=—lyror (103)
dove is & la densita di corrente e i}, ror rappresenta la generazione degli elettroni per effetto delle reazione
elettrochimica, espressa dalla relazione di Butler-Volmer
i = iO,ref(exP(aanFnref)ga - exp(_aannref)gc) (104)
con ¢, = a. = 0.5, mentre le funzioni che tengono conto della deviazione della composizione rispetto a

quella di riferimento sono date da

nc

. :1_[< p; >Vi (105)
m pi,ref

i=1

dove il pedice m viene usato per indicare genericamente un elettrodo e v; indica il coefficiente
stechiometrico dell’i-esimo componente in ciascuna semi-reazione. | valori di corrente di scambio di
riferimento iy ,..r presenti in letteratura sono molto variabili, in quanto sono sensibili al materiale con cui
sono realizzati gli elettrodi e delle loro caratteristiche strutturali [46] e sono stati ottenuti dalla correlazione
dei dati sperimentali.

Il trasporto degli elettroni puo essere descritto tramite la legge di Ohm

s = _Us,effV¢s (106)
dove g, .55 € la conducibilita elettronica effettiva del solido e ¢ & il suo potenziale elettrico. Le conducibilita

effettive di catodo e anodo sono state poste, rispettivamente, pari a 10> S/m e 103 S/m in base a quanto
riportato in precedenti lavori su celle realizzate con materiali analoghi a quelli utilizzati nella campagna
sperimentale considerata qui [47].

Le condizioni al contorno sono
—is'-n=0 (107)
in corrispondenza del punto di contatto tra elettrodo ed elettrolita.

Agli altri estremi degli elettrodi, si impongono valori di potenziale la cui differenza & pari al potenziale
applicato, pertanto si ha

®catoao =0 (108)
®Panodo = Eapp (109)
Analogamente, nella fase elettrolitica, si ha
U = —0erfV by (110)
e
Vip = =lptot (111)
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dovendo essere rispettata la condizione
Veig+V-i;=0 (112)

con le condizioni al contorno a entrambe gli estremi del dominio della matrice elettrolitica

—i;'n=0 (113)

E’ da notare che I'elettrolita liquido € presente sia all'interno della matrice elettrolitica vera e propria, sia
allinterno degli elettrodi, pertanto la conducibilita ionica effettiva, 0; ¢fr, assume valori diversi a seconda
che venga valutata al catodo, all’anodo o nella matrice elettrolitica. In Tabella 3 sono riportati i valori delle
conducibilita ioniche effettive nelle tre zone della cella, riportati da Hu [47] e utilizzati in questa sede.

Tabella 3. Conducibilita ioniche effettive all’interno di catodo, anodo ed elettrolita [47]

843 3.61 1.52 3.96
863 3.95 1.63 4.35
883 4.29 1.74 4.75
903 4.65 1.86 5.13
923 5.02 1.98 5.53

Per quanto riguarda le correnti di scambio di riferimento, in letteratura e riportato che per le celle a
combustibile a carbonati fusi (MCFC), la resistenza della reazione catodica & molto maggiore rispetto a quella
della reazione anodica ifef‘cat < ifef’an [48-50]. Questo suggerisce che la cella di elettrolisi (MCEC), quindi
la cella a polarita invertita rispetto alla MCFC, sia caratterizzata da una resistenza al catodo molto minore
rispetto a quella all’anodo ifef'cat > ifef’an. Sono quindi stati eseguiti due fitting: nel primo ¢ stata valutata
la corrente di scambio all'anodo considerando la sovratensione catodica trascurabile, ovvero ifeflcat — 00;

nel secondo sono invece state lasciate libere di variare entrambe le correnti di scambio.

| risultati del fitting sono riportati in Tabella 4 e in Figura 8. Il potenziale a circuito aperto é stato valutato. a
priori, e fornito come dato di input, considerando le composizioni dei gas alimentati ai due elettrodi e I'effetto
delle reazioni di metanazione e water-gas shift al catodo; tuttavia, & evidente che esiste una deviazione
notevole tra il potenziale a circuito aperto calcolato e quello osservato sperimentalmente. Questa differenza
puo essere dovuta a imprecisioni nei valori delle costanti di equilibrio delle reazioni chimiche ed
elettrochimica, nonché alla presenza di impurezze nel gas. Per ottenere un miglior accordo tra i dati, il
potenziale a circuito aperto é stato corretto, utilizzando il valore ottenuto nelle prove sperimentali. Tutti gli
altri parametri sono rimasti invariati. Il nuovo confronto é riportato in Figura 9.

Tabella 4. Corrente di scambio anodica al variare della temperatura ottenuta dal fitting dei dati sperimentali
0

con iref‘cat — 00
L
843 0.062
863 0.080
883 0.092
903 0.123
923 0.162
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Figura 8. Confronto tra dati sperimentali (punti) e dati calcolati (curve) con il modello 1D con i‘r’ef‘mt - e
valori di i‘r’eﬁan riportati in Tabella 4 e con potenziali a circuito aperto calcolati in base alle relazioni di
equilibrio. Le curve sono relative alle temperature di 843 K (azzurra), 863 K (gialla), 883 K (grigia), 903 K
(arancione) e 923 K (blu).
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Figura 9. Confronto tra dati sperimentali (punti) e dati calcolati (curve) con il modello 1D con i‘r’ef,m, - e
valori di ifef,an riportati in Tabella 4 e potenziale a circuito aperto corretto. Le curve sono relative alle
temperature di 843 K (azzurra), 863 K (gialla), 883 K (grigia), 903 K (arancione) e 923 K (blu).

In Tabella 5 e in Figura 10 sono riportati i risultati del fitting eseguito facendo variare le correnti di scambio

all’anodo e al catodo
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Tabella 5. Correnti di scambio anodica e catodica al variare della temperatura ottenuti dal fitting dei dati

sperimentali
ST B ] S larm?]
843 0.114 2.50
863 0.136 3.00
883 0.156 3.45
903 0.205 4.55
923 0.259 5.70
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Figura 10. Confronto tra dati sperimentali (punti) e dati calcolati (curve) con il modello 1D con i valori di
i(r’ef,an e igef,cat riportati in Tabella 5 e potenziali a circuito aperto corretti . Le curve sono relative alle
temperature di 843 K (azzurra), 863 K (gialla), 883 K (grigia), 903 K (arancione) e 923 K (blu).

Dal confronto dei risultati ottenuti con le due procedure di fitting & evidente I'accuratezza dell’ipotesi di
reazione anodica controllante. Inoltre, il modello 1D conferma il risultato ottenuto dal modello OD circa la
possibilita di trascurare la sovratensione di concentrazione nell'intervallo di temperatura e potenziali
applicati studiati in questo contesto.

5.2 Elettrolisi a media temperatura

La seconda parte del lavoro ha riguardato I'analisi di dati di dell’elettrolisi a media temperatura (500-600°C)
ottenuti presso il Centro Ricerche ENEA Casaccia. Per poter abbassare la temperatura operativa € necessario
lavorare con una miscela a carbonati fusi che abbia una temperatura di fusione pil bassa rispetto a quella
della miscela Li,CO3/K>COs. | dati sperimentali analizzati in questa sede sono stati ottenuti con una miscela
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eutettica ternaria Li;CO3/Na,CO3/K,COs; con composizione molare 43.5/31.5/25 %, la quale ha una
temperatura di fusione di 397°C. Le prove sono state condotte in una cella cilindrica in cui erano immersi
elettrodi d’oro planari, aventi una superficie attiva di 15 cm?, a temperature comprese tra 490 e 550°C e con
potenziali applicati fino a 1.7 V. |l gas alimentato alla cella & una miscela equimolare di CO; e H,0. In Figura
11 sono riportate le curve tensione-corrente ottenute sperimentalmente. La curva inferiore é riferita a una
prova in bianco, in cui alla cella era stata alimentata solo CO,, che permette di affermare che la reazione
elettrochimica ha luogo solo quando il potenziale applicato € maggiore di circa 1.1 V.

12
550, CO2+H20
= 490 ¥ 540, CO2+H20
N 10 e 490 . 525 CQ2+H20
= A 508 " ¥ 520, C02+H20
S 4. v 520 '
T 525 g 508, CO2+H20
.y 540 ¢ 4 # 536 CO2+H20
5 6- » 550 @ & 490, CO2+H20
S ® 536 "
3 .
O 4 A
© @
B
e 2- $ s 490 CO2
© i [ ] | -
s % = "
o1 = & ¢
T T T T T T 1
08 10 12 14 16 18 20

Potenziale / Volt

Figura 11. Andamenti sperimentali tensione-corrente ottenuti per I’elettrolisi a bassa temperatura.
5.2.1 Modello 0D

I modello 0D sviluppato € lo stesso di quello riportato per la cella di elettrolisi ad alta temperatura. Anche in
questo caso, i parametri di fitting del modello sono stati il coefficiente della resistenza ohmica e la corrente
di scambio. Il potenziale di Nernst & stato valutato seguendo la stessa procedura descritta precedentemente,
ma viste le temperature operative piu basse e la composizione dell’alimentazione, & stata considerata solo
la reazione di reverse water-gas shift, e non quella di metanazione.

Avendo alimentato una corrente contenente solo CO; e H,O non é possibile calcolare il potenziale a circuito
aperto, ovvero prima della produzione di idrogeno e ossigeno. La procedura seguita & stata invece quella di
valutare, per ogni valore di corrente, la composizione del gas derivante dalla reazione elettrochimica
considerando che la densita di corrente & proporzionale alla velocita di generazione di idrogeno tramite la

S (116)
My = 0F
la portata di acqua a seguito della reazione elettrochimica & quindi
Mi,0 = Ni,0 — N, (117)
La portata di CO; € invece semplicemente
Nco,,cat = NH,0 (118)

avendo alimentato una portata equimolare di CO; e H,0, le quali reagiscono poi in rapporto 1:1.
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Le portate di gas al catodo sono, dalla stechiometria della reazione elettrochimica
nCOz,an = nHz (119)
noz = 0'5nH2 (120)

La composizione effettiva € stata valutata considerando che, a valle del processo elettrochimico, avvenga la
reazione di reverse water gas shift, raggiungendo le condizioni di equilibrio. Tale composizione & stata
utilizzata per valutare il potenziale di Nernst per ogni valore di corrente. La sovratensione & stata poi
descritta, come nel caso delle prove ad alta temperatura, mediante la (103).

La conducibilita dell’elettrolita e stata valutata in funzione della temperatura secondo la relazione proposta
da [51] per la stessa miscela eutettica di carbonati impiegata in questa campagna sperimentale e per
temperature comprese tra 400 e 850°C

o(T) = —2.797 + 4.6115 x 1073T — 0.0291 x 107°T? (121)
con o inS/cm.

In Tabella 6 sono riportati i valori dei parametri ottenuti dal fitting dei dati sperimentali.

Tabella 6. Valori dei parametri r e i ottenuti dalla correlazione dei dati sperimentali tensione-corrente

763.15 1.4x10°3 2.42
781.15 1.3x1073 3.56
793.15 1.2x10°% 4.32
798.15 1.1x10°3 4.64
813.15 1.1x10% 5.59
823.15 1.0x 1073 6.22

In Figura 12 e riportato il confronto tra le curve tensione-corrente sperimentali (punti) e quella calcolate
(curve continue), dalle quali e evidente che, a parita di tensione applicata, un aumento della temperatura
comporta un notevole aumento della densita di corrente che circola nella cella. L'accordo tra dati
sperimentali e dati calcolati e discreto, anche se per valori di potenziali alti sembra esserci un cambiamento
nell’landamento delle curve, probabilmente da attribuire all’instaurarsi di sovratensioni di concentrazione
non piu trascurabili rispetto a quelle ohmica e di attivazione.
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Figura 12. Confronto tra curve tensione-correnti sperimentali (punti) e calcolate con il modello OD (curve
continue) a temperature di (a) 490, (b) 508, (c) 520, (d) 525, (e) 540 e (f) 550°C .
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Figura 13. Andamento rispetto alla temperatura dei valori di i ottenuti dalla correlazione dei dati
sperimentali ad alta (punti neri) e media (punti rossi) temperatura.

In Figura 13 e riportato I'andamento di i in funzione della temperatura ottenuto sia dalla correlazione delle
prove a media temperatura, sia da quelle ad alta temperatura. E’ interessante notare la buona continuita dei
risultati ottenuti, che suggeriscono la stessa dipendenza dalla temperatura della corrente di scambio e quindi
della resistenza per attivazione.

5.2.2 Modello 1D

Il setup sperimentale utilizzato per lo studio preliminare dell’elettrolisi a media temperatura non & idoneo a
uno scale-up. Pertanto, il modello 1D presentato di seguito &€ un modello previsionale sviluppato
considerando una cella avente le stesse caratteristiche geometriche della cella utilizzata per I'elettrolisi ad
alta temperatura. | principali parametri operativi da fissare sono:

1. corrente di scambio all’anodo

2. corrente di scambio al catodo

3. conducibilita ionica effettiva

4. conducibilita elettroniche effettive

Per quanto riguarda le correnti di scambio, come discusso nel paragrafo precedente, I'analisi dei dati
sperimentali a media e alta temperatura effettuata con il modello OD ha evidenziato una continuita
nell’andamento della velocita di reazione con la temperatura, anche variando la composizione dell’elettrolita.
Pertanto, dopo avere correlato la corrente di scambio anodica con la temperatura utilizzando un’espressione
tipo Arrhenius nell’intervallo delle alte temperature, 'andamento a temperatura piu basse e stato ottenuto
da un’estrapolazione dei dati. La corrente di scambio catodica & stata invece fissata a un valore
sufficientemente alto da non rappresentare una resistenza controllante. Le conducibilita elettroniche degli
elettrodi sono state considerate costanti e pari a quelle utilizzate per descrivere le prove ad alta temperatura,
trattandosi degli stessi materiali. La conducibilita ionica intrinseca dell’elettrolita & stata presa da letteratura
(Eq.(116)) e i fattori correttivi per valutare le conducibilita ioniche effettive di catodo, anodo ed elettrolita
sono state valutate utilizzando gli stessi fattori correttivi utilizzati nel modello ad alta temperatura e pari,
rispettivamente, a 0.91, 0.37 e 0.04.
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La correlazione dei valori di corrente di scambio di riferimento all’lanodo e temperatura nell’intervallo di
temperatura 843-923 K é riportata in Figura 14. L'espressione utilizzata e quella dell’Eq.(122)

(122)

1
In(ief,an) = 8.025 — 9126 =

.0 . 2 .
CON Ippr qn iNA/m=eTinK.

ref,an)

In(i

_3 1 1 1 1 1
1.08 1.1 1.12 1.14 1.16 1.18 1.2

1UTIK" %1072

Figura 14. Andamento della corrente di scambio di riferimento all’anodo con la temperatura

In Tabella 7 sono quindi riportatii principali parametri operativi utilizzati a diverse temperature nell’intervallo
763-823 K.

Tabella 7. Conducibilita ioniche effettive e corrente di scambio anionica a diverse temperature

T K] ofai9de [S/m] o2t [S/m] ol T [S/m] Do [A/M?]
763 2.56 1.04 2.82 0.020
783 2.89 1.18 3.18 0.027
803 3.23 1.31 3.55 0.035
823 3.56 1.45 3.91 0.047

In Figura 15 sono riportate le curve tensione-corrente ottenute dal modello 1D.
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Figura 15. Curve tensione-corrente ottenute dal modello 1D con i parametri riportati in Tabella 7.

35



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE-ENEA

5.3 Analisi di sensitivita per I'elettrolisi a media temperatura

Ai fini di indirizzare la progettazione di una cella planare per |'elettrolisi a media temperatura, & stata
effettuata un’analisi di sensitivita per valutare I'effetto dei principali parametri operativi e di alcune
caratteristiche della cella sull’'andamento delle curve tensione-corrente. | principali risultati sono riassunto di
seguito.

5.3.1 Effetto della conducibilita dell’elettrolita

In Figura 16 & mostrato I'andamento delle curve tensione-corrente ottenute lavorando a 763 K al variare
della conducibilita effettiva dell’elettrolita, dalla quale si evince chiaramente che nelle condizioni considerate
la resistenza ohmica dovuta al trasporto di ioni e significativa. Gli andamenti riportati sono stati valutati per
conducibilita ioniche minori, uguale e maggiori rispetto a quella ipotizzata nello sviluppo del modello e pari
a2.82S/m.

1.8 .

1 1 Il Il Il
0 20 40 60 80 100
i [mA/cmz]
Figura 16. Curve tensione-corrente ottenute a 763 K con conducibilita effettive dell’elettrolita di 2, 2.5, 2.82,
3e3.55/m.

5.3.2 Effetto della geometria

Per analizzare I'effetto della geometria della cella sull’andamento delle curve tensione-corrente é stato
variato lo spessore dello strato di elettrolita. Gli andamenti delle curve tensione-corrente al variare dello
spessore dell’elettrolita sono riportati in Figura 17 per la cella operante a 763 K. Come atteso, all’aumentare
dello spessore dell’elettrolita si ha un aumento della sovratensione, a parita di corrente circolante. Il risultato
indica che in tutto I'intervallo di correnti considerato, la sovratensione ohmica legata al trasporto degli ioni
nell’elettrolita rappresenta una resistenza significativa, confermando quanto visto sull’effetto della
conducibilita effettiva.
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Figura 17. Curve tensione-corrente ottenute a 763 K con diversi spessori dell’elettrolita.
5.3.3 Effetto della corrente di scambio anodica
La Figura 18 mostra I'effetto della densita di corrente di scambio all’anodo. E evidente che anche questo

parametro ha un effetto sul comportamento della cella, seppur meno marcato rispetto a quello di
conducibilita ionica e spessore dell’elettrolita.

17 :
16
15
1.4

=

L
13

1.2

1.1

1 1 | | 1
0 20 40 60 80 100

i [mA/cmz]

Figura 18. Curve tensione-corrente ottenute a 763 K con densita di corrente di scambio all’anodo di 1x107?,
1.5x102, 2x102, 2.5x102, e 3x102 mA/cm?.
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6 Considerazioni sulla geometria della cella per le prove a media
temperatura

Nelle celle a carbonati fusi, I'anodo & tipicamente costituito da nichel dopato con cromo, il catodo & costituto
da ossido di nichel poroso e I'elettrolita € una miscela bassofondente di carbonati di litio, sodio e/o potassio
in matrice inerte di LiAlO,, la quale ha la doppia funzione di trattenere I'elettrolita per effetto della tensione
superficiale, evitandone le perdite verso gli altri componenti della cella e realizzare I'isolamento elettrico tra
anodo e catodo. La scelta del LiAlO;, che & peraltro un materiale costoso e complesso da porre in opera, &
dettata dalle sue specifiche proprieta strutturali. Nello specifico, il diametro dei pori piu grandi dell’anodo
(a), del catodo (b) e della matrice (m) devono soddisfare la relazione [53]

Yacos0, /D, =vy.cos0. /D, =YV, cos0,, /D, (123)

dove D rappresenta il diametro caratteristico dei pori di dimensione maggiore, & I'angolo di contatto
dell’elettrolita e y la tensione superficiale. Questa relazione pone quindi un forte vincolo sulla scelta del
sistema.

A tutt’oggi, i principali problemi connessi con questa scelta di materiali per gli elettrodi e del bagno
elettrolitico possono essere cosi riassunti

1. Limitata durata del catodo dovuta alla reazione di dissoluzione NiO + CO; = Ni** + COs*
2. Perdite ohmiche legate al trasporto degli ioni carbonato nel bagno elettrolitico/matrice
3. Crossover dei gas anodici e catodici per effetto di capillarita nella matrice di LiAlO;

La principale strategia adottata per limitare il primo problema & quella di considerare formulazioni alternative
del catodo come ad esempio LiFeO, o LiCoO,, sia presi singolarmente che come leghe ternarie insieme
all'ossido di nichel. Riguardo alle perdite ohmiche, invece, € chiaro che un ruolo fondamentale & giocato sia
dalla struttura della matrice inerte che contiene I'elettrolita (che definisce la tortuosita del cammino elettrico
e le interazioni tra gli ioni carbonato e la superficie interna dei pori) che dalla geometria della cella. Riguardo
al cross-over dei gas anodici e catodici, tale fenomeno e controllato in maniera sensibile dalla struttura della
matrice solida. E da notare che, allo stato attuale, lo spessore dello strato di elettrolita nelle celle a carbonati
fusi e il pib alto rispetto a quello di tutte le celle a H,/O, [54]. L'ottenimento di una matrice di adeguate
proprieta morfologiche e strutturali &€ attualmente I'aspetto piu critico della produzione e dell’avviamento
iniziale della cella. E’ stimato che tale aspetto influisce direttamente per almeno il 25% del costo di
produzione dell’intera cella [55], senza considerare il fatto che la necessita di preservare la microstruttura
del materiale nel processo di avviamento della cella influisce in maniera sostanziale sui tempi del medesimo
in quanto impone di lavorare con gradienti termici estremamente lenti per evitare fenomeni di
sinterizzazione e stress meccanici.

La geometria piu studiata su scala di laboratorio e quella rettangolare, dove gli elettrodi sono costituiti da
lastre piane di assegnato spessore e porosita, affacciati 'uno all’altro e separati dalla matrice solida
contenente il bagno elettrolitico. Un’intensa attivita di ricerca in questo contesto & stata orientata
all'incremento di efficienza di questo tipo di elettrodi. Le soluzioni proposte vanno dall’inclusione di
promotori di turbolenza al fine di aumentare i coefficienti di trasporto di materia, alla formulazione della
microstruttura del conduttore, che puo essere costituito da leghe dense, fibre, schiume metalliche o fibre ad
intrecci regolari [56]. Si osserva comunque come la stragrande maggioranza degli studi sperimentali sulle
celle a carbonati fusi sia focalizzata sul funzionamento della cella nella modalita fuel cell piuttosto che nella
modalita di elettrolizzatore.

Un’alternativa alla cella ad elettrodi piani proposta recentemente & quella della cella cilindrica [55,57]
originariamente motivata da una minore dispersione termica ed una maggiore facilita di produzione su larga
scala quando la dimensione delle celle viene ridotta da impianti industriali ad un uso potenzialmente
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domestico. Tuttavia, I'aspetto pil interessante di questa soluzione ¢ la possibilita di eliminare del tutto la
matrice solida per una maggiore facilita di isolamento dell’elettrolita e le migliori proprieta meccaniche degli
elettrodi cilindrici rispetto alle lastre piane. Anche laddove si continui ad utilizzare una matrice solida per il
supporto dell’elettrolita, la configurazione cilindrica permette comunque di abbassare il livello di tolleranza
nei difetti geometrici dei materiali rispetto al caso piano. Ad esempio, Kawase [56] ha dimostrato come
guesta configurazione geometrica permetta di ottenere delle celle con performance paragonabili a quelle
delle celle piane con un procedimento costruttivo notevolmente piu rapido ed economico. L'aspetto
fondamentale di tale metodo consiste nella possibilita di sfruttare il naturale shrinkage dell’elettrodo di
nichel (che costituisce il cilindro esterno dell’ assemblaggio) durante il processo di sinterizzazione a partire
da polvere di metallo al fine di sigillare I'elettrolita, conferendo alla cella la resistenza meccanica necessaria.

Le considerazioni riportate sin qui evidenziano due questioni fondamentali per la scelta della configurazione
da utilizzare per ulteriori prove sperimentali a media temperatura: (i) la realizzazione di una cella a carbonati
fusi € molto complessa e richiede un accurato studio non solo dei materiali propriamente coinvolti nei
processi elettrochimici, ma anche della matrice inerte nella quale trattenere I'elettrolita; inoltre, (ii) anche
una volta realizzata la cella, & possibile che le resistenze ohmiche dovute al trasporto degli ioni nello strato
di elettrolita siano talmente alte da non permettere di determinare le performance degli altri elementi
costitutivi della cella, come gli elettrodi. D’altronde, anche I'analisi dei dati sperimentali riportati nelle
precedenti sezioni ha suggerito che siano proprio le resistenze ohmiche nell’elettrolita a limitare le
performance della cella. Per poter identificare i materiali piu idonei per la realizzazione di una cella di
elettrolisi a bassa temperatura & quindi conveniente partire con una configurazione nella quale si realizzano
perdite ohmiche trascurabili nell’elettrolita. Il tal modo, le performance osservate sarebbero direttamente
imputabili alla adeguatezza o meno del materiale utilizzato per realizzare gli elettrodi.

7 Conclusioni

Una rassegna di lavori presenti in letteratura ha evidenziato la quasi totale mancanza di analisi del
comportamento di celle di elettrolisi del vapore a carbonati fusi. In questo rapporto sono stati sviluppati
modelli OD e 1D per descrivere il comportamento di tali celle, sia per temperature superiori a 823 K (“alta
temperatura”) che per temperature inferiori (“media temperatura”). Lavorare a temperature inferiori
rispetto agli 823 K richiede infatti I'uso di una miscela elettrolitica di carbonati che abbia una temperatura di
fusione inferiore rispetto a quelle pil comunemente proposte. Al variare della composizione dell’elettrolita
si ha un diverso andamento della conducibilita ionica con la temperatura, con conseguenti ripercussioni sul
comportamento della cella in termini di resistenze ohmiche. E stato inoltre suggerito che la differente
composizione abbia un impatto sul meccanismo della semi-reazione catodica che si tradurrebbe in un
cambiamento dei valori di corrente di scambio al catodo.

| risultati ottenuti dall’analisi di dati sperimentali tensione-corrente relativi a celle operanti ad alta e a media
temperatura, seppur con configurazioni geometriche delle celle diverse fra di loro hanno permesso di
concludere che

1. inentrambe le condizioni, le resistenze piu significative sono quelle ohmiche e di attivazione; ovvero,
nell’intervallo di tensioni studiato, le resistenze di polarizzazione non sono importanti;

2. la resistenza di attivazione varia con continuita al variare della temperatura, anche quando si hail
passaggio da “alta” a “media” temperatura, cui corrisponde I'uso di una diversa miscela elettrolitica.

E stato poi sviluppato un modello 1D con il quale & stato possibile completare I'analisi delle prove ad alta
temperatura, effettuate con una cella a geometria planare. Questo studio ha indicato che, nelle condizioni
operative testate, la resistenza di attivazione legata al processo catodico non offre una resistenza
significativa. Pertanto, la resistenza di attivazione osservata dall’analisi del modello OD e da attribuirsi
interamente al processo anodico. D’altra parte, la semi-reazione anodica dovrebbe essere la stessa, anche al

variare della composizione dell’elettrolita.
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Sulla base di queste osservazioni e stato sviluppato un modello 1D per la cella operante a media temperatura
in cui i principali parametri sono stati fissati come segue

1.

la conducibilita ionica intrinseca dell’elettrolita in funzione della temperatura ¢ stata valutata tramite
una correlazione proposta in letteratura;

le conducibilita ioniche effettive all'interno di catodo, anodo ed elettrolita sono state valutate
ipotizzando che i fattori correttivi rispetto alla conducibilita intrinseca assumano gli stessi valori che
ad alta temperatura

la corrente di scambio al catodo & sufficientemente alta da non rappresentare una resistenza
significativa;
la corrente di scambio all’anodo & stata valutate a partire dai valori ottenuti dal fitting dei dati ad alta

temperatura considerando lo stesso andamento con la temperatura, indipendentemente dalla
composizione dell’elettrolita.

Il modello 1D e stato utilizzato per effettuare un’analisi di sensitivita per valutare I'effetto di conducibilita
ionica, spessore dello strato di elettrolita, e densita di corrente di scambio all’anodo sul comportamento di
una cella operante a media temperatura. Da tale analisi € emerso che la resistenza ohmica dovuta al trasporto
degli ioni € quella che ha maggior impatto sul funzionamento dell’elettrolizzatore.
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