
Politecnico di Milano

SCUOLA DI INGEGNERIA CIVILE, AMBIENTALE E TERRITORIALE

Corso di Laurea Magistrale in Ingegneria per l’Ambiente e il Territorio

Tecnologie di Risanamento Ambientale

Tesi di Laurea Magistrale
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Sommario

Le misure sperimentali di attività specifica idrogenotrofa (SHMA) rappresenta-
no un utile strumento nel caratterizzare l’attività dei fanghi biologici anaerobici.
Esse sono un metodo economico e rapido per monitorare il funzionamento di
reattori su scala pilota e su scala industriale per la produzione e l’upgrading
del biogas. Le attività svolte nel presente elaborato di tesi magistrale hanno
riguardato due obiettivi: il primo attiene allo studio dell’effetto della variazio-
ne dei parametri operativi (pressione iniziale, miscelazione e volume di fango)
sulla misura dell’SHMA, tramite due diversi apparati sperimentali, unitamente
alla misura in linea delle concentrazioni dei gas disciolti, attraverso l’adozione
di uno spettrometro di massa a membrana; le analisi prevedono l’utilizzo di un
fango ad alta attività derivante da un reattore pilota di upgrading ex-situ in
configurazione CSTR, operante in condizioni di mesofilia; il secondo riguarda
l’elaborazione di un modello matematico per la simulazione della prova di SH-
MA, accompagnato dall’identificazione parametrica della KLa del sistema e della
Ks della biomassa; ciò prevede l’adozione di un metodo di trasformazione linea-
re frazionaria (LFT), utilizzando come vettori di uscita misurata la pressione
nello spazio di testa, l’idrogeno e il metano disciolti. In particolare per il primo
obiettivo si riportano i materiali e i metodi utilizzati, al fine di indentificare il
dominio dei parametri operativi scelti, il set-up delle prove sperimentali di SH-
MA e dell’analisi dei gas disciolti, i passaggi necessari al calcolo del valore di
SHMA dalla misura della variazione di pressione nello spazio di testa (sulla base
della cinetica per la conversione H2/CO2 in metano); il confronto tra i valori
di SHMA misurati dai due apparati viene accompagnato dal bilancio di massa
del COD, svolto per verificare l’accuratezza delle misure. Per il modello invece
si è dimostrato un buon fit dei dati sperimentali (indice TIC < 0,3); è stato
ribadito come la KLa sia molto dipendente dalla miscelazione imposta, mentre
si è stimato un valore medio di Ks pari a 1,42 10−5 molH2/L, confermando gli
ordini di grandezza riportati in letteratura.





Abstract

Experimental hydrogenotrophic specific activity (SHMA) measurements are a
useful tool in characterizing the activity of anaerobic biological sludge. They
are a cost-effective tool to monitor the operation of pilot and industrial scale
reactors for biogas production and upgrading. The activities carried out in the
present master thesis have focused on two objectives: the first one concerns
the study of the effect of the variation of operating parameters (initial pres-
sure, mixing and volume of sludge) on the measurement of SHMA, by means
of two different experimental devices, together with the on-line measurement of
dissolved gas concentrations through the adoption of a membrane mass spec-
trometer; the analysis involves the use of a high activity sludge from an ex-situ
pilot upgrading reactor in CSTR configuration, operating under mesophilic con-
ditions; the second concerns the development of a mathematical model for the
simulation of the SHMA test, accompanied by the parametric identification of
the KLa of the system and the Ks of the biomass; this involves the adoption
of a method of linear fractional transformation (LFT), using as output vectors
measured headspace pressure, dissolved hydrogen and methane. In particular,
for the first objective we report the materials and methods used, in order to
identify the domain of the operating parameters chosen, the set-up of the exper-
imental tests of SHMA and the analysis of dissolved gases, the steps necessary
to calculate the value of SHMA from the measurement of the pressure variation
in the headspace (based on the kinetics for the conversion H2/CO2 to methane);
the comparison between the values of SHMA measured by the two devices is
accompanied by the mass balance of COD, carried out to verify the accuracy
of the measurements. On the other hand, a good fit of the experimental data
was demonstrated for the model (TIC index < 0,3); it was reiterated that the
KLa is strongly dependent on the imposed mixing while an average value of Ks

equal to 1,42 10−5 molH2/L was estimated, confirming the orders of magnitude
reported in literature.
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1 | INTRODUZIONE

La maggiore consapevolezza del cambiamento climatico in atto e il conse-
guente aumento dei livelli di protezione dell’ambiente, impongono di incremen-
tare l’uso di risorse rinnovabili per ridurre così la dipendenza dall’energia fossile.
La crisi climatica rappresenta una sfida epocale per l’Europa e per il mondo e
i futuri anni saranno decisivi per intraprendere azioni concrete, allo scopo di
mitigare gli impatti dell’uomo sull’ambiente. Nel sesto rapporto di valutazione
dell’IPCC (Intergovernmental Panel on Climate Change) del 2021 e dagli accor-
di presi durante la COP (Conference of the Parties) tenutasi a Glasgow nel 2021
si evidenzia che rimanere entro 1.5 °C di innalzamento delle temperature medie
globali entro l’anno 2050, rispetto il periodo pre-industriale, sia fondamentale
per evitare cambiamenti irreversibili nel sistema climatico, che impatterebbero
in maniera severa su ogni ecosistema e sulla popolazione mondiale [1].

Il Green Deal europeo, presentato nel dicembre 2019, punta a raggiungere
la neutralità carbonica nel continente entro il 2050; tutti i 27 Stati membri per
raggiungere questo traguardo si sono impegnati a ridurre le emissioni di almeno
il 55% entro il 2030, rispetto ai livelli del 1990. Il dato pù recente registra-
to dagli inventari delle emissioni redatti dall’Unione Europea, riferito all’anno
2019, mostra che la produzione di energia elettrica e calore siano responsabili in
quell’anno del 20,2% delle emissioni totali di gas serra e dell’82% delle emissioni
di gas serra provenienti dal settore energetico industriale [2].

Risulta quindi evidente che intraprendere politiche economiche che incen-
tivino l’utilizzo di fonti di energia rinnovabili sia di fondamentale importanza
per ridurre le emissioni derivanti da attività antropiche. É in questa prospettiva
futura di neutralità carbonica che si inserisce perfettamente la digestione anaero-
bica, tecnologia che è in grado di generare un combustibile biogenico, il biogas,
attraverso il contestuale trattamento per via biologica della frazione organica
derivante da reflui municipali, industriali, zootecnici e/o da scarti alimentari.

Tale miscela contiene principalmente una frazione volumetrica di CH4, che
rappresenta il gas combustibile della miscela, che varia tra 50 - 70 % v/v; la
restante parte è occupata dall’anidride carbonica che occupa una frazione pari
al 30 - 50 % v/v e possibili ulteriori frazioni volumetriche di gas presenti in basse
percentuali. La presenza della CO2 costituisce una zavorra termodinamica del
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sistema nei processi di combustione, in quanto non è un composto ulteriormente
ossidabile.

Diventa quindi chiaro che migliorare la qualità del biogas sia di fondamentale
importanza, in quanto permetterebbe di sfruttare a pieno un vettore energetico,
che potrebbe essere utilizzato per autotrazione, per teleriscaldamento o immesso
direttamente nella rete nazionale del metano, diminuendo così il contributo dei
combustibili di origine fossile utilizzati. Al giorno d’oggi sul mercato è disponibi-
le un portfolio di tecnologie che si basano su processi fisici, chimici, chimico-fisici
e biologici, che permettono di separare o convertire la CO2 del sistema e che
rientrano sotto la categoria di "biogas upgrading" o "biogas cleaning". Questi
processi consentono di aumentare la frazione volumetrica del metano, quindi il
potere calorifico della miscela. Il prodotto finale di questo procedimento può es-
sere considerato biometano che, secondo il decreto Biometano del 2 marzo 2018
del Ministero dello Sviluppo Economico, è definito come il combustibile otte-
nuto dal biogas che, a seguito di opportuni trattamenti chimico fisici, soddisfa
le caratteristiche fissate dall’Autorità per l’energia elettrica, il gas e il servizio
idrico, ed è quindi idoneo alla successiva fase di compressione per l’immissione
nella rete del gas naturale e per i successivi utilizzi. In tale definizione si include
anche il combustibile prodotto tramite processi di metanazione dell’idrogeno,
ottenuto da fonti rinnovabili e della CO2 presente nel biogas [3]. Il seguente
elaborato di tesi di laurea magistrale si concentra sull’upgrading del biogas da
digestione anaerobica a biometano per via biologica. Tale tecnologia, ancora
limitata alla scala pilota, si basa sulla nota reazione Sabatier, che in questo caso
viene catalizzata da un gruppo di microrganismi metanogeni, facenti parte della
famiglia degli archaea idrogenotrofici. Essi sfruttano l’idrogeno per ridurre la
CO2 a CH4, ricavando energia utile, che viene utilizzata per il mantenimento e
la crescita cellulare. Per fare in modo che l’intero processo risulti ad impronta
carbonica nulla, l’idrogeno deve essere prodotto da fonti rinnovabili. L’elettrolisi
dell’acqua alimentata dal surplus energetico derivante da energia eolica o solare
rappresenta tipicamente la soluzione adottata per tale scopo.

L’obiettivo della sperimentazione, svolta all’interno del progetto PerFORM
Water 2030, è studiare, formalizzare e modellare prove batch di SHMA, ali-
mentate con una miscela 4:1 di H2 e CO2, le quali permettono la definizione
dell’attività specifica di metanazione della biomassa idrogenotrofa e rappresen-
tano un utile strumento per la corretta gestione di un sistema di upgrading del
biometano. Si cercherà inoltre di indagare nel dettaglio e di modellare una delle
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problematiche principali dell’upgrading ex-situ e delle prove di SHMA stesse,
ovvero il trasferimento di massa gas-liquido dell’idrogeno all’interno del sistema,
il quale risulta spesso essere il fenomeno limitante dell’intero processo. Il fango
per le analisi sperimentali è stato campionato da un reattore di upgrading ex-
situ, operante in condizioni di mesofilia, alimentato in continuo con CO2 o con il
biogas dal digestore anaerobico a piena scala, collocato all’interno del depuratore
di San Giuliano Milanese Ovest gestito da CAP Holding S.p.A.

Il primo capitolo presenta lo stato dell’arte dell’upgrading del biogas a par-
tire da una breve descrizione del processo di digestione anaerobica, con un focus
sulla composizione del biogas prodotto e sui possibili trattamenti. Si procede
poi con una panoramica dello sviluppo del biogas e biometano in Italia e in
Europa, con uno sguardo agli scenari futuri e con una breve descrizione delle
tecnologie di upgrading chimico-fisico attualmente sul mercato. Obiettivo prin-
cipale del primo capitolo è fornire una trattazione approfondita della ricerca in
corso sull’upgrading biologico, in-situ ed ex-situ e sulle prove di SHMA, passan-
do in rassegna la letteratura scientifica disponibile. Accanto alla descrizione del
processo dal punto di vista biologico, ci si concentra sulle possibili configurazio-
ni reattoristiche in fase di studio per il processo ex-situ e sulle problematiche
che rendono il processo ancora relegato alla scala pilota. Si analizzano nel det-
taglio le prove di SHMA, il loro scopo e utilizzo in prospettiva di gestione di
un impianto di upgrading biologico e le problematiche ad esse connesse, infine si
propone un focus sul trasferimento di massa gas-liquido dell’idrogeno nei sistemi
Power-to-Gas, che è stato identificato come chiave di volta per sviluppare una
biometanazione tecnicamente ed economicamente fattibile su scala industriale.

Il secondo capitolo tratterà in maniera dettagliata i materiali e i metodi
utilizzati nello svolgere l’attività sperimentale, le ipotesi fatte, i calcoli e le mo-
dellazione effettuate. Si riporta nel dettaglio la descrizione delle diverse fasi che
hanno caratterizzato gli esperimenti.

Il terzo capitolo presenta i risultati ottenuti dall’attività sperimentale e la
relativa discussione.

Si conclude l’elaborato con il riepilogo del lavoro effettuato e degli obiettivi
raggiunti, con uno sguardo ai possibili sviluppi futuri.
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2 | STATO DELL’ARTE

L’upgrading biologico del biogas a biometano pone le sue basi sulla ben no-
ta tecnologia della digestione anaerobica, concentrandosi unicamente sulla fase
finale di metanogenesi idrogenotrofa catalizzata dagli archaea idrogenotrofi. In
questo capitolo viene inizialmente presentato un quadro generale sulla digestione
anaerobica, sullo sviluppo e sull’utilizzo del biogas e biometano nel panorama
europeo e sulle tecnologie di biogas upgrading attualmente presenti sul mercato
e/o riportate nella letteratura scientifica. Si passa poi alla presentazione delle
prove sperimentali di SHMA, riportando la definizione, lo scopo, le metodologie
operative di set up degli esperimenti e di calcolo, basandosi su studi recenti pre-
senti in letteratura scientifica. Si conclude con una panoramica sui trasferimenti
di massa gas - liquido, i quali ricoprono un ruolo fondamentale e di estremo
interesse in questa tecnologia.

2.1 Digestione anaerobica

La digestione anaerobica (AD) è un processo biologico catalizzato da una va-
sta gamma di microrganismi che agiscono sinergicamente in assenza di ossigeno.
Il carbonio organico viene convertito, attraverso successive ossidazioni e ridu-
zioni, nel suo stato più ossidato (CO2) e nella sua forma più ridotta (CH4) [4].
Questa tecnologia viene adottata nel trattamento di scarti da attività zootecni-
che e agricole o della FORSU (Frazione Organica del Rifiuto Solido Urbano) e
nella depurazione delle acque reflue di origine municipale o industriale; si presta
molto bene alla stabilizzazione di matrici organiche caratterizzate da un’elevata
concentrazione di substrato biodegradabile. Nella depurazione delle acque reflue
municipali trova invece applicazione per la stabilizzazione dei fanghi. In Figura
2.1 è presentato uno schema di un digestore anaerobico.

I vantaggi di tale tecnologia, rispetto ad un trattamento aerobico, risiedo-
no nel fatto che si unisce alla depurazione anche la concomitante possibilità di
recupero energetico. Inoltre vi si aggiungono ulteriori plus, quali: minori rese
di crescita cellulare e quindi minore produzione di biomassa - con conseguenti
minori costi di smaltimento dell’effluente residuo -, assenza di fornitura di os-
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2.1 Digestione anaerobica 2. STATO DELL’ARTE

Figura 2.1: Schema di digestore anaerobico in configurazione CSTR (reattore com-
pletamente miscelato), 1: stazione di pompaggio influente, 2: tubazione di mandata
influente, 3: mixer, 4: scambiatore di calore, 5: spazio di testa di raccolta biogas, 6:
tubazione scarico effluente

sigeno e possibilità di funzionamento dell’unità operativa in discontinuo; grazie
al fatto che, anche in presenza di basse concentrazioni di substrato, le cinetiche
di decadimento sono lente. Per contro alcuni dei principali svantaggi sono una
forte sensibilità ad eventuali shock per la presenza di sostanze inibitorie - con co-
seguente lentezza nella ripresa dell’attività microbica -, l’incapacità di rimozione
dell’azoto ammoniacale, la difficoltà nel rispettare limiti stringenti in uscita. Lo
schema generale delle fasi che compongono la via di degradazione anaerobica è
riportato in Figura 2.2. Le quattro fasi principali sono:

1. Idrolisi: fase deputata alla degradazione delle macromolecole complesse a
monomeri solubili in grado di attraversare la membrana cellulare.

2. Acidogenesi: fase in cui i monomeri vengono trasformati in intermedi acidi,
i VFAs (Volatile Fatty Acids), ammoniaca e contestuale produzione di
idrogeno e anidride carbonica.

3. Acetogenesi: fase in cui avviene la conversione dei VFAs in acido acetico
e formico e ulteriore produzione di H2 e CO2.

4. Metanogenesi: fase in cui avviene la produzione di metano dai prodotti
dell’acetogenesi ad opera dei microrganismi archaea, in cui si distinguono
due vie di produzione:

6



2. STATO DELL’ARTE 2.1 Digestione anaerobica

- Metanogenesi acetoclastica: operata dagli archaea acetoclasti secondo la
reazione catabolica (2.1); tale via contribuisce a circa il 70% del metano
complessivo;

CH3COOH CH4 + CO2 (2.1)

- Metanogenesi Idrogenotrofa: operata dagli archaea idrogenotrofi secondo
la reazione catabolica (2.2); tale via contribuisce a circa il 30% del metano
complessivo;

4H2 + CO2 CH4 + 2H2O (2.2)

Essendo questo sistema costituito da quattro fasi in serie, se si analizza il
bilancio delle velocità di ciascuna fase secondo quanto riportato in Tabella 2.1,
la relazione da rispettare per la buona riuscita del processo e quindi la produzione
regolare di metano è la (2.3).

Tabella 2.1: Velocità di smaltimento del substrato delle singole fasi

Fase Simbolo U.M.

Idrolisi α kgCODmonomeri/d
Acidogenesi β kgCODV FA/d
Acetogenesi γ kgCODacetato/d
Metanogensi δ kgCODCH4/d

α ≤ β ≤ γ ≤ δ (2.3)

In ogni applicazione risulta quindi di vitale importanza identificare la fase
limitante del processo, che è dipendente dal tipo di substrato, dalle reazioni
biochimiche, dalle reazioni legate agli equilibri chimico - fisici che si instaurano
all’interno del processo e dalla temperatura.
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Figura 2.2: Schema generale delle fasi che compongono la via di degradazione anae-
robica. [5]

2.2 Biogas e biometano

2.2.1 Biogas, composizione e caratteristiche

La produzione di biogas in digestione anaerobica è funzione di:

• natura e degradabilità del substrato;

• condizioni di processo (carichi organici applicati, tempi di permanenza,
equilibri chimico-fisici del processo, pH, temperatura).

Diventa quindi chiaro che in letteratura non vengono forniti valori esatti delle
percentuali volumetriche dei gas componenti la miscela, ma vengono presentati
valori medi all’interno di range, come riportato in Tabella 2.2.

Escludendo il CH4, tutti gli altri gas contenuti nel biogas sono indesiderati e
sono considerati inquinanti. Il contenuto energetico del metano descritto dal po-
tere calorifico inferiore (PCI) è 50.4 MJ/kgCH4 o 36 MJ/Nm3

CH4
(alle condizioni

normali di 0 °C e 1 atm). Quindi un aumento di qualsiasi altro gas nella miscela
porta ad un effetto di diluizione del PCI, con conseguente peggioramento della
qualità del combustibile, quindi del suo sfruttamento energetico. L’H2S e l’NH3

risultano tossici ed estremamente corrosivi e danneggiano l’unità di cogenera-
zione (CHP), oltre che le parti metalliche nella combustione; inoltre è noto che
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Tabella 2.2: Concentrazioni dei gas componenti la miscela di biogas, considerando
come origine fanghi di depurazione delle acque.

Composto Range U.M.

CH4 50 - 70 % v/v
CO2 30 - 50 % v/v
N2 0 - 3 % v/v
H2O 5 - 10 % v/v
O2 0 - 1 % v/v
H2S 0 - 10.000 ppmV

NH3 0 - 100 ppmV

Idrocarburi 0 - 200 mg/m3

Silossani 0 - 41 mg/m3

Valori di riferimento secondo Muñoz et al. (2015) [6]

la presenza di silossani, anche a basse concentrazioni, durante la combustione
produce ossidi di silicio i quali tendono a depositarsi sugli organi meccanici e
sui motori, causando malfunzionamenti e/o guasti. Fatte queste considerazioni,
risulta evidente la necessità ed i vantaggi di effettuare operazioni di "cleaning"
e "upgrading" sul biogas. Con "biogas cleaning" ci si riferisce in letteratura
alla rimozione di composti nocivi e/o tossici (come H2S, composti organici vo-
latili (COV), silossani, CO e NH3). Il secondo trattamento detto di "biogas
upgrading" mira ad aumentare il PCI del biogas e quindi a convertirlo in un
carburante a standard più elevati [7].

2.2.2 Biogas e biometano, sviluppo attuale e prospettive

future

Da quanto emerge dai report statistici stilati dalle associazioni di bioenergie
riconosciute a livello internazionale, negli ultimi 20 anni la produzione mondiale
di biogas da AD ha conseguito una forte crescita. Tra il 2000 e il 2017, la
produzione globale di biogas è più che quadruplicata, passando da 78 a 364 TWh:
è ripartita principalmente tra Europa (54%), Asia (31%) e Americhe (14%) [8].
La produzione di biogas e il suo utilizzo mostrano grandi disparità tra i Paesi in
via di sviluppo e quelli sviluppati. Per i primi il biogas è prodotto principalmente
da impianti domestici a bassa tecnologia su piccola scala per scopi alimentari
e per l’illuminazione [9]. Per i secondi il biogas viene prodotto da impianti
su larga scala, con processi automatizzati e monitorati, valorizzato sotto forma
di elettricità o biometano, con produzione energetica che viene generalmente
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immessa nelle reti nazionali del gas [10]. Con 18.943 impianti di biogas [11]
e 12,6 GW installati nel 2019, l’Europa è il leader mondiale nella produzione
di elettricità da biogas, molto più avanti degli USA (2,4 GW) e della Cina
(0,6 GW) [12]. La produzione europea di elettricità da biogas rappresenta il
68% della capacità elettrica globale da impianti di biogas stimata in 18,1 GW.
Quest’ultimo valore rappresenta solo lo 0,7% di quota della produzione mondiale
di elettricità rinnovabile (2351 GW), dominata principalmente dall’idroelettrico
(52%), dall’eolico onshore (23%) e dal solare (20%), evidenziando lo spazio di
crescita rispetto alle altre forme di energia rinnovabile. Osservando le Figura
2.3 e Figura 2.4 raffiguranti la situazione europea, si può notare che nel corso
degli ultimi anni il trend di nuovi impianti di biogas si sta stabilizzando, mentre
le installazioni di impianti di biometano è in continua crescita.

Figura 2.3: Sviluppo del numero di impianti di biogas in Europa, (2009-2019)[11]

Figura 2.4: Sviluppo del numero di impianti di biometano in Europa, (2011-2019)[11]
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Il trend della Figura 2.3 è spiegato dalle politiche energetiche intraprese
dai Paesi membri nel periodo 2000-2015, basate su incentivi statali erogati per
questo tipo di tecnologia. Tuttavia il recente calo dei livelli di sovvenzione può
spiegare il rallentamento dell’industria del biogas negli ultimi anni. Inoltre vanno
considerati tre fattori che hanno portato a questo rallentamento:

1. L’uso estensivo delle colture energetiche ha portato alla diffusione della
monocoltura di mais su milioni di ettari con intrinseci effetti collaterali
negativi, come la lisciviazione dei nitrati, la degradazione del suolo, l’uso
di pesticidi, la bassa biodiversità e l’alto consumo di acqua [13];

2. Il costo di produzione di elettricità dal biogas rimane alto in confronto
ad altri tipi di energie rinnovabili. Infatti il solare fotovoltaico e l’eolico
onshore hanno registrato una costante diminuzione negli anni dell’LCOE
(Levelized Cost of Energy), mentre L’LCOE del biogas è rimasto pressoché
costante (intorno ai 10 ecent/kWh); [14]

3. La mancanza di un utilizzo efficiente del calore prodotto dalle unità CHP,
soprattutto nelle zone rurali [15].

Nonostante ciò il numero di impianti di biometano, Figura 2.4, nell’UE è più
che triplicato, passando da 187 a più di 660 principalmente grazie all’attuazione
di politiche di incentivazione in diversi Stati membri. Questo è spiegato dal
fatto che la trasformazione del biogas in biometano attraverso l’upgrading, è
stata identificata come una buona alternativa alla generazione di energia e calore,
poiché il biometano può essere immagazzinato nella rete del gas naturale, oppure
essere utilizzato per il trasporto o in unità di cogenerazione urbana [16]. Questo
sviluppo è stato accompagnato da una modifica dell’utilizzo delle materie prime,
spostandosi da colture energetiche dedicate a flussi di rifiuti e residui, come si
evidenzia in Figura 2.5.

I costi di produzione del biometano via digestione anaerobica in Europa sono
all’interno del range 50-90 e/MWh (≃ 0,50-0,90 e/m³). I fattori di costo per
la produzione di biogas includono gli investimenti capitali (CAPEX) ed i costi
operativi (OPEX), la dimensione del digestore, la tecnica di produzione e il
costo della materia prima di approvvigionamento; inoltre i costi di produzione
del biometano includono anche l’unità di upgrading. [17]. In Tabella 2.3 si
riassumono i principali driver dei costi con riferimento ai dati riportati dall’IEA
(International Energy Agency).
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a) b)

Figura 2.5: a) Quota percentuale e b) numero di impianti di produzione totale di
biometano per tipo di materia prima: colture energetiche (colture dedicate) vs. flussi
di rifiuti e residui nell’UE [11].

Tabella 2.3: Panoramica dei valori di costo (2018) per i parametri più importanti
nel processo di produzione della digestione anaerobica del biometano [17]

Dimensioni
digestore
(Nm3/h)

CAPEX∗

(e/MWh)
OPEX∗

(e/MWh)
Upgrading∗

(e/MWh)
Feedstock∗

(e/tDM)

Piccolo 100 25 22

Medio 500 20 17

Grande 1.000 15 12 5 - 12
media in

UE

19 - 36
media in

UE
Molto
grande

> 2.000 -
3.000

- -

∗ Costi convertiti da dollari a euro con tasso di cambio: $1 = e0,85

2.2.3 Biometano nel panorama italiano

l’Italia è attualmente il paese europeo che si mostra più disposto a sviluppare
il biometano. L’Italia ha sviluppato il suo settore del biogas in modo simile alla
Germania, dove la maggior parte del biometano è utilizzato per la produzione
di energia elettrica in impianti di cogenerazione. Tale utilizzo è favorito da
un meccanismo di incentivazione, che prevede, per gli impianti che generano
elettricità da biogas, una tariffa per tutta l’energia prodotta e immessa in rete
(FIT, Feed-in Tariff). L’Italia in passato possedeva la FIT più alta in Europa,
ovvero, 280 e/MWh.
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Gli incentivi promossi tra il 2008 e il 2012 per la valorizzazione del biogas
hanno quindi permesso un rapido miglioramento del settore, grazie in parti-
colare allo sviluppo di colture energetiche. Tuttavia le revisioni dello schema
di sovvenzione applicate nel 2013 (FIT più basso e l’incitamento ad utilizzare
sottoprodotti invece di colture energetiche) hanno poi rallentato la crescita del
settore. Alla fine del 2017 1655 impianti di biogas erano presenti in Italia, ma
solo uno produceva biometano. Questa situazione rifletteva una lacuna nella
legislazione sul biometano che è stata recentemente colmata. Infatti nel marzo
2018 è stato adottato il Decreto Biometano.

Esso mira a sostenere lo sviluppo del biometano e dei biocarburanti avanzati
per il settore dei trasporti. Con tale aggiornamento normativo è stato stanziato
un fondo di 4,7 miliardi di euro messo a disposizione ai fornitori di carburan-
ti, che per fruire delle sovvenzioni devono soddisfare l’aumento dell’obbligo di
miscelazione dei biocarburanti. Questa dotazione finanziaria prevista per il pe-
riodo dal 2018 al 2022 dovrebbe coprire lo sviluppo del settore del biometano
(impianti, infrastrutture e stazioni di servizio) fino a 1,1 miliardi di m3/anno.

Gli incentivi consistono in un reddito minimo per la produzione di biometano,
che può variare in funzione del tipo e della quantità di materie prime utilizzate.
Il reddito più alto è offerto al biometano avanzato, che può essere ottenuto
da specifici tipi di biomassa (letame, colture sequenziali, sottoprodotti agricoli,
frazione organica dei rifiuti solidi urbani). Un recente studio [18] ha dimostrato
che gli incentivi del Decreto Biometano stanno rendendo redditizi gli investimenti
in tecnologie di valorizzazione per gli impianti di biogas esistenti (il tempo di
ritorno dell’investimento sarebbe compreso tra i 3 e i 6 anni). All’inizio del 2019
già 168 richieste, corrispondenti a un potenziale di 1 miliardo di m3/anno di
biometano, sono state formalizzate dalla SNAM (gestore della rete gas italiana)
e una decina di nuovi impianti di biometano sono entrati in funzione.

La rapida crescita del biometano per i trasporti in Italia aprirà la strada
all’utilizzo del biometano in altri settori, in particolare attraverso la creazione e
lo sviluppo di garanzie di origine per il biometano iniettato [18]. In conclusio-
ne per puntare ad un sistema energetico neutrale, l’utilizzo del biometano sarà
determinante per conseguire l’obiettivo di riduzione delle emissioni di gas serra
"Fit For 55" (55% entro il 2030). Il settore del biometano è una realtà commer-
ciale ed industriale in rapida crescita in tutta l’UE, ma per mantenere tali trend
di crescita sono richiesti maggiori investimenti, sostegno politico, riduzione dei
costi e ottimizzazione delle entrate complessive per i produttori [18].
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2.2.4 Standard di qualità del biometano

Al momento non esiste ancora una normativa unica che definisca degli stan-
dard di qualità per il biometano/gas naturale validi su tutto il mercato europeo.
Nelle normative dei singoli paesi uno dei fattori più importanti che viene consi-
derato è l’indice di Wobbe (MJ/Nm3), definito dal rapporto tra il PCS (potere
calorifico superiore) e la radice quadrata della densità relativa del gas rispetto
alla densità dell’aria. Si segnala inoltre che in alcuni Paesi, come Germania
e Francia, ci sono specifiche differenti a seconda che si tratti di un’immissione
limitata o illimitata del biogas/biometano nella rete. In Francia e Germania le
immissioni limitate o illimitate sono rispettivamente note come Rete-H e Rete-
L. Per l’Italia invece si prendono come riferimento le specifiche tecniche per
l’immissione in rete stabilite da SNAM. Si riassumono nella Tabella 2.4.

Tabella 2.4: Standard di Francia e Germania come riportati da Corbellini et al.
(2015) [19], Kapoor et al. (2019) [20] e dagli standard italiani di rete SNAM.

Parametri Francia Germania Italia

PCS (MJ/Nm3) 38,5 - 46,1 (Rete-H) 30,4 - 47,2 36,8 – 47,7
34,2 - 37,8 (Rete-L) - -

Wobbe (MJ/Nm3)
1 48,2 - 56,5 (Rete-H) 48,2 - 56,5 (Rete-H) 49,9 - 55,2

46,1 - 56,5 (Rete-L) 42,5 - 46,8 (Rete-L) -

CO2 (% v/v) < 2,5 < 6 ≤ 3

O2 (% v/v) < 0,01 < 3 ≤ 0,6

H2 (% v/v) < 6 < 5 ≤ 0,5

H2S (mg/Nm3) < 5 mg/m3 < 5 mg/m3 ≤ 6,9

Silossani (ppmSi) - - ≤ 5

S (mg/Nm3) 2 < 15 < 30 ≤ 158,2
1 Indice di Wobbe
2 S = Zolfo totale
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2.3 Tecnologie di upgrading fisico-chimiche

Attualmente esistono cinque tecnologie a scala commerciale che si basano su
processi chimico/fisici per la separazione/trasformazione della CO2 dal CH4 e che
comprendono processi di assorbimento, adsorbimento e separazione a membrana;
inoltre ci sono altre tecnologie basate sul processo criogenico o sull’idrogenazione
chimica, sfruttando specifici catalizzatori, che sono ancora in fase di sviluppo.

In generale, il recupero del metano dai processi fisico-chimici può conseguire
valori > 96%, ma per raggiungere tale livello è necessario agire sui parame-
tri operativi che aumentano i costi operazionali di tali tecnologie quali, l’alta
pressione, la temperatura o l’aggiunta di sostanze chimiche, per garantire una
biometanazione efficiente [7]. Di seguito si elencano le tecnologie che verranno
indagate:

1. lavaggio fisico con acqua (water scrubbing);

2. lavaggio chimico con ammine (chemical scrubbing);

3. lavaggio fisico con solventi organici (physical scrubbing);

4. separazione con membrane (membrane separation);

5. Pressure Swing Adsorption (PSA)

I più comuni impianti di upgrading nell’UE sono basati sulle tecniche di
membrane separation, di water scrubbing e di chemical scrubbing. Nell’ultimo
decennio la separazione a membrana è stata sempre più adottata ed è ora la
tecnica di upgrading più comune, con una quota di mercato di circa il 34% delle
installazioni cumulative al 2019 [17], come riportato in Figura 2.6.

Di seguito vengono sinteticamente riassunte le principali caratteristiche di
tali tecnologie, le loro configurazioni impiantistiche, i loro parametri principali
di confronto, il loro livello di sviluppo, ed infine i principali vantaggi e svantaggi
riportati in letteratura.

Water scrubbing
Tale processo si basa sulla separazione della CO2 dal biogas, grazie alla mag-

giore solubilità in acqua rispetto al CH4 (secondo la legge di Henry, la solubilità
dell’anidride carbonica in acqua a 25 °C è circa 26 volte superiore rispetto al
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a) b)

Figura 2.6: a) Distribuzione cumulativa degli impianti rispetto alla tecnica di upgra-
ding nel 2019 sulla base del numero totale di impianti (576) e capacità totale (261.000
m3/h) e b) Cambiamento cumulativo, negli ultimi dieci anni, rispetto alle tecniche
utilizzate per il biogas upgrading. [11].

metano). I due flussi di acqua e gas scorrono in controcorrente scambiandosi
il contaminante, la CO2 rimane nel flusso liquido, mentre il CH4 è allontanato
con la fase gas. Risulta tuttavia inevitabile che avvenga una contestuale solubi-
lizzazione di una certa percentuale di metano (methane slip), con conseguente
perdita di biometano e produzione di gas effetto serra. Nonostante queste pro-
blematiche il water scrubbing è una delle tecnologie privilegiate nell’upgrading,
grazie alla sua semplicità di funzionamento ed alla capacità di rimuovere anche
altri contaminanti presenti nel biogas come l’H2S. L’efficacia del processo può
variare in funzione delle condizioni operative della colonna (pressione in genere
tra i 4 e i 10 bar e temperatura variabile attorno ai 10°C), ma può anche raggiun-
gere livelli di purificazione elevati, con tenori di metano tra 95-99%, mentre il
methane slip, dipendente dalla tecnologia utilizzata per la colonna, può variare
tra 1-4%.

Si riporta in Figura 2.7 uno schema del processo.

Chemical scrubbing

Dal punto di vista impiantistico lo scrubbing chimico è un processo simile al
processo di water scrubbing, anche se i principi di funzionamento sono differenti.
L’acqua viene sostituita da solventi organici a base amminica, a cui l’anidride
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Figura 2.7: Schema del processo di water scrubbing, in ordine sono presenti: la fase
di pompaggio del gas, lo scrubber, in cui acqua e biogas scorrono controcorrente, lo
step di rimozione dell’umidità, indispensabile per il pompaggio nella linea gas naturale,
e il circuito di ricircolo e pulizia dell’aria [7].

carbonica si lega chimicamente, ottenendo quindi efficienze maggiori (efficienza
di recupero del CH4 nel range 99,5-99,9%). Il funzionamento del processo a
bassa pressione (1-2 bar nella colonna di assorbimento e 1,5-3 bar nella colonna
di strippaggio) comporta consumi energetici inferiori per le fasi di compressione
e pompaggio. La maggiore efficacia a pressioni e a temperature inferiori si riflette
in una riduzione dei costi operazionali e ciò permette la realizzazione di impianti
di dimensioni ridotte, privi d’acqua di scarto. Questi vantaggi comportano però
un maggiore consumo energetico nella fase successiva, con la necessità di trattare
termicamente il solvente in una colonna separata, in modo da rigenerare la
soluzione amminica utilizzata e rompere i legami formatisi con la CO2.

In Figura 2.8 si riporta uno schema del processo.

Physical scrubbing

Il lavaggio fisico, o adsorbimento fisico su solventi organici, è un processo
analogo al water scrubbing, ma in questo caso l’acqua viene sostituita da solventi
di natura organica, i quali hanno una elevata affinità nei confronti della CO2 e
dell’H2S, permettendo così una forte riduzione della dimensione dell’impianto e
dei flussi in gioco, portando infine ad una riduzione dei costi di investimento ed
operazionali. A differenza dello scrubbing ad acqua, l’uso di solventi organici
richiede una fase di condizionamento del gas per rimuovere il vapore acqueo e
diverse fasi di riscaldamento per promuovere un efficiente desorbimento della
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Figura 2.8: Schema di processo del chemical scrubbing; in ordine da sinistra si nota
l’unità operativa di assorbimento costituita da una torre a riempimento accoppiata a
un’unità di recupero del solvente [6].

CO2 a 40°C. Con questa tecnologia è possibile ottenere un biometano con una
percentuale tra 96-98,5% di CH4, con un methane slip < del 2%.

In Figura 2.9 si riporta uno schema del processo.

Figura 2.9: Schema di processo del physical scrubbing [6].

Membrane separation
Le tecnologie di upgrading basate sulla separazione con membrana si fonda-

no sul principio della permeazione selettiva dei componenti del biogas attraverso
una membrana semipermeabile. Le membrane convenzionali per l’upgrading del
biogas trattengono CH4 e N2, e facilitano la permeazione preferenziale di O2,
H2O, CO2 e H2S. I materiali polimerici, come l’acetato di cellulosa, sono preferi-
ti per la fabbricazione di membrane di separazione del biogas rispetto ai materiali
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non polimerici, a causa del loro costo inferiore, della facilità di fabbricazione,
della stabilità alle alte pressioni. Generalmente il biogas all’inizio viene pretrat-
tato rimuovendo contaminanti, quali vapore acqueo e H2S, per evitare problemi
legati alla corrosione. In seguito il biogas viene compresso a 5-20 bar prima della
sua iniezione nell’unità a membrana. L’entità della rimozione dei gas dipenderà
dalla selettività della tipologia di membrana, dalla forza motrice del processo
(costituita da un differenziale di pressione tra i due lati della membrana) e dal
numero di fasi utilizzate. Recuperi di CH4 del 98-99% possono essere raggiunti
in unità gas-liquido o unità gas-gas a due stadi, con ricircolo del permeato dal
secondo modulo. Recuperi del 99-99,5% richiedono progetti più complessi, con
ricircolo, sia del permeato del secondo stadio, che del retentato dalla filtrazione
del permeato del primo modulo.

In Figura 2.10 si riporta uno schema delle possibili configurazioni adottabili.

Figura 2.10: Sistema di separazione a membrana; i) schema generale, ii) configura-
zione a uno stadio, iii) configurazione a due stadi con un ciclo di ricircolo, iv) configu-
razione a due stadi con sweep e v) configurazione a tre stadi con sweep [7].

Pressure Swing Adsorption

Il PSA si basa sull’adsorbimento selettivo di CO2 rispetto al metano CH4,
utilizzando adsorbenti porosi con un’elevata area superficiale specifica come il
carbone attivo, il gel di silice, la zeolite e specifici adsorbenti polimerici. L’e-
sclusione dimensionale e l’affinità di adsorbimento costituiscono i meccanismi di
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separazione di questa tecnologia. Oltre ad un elevato adsorbimento selettivo di
CO2, gli adsorbenti in PSA devono essere non pericolosi, facilmente disponibili,
stabili nel funzionamento a lungo termine e devono presentare un’isoterma di
adsorbimento lineare. Questi adsorbenti sono spesso installati in colonne ver-
ticali operanti in un regime ciclico di pressurizzazione, alimentazione, scarico e
spurgo, che richiede la disposizione di quattro colonne interconnesse in parallelo,
operanti in uno dei quattro stadi descritti. In questa tecnologia lo slip di metano
si aggira attorno a 2,5-6% per i reattori più moderni, con tenori di CH4 in uscita
tra il 96-97%.

In Figura 2.11 si riporta uno schema del processo.

Figura 2.11: Schema del processo PSA, quando la colonna viene saturata con CO2,
la fase di blowdown inizia, riempiendo la colonna di adsorbimento adiacente, preceden-
temente rigenerata, con il gas in uscita dalla colonna satura, che rappresenta la fase
di pressurizzazione di questa nuova colonna di adsorbimento operativa. La colonna
satura viene infine sfiatata a pressione ambiente e spurgata con il biogas purificato per
completare la rigenerazione del letto adsorbente [7].

In Tabella 2.5 si riporta un riepilogo delle tecnologie appena esposte con
alcuni dei principali parametri di riferimento, secondo quanto riportato in lette-
ratura scientifica.
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Tabella 2.5: Confronto tra diverse tecnologie di biogas upgrading, basandosi su dati relativi da letteratura, riferiti sia ad impianti pilota
che full scale [7].

PSA Water
scrubbing

Physical
scrubbing

Chemical
scrubbing

Membrane
separation

Energia richiesta media (kWh/Nm3) 0,25 - 0,30 0,25 - 0,30 0,2 - 0,3 0,05 - 0,15 0,18 - 0,20

Richiesta di calore (kWh/Nm3) No No < 0,2 0,5 - 0,75 No

Temperatura di lavoro (°C) - - 55 - 80 Elevata Elevata

Costo Medio Medio Medio Elevato Elevato

Perdite di CH4 (%) < 4 < 2 2 - 4 < 0,1 <0,6

Efficienza di conversione CH4 (%) 96 - 98 96 - 98 96 - 98 96 - 99 96 - 98

Pre-purificazione Si Consigliato Consigliato Si Consigliato

Co-rimozione H2S Possibile Si Possibile Contaminante Possibile

Co-rimozione di N2, O2 Possibile No No No Parziale

Pressioni operative (bar) 3 - 10 4 - 10 4 - 8 Atmosferica 5 - 8

Pressioni in uscita (bar) 4 - 5 7 - 10 1,3 - 7,5 4 - 5 4 - 6
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2.4 Tecnologie di upgrading biologiche

Le tecnologie biologiche di biogas upgrading sono classificate in funzione del-
la tipologia di metabolismo utilizzato dal consorzio microbico per effettuare le
reazioni biochimiche. Esse si possono dividere in chemoautotrofe e fotosinteti-
che. La maggior parte di queste configurazioni sono state inizialmente allestite
sperimentalmente, mentre ora si registrano principalmente implementazioni a
scala pilota. La via chemoautotrofa pone le sue basi nella conversione della CO2

attraverso la reazione Sabatier (2.5), sfruttando il metabolismo batterico; essa
ha il ruolo di reazione di ossido-riduzione che fornisce energia ai microrgani-
smi, i quali producono gli enzimi in grado di catalizzarla già a basse pressioni
e temperature; quindi a differenza del processo chimico, non ha la necessità di
operare ad elevate pressioni (50 - 200 bar), elevate temperature (300 - 550 °C)
o di adoperare catalizzatori costituiti da costosi materiali.

La via fotosintetica, basata su organismi fotoautotrofi, vede come protago-
nisti le alghe ed i cianobatteri. Questi vengono coltivati in fotobioreattori dove,
ricevendo energia dalla luce solare, assimilano l’anidride carbonica all’interno
della propria biomassa, rilasciando ossigeno molecolare. I vantaggi di questo
processo risiedono nella rimozione simultanea di H2S (grazie alla presenza di
elevate concentrazioni di O2 che ne accelerano la conversione) e CO2 dal biogas,
rappresentata nel sistema (2.4); mentre gli svantaggi si identificano negli elevati
costi di investimento, mediamente più elevati rispetto a quelli delle tecnologie
di upgrading fisico-chimiche [21].CO2 + H2O + CO 2–

3 2HCO –
3

2HS– + 4O2 2H+ + 2SO4
2–

(2.4)

In alcuni studi presenti in letteratura si riportano tassi di rimozione della CO2

maggiori del 98% [7] e tenori di metano del gas in uscita maggiori del 90% [22].
Per quanto tale tecnologia sia sicuramente di interesse, le applicazioni attuali si
limitano alla scala di laboratorio, con qualche applicazione semi-industriale [22].
Il controllo del livello di ossigeno nel biogas purificato, il rapporto liquido/biogas,
il pH, l’alcalinità, la crescita ottimale delle microalghe indipendentemente dalle
variazioni di temperatura stagionali e il trasferimento di massa di CO2, rappre-
sentano le sfide principali per poter rendere tale processo competitivo a scala
industriale [23].

Per completezza si riporta che in letteratura sono presenti studi riguardan-
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ti metodi alternativi che sfruttano il metabolismo batterico per l’upgrading del
biogas, in particolare si evidenziano i metodi bioelettrochimici e di elettrolisi bio-
logica, come riportato negli studi di Vidales et al. (2019) [24] e Zhen et al. (2015)
[25]. Di seguito viene indagato esclusivamente l’upgrading chemoautotrofo, dato
che rappresenta la tecnologia riguardante gli studi di questo elaborato di tesi,
cercando di fornire una presentazione sintetica ma efficace di tale tecnologia.

2.4.1 Upgrading chemoautotrofo

I metodi di upgrading del biogas chemoautotrofo si basano sull’azione di
microrganismi metanogeni idrogenotrofi che sfruttano la CO2 come fonte di car-
bonio per la crescita e la reazione catabolica di ossido-riduzione esotermica (2.5)
(∆ G° < 0 riferito alle condizioni standard: 25°C e 1 bar).

4H2(g) + CO2(g) CH4(g) + 2H2O(l) ∆ G° = -130,7 KJ/mol (2.5)

Prendendo in esame anche l’attività anabolica, la reazione metabolica com-
pleta proposta da McCarty et al. (2001) [26] assume la forma dell’equazione
(2.6), considerando una biomassa idrogenotrofa costituita dalla formula chimica
C5H7O2N.

H2 + 0.262CO2 + 0.008NH +
4 + 0.008HCO –

3 0.008C5H7O2N

+ 0.230CH4 + 0.524H2O (2.6)

Secondo questa reazione, per ogni mole di idrogeno si hanno 0,008 mol di
biomassa, corrispondenti a 0,008 molbiomassa/molH2 · 113 g/molbiomassa = 0,904
g/molH2 di nuova biomassa sintetizzata, mentre la produzione di metano cala a
0,23 molCH4/molH2 , contro il rapporto 1:1 della reazione catabolica.

Il notevole vantaggio di questa tecnologia risiede nel fatto che la CO2 viene
convertita in metano, invece di essere rimossa dalla miscela, così da ottenere
un duplice vantaggio: l’aumento della portata di biometano e il risparmio dello
smaltimento della CO2 separata. Tuttavia, per rendere il metodo di upgrading
biologico rinnovabile, l’idrogeno richiesto nella reazione deve derivare da una
fonte anch’essa rinnovabile. In questo contesto si inserisce la nuova tecnologia
power to gas (P2G), ovvero l’utilizzo dell’eccesso di energia elettrica prodotto
dalle fonti rinnovabili (in particolare solare ed eolico); con tale surplus si procede
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alla produzione di H2, immagazzinando poi tale energia in un vettore energeti-
co come il biometano, che può essere facilmente immesso nella rete nazionale o
utilizzato in un secondo momento per produrre nuova energia. Al giorno d’oggi
è stata identificata l’elettrolisi dell’acqua, come sola tecnologia sostenibile per
installazioni a larga scala, destinata alla produzione dell’idrogeno "verde" usa-
to in biometanazione [6]. Nella comunità scientifica si parla di biometanazione
sfruttando l’idrogeno, perché allo stato attuale il suo utilizzo come vettore ener-
getico presenta una serie di problematiche non ancora risolte che ne limitano il
suo uso diretto:

• l’H2 presenta una densità volumetrica più bassa rispetto al metano (10,88
MJ/m3 contro 36 MJ/m3) e questo comporta volumi di stoccaggio mag-
giori;

• mancanza di una rete di distribuzione sviluppata quanto quella del metano;

• lo stoccaggio in fase liquida dell’idrogeno non è stabile (vista la bassissima
temperatura di ebollizione -253°C); per mantenerlo è necessario sottrargli
calore, il che implica il consumo di una certa quantità di energia.

Quindi l’upgrading biologico del biogas si configura sia come una valida alter-
nativa sia come un metodo capace di integrare ed utilizzare in modo efficiente
più fonti di energia rinnovabile con funzione di "buffer". Esistono tre solu-
zioni impiantistiche attualmente disponibili che si basano su processi biologici
chemoautotrofi: sistemi in-situ ed ex-situ e sistemi ibridi. I primi due sono
sviluppati a scala pilota e di laboratorio con qualche implementazione a scala
dimostrativa, mentre i sistemi ibridi che integrano le caratteristiche delle altre
due configurazioni, rappresentano invece una realtà ancora in fase di sviluppo.

In Figura 2.12 si riporta una rappresentazione schematica delle tre confi-
gurazioni.

2.4.2 Reazioni primarie, secondarie e fenomeni di compe-

tizione

La reazione esotermica (2.5) rappresenta il percorso di metanogenesi princi-
pale dato che possiede un’energia libera di Gibbs in valore assoluto decisamente
elevato rispetto alle reazioni secondarie presenti. Elevate concentrazioni di idro-
geno possono indurre la trasformazione spontanea della popolazione batterica
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Figura 2.12: Schema dell’upgrading biologico in-situ, ex-situ e ibrido [7].

[7], agendo da forzante del processo, promuovendo lo spostamento della comuni-
tà microbica verso una selezione degli organismi più adatti ad ottenere energia
per l’anabolismo, sfruttando così tale gas, a discapito delle specie incapaci di
assicurare la propria sopravvivenza. Infatti il minore contributo alla metano-
genesi apportato dagli archaea idrogenotrofi nella digestione anaerobica non è
dovuto alla ridotta capacità produttiva, quanto invece alla presenza di condi-
zioni limitanti in termini di quantità di substrato disponibile. Ma all’interno
del consorzio microbico vi possono essere dei fenomeni che competono con gli
archaea idrogenotrofi, perciò è fondamentale assicurare la riuscita del proces-
so, garantendo le condizioni ottimali per l’attività di tali microrganismi. Come
evidenziato in Figura 2.13 vi sono altri meccanismi che concorrono alla via
metabolica primaria.

Il secondo metabolismo responsabile dell’upgrading del biogas chemoauto-
trofo è indiretto; coinvolge i batteri omoacetogenici e si basa sulla conversione di
CO2 in acetato ed è anch’esso un processo esotermico. L’aumento delle concen-
trazioni di H2 tende a favorire il metabolismo dei batteri omoacetogeni, secondo
il percorso Wood-Ljungdah delle reazioni (2.7), (2.8):

4H2 + 2CO2 CH3COOH + 2 H2O ∆ G° = -104,5 KJ/mol (2.7)

CH3COOH CH4 + CO2 ∆ G° = -31,0 KJ/mol (2.8)

Tale percorso è generalmente sfavorito nella digestione anaerobica, dato che
l’elevata presenza di acido acetico induce il processo inverso di conversione di
CH3COOH, ad opera dei Syntrophic Acetate Oxidizers (SAO) secondo la (2.9)
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Figura 2.13: Percorsi metabolici della metanogenesi basata sull’idrogeno [7].

:

CH3COOH + 2 H2O 4H2 + 2CO2 ∆ G° = +104,5 KJ/mol (2.9)

Dal punto di vista biochimico la via indiretta di produzione del metano, lega-
ta ad un effetto sinergico dei microrganismi omoacetogeni e di quelli acetoclasti,
ha bisogno di consumare più energia per il mantenimento e la crescita cellula-
re, rispetto alla via diretta dei microrganismi idrogenotrofici. Di conseguenza
quasi tutto l’H2 dell’acetogenesi viene convertito in CH4 dal processo principale.
Per questo motivo un modo ideale per facilitare il consumo di idrogeno sarebbe
quello di far avvenire la reazione (2.5) ed inibire il meccanismo indiretto delle
reazioni (2.7), (2.8), [27]. Inoltre è necessario prestare attenzione nel processo,
visto che la produzione di VFA nelle colture miste e la loro successiva conversio-
ne a metano e anidride carbonica secondo la (2.8), non sono sempre assicurate,
dato che è necessario lo sviluppo di una popolazione acetoclasta capace di de-
gradare l’acetato prodotto, con possibile rischio di accumulo di acidi volatili e
conseguente abbassamento del pH. Un ulteriore problema gestionale risiede nel
fatto che la presenza di un maggior numero di colonie di microrganismi si riflet-
te in un aumento del dosaggio di nutrienti, a seguito dei fenomeni competitivi
in atto, con un incremento dei costi operazionali. Un altro ceppo di micror-
ganismi che può competere con gli idrogenotrofi sono i batteri solfato-riduttori
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(Sulphate-Reducing Bacteria, SRB). Secondo la reazione (2.10) essi utilizzano
idrogeno per ridurre composti dello zolfo quali SO2−

4 , SO2−
3 .

4H2 + SO 2–
4 + H+ HS– + 4H2O ∆ G° = -153 KJ/mol (2.10)

Analizzando il ∆ G° di reazione si nota un leggero vantaggio termodinamico
da tale reazione nei confronti della (2.5), quindi ci si può aspettare un possibile
consumo parassita di idrogeno a sfavore degli idogenotrofi. Ecco perché risulta
importante non dosare nutrienti che liberino zolfo in forma ossidata, in modo da
minimizzare il più possibile tale meccanismo competitivo.

2.4.3 Modellistica del processo

L’upgrading biologico del biogas è una realtà recente ancora in fase di svi-
luppo, quindi le attività di modellazione riguardanti questo argomento non sono
numerose. Generalmente i modelli che si occupano dell’upgrading del biogas si
basano sull’ADM1, da cui vengono poi aggiunti/sottratti una serie di processi.
Per citare alcuni studi presenti, Lovato et al. (2017) hanno proposto un modello
per l’upgrading biologico del biogas in-situ [28], mentre Trisha et al. (2021) han-
no sviluppato e validato un modello per il biogas upgrading ex-situ, utilizzando
un reattore TBR [29].

La seguente sezione ha lo scopo di fornire una panoramica delle caratteri-
stiche principali, delle teorie alla base della modellistica dei processi biologici e
delle trasformazioni fisico-chimiche, oltre che di presentare in modo sintetico il
modello ADM1.

Modellistica dei processi anaerobici

Nel contesto della modellistica dei processi anaerobici ed in particolare della
biometanazione è importante sottolineare il lavoro di Pauss et al. (1990) [30].
Il suo gruppo di lavoro si è concentrato sullo studio delle limitazioni del trasfe-
rimento di massa gas-liquido che avviene all’interno di questi sistemi, fornendo
basi per la modellistica del processo e per la stima dei parametri più rappresen-
tativi, tra cui il coefficiente globale di trasferimento KLa. In generale quando si
parla di modellistica dei processi biologici anaerobici e viene considerato un si-
stema alimentato in continuo completamente miscelato, nel quale si considerano
le fasi liquide e gassose omogenee tra di loro, i bilanci di massa dei metaboliti
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gassosi possono essere stabiliti per entrambi gli stadi liquido e gassoso (2.11) e
gas (2.12), secondo le seguenti equazioni:

d[gas]L
dt

· VL = QL · ([gasL,in]− [gasL,out])± biological rate

± physicochemical rate +KLa · ([gas]∗L − [gas]L) · VL (2.11)

d[gas]G
dt

· VG = [ ˙ng,in] − [ ˙ng,out] − KLa · ([gas]∗L − [gas]L) · VL (2.12)

Tale bilancio rielaborato da Pauss et al. (1990) esprime la variazione delle
moli nell’unità di tempo all’interno del volume di controllo considerato; infatti i
termini tra parentesi quadre rappresentano le concentrazioni molari delle specie
coinvolte [mol/L] rispetto alla loro fase (pedice L = fase liquida, pedice G = fase
gas), QL rappresenta la portata liquida alimentata, VL [L] e VG [L] sono i volumi
della fase liquida e gas, KLa è il coefficiente globale di trasferimento di massa
gas-liquido per la specie considerata e il termine [gas]∗L [mol/L] rappresenta la
concentrazione a saturazione in equilibrio tra le fasi. Il termine biological rate
rappresenta la variazione delle moli legata all’attività della biomassa rispetto al
substrato considerato e può essere espressa in termini generici dalla cinetica di
Monod secondo la (2.13)

biological rate = −νmax ·
S

S +Ks

·X · VL (2.13)

Dove νmax è la velocità specifica di rimozione del substrato [molrimosse

gbiomassa·d
], S e KS

sono rispettivamente le concentrazioni del substrato e la costante di semisatura-
zione espresse in [mol/L] e X è la concentrazione della biomassa [g/L]. Mentre il
termine physicochemical rate raggruppa all’interno tutti quei fenomeni chimico
fisici che si instaurano nel volume di controllo, oltre al trasferimento di massa
gas-liquido. Tali equazioni forniscono la base per la modellazione nei processi
anaerobici e sono l’ossatura su cui si fonda l’ADM1.

Anaerobic Digestion Model No. 1

Il modello di digestione anaerobica n. 1 (ADM1) consiste in un sistema di
equazioni che ha lo scopo di modellizzare il processo di digestione anaerobica
della sostanza organica. Può essere implementato come sistema di equazio-
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ni differenziali (DE) o come un sistema di equazioni differenziali e algebriche
(DAEs); è costituito da 24 variabili di stato dinamiche, che coinvolgono 19 pro-
cessi biochimici, 3 trasferimenti gas-liquido e reazioni acido-base, che possono
essere sia differenziali che algebriche. Tuttavia, anche se l’ADM1 è uno stru-
mento di successo nel campo della ricerca, non lo è ancora come vero strumento
di progettazione [31]. Il modello considera:

• tre fasi biochimiche (acidogenesi, acetogenesi e metanogenesi), una fase di
disintegrazione extracellulare e una fase di idrolisi extracellulare;

• trasferimenti di massa gas-liquido di CH4, CO2 e H2;

• reazioni acido-base.

Il consumo di substrato e la crescita della biomassa sono descritti dalla cine-
tica di Monod, mentre il decadimento è formalizzato da una cinetica del primo
ordine. Un esempio di cinetica di Monod, riguardante la variazione nel tem-
po della biomassa idrogenotrofa d[Xh2]

dt
che utilizza come substrato l’idrogeno, è

riportata nella (2.14):

d[Xh2]

dt
= µmax,Xh2 ·

Sh2

KS,h2 + Sh2

·Xh2 · I12 − kdec,Xh2 ·Xh2 (2.14)

Dove µmax,Xh2 rappresenta la massima velocità specifica di crescita della bio-
massa idrogenotrofa [d−1], Sh2 è la concentrazione del substrato in fase liquida
[kgCOD/m3], KS,h2 è la costante di semisaturazione [kgCOD/m3], Xh2 è la concen-
trazione della popolazione microbica che utilizza H2 come substrato [kgCOD/m3],
I12 è un fattore di inibizione, funzione del pH. Le interazioni gas-liquido sono
descritte dalla legge di Henry, perché la fase liquida è relativamente diluita e le
fasi gassose e liquide a contatto raggiungono uno stato stazionario l’una rispetto
all’altra:

KH · pgas,i,ss − Sliq,i,ss = 0 (2.15)

Dove Sliq,i,ss è la concentrazione della fase liquida allo stato stazionario per il
componente i [kmol ·m3]; pgas,i,ss è la pressione parziale della fase gassosa allo
stato stazionario del componente i [bar]; e KH è la costante di Henry (kmol ·m3

·bar−1). La cinetica dei trasferimenti di massa gas-liquido è spiegata dalla teoria
del doppio film (paragrafo 2.7.1); nel modello il rateo di trasferimento di massa
relativo alla componente i, ρT,i [kgCOD ·m−3 · d−1] è espresso dalla (2.16):
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ρT,i = KLai · (Sliq,i −KH · pgas,i) (2.16)

Infine le reazioni acido-base sono descritte attraverso equazioni algebriche,
utilizzando le costanti di dissociazione acido-base caratteristiche per ogni spe-
cie chimica. La peculiarità di tali equazioni algebriche è che evolvono molto
rapidamente rispetto alle equazioni differenziali che sono presenti nel modello;
difatti possono sempre essere considerate all’equilibrio. Per concludere l’ADM1
è un modello che è costituito da tanti processi interconnessi tra di loro, che ne
aumentano quindi la complessità, ma rimane un buon punto di partenza per
provare a modellizzare sistemi biochimici, quali appunto le prove sperimentali
di SHMA.

2.4.4 Parametri operativi di processo

Prima di presentare le tipologie di processi di biogas upgrading biologico
(configurazioni in-situ e ex-situ), le loro caratteristiche e le tipologie di reattori
che sono stati implementati, è importante delineare quali sono i parametri opera-
tivi di maggior interesse nell’ambito della biometanazione, ovvero quei parametri
che possono essere modificati durante le operazioni di gestione del sistema. Di
seguito sono elencati i parametri operativi dei quali verranno forniti significati
e implicazioni pratiche nelle loro regolazioni:

• pH, alcalinità ed equilibrio calcio-carbonico;

• temperatura;

• nutrienti;

• tempo di residenza idraulico (Hydraulic Retention Time, HRT) e tempo
di residenza cellulare (Sludge Retention Time, SRT);

• tempo di residenza del gas nel reattore (Gas retention time, GRT);

pH, alcalinità ed equilibrio calcio-carbonico
Nella metanogenesi idrogenotrofa pH ed equilibrio calcio-carbonico risultano

parametri di vitale importanza. Il pH permette la sopravvivenza di una po-
polazione batterica idrofila, mentre il secondo è correlato alla concentrazione
dell’anidride carbonica disciolta in acqua, che rappresenta uno dei due substrati
necessari, affinché gli archaea compiano metanogenesi idrogenotrofa [32]. La
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CO2 non si discioglie semplicemente in acqua seguendo la legge di Henry, ma
reagisce con essa, formando acido carbonico H2CO3, che a sua volta, essendo
un acido debole, si dissocia in funzione del pH in ione bicarbonato HCO−

3 e
ione carbonato CO2−

3 , secondo il sistema definito dell’equilibrio calcio-carbonico
(2.17):

CO2(l) kHCO2·CO2(g)

H2O H+ + OH–

CO2(l) + H2O H2CO3

H2CO3 H+ + HCO –
3

H+ + CO 2–
3 HCO –

3

CO2(l) + H2O + CO 2–
3 2HCO –

3

(2.17)

La trasposizione grafica di tale equilibrio chimico è rappresentata nel dia-
gramma di Bjerrum dell’equilibrio calcio-carbonico in acqua, riportato in Figura
2.14.
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Figura 2.14: Diagramma di Bjerrum dell’equilibrio calcio carbonico in acqua a 25°C
e 5000 ppm di salinità

Si può notare come ad un aumento del pH si ha uno spostamento dell’equili-
brio dalla CO2 disciolta verso la formazione di ioni bicarbonato e carbonato. La
relazione che lega pH e alcalinità è ampiamente nota e studiata nell’ambito del
trattamento acque ed è dovuta all’equilibrio formato tra l’anidride carbonica,
il bicarbonato e il carbonato. McCarty (1964) affronta la questione in maniera
empirica attraverso l’elaborazione di un grafico che correla la presenza di CO2
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nello spazio di testa con il pH e l’alcalinità del reattore, Figura 2.15. Un in-

Figura 2.15: Relazione tra alcalinità, pH e CO2 in un reattore anaerobico [33]

cremento della portata di CO2 alimentata, non bilanciato da un aumento nei
consumi da parte della biomassa batterica, causerebbe in base al sistema (2.17)
un innalzamento della sua concentrazione in fase acquosa e, di conseguenza, la
formazione di nuova alcalinità accompagnata ad un abbassamento del pH. Gli
idrogenotrofi mostrano spesso un intervallo di pH ottimale tra 6,5-8,2 fino ad un
massimo di 8,5 [34], sia in condizioni di mesofilia, che di termofilia. Risulta evi-
dente che, per poter ottenere substrato in forma di CO2 disciolta, il pH adatto
alla sopravvivenza non possa superare la soglia di 8,5, oltre cui si raggiunge la
quasi completa assenza della CO2 in forma disciolta, a favore dei carbonati e bi-
carbonati. Il grafico di Figura 2.15 permette quindi di determinare la quantità
di alcalinità richiesta al mantenimento del pH ai livelli ottimali per il metaboli-
smo idrogenotrofico, in presenza di un certo tenore di CO2 nello spazio di testa.
Per ottenere concentrazioni di CO2 inferiori al 5 %, richieste da un processo di
upgrading, risulta necessario avere alcalinità di circa 750 - 1250 mg CaCO3/L,
per pH di processo di 7,4 - 7,8. É quindi importante mantenere le condizioni
ottimali per la vita batterica e per il funzionamento del reattore; ad esempio,
una bassa alcalinità potrebbe compromettere la sua stabilità; infatti essa ha la
funzione di potere tampone nei confronti di cambi repentini di pH, dovuti ad
esempio a dosaggi errati di reagenti o ad inibizioni dell’attività dei microrga-
nismi. Mentre a pH ed alcalinità più elevate, si osserva una minore presenza
della CO2 nello spazio di testa, ma questo non garantisce sempre le migliori
prestazioni della biomassa idrogenotrofa; infatti studi recenti hanno dimostrato
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che l’attività di tale biomassa è sì funzione del pH, ma anche dipendente dalla
temperatura di lavoro e allo stesso tempo funzione specifica della tipologia di
microrganismi che si sviluppano nel reattore. In Tabella 2.6 sono riportati a
titolo d’esempio alcune tipologie di microrganismi e il loro pH ottimale di lavoro
in condizioni di mesofilia, in base a studi riportati in letteratura.

Tabella 2.6: Intervallo di pH e temperatura di alcune specie metanogeniche che
utilizzano come substrati di crescita H2 e CO2 secondo Strevett et al. (1995) [35]

Specie metanogenica
autotrofa considerata

Temperatura ottimale
[°C]

pH ottimale

Methanobacerium

Formicicum 37 6,8 - 7,8
Bryantii 37 6,9 - 7,2

Uliginosum 37 - 40 6,8 - 8,5

Methanococcus

Vannielli 36 - 40 7,0 - 9,0
Deltae 37 7,0

Moripaludis 35 - 39 6,8 - 7,2

Methanosarcina

Vacuolata 37 - 40 7,5
Barkeri 30 - 40 7,0

Temperatura
È stato dimostrato che la temperatura operativa è un parametro importante

per l’efficienza della biometanazione, comportando una modifica della popola-
zione microbica; organismi caratterizzati dalle cinetiche più favorevoli tendono
a competere e scalzare le specie meno adatte a quelle condizioni (generalmen-
te le cinetiche risultano più favorevoli all’aumentare della temperatura, come
si può notare in Figura 2.16). Si può quindi distinguere tra archaea mesofili
(35-45°C), termofili (55-60°C) e ipertermofili (fino a 65 °C).

É importante sottolineare che l’incremento della temperatura comporta a
livello teorico un decremento della solubilità dell’idrogeno, come osservabile dalla
Figura 2.17.

Tuttavia studi recenti hanno dimostrato che la maggiore velocità di rimozio-
ne del substrato potrebbe stimolare maggiormente il gradiente del trasferimento
di massa gas-liquido, andando quindi a compensare in parte la minor solubilità
indotta dall’aumento della temperatura [36]. Tuttavia, indipendentemente dalle
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Figura 2.16: Effetto della temperatura sulle cinetiche di degradazione anaerobica. In
tratteggio, sono indicati gli intervalli ottimali di lavoro e, in grigio, quelli non ottimali
[5]

T °C 

Figura 2.17: Effetto della temperatura sulla concentrazione disciolta di idrogeno e
sulla concentrazione a saturazione, ipotizzando di adottare una KLa pari a 100 d−1 e
una pressione parziale dell’H2 pari a 1,6 bar, e costante di Henry calcolata alla tem-
peratura di riferimento con la legge di van’t Hoff. Si può notare come un aumento di
temperatura, comporta al pari delle altre condizioni operative, una diminuzione della
concentrazione a saturazione, e allo stesso tempo un minor gradiente di trasferimento,
producendo quindi al medesimo istante temporale una concentrazione di idrogeno di-
sciolta minore.

condizioni di temperatura, un periodo di adattamento è necessario per i micror-
ganismi, in modo da essere in grado di metabolizzare efficientemente i gas CO2

e H2.
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In letteratura sono presenti studi che riportano prestazioni molto differenti:
ad esempio nello studio di Nanshi Dong et al. (2018) [36], sono state confrontate
le performance di colture idrogenotrofe in sistemi batch alimentati con CO2 e
H2, in condizioni termofiliche e ipertermofiliche (55°C, 65°C e 70°C). É stato ri-
scontrato che il tasso di produzione di metano a 70 °C era oltre 4 volte superiore
a quello a 55°C, risultando quindi migliorata l’attività dei metanogeni idrogeno-
trofi, anche se è stato rilevato un maggiore tempo di lag. Anche Luo e Angelidaki
(2012) [37] hanno dimostrato che la resa di CH4 in condizioni termofile (55°C)
era del 60% superiore a quella in condizioni mesofile (37°C), utilizzando un reat-
tore anaerobico contenente una coltura idrogenotrofa arricchita e alimentato con
biogas e idrogeno.

Nutrienti

Uno dei fattori che acquisisce notevole importanza nel caso dell’upgrading,
in particolare nel caso dell’upgrading ex-situ, è rappresentato dall’apporto di
nutrienti al sistema, dal momento che è tipicamente assente un alimento liquido
da degradare che assicuri i carichi di substrati ed elementi essenziali alla crescita
batterica [38]. Le sostanze in questione vengono classificate in base ai quantita-
tivi richiesti e alla natura chimica. Tra i fattori inorganici si possono distinguere
i macronutrienti, necessari in quantità relativamente elevate, quali N, P e S,
come agenti principali costituenti del materiale cellulare (proteine, DNA, RNA,
carboidrati) ([39],[40]), seguiti poi da elementi quali Cl, K, Fe, Mg e Na, dai mi-
cronutrienti, assimilati in quantità minori, fanno parte di quest’ultima categoria
Al, B, Co, Cu, Mn, Mo, Ni, Se, W e Zn.

Organismi autotrofi quali gli archaea sono tuttavia costretti a ricavare dal-
l’ambiente esterno anche composti organici essenziali, che non sono in grado di
sintetizzare in modo indipendente. Essi sono detti fattori di crescita organici,
utilizzati in quantità variabili da organismo a organismo, come precursori o co-
stituenti del materiale cellulare, i quali possono essere suddivisi in tre classi: gli
aminoacidi, le basi azotate e le vitamine [41].

Non è sufficiente che un elemento sia presente nell’ambiente di crescita per
poter essere metabolizzato dalla biomassa; infatti, a prescindere dal sistema di
trasporto con il quale il nutriente attraversa la membrana cellulare, esso deve
essere biodisponibile. La biodisponibilità implica che un dato elemento possa
risultare assimilabile da parte dei microorganismi solo se esistente nella fase
corretta e nella forma chimica adatta: la concentrazione dell’elemento, quelle di
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altre specie chimiche (carbonati, fosfati, solfuri), il potenziale redox, il pH, la
temperatura, l’HRT del sistema, i fenomeni di complessazione e di adsorbimento
rappresentano fattori rilevanti ed in alcuni casi interdipendenti nel definire la
biodisponibilità dei nutrienti ([38], [42]).

HRT e SRT

L’HRT è un parametro che descrive il tempo medio di permanenza di una
molecola liquida nel reattore, definito dalla (2.18):

HRT =
Vreattore

QL

(2.18)

Dove Vreattore è il volume [L] del reattore e QL [L/d] la portata alimentata. Nei
processi di biometanazione generalmente le portate liquide di lavoro non sono
elevate, ma in ogni caso è necessario fornire ai reattori nutrienti, correttivi acidi
e basici e acqua. l’SRT rappresenta invece il tempo medio di permanenza della
biomassa nel reattore, calcolato come il rapporto tra la biomassa presente nel
reattore (Biomassain) e la biomassa uscente da esso (Biomassaout) secondo la
(2.19):

SRT =
Biomassain
Biomassaout

(2.19)

Nei sistemi di upgrading che utilizzano reattori CSTR, l’HRT e l’SRT coinci-
dono. Mentre nei reattori che utilizzano tecnologie con biomassa adesa è possi-
bile disaccoppiare tali parametri. L’HRT rappresenta un importante parametro
di gestione, in quanto in un sistema CSTR definisce anche il tempo medio di
permanenza della biomassa. Esso ad esempio può essere regolato, agendo sul-
la portata alimentata, per dilavare popolazioni microbiche che potrebbero svi-
lupparsi all’interno del reattore e che potrebbero competere con gli organismi
idrogenotrofici. Ovviamente sarà necessario identificare l’SRT limite di processo
della popolazione idrogenotrofa e quindi l’HRT limite, il quale dovrà risultare
maggiore. l’SRT limite è possibile calcolarlo utilizzando le formule a disposi-
zione nella modellazione dei processi biologici della depurazione delle acque che
definiscono:

SRTlim =
1

µmax − kd
(2.20)

Dove µmax [1/d] è la massima velocità di crescita della biomassa, espressa
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in condizioni di substrato non limitante, funzione della temperatura di processo
e kd [1/d] è la costante di scomparsa della biomassa, anch’essa funzione della
temperatura, entrambi i parametri sono specifici della popolazione microbica
considerata.

Gas retention time (GRT)
Tale parametro determina il tempo medio di permanenza di una molecola

gassosa all’interno del reattore. Tuttavia la sua definizione non può essere for-
mulata in modo univoco, in quanto nel processo di metanogensi idrogenotrofa
la portata di gas varia tra la sezione di ingresso e la sezione di uscita, dato
che, basandosi sulla stechiometria della (2.5), si ha un consumo di cinque moli
di reagenti gassosi rispetto alla produzione di una mole di CH4. In letteratura
alcuni studiosi hanno in ogni caso riportato un metodo di calcolo per il GRT,
Rusmanis et al. (2019) [43] lo hanno definito nel seguente modo:

GRT =
Vtesta

Qin +Qout

2

(2.21)

Dove Vtesta [L] rappresenta il volume dello spazio di testa e il denominatore ri-
porta la media delle portate entranti ed uscenti [L/d], espresse nelle condizioni
effettive di lavoro. Il volume da considerare dovrebbe essere teoricamente la
somma del volume dello spazio di testa e del volume delle bolle di gas che si
formano nella risalita, ma data l’impossibilità della misurazione, si accetta per
approssimazione l’utilizzo del solo volume dello spazio di testa. Tale parametro
governa, sia la volumetria del reattore, che l’efficienza stessa del sistema di up-
grading, in quanto un minore GRT permette di avere reattori più compatti, ma
questo influisce sul tempo medio di residenza del gas, quindi sulla sua disponibi-
lità ad essere disciolto ed utilizzato dai microrganismi. Pertanto è evidente che,
per un funzionamento ottimale del sistema che comporti una minimizzazione dei
costi ed una massimizzazione delle prestazioni, sia necessario trovare un modo
per disaccoppiare il GRT dalla volumetria. Vengono in aiuto, in questo senso,
i ricircoli dello spazio di testa del gas, i quali permettono di mantenere pres-
sochè invariata la volumetria, intervenendo sull’efficienza di upgrading; inoltre
forniscono al sistema un ulteriore grado di libertà per la modifica della KLa.
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2.4.5 Parametri prestazionali

Con parametri prestazionali si intende tutta una serie di benchmarks che
definiscono in modo rapido la produttività dei reattori e le loro prestazioni,
in modo da poter stabilire un confronto fra differenti sistemi. Tali processi
perseguono l’obiettivo di massimizzare le produzioni, minimizzando i volumi,
quindi i costi di investimento ed i costi di gestione. Di seguito vengono elencati
alcuni dei parametri che vengono utilizzati per definire le capacità dei sistemi di
upgrading biologico:

• Methane Evolution Rate (MER);

• Methane Yield (MY) ;

• efficienza di conversione dell’H2;

• efficienza di conversione della CO2;

• qualità del metano prodotto.

Methane Evolution Rate (MER)
Il MER fornisce una rapida quantificazione delle prestazioni del processo

di upgrading biologico, in quanto rappresenta la produttività volumetrica del
reattore. MER [LN CH4/Lreattore/d] viene calcolato, sulla base della portata
volumetrica media giornaliera di metano generato (QCH4,out − CH4,in) [LN/d]
e il volume del reattore VR, in accordo alla (2.22).

MER =
CH4,out − CH4,in

VR

(2.22)

Methane Yield (MY)
Il Methane Yield quantifica invece la resa di metanazione dell’idrogeno en-

trante. Il valore di YCH4 [LN CH4/LN H2], in un sistema ad alta efficienza,
dovrebbe tendere al massimo teorico di 0,230 - 0,239, sulla base della reazione
metabolica completa di metanogenesi idrogenotrofica proposta da Rittmann e
McCarty (2001). Tale parametro si calcola, sulla base della portata volumetri-
ca media giornaliera di metano generato [LN/d] e di idrogeno entrante H2,in,
[LN/d], in accordo alla (2.23).

MY =
CH4,out − CH4,in

H2,in

(2.23)
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Efficienza di conversione dell’H2

L’efficienza di conversione dell’H2 (η H2 [%]) quantifica l’idrogeno gassoso che
è stato trasferito nel liquido e poi utilizzato nei processi biologici o eventualmente
accumulato nel liquido. L’efficienza di utilizzazione è quindi funzione, sia delle
capacità di trasferimento del sistema, che dell’attività della biomassa [44] ed
è calcolato attraverso la (2.24), rispetto alle portate volumetriche di idrogeno
entranti H2,in [LN/d] ed uscenti H2,out [LN/d]:

η =
H2,in −H2,out

H2,in

(2.24)

Efficienza di conversione della CO2

Tale parametro ha lo stesso significato dell’η H2, anche se, in ragione dei
molteplici equilibri chimico-fisici che si instaurano nel sistema calcio-carbonico,
solamente dopo un appurato conteggio nei bilanci di massa della CO2, calcola-
ti i contributi della CO2 sequestrata sotto forma di bicarbonati e carbonati, è
possibile utilizzare questa quantità per esprimere in maniera accurata la produ-
zione di metano che è correlabile al consumo di anidride carbonica, secondo la
reazione (2.5). L’efficienza di conversione η CO2 [%] è calcolata attraverso la
(2.25) rispetto alle portate volumetriche di anidride carbonica entranti CO2,in

[LN/d] ed uscenti CO2,out [LN/d]:

ηCO2 =
CO2,in − CO2,out

CO2,in

(2.25)

Qualità del metano prodotto
I sistemi Power-to-CH4 generalmente mirano a produrre gas equivalente al

gas naturale fossile per sfruttare l’infrastruttura di gas naturale esistente. Le
deviazioni nella qualità del gas prodotto dagli standard del gas naturale richie-
dono la purificazione del gas a valle, per conformarsi all’infrastruttura del gas
naturale, il che aumenta il costo complessivo del processo. Ecco perché la concen-
trazione del metano nel prodotto finale, CH4 (% v/v), risulta uno dei parametri
prestazionali chiave del processo.
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2.5 Configurazioni reattoristiche

In questa sezione sono presentate le due tipologie di upgranding biologi-
che chemoautotrofo maggiormente trattate in letteratura nell’ultimo decennio:
upgrading in-situ ed ex-situ. Di seguito saranno trattate le teorie, le configura-
zioni, i vantaggi e gli svantaggi che caratterizzano queste due tecnologie. Infine
si forniscono alcuni dei risultati riportati nei casi di studio presenti in lettera-
tura scientifica, focalizzandosi maggiormente sull’upgrading ex-situ, essendo la
configurazione del reattore pilota presente nella sperimentazione effettuata.

2.5.1 In-situ biogas upgrading

Nei sistemi in-situ l’H2 viene iniettato all’interno di un reattore di biogas per
essere accoppiato con la CO2 endogena, che viene prodotta nel digestore anaero-
bico, per essere convertita in CH4 dall’azione di archaea metanogeni autoctoni
[45]. Il processo può portare fino al 99% [7] di recupero di metano, nei casi in cui
i parametri operativi (ad esempio il pH) sono completamente monitorati e con-
trollati. Una delle principali sfide tecniche che questa tecnologia deve affrontare
è legata all’aumento del livello di pH a valori superiori a 8,5, che porta all’ini-
bizione della metanogenesi. L’aumento del pH è attribuito alla rimozione del
bicarbonato, che è il buffer chiave nel processo di upgrading del biogas. Come
mostrato nella (2.26), la CO2 disciolta nella fase liquida del reattore è dissociata
in H+ e HCO−

3 . L’utilizzo di CO2 porterà a una diminuzione di H+, causando
un aumento concomitante del pH:

CO2 + H2O HCO –
3 + H+ (2.26)

Esperimenti precedenti in reattori di upgrading in situ hanno mostrato una
leggera inibizione della metanogenesi dovuta al consumo di bicarbonato [46],
verificando la tesi che, nei sistemi convenzionali di produzione di biogas, un pH
di 8,5 è la soglia per un processo ottimale di biometanazione, sia per condizio-
ni mesofile, che termofile. Per alleviare questa sfida tecnica, è stata proposta
la co-digestione con rifiuti acidi, allo scopo di arrestare l’aumento del pH [47].
Un’altra questione importante, che deve essere considerata durante il processo
in-situ, è legata all’ossidazione degli acidi grassi volatili (VFA) e degli alcoli,
che è termodinamicamente fattibile solo nei casi in cui la concentrazione di H2 è
molto bassa (≤ 10 Pa). Introducendo improvvise ed elevate concentrazioni di H2
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nel reattore di biogas, ci si aspetta che la degradazione dei VFA non sia più pos-
sibile. Di conseguenza il sistema potrebbe diventare squilibrato o, addirittura,
nel caso peggiore potrebbe essere totalmente deteriorato, a causa di un eccesso
di acidificazione prodotto dall’accumulo di VFA. Un ulteriore parametro chiave
è la solubilizzazione dell’H2 nella fase liquida, poiché i microrganismi possono
utilizzare solamente il gas in forma disciolta. Dato che la solubilità dell’H2 è
molto bassa (costante di Henry a 25°C pari a 7,8 ·10−4 [mol · L−1 · bar−1 ]), si
ha una limitazione al trasferimento di massa gas-liquido che ostacola le presta-
zioni del bioreattore e questo deriva dal fatto che i digestori anaerobici non sono
progettati per massimizzare il trasferimento di massa gas-liquido (una miscela-
zione eccessiva potrebbe danneggiare la struttura e la funzionalità dei flocculi
anaerobici); il che potrebbe limitare le prestazioni della bioconversione in-situ di
CO2 su larga scala. Ecco quindi che diventa fondamentale la scelta dei materiali
e della tipologia di dispositivo utilizzati per la diffusione dell’idrogeno all’interno
del sistema, come pure la scelta dei rapporti di ricircolo della fase gas e della fase
liquida, e della tipologia di reattore, in modo da poter implementare un biogas
upgrading in-situ che dia risultati soddisfacenti. I reattori più diffusi a scala di
laboratorio e/o pilota presenti in letteratura sono i sistemi batch, CSTR e UA-
SB. Di seguito, a seconda della tipologia di reattore utilizzato, vengono forniti
i valori del tenore di metano nel gas di uscita riportate negli studi consultati.
Utilizzando un sistema batch, Agneessens et al.(2017) [48] hanno osservato che il
tasso di assorbimento dell’idrogeno è aumentato rapidamente per concentrazioni
di CO2 < 12%. Tale fatto ha condotto all’aumento del contenuto massimo di
CH4 nel biogas, il quale ha raggiunto un tenore pari all’89% [49]. Per contro, uti-
lizzando un reattore alimentato in continuo nel quale l’idrogeno è stato iniettato
tramite membrane a fibra cava, Luo e Angelidaki (2013) [50] hanno raggiunto
tenori di metano nel gas in uscita pari al 96%. La sperimentazione di Luo et al.
(2014) [51] rappresenta un’innovazione nell’utilizzo delle configurazioni UASB
(Up-flow Anaerobic Sludge Blanket) applicate nell’upgrading in-situ. In questo
lavoro è stato allestito un reattore anaerobico in configurazione UASB, riportato
in Figura 2.18, dove è stata utilizzata una membrana a fibra cava sommersa,
installata in un’unità di degassificazione esterna, allo scopo di strippare la CO2

dalla fase liquida. I risultati hanno mostrato che il ricircolo della fase liqui-
da alimentato, all’unità di desorbimento della CO2, ha incrementato il tenore
di metano, raggiungendo il 71,6%, 90% e 94%, utilizzando quindi un ricircolo
liquido rispettivamente pari a 0,21, 0,42 e 0,63 L/h.
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Figura 2.18: Configurazione in-situ, con reattore anaerobico di tipo UASB con mem-
brana di desorbimento della CO2 posta nell’unità di degassificazione esterna [51]

Di seguito si riporta in Tabella 2.7 un riepilogo dei parametri prestazionali
e operativi di alcuni studi scientifici riguardanti l’upgrading in-situ reperiti in
letteratura.
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Tabella 2.7: Confronto tra diversi reattori di biogas upgrading in-situ, i dati sono presi principalmente da studi eseguiti a scala di
laboratorio e riportano alcuni dei parametri operativi e prestazionali di confronto [7]

Reattore Substrato T
[°C]

HLR
[d]

Portata H2

[L/(L · d)]
CH4

[%v/v]
Rimozione
CO2 %

pH η H2

[%v/v]
rif.

Batch Foglie di mais 52 - - 89,4 66 - 70 7,0 - 8,0 100 [49]

UASB Amido di
patate

55 7 1,8 82 76 8,38 67 [52]

CSTR Letame del
bestiame

55 14 0,68 65 - 8,3 > 90 [53]

CSTR Fanghi 38 20 0,3- 1,7 76,8 - 100 43 - 100 7,89 - 8,43 58 - 99 [48]

CSTR Siero di latte 55 15 0,93 - 1,76 78,4 - 96,1 53 - 91 7,61 - 8,31 - [50]

CSTR Fanghi di
depurazione

37 10 0,92 98,9 99 8 96 [54]

CSTR Letame e amido
di patate

55 - 0,41 86,4 - 8.6 96 [55]
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2.5.2 Ex-situ biogas upgrading

Il biogas upgrading ex-situ si basa sulla fornitura di CO2 e H2 da fonti ester-
ne in un reattore anaerobico che contiene una coltura idrogenotrofica (pura o
arricchita), con conseguente successiva conversione in CH4. Questo metodo na-
sce dalla necessità di superare le problematiche emerse con il processo in-situ,
cercando di disaccoppiare il processo di upgrading dall’obiettivo di stabilizzare
la sostanza organica in AD. Esso ha diversi vantaggi rispetto al processo in-situ,
in quanto:

• garantisce la stabilità del processo perché l’upgrading avviene in un’unità
separata;

• il processo biochimico è più semplice, poiché non c’è degradazione del
substrato organico, in quanto le fasi iniziali della digestione anaerobica,
come l’idrolisi e l’acidogenesi, non sono presenti;

• è un processo indipendente dalla biomassa, in quanto vi è un’unica popo-
lazione indipendente di organismi;

• può essere utilizzata un’altra fonte esterna di CO2 (ad esempio syngas,
CO2 da gassificazione o pirolisi), rendendo il processo più flessibile [45].

L’efficienza di conversione del biogas è dipendente dal tipo di reattore e può
risultare in un contenuto finale di metano tra il 79 e il 98%, [7]. Nello studio
di Lecker et al. (2017) [56] vengono individuate tre configurazioni impiantisti-
che per le quali si evidenziano una buona efficienza di conversione e il possibile
scale-up: i reattori completamente miscelati (Completely Stirred Tank Reactors,
CSTR), i reattori a letto fisso, anche detti filtri anaerobici (Anaerobic Filters,
AF, o Biological Filter Reactors, FBR) e i letti percolatori (Trickle Bed Reactors,
TBR). In Figura 2.19 si riporta uno schema delle configurazioni. Di seguito
vengono esposti i principi di funzionamento di tali reattori, abbinando alla de-
scrizione tecnica anche dei risultati quantitativi delle prestazioni degli stessi in
base agli studi emersi dalla letteratura.

CSTR
Sono sistemi a biomassa sospesa, solitamente costituiti da un volume cilin-

drico, al cui interno viene praticata miscelazione attraverso l’impiego di agitatori
meccanici, agevolando una miscelazione ed una temperatura omogenea nel reat-
tore. Favoriscono inoltre la solubilizzazione dei composti gassosi, incrementando
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Figura 2.19: Schema delle tipologie di reattori per biometanazione: a) CSTR, b)
AF, c) TBR, [56].

la superficie di contatto tra le due fasi [38]. Per aumentare l’efficienza di trasfe-
rimento del gas alla fase liquida, viene spesso adottato un sistema di ricircolo
del gas dallo spazio di testa. Secondo lo studio di Kougias et al. (2017) [45],
nel quale è stato riprodotto un reattore CSTR a scala di laboratorio operante
in condizioni di termofilia, si evince che il principale collo di bottiglia del pro-
cesso è rappresentato dalla limitazione del trasferimento di massa gas-liquido.
Il sistema utilizza un agitatore magnetico rotante ad una velocità di 300 rpm e
un diffusore gas in acciaio inossidabile con dimensione pori di 2 µm. In questo
studio si sono raggiunti tenori di metano in uscita pari al 79%, operando però
con una portata di ricircolo gas pari ad ottanta volte la portata in ingresso, a
conferma del fatto che il diffusore adottato e la miscelazione del sistema non
siano sufficienti per fornire un adeguato trasferimento. Un risultato migliore è
stato riportato nello studio di Bassani et al. (2015) [34], dove viene raggiunto un
contenuto di metano in uscita più elevato, utilizzando diffusori con dimensione
dei pori inferiore a 2 µm. La configurazione reattoristica sperimentata prevede
due CSTR in serie: il primo (V = 1,5 L) è adibito a digestione anaerobica e for-
nisce biogas e digestato in alimento al secondo (V = 2 L), che invece costituisce
l’unità di upgrading. La sperimentazione, condotta in condizioni di mesofilia e
termofilia, ha ottenuto contenuti di metano allo stato stazionario in uscita pari
rispettivamente all’89% e all’85%. In Figura 2.20 si riportano gli schemi delle
due configurazioni utilizzate dagli autori.

AF

I filtri anaerobici a letto fisso sono costituiti da materiali di riempimento in
grado di fornire un supporto alla crescita dei microrganismi, così da permettere
la formazione di un biofilm che garantisca l’attecchimento della biomassa sulla
superficie di tali materiali, massimizzando il contatto tra le fasi gas e liquida e la
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a) b)

Figura 2.20: Schemi delle due configurazioni CSTR utilizzate dagli autori, a) Kougias
et al. (2017) e b) Bassani et al. (2015) [45], [34]

biomassa stessa. Tale tecnologia rientra nei processi definiti a biomassa adesa,
caratterizzati dalla capacità di svincolare il tempo di ritenzione della biomassa
(SRT) dal tempo di residenza idraulico (HRT), con il conseguente beneficio
di poter adottare reattori con volumetrie ridotte ed evitare il dilavamento della
biomassa idrogenotrofa, più specializzata nell’upgrading del biogas. Nello studio
di Alitalo et al. (2015) [57] si sono raggiunti tenori di metano superiori al 90%
v/v, a conferma delle buone prestazioni di questi sistemi.

TBR

La presenza della biomassa adesa è assicurata anche dai reattori TBR, i quali
si differenziano dagli AF per la mancanza del completo allagamento della camera
in cui avviene la reazione, dato che la fase liquida viene alimentata sottoforma
di gocce che percolano per gravità verso la base del sistema, ricoprendo la su-
perficie del materiale di riempimento senza saturarne le porosità. Ciò consente
in generale di incrementare le rese di trasferimento di massa, come riportato a
titolo di esempio nello studio di Thapa et al. (2022) [58]. Nel loro lavoro il reat-
tore di upgrading, operante in condizioni di mesofilia, contenente il materiale di
riempimento e poggiante su una base costituita da materiale poroso, ospita un
volume liquido di 0,65 L, il quale viene prelevato da una pompa peristaltica a
una velocità di flusso di 35 mL/min per gocciolare in modo continuo sul letto.
Durante le due fasi di sperimentazione è stata insufflata prima una miscela di
H2:CO2 4:1, mentre poi è stato usato un rapporto 6:1. I risultati hanno mostrato
tenori di metano medi rispettivamente del 65% e del 94%, con valori massimo
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del 98%. L’aumento della percentuale di metano conseguente all’aumento del
rapporto stechiometrico ha favorito una maggiore dissoluzione dell’idrogeno ed
una maggiore riduzione della CO2 che era rimasta accumulata nella prima fase.
In Figura 2.21 si riporta uno schema del processo.

Altri studi presenti in letteratura riportano in ogni caso un elevato rendi-
mento di conversione, utilizzando questo tipo di reattori con tenori di metano
che possono raggiungere valori del 96-98% ([59],[60]).

a) b)

Figura 2.21: a) Allestimento dell’esperimento secondo Thapa et al. (2022) b) Grafico
delle percentuali in volume dei gas in uscita campionati [58]

Oltre alle tre tipologie di reattori sopra descritte, sono state proposte ul-
teriori soluzioni per poter superare e migliorare la problematica limitante del
processo, ovvero il trasferimento gas-liquido. Una di queste è rappresentata
dalle configurazioni upflow. Questi sono reattori a biomassa sospesa ad asse
verticale, di sezione rettangolare o circolare, con flusso gassoso ascendente, ove
la miscelazione non avviene mediante organi meccanici, ma tramite la continua
risalita del gas, che attraversa la fase liquida contenente la popolazione microbi-
ca e dei liquidi eventualmente alimentati. Nell’estremità superiore dei reattori
un separatore consente la captazione del gas prodotto, che viene convogliato in
un sistema di raccolta. Nello studio di Kougias et al. (2017) [45] è stato allestito
un sistema upflow costituito da due reattori posti in serie, con l’aggiunta di un
ricircolo della fase gas. In Figura 2.22 si riporta uno schema dell’esperimen-
to. Secondo tale studio si sono potute raggiungere concentrazioni di metano
in uscita superiori al 98%, anche iniettando l’H2 attraverso diffusori in acciaio
convenzionali, invece di moduli a membrana avanzati.
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Figura 2.22: Schema del reattore upflow in serie secondo lo studio di Kougias et al.
(2017) [45]

Un’ulteriore alternativa è rappresentata dalle colonne a bolle, le quali sono
costituite da corpi cilindrici, estesi soprattutto nella direzione verticale. Il gas
viene alimentato alla base, all’interno della fase liquida attraverso un diffusore.
L’obiettivo di tale configurazione è di migliorare il trasferimento di massa, au-
mentando la superficie e il tempo di contatto tra le bolle di gas e la fase liquida.
Kougias et al. (2017) , operando in condizioni di termofilia e aumentando, anche
in questo caso, la portata di ricircolo gas da 4 a 12 L/h, sono riusciti ad ottenere
contenuti di metano in uscita del 97 - 98%. In Figura 2.23 si riporta lo schema
del processo.

Un’altra alternativa sono i reattori a fibre cave (Hollow Fiber Reactors,
HFR), i quali rientrano nella categoria dei reattori a membrana (Membrane
Biological Reactors - MBR); essi presentano la possibilità di raggiungere elevate
rese di solubilizzazione, grazie all’impiego di membrane a fibra cava, immerse
nel liquido ospitante la biomassa. Le microscopiche porosità, di cui sono prov-
viste, consentono di alimentare il gas che le attraversa con un diametro medio
delle molecole molto ridotto, favorendone la solubilizzazione e rendendolo (data
la dimensione quasi molecolare delle bolle) immediatamente disponibile per i
microrganismi. A conferma di questa tesi, nello studio di Luo et al. (2013) [50]
è stato implementato un modulo di membrana a fibra cava per fornire H2 ad un
reattore anaerobico per l’upgrading del biogas, sono stati poi registrati tenori
di metano superiori al 90%. Tuttavia va riportato che l’impiego di membrane
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Figura 2.23: Schema della colonna a bolle secondo lo studio di Kougias et al. (2017)
[45]

comporta una serie di svantaggi, tra i quali gli alti costi di investimento e di
gestione, oltre al fenomeno del fouling. In ultimo si possono individuare i siste-
mi Venturi o eiettori. Il loro funzionamento si basa sul teorema di Bernoulli: il
passaggio da un ugello convergente ad uno divergente crea una zona di depressio-
ne che trascina il fluido aspirato presente a pressione inferiore rispetto a quella
del fluido motore. Sorpassata la zona della gola dell’eiettore, il fluido miscelato
tende ad espandersi e la sua velocità si riduce, comportando un aumento della
pressione della miscela: si converte quindi l’energia cinetica, dovuta alla velocità
del fluido, in energia dovuta all’aumento della pressione, in accordo con il prin-
cipio di Bernoulli. La loro applicazione risulta essere interessante soprattutto
considerandone la semplicità, mancando di organi in movimento, oltre che per
la flessibilità, dato che possono essere adottati, sia come sistemi principali di
iniezione, che come circuiti per il ricircolo della fase gas.

In Figura 2.24 si riporta uno schema di un sistema Venturi. In Tabella
2.8 si riporta un riepilogo dei dati reperiti in letteratura riguardanti alcune tipo-
logie di reattori di upgrading ex-situ; la tabella è stata rielaborata consultando
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il lavoro di Spinelli et al. (2021) [44]; vengono riportati alcuni dei principali
parametri di confronto.

Figura 2.24: Schema di un sistema Venturi utilizzato per l’iniezione dell’H2 nel
reattore anaerobico [61]
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Tabella 2.8: Confronto tra diversi reattori di biogas upgrading ex-situ, i dati sono presi principalmente da studi eseguiti a scala di
laboratorio e riportano alcuni dei parametri operativi e prestazionali di confronto.

Reattore Substrato
liquido

Substrato
gas

T
[°C]

GRT
[h]

pH η H2

[%]
η CO2

[%]
CH4 max
[% v/v]

MER max
[ NLCH4

Lreattore·d ]
rif.

CSTR Digestato H2/Biogas 52 8 8 ≃ 60 ≃ 33 79 - [45]

CSTR Digestato
letame animale

H2/Biogas 35 - 8,2 99 69 92 0,10 [34]

CSTR Digestato
letame animale

H2/Biogas 55 - 8,5 92 77 91 0,36 [34]

Upflow in serie Digestato H2/Biogas 52 16 8,5 ≃ 100 ≃ 50 > 98 - [45]

Upflow Coltura
idrogenotrofa

arricchita

H2/Biogas 55 4 - 15 8,0 - 8,8 96,8 - 100 85,5 - 100 89,5 - 96,3 0,82 [62]

MBR Fango anaerob.
adattato

H2/CO2 55 - - 95 - 95 8,84 [63]

MBR Fango anaerob.
adattato

H2/CO2 55 - 6,8 - 7,9 95 - - 6,6 [64]

Colonna a bolle Digestato H2/Biogas 52 8 8,3 ≃ 100 ≃ 83 97 - 98 - [45]

FBR Digestato fango
depurazione

H2/CO2 37 - 6,8 - 8,1 - - 100 36 [65]

TBR Consorzio
batterico
adattato

H2/Biogas 37 2,5 - 3,5 7,4 - 7,7 - > 96 > 97 2,52 [59]
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2.6 Specific Methanogenic Activity

Per decenni i ricercatori hanno studiato i processi coinvolti nella AD di sub-
strati organici, in particolare, la metanogenesi, considerata la fase limitante,
quando l’idrolisi è favorita. Comprendere le fasi di trasformazione che portano
alla produzione di metano è fondamentale per ottimizzare le condizioni opera-
tive dei reattori anaerobici e per migliorare la produzione di biogas. L’uso di
strumenti microbiologici potrebbe fornire informazioni sulla composizione e la
quantità della popolazione microbica e distinguere tra microrganismi attivi e non
attivi, a seconda della tecnica applicata (per esempio, tramite la quantificazio-
ne dell’mRNA). Tuttavia questi strumenti non possono quantificare l’attività di
tali microrganismi [66]. L’attività metanogenica specifica (SMA) è uno di questi
strumenti, definito come il tasso massimo di metano prodotto da un substrato
ed espresso per massa di solidi sospesi volatili (SSV), i quali rappresentano una
stima approssimativa della biomassa presente. L’attività metanogenica specifica
(Specific Methane Activity, SMA) è quindi uno strumento utile nel caratterizza-
re l’attività biologica dei fanghi biologici anaerobici; esso rappresenta un metodo
economico e rapido per monitorare l’attività di reattori su scala pilota e su scala
reale per la produzione e l’upgrading del biogas.

Si distinguono due differenti attività metanogeniche che possono essere inda-
gate, a seconda della via metabolica che si sta analizzando nel processo di dige-
stione anaerobica: attività metanogeniche acetoclastiche e idrogenotrofe specifi-
che (SAMA e SHMA rispettivamente). Esse misurano indirettamente i tassi di
consumo di acetato e H2, permettendo così di ottenere informazioni riguardanti
le cinetiche di conversione. Così questi due valori di attività possono fornire
informazioni su uno squilibrio del sistema associato all’inibizione dei metanoge-
ni (attività basse), oltre a trovare opportunità per aumentare il carico organico
applicato ad un reattore (attività alte).

2.6.1 SHMA - Definizione e scopo

L’attività metanogenica idrogenetrofica specifica (Specific Hydrogenotrophic
Methane activity, SHMA), è misurata attraverso un test che viene effettuato
in condizioni batch di laboratorio, cercando di simulare nel modo più affida-
bile possibile le condizioni operative, quali pH, temperatura e miscelazione del
sistema originario. Il test consiste in una fase iniziale nella quale viene forni-
ta alla biomassa idrogenotrofa presente all’interno di un apposito apparato un
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substrato gassoso costituito generalmente dalla miscela H2 e CO2, utilizzando il
rapporto stechiometrico 4:1. Tale test permette la misurazione e la quantifica-
zione del rateo di produzione di metano, conseguente al consumo dei substrati,
secondo la (2.5), espresso come NmL di CH4 per unità di massa di solidi sospesi
volatili presenti [NmLCH4/(gSSV · d)]. Inizialmente, quando l’upgrading del
biogas a biometano non era ancora diventata una realtà consolidata, i test di
SHMA erano stati pensati per fornire un feedback sulle prestazioni della bio-
massa all’interno dei digestori anaerobici. Ad esempio, in caso di avvelenamento
da ammonio nel reattore, con concentrazioni tra 1-5 [g/L], è stato appurato che
gli organismi idrogenotrofi continuano la metanogensi idrogenotrofa, mentre gli
acetoclasti sono inibiti [67]. Quindi, effettuando una prova di SHMA sul fango
del digestore, si sarebbe notata una diminuzione di pressione dello spazio di te-
sta a seguito della reazione (2.2), non bilanciata dall’aumento di pressione dato
dalla (2.1), quindi, una minore attività acetoclastica a favore di quella idroge-
notrofa, segnale di uno squilibrio presente all’interno del digestore. Le prove di
SHMA applicate ai reattori di upgrading biologico del biogas sono fondamentali,
poiché sono un utile strumento per la gestione ottimale del processo, in quanto
che possono dare informazioni salienti riguardanti:

• lo stato della biomassa;

• la gestione dei carichi di Biogas/CO2, H2 alimentati, se incrementarli o
meno;

• possibili inibizioni presenti nel reattore;

• informazioni su possibili problematiche relative alla miscelazione interna
al reattore;

• informazioni sulle pressioni di lavoro del reattore, se sono adeguate o meno.

É importante sottolineare che per il test dell’attività acetoclastica (SAMA)
vengono applicati protocolli consolidati, utilizzando acetato come substrato [68],
[69]. Tuttavia il test dell’attività idrogenotrofica (SHMA) rimane meno diffuso
e non è standardizzato.
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2.6.2 Metodi di misura e di calcolo

Nella letteratura scientifica si sono distinti due metodi tra i più consolidati
fino ad ora: quelli di Dolfing e Bloeman (1985) e Coates et al. (1996).

Quello di Dolfing e Bloeman (1985) [68] raccomanda una metodologia ba-
sata sulla misurazione della pressione nello spazio di testa combinata con l’a-
nalisi della composizione dei campioni di gas mediante gascromatografia (GC).
Quando sono state testate queste condizioni, si sono però riscontrati i seguenti
inconvenienti:

• poiché la pressione dello spazio di testa era diminuita non solo a cau-
sa della conversione H2/CO2 in metano, secondo la (2.5), ma anche a
causa del campionamento del gas, il sistema doveva essere ripressurizzato
con H2/CO2, aumentando i rischi per la sicurezza, la perdita di gas e la
lunghezza del periodo di analisi;

• durante il primo periodo del test, è stato riscontrato che il limite di ri-
levamento era vicino ai valori di concentrazione ottenuti per il metano;
quando si analizza un campione di gas con la GC; aumentando l’errore
sperimentale relativo associato alle prime misure.

D’altra parte Coates et al. (1996) [70] hanno proposto una metodologia
basata sulla misurazione della pressione dello spazio di testa, all’interno di un
sistema chiuso, mediante pressostato/trasduttore di pressione. L’abbassamento
di pressione è stato correlato alla generazione di metano, usando la relazione
stechiometrica per la conversione chimica di H2/CO2 in metano espressa dal-
l’equazione (2.5). In questa sezione verranno spiegati i passaggi per il calcolo
dell’SHMA secondo il metodo di Coates et al. (1996), rielaborato dal Poli-
tecnico di Milano, dato che quest’ultimo metodo si è dimostrato più pratico,
meno dispendioso in termini di tempo e più sicuro, rispetto al metodo proposto
da Dolfing e Bloeman (1985) ed è stato inoltre utilizzato per condurre prove
sperimentali utili al perseguimento degli obiettivi di questo elaborato.

Nella Tabella 2.9 vengono riportate le informazioni principali dei protocolli
di SHMA proposti in letteratura.

Riportando nuovamente in chiaro l’equazione (2.5):

4H2(g) + CO2(g) CH4(g) + 2H2O(l) ∆ G° = -130,7 KJ/mol
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Tabella 2.9: Caratteristiche principali dei protocolli di SHMA presenti in letteratura,
valori rielaborati da Corbellini et al. (2019) [55]

Dolfing &
Bloeman

(1985) [68]

Coates et al.
(1996) [70]

Ripoll et al.
(2020) [66]

Pressione iniziale
prova

1 atm 1.5 bar 1 atm

H2

CO2
[%v/v] 80:20 80:20 80:20

Tipologia fango Granulare Granulare Granulare e
disperso

Vgas

Vliquido
[-] n.d. 1:2 1:5

Concentrazione
fango [gSSV/L]

2-5 3 n.d.

Temperatura [°C] 30 37 30

Durata della
prova [h]

< 24 10 - 12 8 - 10

Velocità di
miscelazione
[rpm]

n.d. 180 - 250 1801

1 Shaker orbitale

Durante la conversione si osserva una diminuzione del numero totale di moli (5
moli nei reagenti e 1 mole nei prodotti) associata alle specie gassose, che pro-
duce, secondo la legge dei gas perfetti, un abbassamento della pressione nello
spazio di testa, quando la reazione viene effettuata in un sistema chiuso. Quindi
le moli di metano ∆nCH4 [mol] prodotte da H2/CO2, durante un certo interval-
lo di tempo ∆t [giorni], possono essere calcolate come espresso dal sistema di
equazioni (2.27):


∆ngas =

∆P · Vtesta

R · T

∆nCH4 = −∆ngas

4

(2.27)

Nella prima equazione ∆ngas [mol] è calcolato sfruttando la nota legge dei gas

55



2.6 Specific Methanogenic Activity 2. STATO DELL’ARTE

perfetti, ∆P [bar] rappresenta la variazione di pressione registrata dal pressosta-
to nel periodo di campionamento ∆t dello strumento, R rappresenta la costante
dei gas perfetti pari a 0,083145 [L · bar/(mol ·K)], T la temperatura operativa
[K] e Vtesta è il volume del gas che occupa lo spazio di testa del reattore utilizzato
[L]. Considerato che, dalla stechiometria si ha un passaggio da 5 moli di gas ad
1 mole di gas, quindi il delta è rappresentato da 4 moli, nella seconda equazione
si riportano le moli di metano prodotte dalla variazione delle moli di gas e il
segno meno viene utilizzato per convenzione, dato che il ∆P risulta negativo. Il
valore di SHMA [NmLCH4/(gSV · d)] viene così ricavato dalla (2.28):

SHMA =
∆nCH4

∆t · csv · Vf

· 22, 414
1000

(2.28)

Dove 22,414 [LN/mol] rappresenta il volume molare in condizioni normali del
gas, csv [g/L] rappresenta la concentrazione di solidi volatili e Vf [L] è il volume
di fango utilizzato nella prova. Un esempio di visualizzazione grafica dei risultati
di una prova di SHMA condotta da Coates et al. (1996) è fornito nella Figura
2.25. Quindi la definizione di SHMA viene rappresentata a livello grafico dalla
pendenza della curva di produzione cumulata del metano, normalizzata rispetto
alla massa di solidi volatili presenti nel reattore; il punto di massima pendenza
è l’SHMA rappresentativa della prova.

Figura 2.25: Grafico che riassume i dati di pressione e le relative moli di metano
calcolate, usando come strumento un trasduttore di pressione per monitorare l’attività
idrogenotrofica, Coates et al. (1996), [70]
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In Tabella 2.10 si riportano a titolo di esempio dei valori di SHMA reperiti
in letteratura scientifica, a seconda delle condizioni operative e della tipologia
di biomassa utilizzate per la prova.

Tabella 2.10: Valori di SHMA (NmLCH4/gSV/d) reperiti in letteratura per diverse
condizioni operative e tipologia di inoculo (Valori rielaborati da Spinelli (2021) [44])

Condizioni Inoculo SHMA Rif.

Mesofilia Fango anaerobico
granulare

307,2 [70]

Mesofilia Sistema chemostato 200 - 240 [71]

Termofilia Coltura pura 14980 [72]

Mesofilia Fango da impianto
ex-situ

240 - 4750 [50]

Mesofilia Digestato arricchito
da processo in-situ

359 ± 29 [55]

Mesofilia Fango da impianto di
trattamento in
sistema UASB

130-180 [73]

2.6.3 Problematiche della misura

Una delle problematiche principali nella determinazione di questo valore, ri-
portata anche nello studio di Ripoll et al. (2020) [66], è la necessità, al fine di
ottenere un dato rappresentativo, di rendere la biomassa capace di sviluppare
la sua massima attività possibile. In diverse condizioni due fanghi dall’attività
specifica differente potrebbero dare luogo allo stesso valore di metano prodotto
nell’unità di tempo; ad esempio potrebbe capitare nel caso di un fango ad alta
attività, ma in condizioni limitanti, che viene comparato con uno a bassa atti-
vità, ma in condizioni ottimali. Al fine di rimuovere l’effetto legato all’apparato
sperimentale utilizzato per condurre la prova, risulta necessario l’ottenimento di
condizioni di test quanto più prossime a quelle ideali, in modo da poter ottene-
re una misura puramente legata al comportamento della biomassa. Questo si
traduce nell’operare la prova in condizioni di substrato non limitante, quindi uti-
lizzando come parametro la cinetica di Monod, che viene utilizzata ampiamente
all’interno della modellazione dei processi biologici. Deve essere soddisfatta la
condizione S ≫ KS, come definito nella (2.29). Dove con S [g/L] si intende la
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concentrazione del substrato in fase liquida e KS [g/L] è la costante di semisa-
turazione, funzione del tipo di substrato e della popolazione microbica, µ [d−1]
è il rateo di crescita specifico della biomassa in condizioni stazionarie per il si-
stema considerato e µmax[d−1] è il rateo massimo di crescita della biomassa in
condizioni non limitanti da substrato.

In Tabella 2.11 si riportano valori di KS estratti dalla letteratura scientifica
per H2 e CO2:

µ =

µmax ·
S

S +KS

se S ≃ KS

µmax se S ≫ KS

(2.29)

In questo modo si avrà che i microrganismi analizzati andranno ad esprimere
µ = µmax, ovvero un parametro cinetico, funzione esclusiva delle caratteristiche
della biomassa stessa e non delle condizioni dell’esperimento, dando così luogo al-
l’espressione della loro effettiva attività specifica di metanogenesi idrogenotrofa.
Questo discorso si connette al secondo problema presente nelle prove di SHMA:
dato che i substrati utilizzati dalla biomassa sono alimentati in forma gassosa
(CO2 e H2), la capacità di solubilizzazione del sistema diventa fondamentale per
poter soddisfare le condizioni di cinetica di ordine 0, soprattutto per quanto
riguarda l’idrogeno caratterizzato da una bassa concentrazione a saturazione.
Risulta pertanto necessario determinare il set di parametri di prova ottimali
(pressione imposta, velocità di miscelazione, volume liquido di fango), capace
di ottimizzare il trasferimento del gas per gli apparati considerati, senza che ciò
possa causare sforzi o condizioni eccessive, che i microrganismi sopporterebbero
con difficoltà.

Durante il test dovrebbe essere assicurata un’altra condizione, ovvero che la
crescita della biomassa risulti trascurabile, presupposto che generalmente viene
garantito, dato il basso tasso di crescita della popolazione idrogenotrofa per
unità di substrato utilizzato (Yh2 risulta pari a 0,06 [gCODSSV /gCODsubstrato]),
secondo i dati reperiti dall’Anaerobic Digestion Model NO.1, (ADM1) [75] ed
utilizzati anche nello studio di Ripoll et al. (2020) [66]. In ogni caso studi
in letteratura hanno consigliato di non eccedere con il tempo di svolgimento
della prova, onde non incorrere in valori di SHMA distorti, a causa della non
più trascurabile crescita cellulare. Un’ultima problematica riguarda, come già
esposto nella sezione dei fenomeni competitivi, l’impatto che la popolazione
omoacetogena può avere sulla stima dei valori di SHMA.
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Tabella 2.11: Valori delle costanti di semi-saturazione relative a H2 e CO2 in funzione
della tipologia di biomassa e della condizione di temperatura, valori rielaborati da
Poletti (2020) [38]

Parametro Valore U.M Biomassa Condizione rif.

KS,H2

1,2 · 10−6 mol/L n.d. Mesofilia [74]

4,75 · 10−6 mol/L n.d. n.d. [75]

5,81 - 7,3 µM M. hungatei n.d. [76]

1 · 10−6 mol/L M. smithii Mesofilia [77]

3,75 · 10−5 mol/L n.d. n.d. [55]

KS,CO2

11 % v/v n.d. Termofilia [78]

1,3 · 10−6 mol/L n.d. Mesofilia [74]
n.d = non disponibile; M = mol/L

In Figura 2.26 si riportano gli step finali della metanogenesi con le energie
libere di Gibbs dei processi coinvolti.

Figura 2.26: Energia libera delle reazioni nell’ultima fase del processo AD: r1 =
metanogeni acetoclasti, r2 = metanogeni idrogenotrofi, r3 = SAO, r4 = omoacetogeni,
[66]

Il contributo di questa popolazione microbica, nei confronti del consumo
dei substrati e nella possibile produzione di metano dovrebbe, essere stimato
ed escluso nei bilanci di massa effettuati, rispetto ai substrati consumati ed ai
prodotti di reazione, in modo da poter valutare i parametri cinetici corrispon-
denti esclusivamente ai metanogeni idrogenotrofi, per poter così eseguire una
modellazione adeguata del processo.
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2.7 Trasferimenti di massa gas-liquido

L’avanzamento delle tecnologie biologiche di metanazione Power-to-Gas su
larga scala richiede un focus dedicato al trasferimento di massa H2 gas-liquido,
che generalmente limita la conversione di H2 in CH4. Vari studi presenti in
letteratura hanno identificato tale fenomeno come la sfida principale per svi-
luppare una biometanazione tecnicamente ed economicamente fattibile su scala
industriale. I metanogeni possono convertire solo l’H2 disciolto, ma il tasso
di assorbimento dell’H2 è ostacolato dal basso partizionamento liquido e dalla
difficoltà di distribuire l’H2 in modo efficiente nella fase liquida del reattore,
specialmente nei reattori a larga scala di maggiori dimensioni [79].

Il tasso di trasferimento di massa gas-liquido per l’idrogeno è descritto dalla
seguente equazione:

rt = 22, 414 · kLa · (H2L,sat −H2L) (2.30)

dove rt è il tasso di trasferimento di massa gas-liquido H2 [L/(LReattore ·
day)], 22,414 è il volume corrispondente che occupa una mole di gas a condizioni
normali di temperatura e pressione [L/mol], kLa è il coefficiente globale di tra-
sferimento [day−1], H2L,sat è la massima concentrazione di H2 nella fase liquida
all’equilibrio con la fase gas descritta dalla legge di Henry [mol/L] e infine H2L

esprime la concentrazione di H2 disciolto nella fase liquida [mol/L].

In questa sezione vengono riprese le basi teoriche che caratterizzano i trasfe-
rimenti di massa gas-liquido fondati sulla ben nota teoria del doppio film, quindi
vengono analizzati i principali parametri operativi che influenzano il trasferimen-
to di massa gas-liquido dell’idrogeno, prendendo in considerazione alcune delle
configurazioni reattoristiche già citate nelle sezioni precedenti.

2.7.1 Teoria del doppio film

Il trasferimento di massa gas-liquido, raffigurato in Figura 2.27, si verifica
fondamentalmente perché le fasi bulk gas e liquida non sono tra loro in equilibrio.
Tale teoria presuppone che le concentrazioni nel bulk gas e nel bulk liquido
contengano quantità omogenee del composto gassoso a causa della convezione,
mentre il trasferimento di massa nei film avviene solo per diffusione molecolare,
attraverso i due film, liquido e gas, a contatto tra loro [79].
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I film costituiscono quindi le resistenze al trasferimento di massa gas-liquido.
La teoria del doppio film presuppone lo stato stazionario, ovvero che il flusso
di gas dal bulk gas al bulk liquido JT [mol/(m2 · s)] sia uguale al flusso di gas
attraverso i singoli film, Jg e Jl [mol/(m2 · s)]:

JT = Jg = Jl (2.31)

Utilizzando la prima legge di Fick della diffusione, è possibile esprimere il
flusso attraverso i film gas e liquido come il prodotto tra i coefficienti di trasfe-
rimento di massa lato gas (kg) e liquido (kl) e le forzanti del processo lato gas
e liquido, rappresentate rispettivamente dalla differenza tra le pressioni parziali
tra il bulk gas e l’interfaccia gas-liquido (Pg − Pg,i), mentre (Cl,i − Cl) esprime
la differenza di concentrazioni del gas disciolto tra l’interfaccia gas-liquido e il
bulk liquido: 

Jg = kg · (Pg − Pg,i)

Jg = kl · (Cl,i − Cl)

(2.32)

Si suppone che le fasi gassosa e liquida siano in equilibrio all’interfaccia e
possano essere correlate alla legge di Henry. Va sottolineato che per gas poco
solubili quali l’idrogeno, è possibile approssimare la Pg,i = Pg e quindi trascura-
re la resistenza diffusionale nel film fase gas. Assumendo l’ipotesi di assenza di
limitazione nel film gas, è possibile calcolare le concentrazioni all’equilibrio sul-
l’interfaccia secondo la (2.33), dove HA [(atm ·m3)/mol] rappresenta la costante
di Henry del gas:

Pg,i = Pg = HA · Cl,i (2.33)

Integrando la prima legge di Fick con gradiente di concentrazione costante
attraverso un film diffusivo, il modello del doppio film esprime i coefficienti di
trasferimento di massa kl e kg come funzioni dei coefficienti di diffusione del gas
e degli spessori dei film: 

kg =
Dg

δg

kl =
Dl

δl

(2.34)

Dove Dg e Dl sono i coefficienti di diffusione molecolare dei gas [m2 · s−1], ri-
spettivamente nelle fasi gas e liquida. L’interfaccia gas-liquido non ha volume,
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quindi è impossibile determinare le concentrazioni all’interfaccia (Pg,i e Cl,i). Il
flusso complessivo dal bulk gas al bulk liquido (JT ) è invece legato a concentra-
zioni misurabili nelle fasi gas e liquido e descritto dal prodotto tra coefficiente
globale di trasferimento di massa KL [m3 ·m−2 · s−1] e forzante complessiva di
processo (C∗

l − Cl):
JT = KL · (C∗

l − Cl) (2.35)

Dove C∗
l = Pg/HA è la concentrazione del gas disciolto all’equilibrio nel bulk

gas, considerando la sua pressione parziale Pg.
Mettendo a sistema la (2.31), le equazioni del sistema (2.32) e la (2.35), è

possibile ottenere la (2.36):

1

KL

=
1

kg ·HA

+
1

kl
(2.36)

Considerando gas poco solubili, il film gas è in equilibrio con il bulk, per
tale motivo, secondo la (2.32), il coefficiente kg tende ad infinito, portando ad
annullare il primo termine a destra dell’uguale della (2.36). Per tale ragione nel
caso dell’idrogeno è possibile approssimare KL ≃ kl. Al contrario, la resistenza
del film gassoso controlla la velocità di trasferimento di massa dei composti
con un alto partizionamento del liquido, perché nel film liquido si stabiliscono
elevati gradienti di concentrazione, raggiungendo rapidamente le concentrazioni
a saturazione, portando quindi all’annullamento del termine 1/kl della (2.36).

Infine è possibile correlare JT al rateo di trasferimento di massa volumetrica
gas-liquido rg−l [mol ·m−3 · s−1]], moltiplicando per l’area specifica di interfaccia
gas-liquido a [m2 ·m−3], attraverso la (2.37):

rg−l = KLa · (C∗
l − Cl) (2.37)

Il tasso di trasferimento di massa H2 gas-liquido è funzione del gradiente di
concentrazione, del coefficiente di trasferimento di massa e dell’area specifica
disponibile per la diffusione dell’idrogeno, ognuno dei quali dipende dal design
e dalle condizioni del processo, come riassunto in Figura 2.28.

2.7.2 Influenza dei parametri di processo

Alcune delle specifiche generali del processo limitano i gradi di libertà nel-
la selezione delle condizioni operative per l’ottimizzazione del trasferimento di
massa. Le specifiche delle concentrazioni di CH4 e H2 nel gas prodotto e la
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Figura 2.27: Profilo di concentrazione del gas durante l’assorbimento di un composto
gassoso in una fase liquida, come rappresentato dalla teoria del doppio film: Pg è la
pressione parziale del gas nella fase del bulk gas; Pg,i è la pressione parziale del gas
all’interfaccia gas-liquido (per gas poco solubili si assume non vi sia limitazione al
trasferimento nel film gas e quindi risulta = Pg); Cl, i è la concentrazione di gas
disciolto all’interfaccia gas-liquido; Cl è la concentrazione di gas disciolto nel liquido
bulk. δ g e δ l sono rispettivamente lo spessore dello strato limite di gas e di liquido
[79]
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Figura 2.28: Panoramica della relazione tra i parametri di processo discussi e il
trasferimento di massa H2 gas-liquido. Molti dei parametri di processo elencati sono
altamente correlati, come la temperatura e l’attività microbica o la temperatura e
le caratteristiche del liquido. L’influenza specifica dei singoli parametri dipende dal
reattore e dal design del processo. La notazione di "bolle" indica la rilevanza per i
reattori in cui l’H2 è disperso come bolle. [79]
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purezza della fonte di CO2 sono esempi di tali condizioni limite, che influenzano
nella biometanazione la forzante per il trasferimento di massa H2 gas-liquido. In
generale, il tipo di sistema di biometanazione (in-situ o ex-situ) influenza note-
volmente i gradi di libertà nella fase di progettazione. I parametri di processo
sono scelti più liberamente nella biometanazione ex-situ che nella biometanazio-
ne in-situ, per i motivi già citati nelle sezioni precedenti. Di seguito verranno
definiti alcuni dei parametri che caratterizzano i trasferimenti di massa, che non
sono stati trattati nelle sezioni precedenti e che richiedono una più appurata
definizione, al fine di comprendere meglio le influenze delle condizioni operative
adottate e della configurazione reattoristica in un processo di biometanazione.
Di seguito verranno trattate:

• attività della biomassa;

• area specifica di interfaccia gas-liquido (a);

• miscelazione;

• pressione totale di esercizio;

• portata di ricircolo gas.

Attività della biomassa
Anche se l’attività della biomassa non è un parametro operativo a tutti gli ef-

fetti, essa gioca un ruolo fondamentale nei processi di biometanazione interessati
dal trasferimento di massa gas-liquido. Questo grazie al fatto che la biomassa
converte l’H2 all’interno della cellula, quindi può convertire il gas disciolto già al-
l’interno del film liquido stagnante, che separa l’interfaccia gas-liquido dal bulk,
in quanto è proprio in questo strato che si osservano dimensioni delle particelle
molto ridotte, quindi una maggiore semplicità di ingresso nella membrana cellu-
lare, come spiegato in Figura 2.29. Questo permette di aumentare il gradiente
diffusionale rispetto ai processi puramente fisici di trasferimento, andando ad
apportare un ulteriore incremento della forzante (C∗

l − Cl) del processo [79].
Da un punto di vista matematico questo concetto si traduce nell’esprimere

l’incremento della capacità di trasferimento, utilizzando un fattore (E) che rap-
presenta il rapporto tra il rateo di trasferimento con conversione biologica nel
film liquido ( ˜rg−l) e in sua assenza (rg−l). Per la definizione della E, in lette-
ratura sono presenti molte formulazioni: viene riportata quella di Merchuk [80]
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Figura 2.29: Dettaglio dei gradienti di concentrazione dell’H2 nell’intorno dell’in-
terfaccia gas-liquido. Alcuni studi effettuati con microsensori hanno suggerito che la
conversione dell’H2 nei sistemi di biometanazione avvenga in una zona ristretta vicino
all’interfaccia gas-liquido, a causa di una combinazione di bassa solubilità dell’H2 e
alta capacità di conversione microbica [79].

ripresa da Jensen et al. (2021), utilizzata per i trasferimenti dell’O2 e riportata
nel sistema di equazioni (2.38):

˜rg−l = E ·KLa · (C∗
l − Cl)

E = 1 +

(
qx · xb ·Dl

2 · k2
l · (C∗

l − Cl)

)
· f(xb)

(2.38)

Dove qx [molsubstrato/gbiomassa/s] rappresenta la velocità specifica di rimozio-
ne del substrato, xb è la concentrazione della biomassa [gbiomassa/m

3], Dl è il
coefficiente di diffusione molecolare nello strato liquido [m2/s], kl il coefficiente
di trasferimento di massa nel film liquido [m/s], (C∗

l −Cl) è la driving force del
trasferimento [mol/m3] e f(xb) è funzione della distribuzione cellulare della bio-
massa nel film liquido. La rappresentazione grafica del sistema (2.38) è riportata
in Figura 2.30.

L’azione della biomassa nel film liquido si riduce al crescere della kl (ovvero
per decrementi dello spessore del film liquido δl) e all’aumento del gradiente di
trasferimento (C∗

l − Cl), presentando un asintoto pari ad 1.

Area specifica di interfaccia gas-liquido (a)

L’area specifica di interfaccia gas-liquido (a) è un parametro primario alla
base della scelta del tipo di reattore. Il modo più comune ed efficace di generare
area per lo scambio di massa gas-liquido è attraverso la dispersione di bolle nella
fase liquida. Nei reattori con dispersione a bolle, quelle di idrogeno possono
essere disperse attraverso diversi tipi di diffusori o sistemi di iniezione, come
tra gli altri gli iniettori Venturi. L’area volumetrica di interfaccia gas-liquido è
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��

Figura 2.30: Figura che riporta un esempio numerico dell’applicazione della formula
di Merchuk, al variare della concentrazione dell’idrogeno disciolto. Csat,H2 = 1,17
[mol/m3]; PpH2 = 1,6 [bar]; T = 37°C, KH,H2 = 7,31 · 10−4 [mol/L], csv = 1,5 [g/L],
KLa = 2,31 · 10−3 [s−1], qx = 3,42 · 10−5 [molH2/gsv/s], DH2 = 8,5 · 10−9 [m2/s].

inversamente proporzionale rispetto al diametro della bolla, secondo la (2.39),
dove ϵ "gas holdup" - parametro che rappresenta l’accumulo di gas - è definito
come il rapporto tra il volume di gas nella dispersione gas-liquido (Vg), rispetto
al volume totale della dispersione gas-liquido (Vt), e dmean è il diametro medio
delle molecole di gas. Il tempo di ritenzione della bolla nella fase liquida si
modifica anch’esso in funzione della dimensione della bolla, poiché durante la
risalita si ha un fenomeno di coalescenza, legato alla diminuzione della pressione
idrostatica, comportando un aumento della velocità di risalita della stessa [79].

a =
6 · ϵ

(1− ϵ) · dmean

ϵ =
Vg

Vt

(2.39)

Nei reattori basati sulla dispersione di bolle tale parametro è influenzato da
diversi fattori, tra cui l’agitazione, la velocità di ricircolo del gas, la tempera-
tura, la pressione e le caratteristiche reologiche del liquido; mentre nei sistemi
basati sul trasferimento con utilizzo di una membrana, la (a) è determinata dal-
l’area superficiale del modulo a fibra cava sommerso. La penalità dal punto di
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vista del trasferimento di massa è la resistenza diffusionale aggiuntiva al tra-
sferimento di massa H2 gas-liquido nel materiale della membrana, che dipende
dalle caratteristiche della stessa, come la dimensione dei pori e l’idrofilia. Un
altro problema già discusso nelle sezioni precedenti è la possibile formazione di
"fouling" sulla membrana causato ad esempio dallo sviluppo di un biofilm che
comporta un ulteriore aumento della resistenza diffusionale. Nei reattori TBR
l’area di interfaccia per il trasferimento di massa è indipendente dalla miscela-
zione gas-liquido e il tempo di ritenzione del gas è completamente controllato
dalla portata gassosa alimentata. La superficie attiva è costituita da quella del
materiale di riempimento, il quale è coperto dal biofilm. In Figura 2.31 si
riporta uno schema della formazione dell’area specifica di interfaccia nelle tre
configurazioni reattoristiche sopra descritte.

Figura 2.31: Generazione dell’area specifica di interfaccia in reattori a dispersione
di bolle (A), a membrana (B) e TBR (C). La figura non è in scala e raffigura la
biomassa. Il diametro delle bolle può variare dal micrometro al centimetro e dipende
dalle condizioni di processo applicate [79].

Miscelazione

La miscelazione è usata per promuovere il trasferimento di massa nei reattori
sommersi con dispersione delle bolle. Generalmente la velocità del miscelatore
e il design della girante sono i principali parametri operativi che influenzano il
trasferimento di massa gas-liquido nei CSTR. Le giranti servono ad aumenta-
re l’area dell’interfaccia gas-liquido (a), rompendo le bolle in sfere più piccole,
influenzando quindi il dmean, (2.39) e creando percorsi di miscelazione che forza-
no meccanicamente le bolle di gas ascendenti a rimanere nel liquido, quindi ad
aumentare il gas holdup (ϵ). Inoltre gli sforzi tangenziali generati dalla miscela-
zione possono aumentare ulteriormente il coefficiente di trasferimento di massa
lato liquido (kl), riducendo lo spessore del film liquido all’interfaccia gas-liquido
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(δl, (2.34)). L’influenza generale dell’agitazione sul coefficiente globale del tra-
sferimento di massa è dimostrata dalla correlazione di Van’t Riet, generalmente
utilizzata per i trasferimenti gas-liquido dell’ossigeno, ma che rimane valida a
livello teorico anche per l’idrogeno:

KLa = A ·
(
P

V

)B

· vCs (2.40)

Dove P è la potenza dissipata per l’agitazione [Watt], V è il volume del reattore
[m3], vs è la velocità superficiale del gas [m· s−1], definita come il rapporto tra
la portata volumetrica di gas alimentato e la sezione trasversale del reattore e
A, B e C sono costanti empiriche.

Pressione totale di esercizio

Il tasso volumetrico di produzione di metano generalmente cresce all’aumen-
tare della pressione di esercizio del reattore, come riportato da diversi studi sulla
biometanazione. Questo perché un incremento della pressione del reattore au-
menta il gradiente del trasferimento di massa H2 gas-liquido proporzionalmente
alla crescita della pressione parziale di H2, quindi alla massima concentrazione
a saturazione che è possibile ottenere. Tuttavia l’aumento della pressione porta
ad una riduzione della KLa, soprattutto nei sistemi con diffusori a bolle [79].
Assumendo di operare a portata massica costante, l’aumento della pressione del
gas si traduce in una sua compressione e quindi in una maggiore densità e in una
minore velocità di risalita del gas vs. Nonostante una diminuzione del diametro
medio (dmean) delle bolle che dovrebbe favorire l’aumento della a, secondo la
(2.39) la diminuzione della vs potrebbe altresì compensare tale effetto positivo
[79], in quanto si avrebbe un minore numero di bolle che verrebbero disperse
nell’unità di tempo, perciò si avrebbe anche un abbassamento del gas holdup (ϵ,
(2.39)), con conseguente abbassamento della KLa.

Portata di ricircolo gas

Il ricircolo del gas dello spazio di testa contenente H2 non convertito è una
strategia comune per aumentare i tassi di trasferimento di massa nei reattori
di biometanazione ex-situ. Esso può accrescere il trasferimento dell’idrogeno,
aumentando la portata di iniezione di gas nel liquido, permettendo di incremen-
tare l’area di interfaccia (a), portando allora ad una migliore miscelazione del
reattore, quindi ad un maggiore gas holdup (ϵ), con conseguente crescita della
KLa. Come testimoniato anche nello studio di Bassani et al. (2017) [62], è stato
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osservato un aumento del 36% nella KLa, raddoppiando la portata di ricircolo
gas in un reattore di biometanazione ex-situ termofilo dotato di diffusori in ac-
ciaio inossidabile, combinati con spugna/membrana di ceramica di allumina per
l’iniezione del gas. Per contro, nel momento in cui venisse ricircolato il gas pre-
sente nello spazio di testa costituito da una bassa concentrazione volumetrica di
idrogeno (come dovrebbe avvenire nel caso di un processo di biometanazione ef-
ficiente), si otterrebbe una riduzione della pressione parziale dello stesso, quindi
un possibile peggioramento nel trasferimento di massa gas-liquido. In conclu-
sione incrementare la portata di ricircolo migliora la KLa del sistema, tuttavia,
per apprezzarne un vantaggio dal punto di vista dell’efficienza del processo di
biometanazione, occorrono analisi caso per caso.
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In questo capitolo viene presentato il lavoro sperimentale svolto ai fini della
stesura di questo elaborato di tesi di laurea. Di seguito vengono esposte: le tappe
che hanno caratterizzato l’attività sperimentale, la strumentazione utilizzata e il
set up delle prove, le tecniche di analisi dei dati, corredate delle relative ipotesi
e la struttura dei modelli proposti. L’attività di ricerca è composta da una
parte sperimentale caratterizzata da attività sul campo e in laboratorio, e da
una seconda parte di interpretazione dei risultati, svolta anche grazie ai modelli
sviluppati.

3.1 Prove di SHMA

Lo scopo della parte sperimentale si è concretizzato tramite la realizzazione
di prove di SHMA su un fango ad alta attività, derivante da un impianto pilota
di upgrading ex-situ, operante presso l’impianto di depurazione di San Giuliano
Ovest - gestito dalla CAP Holding S.p.a. - con l’ausilio di differenti apparati
sperimentali. Si è cercato di identificare il livello dei parametri di prova, pressio-
ne, miscelazione, volume e le condizioni ottimali, per trarre utili indicazioni sulla
conduzione delle prove. Sono state effettuate analisi matematico-statistiche, al
fine di identificare correlazioni tra i diversi parametri operativi della prova, in
modo da comprendere quali fossero le variabili che avrebbero avuto un impatto
determinante rispetto al valore di SHMA misurato e, di conseguenza, stabilire
i limiti massimi di quantificazione dell’SHMA per il set di parametri utilizzato.
Un altro obiettivo è stato quello di indagare, su due differenti apparati di misura,
l’effetto dell’applicazione delle medesime condizioni operative, al fine di valutare,
sia la riproducibilità delle prove, che la possibilità di alternare il loro utilizzo.
Inoltre è stato valutato il confronto tra i valori di SHMA ottenuti sperimental-
mente, rispetto ai valori misurati nel reattore di origine, in modo da effettuare
una comparazione per evidenziare le possibili problematiche di trasferimento di
massa gas-liquido. Infine, in concomitanza alle prove di SHMA, è stata condotta
la misura dei gas disciolti (H2, CO2 e CH4) attraverso apposita strumentazione.
Tale analisi è stata fondamentale, poiché ha permesso di comprendere meglio
le dinamiche che avvengono all’interno della prova rispetto ai substrati solubili.
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Questa misura ha fornito un set di dati impiegato per la simulazione dei risultati
del modello sviluppato, al fine di valutare la capacità dello stesso di simulare le
prove di SHMA e calibrare i valori dei due parametri KLa e Ks.

In Tabella 3.1 e Tabella 3.2 sono riportati gli schemi riassuntivi e completi
delle prove fatte e dei codici di riferimento utilizzati nel seguito della trattazione.

Tabella 3.1: Set di prove di SHMA eseguite per i due apparati e rispettivi codici
identificativi (colonna #) con Vol = volume, Pre = pressione e Mix = miscelazione.

(a) Apparato 1 - OxiTop

# Vol
[mL]

Pre
[bar]

Mix
[rpm]

OX1 53,5 1,2 400
OX2 160,0 1,2 400
OX3 53,5 1,2 0
OX4 160,0 1,2 0
OX5 53,5 1,2 800
OX6 160,0 1,2 800
OX7 106,5 1,2 0
OX8 106,5 1,2 800
OX9 106,5 1,2 400

(b) Apparato 2 - Methan Tube

# Vol
[mL]

Pre
[bar]

Mix
[rpm]

MT1 200 1,2 400
MT2 600 1,2 400
MT3 200 1,6 0
MT4 600 1,6 0
MT5 200 1,6 800
MT6 600 1,6 800
MT7 400 1,2 0
MT8 400 1,2 800
MT9 400 1,6 400
MT10 200 2,0 400
MT11 600 2,0 400
MT12 400 2,0 0
MT13 400 2,0 800
MT14 200 2,0 800

Tabella 3.2: Set di parametri utilizzato per l’allestimento delle prove per l’analisi dei
gas disciolti sull’Apparato 2 e rispettivi codici identificativi (colonna #)

# Volume
[mL]

Pressione
[bar]

Miscelazione
[rpm]

a 400 1,2 800
b 400 1,6 800
c 400 2 800
d 400 1,2 400
e 400 1,6 400
f 400 2 400
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3.1.1 Materiali

Per la misura dell’SHMA sono stati utilizzati due differenti apparati speri-
mentali: il primo, definito Apparato 1, è quello per cui il Politecnico di Milano
ha sviluppato il suo metodo standard di misura dell’SHMA; il secondo, defini-
to Apparato 2, è il nuovo sistema utilizzato per la realizzazione delle prove di
metanogenesi idrogenotrofa, caratterizzato da più ampi range di pressione e di
temperatura applicabili, il sistema è stato fornito dall’azienda Biological Care e
risponde al nome con marchio registrato di Methan Tube®. Per la misura dei
gas disciolti è stato utilizzato uno spettrometro di massa con sonda di ingresso
a membrana (Membrane Inlet Mass Spectrometer - MIMS), modello HPR-40
DSA fornito dall’azienda HIDEN Analytical.

3.1.1.1 Apparato 1 - OxiTop®

L’Apparato 1 ha utilizzato il sistema di misura OxiTop®, dotato di range
di misura 500-1350 hPa per la determinazione della variazione di pressione nello
spazio di testa delle bottiglie con un timestep di un dato ogni 12 minuti. Oltre a
ciò si è fatto utilizzo di una serie di bottiglie di vetro a 3 colli (volume totale 323
mL) con teste laterali avvitabili, costituite da setti in gomma estraibili, dotate di
un foro centrale utilizzato per l’iniezione del gas attraverso apposito ago cannula
di diametro 0,9 mm e testa centrale, su cui viene assemblato il trasduttore
di pressione OxiTop®. Inoltre si è fatto utilizzo di un miscelatore magnetico
CimarecTM con range 0-1000 rpm, di ancorette magnetiche a rocchetto da 40mm
e di un termostato VELP, necessario al mantenimento della temperatura di
esercizio della prova, con range di funzionamento 0-40°C.

Figura 3.1: Fotografia dell’Apparato 1 durante una fase di prova
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3.1.1.2 Apparato 2 - Methan Tube®

Il secondo apparato ha fatto utilizzo dello strumento di misura dei BMP
Methan Tube®. Il dispositivo, di forma cilindrica, è composto da un corpo in
alluminio coibentato, dotato di tracciatura capace di mantenere una temperatura
costante, nel range di +/- 1°C e di una copertura su cui sono montati sonde
ed attacchi pneumatici per il carico e lo scarico del gas. Le prove eseguibili
con questo apparato sono di tipo batch, poiché il materiale viene caricato solo
all’inizio; l’apparato è stato progettato per realizzare misure della durata di
alcune decine di giorni con range di temperatura da 25 a 70°C.

a) b)

Figura 3.2: a) Fotografia dell’Apparato 2 durante una fase di prova, b) dettaglio
degli attacchi pneumatici sulla testa dell’Apparato 2

Al fine di una corretta esecuzione dell’SHMA, data la necessità di inertizzare
lo spazio di testa della prova e di procedere con l’insufflazione di una miscela
di H2 e CO2, sulla copertura dello strumento sono presenti tre valvole che per-
mettono l’ingresso e l’uscita di gas e l’alloggiamento del pressostato. Il serbatoio
cilindrico che funge da digestore ha una capacità pari a 3,76 litri e le prove al suo
interno possono arrivare ad una pressione massima di 4 bar relativi; per questo
motivo sulla testa del dispositivo è presente un quarto foro, in cui è alloggiata
una valvola di sicurezza che permette lo scarico del gas, qualora esso dovesse
raggiungere pressioni troppo elevate. Inoltre sono stati utilizzati 4 agitatori ma-
gnetici VELP con range da 0-1200 rpm e 4 ancorette magnetiche cilindriche da
9,5x80 mm per la miscelazione del fango immesso. L’acquisizione dei dati del
pressostato avviene tramite modem connesso al server dell’azienda, capace di
registrare un dato ogni 4 minuti. Si riporta che a causa di una manutenzione
del server da parte dell’azienda, in seguito ad alcune problematiche relative alla
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registrazione dati, è stato modificato il tempo di acquisizione delle informazioni
ogni 5 minuti. In Tabella 3.3 si riepilogano le caratteristiche tecniche delle due
strumentazioni utilizzate per le prove di SHMA.

Tabella 3.3: Caratteristiche tecniche delle due strumentazioni utilizzate

Parametro Apparato 1 Apparato 2 U.M.

Volume totale 323 3760 mL
Diametro interno (D) 6,6 12,8 cm
Superficie di trasferimento (ST )1 34 129 cm2

Altezza (H) 9,5 29,1 cm
H/D 1,44 2,27 -
Materiale vetro alluminio -
Riscaldamento esterno tracciatura -
Pressione max 1,35 5 bar
Miscelazione ancorette

magnetiche
ancorette

magnetiche
-

1 ST = π ·D2/4

3.1.1.3 Apparato 3 - HPR-40 DSA

Lo spettrometro di massa a membrana HPR-40 DSA, Figura 3.3, può ri-
levare i gas disciolti nella fase liquida, fino a concentrazioni dell’ordine delle
parti per bilione (ppb) con un range di massa standard di 200 amu. Questo
spettrometro di massa è stato adottato in quanto particolarmente adatto al-
le applicazioni di monitoraggio di gas disciolti presenti a basse concentrazioni,
quali appunto l’idrogeno e il metano, che sono gas poco solubili, caratterizzati
da concentrazioni a saturazione (considerando le pressioni di esercizio di questa
sperimentazione) dell’ordine di grandezza di 100 − 101 parti per milione (ppm).
Lo strumento registra i dati in modo autonomo una volta fissato un intervallo
di tempo, che può essere scelto dall’utente tra 10, 15 o 25 secondi, in base alle
impostazioni settate.
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a) b)

Figura 3.3: a) Immagine dello spettrometro di massa a membrana HPR-40 DSA e
b) dettaglio della membrana presente sulla sonda di ingresso, [81]

3.1.2 Fango

3.1.2.1 Composizione microbica del fango

Il fango utilizzato nel corso delle prove è stato campionato da un reattore di
upgrading ex-situ, operante in condizioni di mesofilia, presente presso l’impianto
di trattamento delle acque reflue di San Giuliano Milanese Ovest. Il suddetto
reattore è stato alimentato con miscele di micronutrienti, idrogeno e anidride
carbonica gassosi, dal mese di novembre 2020, con l’intento di favorire lo svi-
luppo di una colonia predominante di archaea idrogenotrofi. Come è desumibile
dalla Figura 3.4, a seguito di analisi genomiche di tipologia real time PCR, ef-
fettuate sui campioni nei laboratori di microbiologia dell’Università degli Studi
di Milano-Bicocca, si può notare che progressivamente la specie predominante
della famiglia archaea sia divenuta quella dei microrganismi Methanobacterium,
i quali sono per l’appunto metanogeni idrogenotrofici.

A seguito di queste analisi è stato possibile conferire al campione la nomen-
clatura di fango ad alta attività, data l’abbondanza di idrogenotrofi presente.
Dato che la sperimentazione delle prove di SHMA è partita nel giorno 298 (si
veda Figura 3.5), uno degli obiettivi della ricerca svolta è stato anche quello di
verificare la capacità delle strumentazioni disponibili di effettuare la misura di
SHMA di fanghi ad alta attività, che necessitano di un elevato trasferimento di
idrogeno.
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Figura 3.4: Elaborazione dei risultati delle analisi PCR effettuate sui campioni di
fango. La figura riporta sull’asse delle ascisse i giorni progressivi di campionamento
della sperimentazione, sull’asse delle ordinate invece è presente la percentuale di ogni
specie relativa al giorno di campionamento, rispetto alla famiglia dei microrganismi
archaea.

3.1.2.2 Concentrazione della biomassa

La concentrazione della biomassa è variata durante l’intero periodo di spe-
rimentazione, a causa di una serie di eventi che hanno portato ad una modifica
della stessa e che hanno poi impattato la misura di SHMA. Nel primo periodo
di prove (I), che è durato dal giorno 298 al 371 (dal 17/09/21 al 29/11/21) il
reattore è stato assoggettato a diverse operazioni di manutenzione straordina-
ria durante il periodo dal 17 settembre al 2 novembre 2021 (dal giorno 298 al
giorno 344), quindi è stato utilizzato in maniera discontinua, con iniezioni dei
gas solo impulsive, congiuntamente ai campionamenti legati alle prove ed a varie
analisi sperimentali effettuate. Ciò ha causato una riduzione temporanea della
concentrazione di solidi totali e volatili, il cui valore ha ripreso a crescere alla
riattivazione del carico continuo con H2 e CO2, avvenuto intorno al giorno di
sperimentazione 344 (02/11/21), come osservabile in Figura 3.5. Durante il
secondo periodo di prove (II), che è partito dal giorno 423 fino al giorno 464
(21/01/22 al 04/03/22), il reattore è stato operato per tutta la durata con un
carico di H2 e CO2 alimentato in maniera continua. In Tabella 3.4 si riporta
la concentrazione in termini di SV e ST rilevata durante la sperimentazione.
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I II

Figura 3.5: A sinistra andamento delle concentrazioni dei solidi totali (ST) e dei
solidi volatili (SV) all’interno del reattore durante l’intero periodo di attività, a destra
dettaglio dell’andamento nel solo periodo delle prove di SHMA.

Tabella 3.4: Concentrazioni di SV e ST durante le fasi della sperimentazione

(a) Fase I

Data SV
[g/L]

ST
[g/L]

17/09/21 1,91 3,47
20/09/21 1,98 3,59
28/09/21 1,74 3,27
05/10/21 1,73 3,36
07/10/21 1,17 2,98
11/10/21 1,27 2,88
15/10/21 1,21 2,86
21/10/21 1,21 2,97
25/10/21 1,07 2,79
26/10/21 1,10 2,91
29/10/21 1,16 2,86
02/11/21 1,14 2,84
04/11/21 1,26 2,86
05/11/21 1,17 2,81
08/11/21 1,25 2,88
12/11/21 1,31 2,97
15/11/21 1,29 3,05
18/11/21 1,49 3,51
22/11/21 1,43 3,37
25/11/21 1,32 3,04
29/11/21 1,45 3,12

(b) Fase II

Data SV
[g/L]

ST
[g/L]

20/01/22 1,78 3,63
24/01/22 1,61 3,43
27/01/22 1,69 3,52
31/01/22 1,69 3,61
03/02/22 1,69 3,53
09/02/22 1,70 3,53
11/02/22 1,71 3,53
15/02/22 1,72 3,59
17/02/22 1,78 3,55
21/02/22 1,63 3,53
25/02/22 1,77 3,61
02/03/22 1.72 3,58
04/03/22 1,75 3,60
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3.1.3 Metodi

Al fine di determinare il set di parametri ottimale per la prova si sono consi-
derate le strumentazioni ed i loro estremi di comportamento, determinando un
range di variazione che non causasse problemi al sistema. Sono stati selezionati
tre parametri operativi che sarebbero stati modificati nel corso degli esperimen-
ti: miscelazione, volume liquido del campione e pressione iniziale della miscela
di H2 e CO2 insufflata. Per entrambi gli apparati e per ogni prova, sono stati
preparati:

• due test di misura;

• due test bianchi di confronto.

In ogni caso sono state mantenute valide le prove caratterizzate da un minimo
di 2 test di misura ed 1 test bianco di confronto, per l’insorgenza di problema-
tiche legate alla strumentazione, che hanno reso inutilizzabile uno dei reattori
dell’Apparato 2.

Considerando l’Apparato 1, si sono fatti variare solamente 2 parametri: il
volume liquido e la miscelazione. Il volume liquido, è stato fatto variare in un
range compreso tra quello utilizzato nello standard sviluppato da Politecnico di
Milano, ovvero tra 1/2 del volume totale, e quello sviluppato da Coates et al.
(1996) [70], di 1/6 del volume totale. Per la miscelazione, invece, si è utilizzato un
range compreso tra 0 ed il massimo applicabile sul sistema per consentire una
miscelazione stabile delle bottiglie, ovvero 800 rpm. Mentre per la pressione,
dato il limite strumentale del pressostato installato sulle teste OxiTop®, capace
di leggere le misure fino ad un massimo 1,35 bar assoluti e dato che le bottiglie
sono realizzate in vetro, si è stati costretti a lavorare con pressioni pari a 1,2 bar
assoluti per ogni prova, in modo da poter permettere al sistema di resistere ad
eventuali incrementi della pressione durante la prova.

Per l’Apparato 2 si è scelto di effettuare una variazione di tutti e 3 i parame-
tri, andando così a sfruttare le maggiori potenzialità di questo sistema, dato che
il limite superiore della pressione dello strumento è di 5 bar assoluti. Si è quindi
mantenuto, per comparazione, lo stesso range di miscelazione e si sono deter-
minati i volumi liquidi tali per cui le prove effettuate sulle due strumentazioni
mantengano lo stesso rapporto tra volume liquido e superficie di trasferimento
(determinata ipotizzando il liquido in condizioni statiche). É stata fatta questa
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scelta, in quanto il rapporto tra superficie e volume viene considerato più rap-
presentativo per la prova, data la sua capacità di influenzare il trasferimento di
gas (in particolare è stata effettuata al fine di compensare il diverso rapporto
altezza rispetto al diametro (H/D) delle strumentazioni). Dopo avere trovato
i valori, questi sono stati arrotondati ed utilizzati nell’allestimento delle prove.
Per quanto riguarda la pressione è stata scelto un livello minimo pari al massimo
applicato nell’Apparato 1, e come livello massimo 2 bar assoluti. Nella Tabella
3.5 si riportano i parametri riguardanti l’Apparato 1 e in Tabella 3.6 quelli
riguardanti l’Apparato 2.

Tabella 3.5: Set di parametri utilizzato nell’allestimento delle prove per l’Apparato
1

Apparato 1 Volume
[mL]

Miscelazione
[rpm]

Pressione
[bar]

Valore minimo 53,5 0 1,2
Valore medio 106,5 400 1,2
Valore massimo 160,0 800 1,2

Tabella 3.6: Set di parametri utilizzato nell’allestimento delle prove per l’Apparato
2

Apparato 2 Volume
[mL]

Miscelazione
[rpm]

Pressione
[bar]

Valore minimo 200 0 1,2
Valore medio 400 400 1,6
Valore massimo 600 800 2,0

L’esecuzione di tutti i test necessari ad ottenere ogni permutazione possibile
dei parametri, da operare in doppio e con i rispettivi bianchi, avrebbe richiesto
la realizzazione di un totale di 108 test (33 combinazioni · 4 prove), a cui sono
da aggiungere ulteriori test accessori, quali test di tenuta della strumentazione
e test per verificare l’effetto della temperatura sulle prove. Essendo sorta la
necessità di determinare un set di parametri ottimale, che portasse a risultati
rappresentativi senza perdita di informazioni rilevanti - in modo da poter svol-
gere l’attività sperimentale nei tempi prestabiliti -, si è scelto di applicare la
metodologia matematico-statistica nota come Design of Experiment (DOE).
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3.1.3.1 Design of Experiment, (DOE)

In un esperimento vengono modificate le variabili o fattori in ingresso "Xi"
di uno o più processi, in modo da poter osservare differenti effetti sulle variabili
di risposta del sistema "Yi", quindi per trarne delle relazioni. Perciò risulta
di fondamentale importanza la scelta del metodo statistico con cui si intende
condurre le prove, dato che la complessità del sistema e il dispendio di risorse
crescono all’aumentare del numero di fattori che si decide di indagare. In questo
contesto i metodi statistici DOE, con cui è possibile modellizzare un esperimento,
forniscono uno strumento utile alla pianificazione delle prove, in modo da poter
collezionare esiti in maniera valida ed efficiente per la successiva elaborazione
di risultati e conclusioni. Si è quindi deciso di fare utilizzo del Box-Behnken
Design a 3 fattori, Figura 3.6. Nel Box-Behnken Design ogni fattore, o variabile
indipendente, è posto ad uno dei tre valori equamente distanziati, generalmente
codificati come [-1, 0, +1]. Tale metodo consiste nel creare un dominio del set
di parametri in modo da poter effettuare l’esecuzione di tutti i punti privi di
combinazioni di fattori di estremo. Con questa metodologia i tre fattori scelti
(X1 = volume, X2 = pressione e X3 = miscelazione) vengono codificati con la
terna di valori [-1, 0, +1], che rappresentano rispettivamente i valori minimo,
medio e massimo dei fattori Xi.

Figura 3.6: Box-Behnken Design a 3 fattori, utilizzato per definire le prove per
l’Apparato 2
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Attraverso tale metodologia è stato possibile ridurre il numero di test da
effettuare sull’Apparato 2 da 81 a 39 (13 combinazioni ripetute in doppio per
le prove e 13 combinazioni di prove bianche di controllo). Si è però ritenuta di
particolare interesse l’analisi della prova caratterizzata dal set di parametri che
massimizza il trasferimento gas-liquido, ovvero minimo volume liquido, massima
pressione e massima miscelazione ([-1, 1, 1]); portando le combinazioni da 13
a 14 e quindi ad un totale di 42 prove. Le combinazioni per l’Apparato 1,
data la presenza di solo due fattori di variazione, si riducono grandemente e
considerano sostanzialmente le permutazioni del volume e della miscelazione,
fissando il piano del Box-Behnken delimitato dalla pressione di 1,2 bar, ovvero
del fattore X2 pari a -1. In Tabella 3.7 si riporta la lista completa delle prove
eseguite per i due apparati, mostrando la rispettiva corrispondenza tra le prove.
Il limite di questa metodica risulta essere l’approssimazione nel confronto tra
le prove corrispondenti tra i due apparati. Si osserva, infatti, l’esistenza di due
gruppi di prove di confronto:

• prove identiche tra i due apparati, ovvero le prove OX1-MT1, OX2-MT2,
OX7-MT7, OX8-MT8, caratterizzate da range di miscelazione, range di
volume e pressione identici;

• prove similari tra i due apparati, ovvero OX3-MT3, OX4-MT4, OX5-MT5,
OX6-MT6, OX9-MT9. In questo caso si hanno identici range di miscela-
zione e di volume, ma nel caso dell’Apparato 1 la pressione iniziale è di
1,2 bar, mentre per l’Apparato 2 è di 1,6 bar.

Il metodo applicato per il secondo gruppo di prove consiste nel traslare i
punti corrispondenti dell’Apparato 2 presenti sul piano X2 = 0 (pressione = 1,6
bar) sul piano a 1,2 bar, evitando di incrementare il numero di prove da allestire
per tale apparato, mantenendo così il Box-Benhken design iniziale a 3 fattori. Si
è consapevoli che l’adozione di tale ipotesi abbia ridotto leggermente la signifi-
catività dei test statistici effettuati, in quanto non vi è stata una corrispondenza
perfetta di tutti e 3 i fattori fra le prove; l’impostazione è stata comunque man-
tenuta, poiché meno rilevante rispetto alla necessità di valutare con accuratezza
il miglior set di parametri utilizzabile.
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Tabella 3.7: Set di prove eseguite per i due apparati: a) Apparato 1 e b) Apparato
2. Le prove dalla N°1 (MT1 e OX1) alla N°9 (MT9 e OX9) rappresentano le prove
corrispondenti tra i due apparati. Il fattore X2 per l’Apparato 1 non è riportato dato
che è sempre pari a -1, come spiegato nelle sezioni precedenti.

(a) Apparato 1

# X1 X3 Vol
[mL]

Mix
[rpm]

OX1 -1 0 53,5 400
OX2 1 0 160,0 400
OX3 -1 -1 53,5 0
OX4 1 -1 160,0 0
OX5 -1 1 53,5 800
OX6 1 1 160,0 800
OX7 0 -1 106,5 0
OX8 0 1 106,5 800
OX9 0 0 106,5 400

(b) Apparato 2

# X1 X2 X3 Vol
[mL]

Pre
[bar]

Mix
[rpm]

MT1 -1 -1 0 200 1,2 400
MT2 1 -1 0 600 1,2 400
MT3 -1 0 -1 200 1,6 0
MT4 1 0 -1 600 1,6 0
MT5 -1 0 1 200 1,6 800
MT6 1 0 1 600 1,6 800
MT7 0 -1 -1 400 1,2 0
MT8 0 -1 1 400 1,2 800
MT9 0 0 0 400 1,6 400
MT10 -1 1 0 200 2,0 400
MT11 1 1 0 600 2,0 400
MT12 0 1 -1 400 2,0 0
MT13 0 1 1 400 2,0 800
MT14 -1 1 1 200 2,0 800

3.1.3.2 Allestimento delle prove

La preparazione delle prove ha richiesto specifico addestramento tecnico, sic-
come sono stati utilizzati gas altamente infiammabili ed esplosivi. Di seguito
vengono elencati in maniera riassuntiva gli step effettuati necessari all’allesti-
mento degli esperimenti, in modo da permettere al lettore una più chiara visio-
ne di insieme. La procedura di preparazione di entrambi gli apparati vede la
separazione tra dispositivi incaricati di effettuare prove di controllo (bianchi) e
dispositivi insufflati con una miscela di H2 e CO2 (80% H2 e 20% CO2 in modo
da rispettare il rapporto stechiometrico 4:1 richiesto dalla reazione (2.5)).

Step 1 - Campionamento, incubazione e degasazione: :
Il campione liquido è stato prelevato e successivamente posto in termo-
stato, regolato alla stessa temperatura del reattore di provenienza. Tale
operazione è risultata utile per mantenere il fango in temperatura e mini-
mizzare il tempo di lag di attivazione della biomassa, durante l’avviamento
della prova. Nel caso di fanghi con elevato contenuto organico, quindi, ele-
vato BMP residuo, degasare il digestato è consigliabile perché permette di
ridurre la variazione di pressione legata a questo fenomeno. Tale procedu-

83



3.1 Prove di SHMA 3. MATERIALI E METODI

ra, che per fanghi ad elevato BMP residuo, ha generalmente una durata di
almeno due giorni, è stata effettuata ponendo il campione in termostato
e lasciando il contenitore ospitante il campione non ermeticamente chiuso
(in modo da evitare che la pressione del gas generato possa deformare o
rompere il contenitore). Dato che l’entità del BMP residuo del fango pro-
veniente dal reattore è risultata trascurabile, il tempo dedicato a questa
fase di degasazione è stato ridotto a 1-2 ore.

Step 2 - Preparazione dei bianchi: :
I bianchi sono stati effettuati per avere una prova di controllo che abbia
duplice valenza:

A : analizzare comportamenti anomali a cui potrebbero essere soggette
le prove: sbalzi termici repentini nella stanza delle prove e/o impatti
accidentali con le apparecchiature;

B : utilizzare i valori di pressione misurati dai bianchi e sottrarli punto per
punto con il valore di pressione registrato dalle prove. Ciò è utile per
ottenere un dato di pressione netto, che tenga conto dell’oscillazio-
ne della temperatura nel sistema (a causa della tracciatura elettrica
dell’Apparato 2) e/o di un impatto legato alla possibile presenza di
BMP residuo del fango. Tale sottrazione risulta necessaria al fine di
evitare interferenze rilevanti nel calcolo dei valori di SHMA.

Dopo il riempimento con il volume liquido i bianchi sono stati insufflati
con gas inerte (N2), in modo da garantire il ricambio dello spazio di testa
dell’apparato ed assicurare così le condizioni anaerobiche. Il gas è stato
immesso utilizzando bombole in pressione dotate di riduttore bistadio. Per
l’Apparato 2 si è utilizzato un raccordo flessibile connesso al rispettivo at-
tacco pneumatico sulla testa dello strumento. Per l’Apparato 1 si è fatto
uso di raccordi flessibili dotati di aghi a cannula omologati. Il tempo di
ricambio dello spazio di testa è stato valutato in maniera empirica per
entrambi gli apparati. Utilizzando l’Apparato 2 sono state allestite delle
prove in cui è stato campionato il gas con una gas sampling bag (modello
SupelTM-Inert Multi-Layer Foil Sigma-Aldrich® da 2 L), al termine dell’in-
sufflazione, il gas dallo spazio di testa, con l’adozione di tempi di ricambio
tra 8 e 12 minuti. Dopodichè è stato verificato con un gas cromatografo
(GC) che la percentuale in volume di N2 nello spazio di testa fosse pros-
sima al 100%. Con un tempo pari a 10 minuti la percentuale in volume
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dell’azoto è risultata ≥ del 98-99%; quindi è stato scelto questo tempo me-
dio di ricambio. Il tempo di ricambio dello spazio di testa dell’Apparato 1
è stato determinato anch’esso in maniera empirica adottando a favore di
sicurezza un tempo medio di 6 minuti, in quanto il volume dello spazio di
testa è nettamente inferiore.

Step 3 - Preparazione delle prove (iniezione miscela H2 e CO2): :
Dopo il riempimento con il volume liquido, i dispositivi incaricati di con-
durre le prove sono stati insufflati con la miscela di H2 e CO2, utilizzando
le tempistiche identiche alle prove in bianco, al fine di garantire il ricambio
dello spazio di testa della fase gas e di assicurare le condizioni anaerobi-
che. Al termine di tale fase si è passati all’insufflazione della miscela alla
pressione caratteristica della prova pari a 1,2, 1,6 o 2 bar per l’Apparato 2
e 1,2 bar per l’Apparato 1; la verifica del raggiungimento di tale livello è
avvenuta collegando un manometro manuale per la misurazione della pres-
sione alle rispettive valvole di uscita del gas. Durante le fasi di isufflazione
e di carico, è stata azionata la miscelazione in modo da favorire la solu-
bilizzazione dei gas (considerando la scarsa solubilità dell’idrogeno). Tale
operazione è stata condotta al fine di avere a disposizione, nel momento di
avvio della registrazione dei dati della prova, una concentrazione disciolta
dell’H2 e della CO2 quanto più prossima alla condizione di saturazione.

Step 4 - Avviamento della prova: :
Con avviamento della prova si intende il momento in cui avviene la registra-
zione del dato di pressione da parte della strumentazione. Per entrambi
gli apparati l’avviamento è stato attivato una volta terminate le fasi di
insufflazione dentro ogni dispositivo.

3.1.4 Prove al contorno

Le prove al contorno sono una serie di prove effettuate al fine di verificare
l’accuratezza delle misure sperimentali. Esse sono state effettuate solamente
sull’Apparato 2 e sullo spettrometro di massa a membrana, in quanto era la
prima volta che venivano utilizzati per effettuare prove di SHMA.

Per l’Apparato 2 si sono rese necessarie le seguenti prove al contorno:

• una prova di tenuta, considerando il limite superiore delle pressioni utiliz-
zate;
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• alcune prove di controllo per valutare l’effetto dell’incremento della tempe-
ratura sulla variazione di pressione nella fase iniziale della prova, essendo
il dispositivo dotato di tracciatura;

• una prova di tenuta, utilizzando all’interno la sonda per la misura dei gas
disciolti.

Mentre per lo spettrometro di massa HPR-40 DSA, si rileva:

• test relativo alla capacità e affidabilità dello strumento di misurare le
concentrazioni di H2 e CO2, durante le prove condotte sull’Apparato 2.

Prova di tenuta - Methan Tube
Per verificare la tenuta dell’Apparato 2 nei confronti di un gas ad alta permea-

bilità quale l’idrogeno, è stata effettuata una prova utilizzando acqua deionizzata
e non acqua di rete, come volume liquido, in modo da non avere interferenze con
possibili interazioni chimico-fisiche relativamente all’equilibrio calcio-carbonico.
É stata quindi insufflata la miscela di H2 e CO2 (4:1) fino alla pressione assoluta
di 2,6 bar (considerando il 30% in più rispetto al limite superiore delle prove pari
a 2 bar) e mantenendo attivo il test per un totale di 3 giorni, essendo il tempo
medio normalmente previsto per le prove di SHMA. In Figura 3.7 si mostra
il grafico relativo al test di tenuta effettuato in data 06/08/2021, che ha dato
esito positivo, eseguito prima della partenza delle prove. Siccome l’Apparato
2 è costituito da un sistema di tracciatura che permette di mantenere la tem-
peratura costante all’interno di un range di +-1°C (36,7 - 37,6 °C), è normale
osservare un’oscillazione della pressione all’interno di un range ristretto di valori,
a causa della variazione continua di tale parametro, poiché la misurazione viene
registrata ogni quattro minuti.

Effetto della temperatura
Il fenomeno dell’oscillazione dei valori di pressione legati ad una variazione

della temperatura nell’Apparto 2 è stato indagato anche nella fase di start up
delle prove. Anche se il fango è stato mantenuto in temperatura all’interno del
termostato successivamente al campionamento, le fasi di riempimento del volume
liquido e di insufflazione dei gas sono state condotte all’esterno; nonostante che il
sistema di tracciatura elettrica di cui sono dotati i dispositivi sia stato mantenuto
attivo durante questa fase, la temperatura del fango è comunque sempre scesa
(la stanza di alloggiamento delle bombole di gas è stata sempre sottoposta a
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a) b) 

Figura 3.7: a) Grafico che mostra le variazioni di pressione nella prova di tenuta
dell’Apparato 2 in un arco temporale di 10 ore, b) dettaglio dell’oscillazione del valore
di pressione a causa della variazione di temperatura

ventilazione e gran parte della sperimentazione è stata condotta durante i mesi
invernali). É stata successivamente allestita una prova al contorno che avesse
un duplice scopo:

• indagare l’entità dell’incremento di pressione il relazione all’aumento di
temperatura nel sistema, fino al raggiungimento della temperatura di re-
gime, in modo da poter ottenere il profilo di pressione e il tempo medio
per il raggiungimento delle condizioni stazionarie;

• permettere di disaccoppiare e comprendere meglio il comportamento delle
prove in bianco, in quanto durante la prova un aumento di pressione dovu-
to unicamente al riscaldamento avrebbe potuto mascherare altri fenomeni,
quali il possibile rilascio di metano residuo, oppure un effetto di degasa-
zione della CO2 o del metano presenti nel fango, che avrebbe comportato
un aumento della pressione.

Per quantificare il fenomeno si è utilizzata la legge dei gas perfetti, analizzando
una trasformazione isocora, in quanto il sistema è chiuso e il volume del gas
rimane costante. La legge si trasforma così secondo il sistema (3.1).
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Pi · V = n ·R · Ti

Pi+i · V = n ·R · Ti+i

n ·R
V

= cost

Pi+i

Pi

=
Ti+i

Ti

(3.1)

Dove i pedici i e i+1 identificano due stati differenti del sistema, in due istan-
ti di tempo successivi. Per analizzare tale fenomeno è stata allestita una prova
di controllo eseguita in doppio (Prova 1 e Prova 2) sullo stesso dispositivo che
è stato utilizzato per effettuare le prove in bianco durante la sperimentazione
(Tubo N°3), utilizzando acqua deionizzata con un volume liquido di 400 mL. É
stato azionato il riscaldamento e misurata la temperatura del gas con un termo-
metro digitale (TP 101 Digital Thermometer, con range di misurazione [-50°C;
+300°C]) ad inizio prova e, successivamente, ogni 5 minuti, in modo da correlare
direttamente i dati di pressione e la temperatura con il medesimo timestep. La
prova è stata interrotta quando il differenziale di pressione in Figura 4.1 ha
raggiunto lo stato stazionario, il quale ha permesso di identificare il massimo
innalzamento della pressione derivante dal raggiungimento della temperatura di
regime. La prova è stata quindi validata andando a verificare se vi fosse correla-
zione tra le misure di temperatura e l’aumento della pressione, valutando l’entità
dell’errore tra valori di pressione sperimentali e teorici, calcolati utilizzando il
sistema (3.1), computando ad ogni timestep la pressione stimata in funzione
del valore di temperatura misurato. Per valutare l’accuratezza della stima fra
dati osservati e dati stimati è stato calcolato l’indice statistico MARE (Mean
Absolute Relative Error), espresso dalla (3.2).

MARE =
n∑

i=1

|ŷi − xi|
n

(3.2)

Tale indice rappresenta la media aritmetica dei rapporti tra il valore assoluto
dell’errore tra la previsione (ŷi) e il valore misurato (xi) in n istanti di tempo
(tutti di uguale durata). Tale indice ha l’unità di misura delle grandezze in gioco
e rappresenta quindi l’errore medio che si commette in ogni stima puntuale; più
l’indice ha un valore di piccola entità, maggiore è la bontà della stima. Inoltre è
stato utilizzato il software Microsoft Excel per valutare la correlazione tra tem-
peratura misurata e pressione stimata attraverso l’apposita funzione disponibile
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su tale applicazione. In Tabella 4.1, nel capitolo dei risultati, si mostrano quelli
degli indici statistici per le due prove, in concomitanza coi profili di pressione
stimati e misurati.

Prova di tenuta con sonda per la misura dei gas disciolti
La possibilità di avere a disposizione una strumentazione che permettesse

la misura delle concentrazioni dei gas disciolti, ha presentato la necessità di
effettuare un’ulteriore verifica rispetto alla tenuta dei sistemi, in quanto la sonda
non era omologata per gli attacchi pneumatici installati sulla testa dell’Apparato
2. Dopo aver attuato quindi una modifica al corpo della sonda che ne consentisse
il suo utilizzo nel sistema, ne è stata verificata la tenuta nei confronti della
miscela di H2 e CO2, utilizzando acqua deionizzata come campione liquido e
caricando a 2 bar il dispositivo (Tubo N°2) che è stato utilizzato per la misura
dei gas disciolti. Si è imposta una pressione pari a 2 bar, in quanto limite
superiore delle prove da effettuare. Nella Figura 3.8 si mostra il profilo di
pressione della prova.

a) b)

Figura 3.8: a) profilo della pressione nella prova di tenuta con la sonda dei gas
disciolti, b) dettaglio della variazione di pressione nelle prime due ore del test

Prove al contorno - HPR-40 DSA
Le prove al contorno per testare la capacità dello strumento nel rilevare le

concentrazioni di H2 e CO2 sull’Apparato 2 sono state effettuate con un duplice
obiettivo:

• valutare se la concentrazione misurata a saturazione in acqua fosse pari
alle condizioni ideali teoriche;
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• valutare il profilo dell’idrogeno e dell’anidride carbonica in assenza di
biomassa e consumo dei substrati.

É stata preparata la soluzione di prova costituita da acqua deionizzata, aven-
te alcalinità pari a quella media misurata durante il periodo di analisi dei gas
disciolti. Si è operato con un volume liquido di 400 mL, ed una miscelazione di
800 rpm (in modo da massimizzare il trasferimento), procedendo con l’insuffla-
zione della miscela per un periodo di dieci minuti, assicurando così il ricambio
dello spazio di testa. Al termine di questa fase si sono avviate le prove imponen-
do una pressione successiva di 1,2 bar (Fase I), 1,6 bar (Fase II) e 2 bar (Fase
III), raggiungendo per ogni fase le concentrazioni a saturazione.

Le concentrazioni a saturazione (Csati,t) teoriche [ppm] sono state calcolate
utilizzando la legge di Henry (3.3), applicando le dovute conversioni (moltipli-
cando per il peso molecolare della sostanza i-esima PMi [g/mol] e per il fattore
di conversione 1000) e calcolando le pressioni parziali dei due composti (ppi) con
la (3.4).

Csati = ppi ·Hi · PMi · 1000 (3.3)

ppi = xi · Ptot (3.4)

Dove xi rappresenta la frazione molare del composto i-esimo e Ptot la pressio-
ne totale della miscela. Le costanti di Henry (Hi) [mol/L/bar] (Tabella 3.17)
sono state trasformate alla temperatura di lavoro della prova di 37°C, utilizzan-
do la legge di van’t Hoff riportata nella (3.5), che esprime la variazione della
costante di equilibrio di una reazione chimica in funzione del variare della tem-
peratura, mantenendo costante la pressione esterna. I pedici 1 e 2 rappresentano
rispettivamente la condizione iniziale e finale della trasformazione considerata,
∆H è l’entalpia della reazione, R la costante dei gas perfetti e T la temperatura.

ln
(H1

H2

)
= −∆H

R
·
( 1

T2

− 1

T1

)
(3.5)

Le costanti di Henry così calcolate sono riportate in Tabella 3.8.

Le elaborazioni effettuate al termine dell’esperimento relative ai profili dei
gas disciolti sono riportate in Figura 4.2, in concomitanza alle concentrazioni
rilevate a saturazione riportate in Tabella 4.2 (Capitolo 4 - Risultati e discussio-
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Tabella 3.8: valori delle costanti di Henry calcolate alla temperatura operativa di
37°C per l’anidride carbonica e l’idrogeno

Composto Valore U.M.

CO2 2,59 · 10−2 mol/L/bar
H2 7,31 · 10−4 mol/L/bar

ne), le quali sono state confrontate con le concentrazioni a saturazione teoriche
derivanti dalla legge di Henry (anch’esse riportate nella medesima tabella).
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3.1.5 Analisi

La campagna sperimentale di raccolta dati ha previsto la realizzazione delle
analisi riassunte in Tabella 3.9. Tali indagini sono risultate utili per calcolare il
valore di SHMA e comprendere meglio i fenomeni che possono avvenire durante
la prova oltre che per scopi modellistici. Le analisi sono riportate secondo il
metodo utilizzato, la frequenza di realizzazione e alcune note specifiche. Di
seguito si riporta una sezione dedicata riguardante l’analisi dei gas disciolti.

Tabella 3.9: Analisi effettuate durante la sperimentazione, con metodo e frequenza
di realizzazione

Analisi Metodo Frequenza Note

SV, ST Standard
Methods

(APHA, 2005)

Pre-prova e
post-prova

SHMA

1

SST, SSV Standard
Methods

(APHA, 2005)

Ogni 2
settimane

-

VFA totali Test in cuvetta
HACH LANGE

LCK 365

Pre-prova e
post-prova

SHMA

1

N-NH+
4 Test in cuvetta

HACH LANGE
LCK 302

Pre-prova e
post-prova

SHMA

1

Alcalinità Titolazione con
H2SO4 0,1 N

Pre-prova
SHMA

1

pH Rilevazione con
multimetro
HACH®

Pre-prova e
post-prova di

SHMA

1

Composizione
gas

INFICON Micro
GC Fusion®

2/3 volte a
settimana

2

Concentrazione
dei gas disciolti

Spettrometro di
massa Hiden
HPR-40 DSA

(MIMS)

Durante la
prova SHMA

-

1 In assenza di prove di SHMA 2/3 volte a settimana
2 Campionamento con gas sampling bag dal REM2
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3.1.5.1 Analisi dei gas disciolti

L’analisi dei gas disciolti ha visto l’utilizzo dello strumento HPR-40 DSA.

Calibrazione dello strumento

La calibrazione dello strumento nei confronti dei gas CH4, CO2 e H2 è stata
realizzata con l’ausilio di un software specifico (QGA Professional). Tale pro-
gramma, grazie alle librerie di spettri di massa di gas/vapori e la sottrazione
automatica delle sovrapposizioni spettrali (Figura 3.9), consente una registra-
zione precisa del modello di frammentazione. Il software, fornito dall’azienda
produttrice, è connesso direttamente allo spettrometro e consente il calcolo delle
concentrazioni disciolte dei gas i-esimi attraverso la formulazione (3.6).

Pi,c = (Pi,r − valBk − valsp) ·RS (3.6)

Partendo da una misurazione della pressione eseguita senza calibrazione
(Pi,r), viene sottratto un valore di concentrazione di background dello strumento
(valBk) e sottratto un termine relativo alle sovrapposizioni spettrali (valsp); il ri-
sultato viene poi moltiplicato per un termine RS (Relative sensitivity value) che
rappresenta un fattore moltiplicativo adimensionale, che riporta il rapporto dei
valori post calibrazione ed in assenza della calibrazione, così da ottenere valori di
pressione parziale corretti (Pi,c); quindi il programma calcola le concentrazioni
in ppm o nell’unità di misura desiderata.

Figura 3.9: Sovrapposizioni spettrali tra i gas analizzati nella prova di SHMA. (M/Z)
rappresenta il rapporto massa atomica rispetto alla carica
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Per ottenere i valori di background è stata utilizzata una bombola di N2

(100% v/v); il gas è stato insufflato all’interno di un recipiente contenente la
sonda fino a raggiungere le condizioni stazionarie. Tale valore è stato salvato e
registrato come valBk. Per la calibrazione dei gas sono state utilizzate le seguenti
bombole di miscela:

1. per l’idrogeno è stata utilizzata una bombola di H2 (100% v/v);

2. per il metano è stata fornita dall’azienda Sapio una bombola di miscela
preparata ad hoc, composta rispettivamente da: N2 (10% v/v), CO2 (25%
v/v) H2 (5% v/v) O2 (1% v/v) e CH4 (59% v/v);

3. per l’anidride carbonica è stata utilizzata una bombola di CO2 (100 %v/v).

Set di prove indagato
Questa analisi è stata effettuata durante il secondo periodo di prove che è

durato dal giorno 423 (20/01/22) fino al giorno 460 (26/02/22), poiché durante
il primo periodo una serie di problemi informatici non hanno consentito l’utilizzo
del software adibito alla calibrazione.

Per ragioni legate a vincoli geometrici (volume minimo necessario per la
sommergenza completa della sonda pari a 400 mL) e temporali, i set di prove
svolte, in cui è stata effettuata la misura in tempo reale dei gas disciolti durante
le prove di SHMA, sono stati 6 e sono riportati in Tabella 3.10.

Tabella 3.10: Set di parametri utilizzato per l’allestimento delle prove per l’analisi
dei gas disciolti sull’Apparato 2

# prova Volume
[mL]

Pressione
[bar]

Miscelazione
[rpm]

a 400 1,2 800
b 400 1,6 800
c 400 2 800
d 400 1,2 400
e 400 1,6 400
f 400 2 400

Le prove dalla a alla f sono state allestiste in modo da poter verificare,
a pari condizione di volume, l’impatto dei due parametri restanti (pressione e
miscelazione) sulle concentrazioni dei gas disciolti.
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In un’ottica di prova batch nella quale si voglia conseguire l’obiettivo di
massimizzare il trasferimento di massa gas-liquido (rg−l), è necessario operare
sui parametri dell’equazione (3.7).

rg−l = KLa · (C∗
l − Cl) (3.7)

L’equazione sopra riportata permette una migliore comprensione delle scelte
effettuate, in quanto la presenza di un minore volume liquido facilita la dissolu-
zione del gas; per tale motivo si è scelto di condurre le prove a 400 mL e non
a 600 mL. Allo stesso modo una maggiore miscelazione a pari volume scelto
aumenta la superficie di scambio gas-liquido quindi la KLa; questo ha portato
alla scelta di effettuare le prove a 400 e 800 rpm. Per quanto riguarda la pres-
sione, essa è correlata alla massima concentrazione a saturazione C∗

l che si può
avere ad inizio prova; una maggiore C∗

l nel sistema promuove il gradiente di
trasferimento. Sono state analizzate tutte e 3 le combinazioni (1,2 bar, 1,6 bar,
2 bar), in quanto è risultato di interesse osservare gli effetti di una differente
miscelazione, rispetto a prove con medesima pressione e viceversa.

3.1.6 Calcoli e elaborazioni

In questa sezione vengono presentate le ipotesi, i metodi e i calcoli utilizzati
al fine di ottenere i valori di SHMA dalle prove effettuate e per verificare il
bilancio del COD implementato per l’Apparato 2.

3.1.6.1 Valutazioni condizioni limitanti

Come già citato nel paragrafo 2.6.3 la cinetica di consumo dell’H2 e della
CO2 da parte della biomassa idrogenotrofa può essere considerata una cinetica
di Monod. Per poter misurare la massima attività specifica, quindi l’SHMA, il
test deve assicurare condizioni di substrato non limitante sia per l’H2 che per
la CO2 nella fase liquida, dunque, una cinetica di ordine zero, garantendo S ≫
KS. Per confermare l’ipotesi di condizioni non limitanti è possibile calcolare
la pressione parziale limite dell’idrogeno e della CO2 (ppH2,lim, ppCO2,lim) [bar],
per cui si avrebbero concentrazioni di substrato limitante (Slim) [mol/L] in fase
acquosa. Utilizzando la legge di Henry e le relative costanti alla temperatura
operativa di 37°C (Hi), riportate in Tabella 3.8, è possibile calcolare attraverso
il sistema (3.8) la pressione parziale limite delle due componenti, sostituendo, a
favore di sicurezza, alla Slim,i il valore più conservativo, quindi maggiore di KS,
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riportato in Tabella 2.11, pari a 3,75 ·10−5 [mol/L] per l’H2 e 1,30 · 10−6 per
la CO2 [mol/L]. 

ppH2,lim =
Slim,H2

HH2

ppCO2,lim =
Slim,CO2

HCO2

(3.8)

Questo calcolo porta ad una pressione parziale dell’H2 di 0,05 [bar] e 5 ·
10−5 [bar] per la CO2. In tutte le prove si è perciò verificato il valore della
pressione parziale finale, per accertare di essere in condizioni non limitanti. Si
specifica che le condizioni limitanti non si verificano unicamente nel momento in
cui il valore della concentrazione di substrato risulta pari a KS; se S = Ks si è
certi della presenza di una limitazione, in quanto secondo la cinetica di Monod
(si veda paragrafo 2.6.3 equazione (2.29)), la velocità di crescita si dimezza.
Quindi la scelta della Ks come valore indicativo delle condizioni limitanti è stata
fatta in modo da utilizzare un valore di riferimento riportato in letteratura,
sapendo che il suo raggiungimento avrebbe mostrato chiare e rilevanti limitazioni
del substrato. Nel capitolo dei risultati e delle discussioni si riportano i valori
calcolati. Si anticipa che le pressioni parziali calcolate a fine prova sono state
sempre superiori a 0,05 [bar] per l’H2 e maggiori di 5 · 10−5 [bar] per la CO2.

3.1.6.2 Elaborazione dati di pressione e calcolo SHMA

Il primo passo della procedura di calcolo è quello di sottrarre la produzione
di gas, anche se trascurabile, delle prove in bianco. Ad ogni step temporale i, il
valore della pressione del bianco (Pb,i) viene sottratto al valore della pressione
di prova (Pi), come riportato nell’equazione (3.9); in questo modo si ottiene un
dato di pressione netto (Pnet).

Pnet = Pi − Pb,i (3.9)

Successivamente si calcola il differenziale di pressione ∆Pnet/∆t, andando a
calcolare la variazione di pressione (∆Pnet) tra l’istante i e i+1 con la (3.10), tale
calcolo da come risultato un valore negativo, in quanto si ha un abbassamento
della pressione collegato alla rimozione di 5 moli di gas (4 H2 + CO2), per
formarne una di metano, come riportato nella (2.5).

∆Pnet,i

∆t
=

Pnet,i+1 − Pnet,i

∆t
(3.10)
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Dato che all’interno dell’Apparato 2 è presente un sistema di tracciatura
elettrica per il controllo della temperatura, la valutazione della velocità di ab-
bassamento della pressione, calcolata con la (3.10), è stata fortemente influen-
zata dalle oscillazioni legate all’effetto della temperatura descritto nelle sezioni
precedenti. Infatti nel caso di utilizzo di un timestep di 5 minuti, pari all’in-
tervallo di registrazione del dato da parte dello strumento, il differenziale non è
risultato stabile. Per superare tale problema sono stati adottati i seguenti due
provvedimenti:

1. la strumentazione è stata posta in un ambiente termicamente stabile, evi-
tando così fluttuazioni più lunghe legate alla variazione della temperatura
esterna al sistema. Ciò ha reso in particolar modo stabile la frequenza di
oscillazione del sistema con un periodo medio di circa 30 minuti;

2. la pendenza calcolata con la (3.10) è stata stimata sulla base di un set di
dati di 1 ora, assorbendo così le variazioni legate alla temperatura, permet-
tendo infine l’ottenimento di un differenziale più stabile, come riportato
in Figura 3.10. Tale scelta è stata mantenuta anche per l’Apparato 1, in
modo da uniformare così la metodologia di calcolo.

Va quindi ora ricercata la massima pendenza in valore assoluto, conside-
rando il profilo di abbassamento della pressione nell’arco di tempo della prova;
tale pendenza corrisponde alla massima produzione di metano nell’unità di tem-
po. Utilizzando quindi la (3.11), si è ricercato il massimo assoluto tra tutte le
pendenze calcolate, avvalendosi del software di calcolo di Microsoft Excel.

∆Pnet,max

∆t
= max

{
|∆Pnet,i|

∆t

}
(3.11)

Ricercata la massima pendenza è possibile calcolare la massima quantità di
gas rimosso in termini di moli giornaliere [mol/d] (gasrim,max), sfruttando la
legge dei gas perfetti attraverso la (3.12): gasrim,max = −∆Pnet,max

∆t
· Vgas

R · T
Vgas = Vtot − VL

(3.12)

Dove Vgas rappresenta il volume del gas nello spazio di testa dell’apparato,
calcolabile come differenza tra il volume totale Vtot e il volume liquido VL. Le
moli di gas rimosso sono correlabili alle moli di metano prodotte, come indicato
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Figura 3.10: Profilo di pressione di una prova di SHMA e relativo profilo della
pendenza utilizzando come timestep 5 minuti e timestep 1 ora

da Coates et al. (1996) [70], sfruttando la stechiometria di reazione. Le moli di
metano prodotte giornaliere (CH4,prod,max) [mol/d] sono calcolate con la (3.13):

CH4,prod,max =
gasrim,max

4
(3.13)

Dalla (3.13) si utilizza il volume molare del metano in condizioni normali,
pari a 22,414 NLCH4/mol, effettuando successivamente la conversione a NmL
di CH4 giornalieri (NmLCH4,max). (3.14).

NmLCH4,max = CH4,prod,max · 22, 414 · 103 (3.14)

A questo punto si calcola la massa di solidi volatili (SV ) presenti nel volume
liquido con la (3.15), moltiplicando la concentrazione di SV [g/L] per il volume
liquido.

SV = cSV · VL (3.15)
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Infine si valuta l’SHMA espressa come [NmLCH4/gSV/d], dividendo la pro-
duzione massima di metano giornaliera per la massa di solidi volatili presenti
nel volume liquido secondo la (3.16)

SHMA =
NmLCH4,max

SV
(3.16)

Valutazione del tempo di lag

Il tempo di lag è stato considerato come il tempo durante il quale non si
osserva una decrescita della pendenza del profilo di pressione, dipeso principal-
mente dal tempo richiesto alla biomassa per acclimatarsi alle condizioni della
prova.

Il limite inferiore di misurazione della pressione dello strumento, oppure il
momento di esaurimento del substrato nella prova, impongono al profilo della
pressione una pendenza nulla, perciò la ricerca del valore del tempo di lag deve
essere eseguita utilizzando come vincolo logico quello riportato in (3.17), dove
con tSHMA si intende il tempo corrispondente all’SHMA calcolata con la (3.11).

tlag = max

{
∆Pnet,i

∆t
≥ 0

⋂
t ≤ tSHMA

}
(3.17)

3.1.6.3 Calcolo SHMA reattore di origine

Il calcolo della SHMA, o più correttamente, della cinetica di produzione del
metano nel reattore pilota, da cui è stato prelevato l’inoculo, è stato effettuato
utilizzando i trend giornalieri delle portate in ingresso ed in uscita e le per-
centuali volumetriche dei gas presenti nello spazio di testa, misurate con il gas
cromatrografo INFICON Micro GC Fusion®. Dato che nel capitolo dei risultati
viene proposto un confronto tra valori di SHMA del reattore rispetto all’Ap-
parato 2, di seguito si fornisce l’equazione (3.18) utilizzata per il calcolo della
SHMA nel reattore (SHMAREM2).

SHMAREM2 =
Qouttot · xch4 · 1000

cSV · VL,REM2

(3.18)

Dove CSV è la concentrazione di SV espressa in [g/L], VL,REM2 è il volume
liquido operativo del reattore REM2 pari a 379,9 [L], Qouttot è la portata totale
di gas misurata in uscita e già trasformata in condizioni normali [Nm3/d], mentre
xch4 è la frazione volumetrica del metano dello spazio di testa [%v/v].
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3.1.6.4 Elaborazioni delle concentrazioni dei gas disciolti

Le concentrazioni dei gas disciolti ottenute grazie all’utilizzo dello spettro-
metro a membrana ha visto la necessità di effettuare una serie di elaborazioni
per poter rendere il dataset conforme alle successive analisi. Nel seguito vengono
elencati per punti gli step effettuati:

Step 1: :raggruppamento dei dati di concentrazione rilevati ogni 5 minuti, così
da avere una diretta corrispondenza temporale tra i dati dei gas disciolti
e i dati di pressione ottenuti dall’Apparato 2;

Step 2: :omissione dei dati di gas disciolti antecedenti la condizione a satura-
zione iniziale, in quanto non utile ai fini dell’inferenza statistica dei dati
sperimentali nella modellazione (dato che la registrazione dei valori del-
le concentrazioni è stata azionata durante l’insufflazione del gas per il
ricambio dello spazio di testa);

Step 3: :rilevazione di un possibile tempo di lag nelle prove e relativa esclusione
dei dati antecedenti il tempo limite per il quale si sia rilevata una concen-
trazione di metano diversa da 0. (tale operazione è stata necessaria in
quanto la presenza di un possibile tempo di lag non è stata implementata
nel modello, si veda la sezione 3.2);

Step 4: :calcolo della pendenza relativa ai profili di concentrazioni dei gas di-
sciolti, utilizzando, per il calcolo della derivata prima, un dataset che com-
prendesse un’ora di dati. In questo modo si è potuto uniformare il procedi-
mento di calcolo della pendenza rispetto a quello eseguito anche nelle prove
di SHMA sull’Apparato 2. Inoltre la pendenza calcolata sul differenziale
utilizzando un dataset di un’ora, ha potuto assorbire e smorzare eventuali
comportamenti anomali della sonda, come ad esempio le possibili collisioni
tra la sonda e l’ancoretta magnetica interna.

In Figura 3.11 si riporta un esempio di profilo di concentrazioni disciolte
durante la prova, considerando il dataset ripulito. Nel Capitolo 4 si presente-
ranno i risultati delle elaborazioni eseguite accompagnate dalla descrizione dei
fenomeni che avvengono nella fase gas e nella fase liquida.

3.1.6.5 Bilancio del COD

Il bilancio del COD sulla prova di SHMA è stato effettuato per verificare la
correttezza della misurazione del dato di pressione e del metodo utilizzato nel
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Figura 3.11: A sinistra profilo e pendenza corrispondente della concentrazione di
idrogeno disciolto rilevati durante una prova di SHMA; a destra profilo e pendenza del
metano.

calcolo del valore di SHMA; inoltre ha permesso di stimare il tasso di crescita
della biomassa idrogenotrofa (Yh2), così da confrontare tale valore con quello ri-
portato nell’ADM1. Per effettuare i calcoli sono stati utilizzati i dati di pressione
sperimentali di 10 prove, effettuate nel periodo 24/01/21 - 02/02/22, con l’ag-
giunta del dato dei solidi volatili di inizio e fine prova. Per effettuare il bilancio
sono state adottate le seguenti ipotesi:

• il bilancio è effettuato considerando la stechiometria della reazione cata-
bolica (2.5);

• in assenza della misura in linea dei solidi volatili, si considera, in via sem-
plificativa, il valore finale e iniziale della misura dei solidi per quantificare
la componente del COD utilizzata dalla biomassa per la sintesi di nuovo
materiale cellulare;

• essendo il bilancio effettuato rispetto alle condizioni stazionarie di ini-
zio e fine prova, le concentrazioni in fase liquida possono essere calcolate
attraverso la legge di Henry;

• non si considera un possibile effetto competitivo di omoacetogenesi nella
prova;

• dato che il CODsolubile misurato sperimentalmente (valori nel range 100-
150 mg/L) è risultato di un ordine di grandezza inferiore rispetto al COD
dell’idrogeno e del metano in fase gas, si trascura tale contributo;

• il metano al tempo iniziale è nullo;
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• non si considera la pressione parziale del vapore acqueo nel calcolo delle
frazioni volumetriche dei gas durante la prova;

• si considera ai fini del calcolo che la misura dei solidi volatili (SV) coincida
con la misura dei solidi sospesi volatili (SSV), in virtù di un rapporto
(SSV/SV > del 90-94%) rilevato dalle analisi sperimentali.

In Tabella 3.11 si riportano i simboli e le unità di misura delle variabili
utilizzate nel seguito della trattazione.

Tabella 3.11: Simboli, valori ed unità di misura delle costanti e delle variabili utiliz-
zate nel bilancio del COD

Simbolo Valore U.M.
Costanti

R 0,083145 bar · L/(mol · K)
Top 310,15 K
CODh2 16 gCODh2/mol
CODch4 64 gCODch4/mol
iCOD,SSV 1,42 gCOD/gSSV
KH,H2 7,31 · 10−4 mol/(L · bar)
KH,CH4 1,12· 10−3 mol/(L · bar)

Variabili
CODgas,iniziale - gCOD
CODL,iniziale - gCOD
CODiniziale,SV - gCOD
CODgas,finale - gCOD
CODfinale,L - gCOD
CODfinale,SV - gCOD
CODH2,gas,iniziale - gCOD
CODCH4,gas,iniziale - gCOD
CODH2,gas,finale - gCOD
CODCH4,gas,finale - gCOD
CODH2,L,iniziale - gCOD
CODH2,L,finale - gCOD
CODCH4,L,iniziale - gCOD
CODCH4,L,finale - gCOD
VL - L
Vgas - L
ppch4,t - bar
ppco2,t - bar
pph2,t - bar
Ptot,iniziale - bar
Ptot,finale - bar
xCH4,t - %v/v
xCO2,t - %v/v
xH2,t - %v/v
cSV,finale - g/L
cSV,iniziale - g/L
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La formulazione utilizzata per la verifica del bilancio del COD espresso in
[gCOD] tra le condizioni di inizio e fine prova è la seguente:

CODgas,iniziale + CODL,iniziale + CODiniziale,SV =

CODgas,finale + CODfinale,L + CODfinale,SV (3.19)

Dove i pedici (L) e (gas) si riferiscono alla fase liquida e gassosa. In base alle
ipotesi adottate le componenti da considerare nel sistema sono: l’idrogeno, il
metano e la biomassa. Nel dettaglio, durante la prova si ha una parte del COD
che viene trasformato in prodotti di reazione (ovvero il metano), attraverso la
reazione (2.5) ed una parte che viene utilizzato dalla biomassa per sintesi di
nuovo materiale cellulare (∆CODSV ).

CODgas,iniziale =
(
CODH2,gas,iniziale + CODCH4,gas,iniziale

)
(3.20)

CODgas,finale =
(
CODH2,gas,finale + CODCH4,gas,finale

)
(3.21)

CODL,iniziale =
(
CODH2,L,iniziale + CODCH4,L,iniziale

)
(3.22)

CODL,finale =
(
CODH2,L,finale + CODCH4,L,finale

)
(3.23)

∆(CODSV ) =
(
CODfinale,SV − CODiniziale,SV

)
(3.24)

Le concentrazioni in fase gas e in fase liquida durante il transitorio della
prova del metano e dell’idrogeno sono state calcolate a partire dall’elaborazione
dei dati di pressione totale registrati dall’apparato, al netto della componente di
pressione dei bianchi, sfruttando la stechiometria di reazione. Al fine di ottenere
i valori di COD al termine della prova, è necessario calcolare ad ogni istante
di tempo (t) le pressioni parziali dei gas. In questo modo è possibile calcolare
la frazione molare (xi,t) di ogni componente attraverso il sistema di equazioni
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(3.25).



ppch4,t = ppch4t−1 +
∆Pt

4

ppco2,t = ppco2t=0 − ppch4t

pph2,t = pph2t=0 − 4 · ppch4t

xCH4,t =
ppch4,t
Ptot,t

xCO2,t =
ppco2,t
Ptot,t

xH2,t =
pph2,t
Ptot,t

(3.25)

Per calcolare il valore di Yh2, che rappresenta il tasso di crescita cellulare
della biomassa (gSSV /gCOD,substrato,rimosso), si è invece utilizzata la (3.26), dove il
numeratore rappresenta il COD utilizzato dalla biomassa per sintetizzare nuovo
materiale cellulare e il denominatore rappresenta il COD rimosso dalla biomassa.

Yh2 =
∆(CODsv)

(CODH2,iniziale − CODH2,finale)
(3.26)

Per valutare il discostamento tra i valori iniziali e finali di COD calcolati, è
stato valutato l’errore relativo assoluto percentuale attraverso la formulazione
seguente:

er% =
|(CODiniziale − CODfinale)|

CODiniziale

· 100 (3.27)

Di seguito si riporta il sistema completo delle equazioni utilizzate nel bilancio
del COD, mentre nella Tabella 4.6 (Capitolo 4 - risultati e discussioni) si riporta
il riepilogo dei risultati ottenuti.
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CODH2,gas,iniziale = xH2,iniziale ·
Ptot,iniziale

R · Top

· CODh2 · Vgas

CODCH4,gas,iniziale = 0

CODCH4,L,iniziale = 0

CODH2,L,iniziale = xH2,iniziale · Ptot,iniziale ·KH,H2 · CODh2 · VL

CODH2,gas,finale = xH2,finale ·
Ptot,finale

R · Top

· CODh2 · Vgas

CODCH4,gas,finale = xCH4,finale ·
Ptot,finale

R · Top

· CODch4 · Vgas

CODH2,L,finale = xH2,finale · Ptot,finale ·KH,H2 · CODh2 · VL

CODCH4,L,finale = xCH4,finale · Ptot,finale ·KH,CH4 · CODch4 · VL

∆(CODSV ) =
(
cSV,finale − cSV,iniziale

)
· iCOD,SSV · VL

(3.28)

3.1.7 Analisi statistiche

Sul dataset raccolto durante la sperimentazione sono state effettuate una
serie di analisi statistiche, al fine di valutare l’impatto dei parametri indagati
e verificare le ipotesi di riproducibilità delle prove tra differenti apparati. Tali
analisi hanno permesso di supportare le considerazioni elaborate sul dataset; i
risultati vengono presentati nel capitolo 4 - Risultati e discussione. Di seguito
vengono illustrati i metodi che hanno caratterizzato tali analisi.

Analisi grafiche della distribuzione del campione di dati

Per analizzare da un punto di vista grafico il dataset sono stati utilizzati dia-
grammi boxplot, realizzati tramite il software (MATLAB®), i quali permettono
di esaminare la distribuzione dei dati di un campione tramite semplici indici di
dispersione e di posizione.

Regressione multipla

Per analizzare i risultati delle prove di SHMA è stata effettuata una regres-
sione multipla, al fine di identificare quali dei parametri fossero più significativi e
avessero un impatto maggiore rispetto al valore di SHMA ottenuto, utilizzando il
dataset completo delle prove effettuate. A questo scopo si è costruito un modello
che stima il valore di SHMA (Ŷ ) in base alla combinazione lineare dei 3 para-
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metri operativi (variabili indipendenti Xi), che rappresentano rispettivamente:
X1 il volume, X2 la pressione e X3 la miscelazione.

La formulazione utilizzata per la costruzione del modello di regressione mul-
tipla lineare è la seguente:

Ŷi = β0 + β1 ·X1 + β2 ·X2 + β3 ·X3 + ϵi (3.29)

Dove:

Ŷi: variabile dipendente i-esima di risposta del modello;

β0: intercetta;

β1: inclinazione di Y rispetto alla variabile X1 tenendo costanti le variabili X2

e X3;

β2: inclinazione di Y rispetto alla variabile X2 tenendo costanti le variabili X1

e X3;

β3: inclinazione di Y rispetto alla variabile X3 tenendo costanti le variabili X1

e X2;

ϵi: errore in corrispondenza dell’osservazione i-esima

Per la validazione del modello sono stati eseguiti i seguenti step:

Step 1: verifica dell’indipendenza stocastica tra le variabili predittive (X1, X2

e X3), attraverso analisi della matrice di correlazione lineare;

Step 2: verifica della normalità dei residui del modello attraverso grafico q-
qplot (grafico che riporta i quantili di una distribuzione normale rispetto ai
residui del modello) e un test di Shapiro-Wilk (con livello di significatività
α = 0,05) e verifica grafica dell’omoschedasticità dei residui;

Step 3: test statistico di tipo ANOVA, utilizzando l’F-test sull’intero modello
(con livello di significatività α = 0,05) per valutare l’adeguatezza del mo-
dello di regressione lineare multipla, quindi per verificare che le variabili
indipendenti del modello fossero significative per la rappresentazione di
un modello lineare. Questo test permette di testare l’ipotesi nulla H0 e
l’alternativa H1, definite come segue:

• H0: β1 = β2 = ... = βj = 0;

106



3. MATERIALI E METODI 3.1 Prove di SHMA

• H1: βj ̸= 0, per almeno un valore di j

Step 4: T-test (con livello di significatività α = 0,05) per testare la significa-
tività di ogni coefficiente βi della regressione. Si usano le seguenti ipotesi
nulla H0 e alternativa H1:

• H0: β1 = β2 = ... = βj = 0;

• H1: βj ̸= 0, per almeno un valore di j

Step 5: analisi dei coefficienti angolari βi standardizzati, per poter comprendere
quale dei parametri abbia un impatto maggiore rispetto agli altri sulla
variabile Ŷi stimata.

In Appendice A si riporta il dataset utilizzato per effettuare la regressione
multipla.

Test non parametrico di Mann-Whitney
Per valutare la riproducibilità delle prove, con l’adozione di apparati diffe-

renti è stato eseguito un test statistico utilizzando il set di prove corrispondenti
(dalla N°1 alla N°9) tra l’Apparato 1 e l’Apparato 2. Nel dettaglio si è fatto uso
del test non parametrico di Mann-Whitney, realizzato attraverso il software di
statistica SPSS, al fine di valutare se i due set di dati appartengano alla stessa
popolazione. É stato scelto questo test dopo aver osservato che il dataset non
presentava normalità tra i dati. Questo test va a valutare se le mediane dei
due sottogruppi siano significativamente differenti oppure no. Il test, effettuato
con un livello di significatività (α) pari a 0,05, verifica l’ipotesi nulla (H0) e
l’alternativa (H1):

• H0: appartenenza dei campioni alla stessa popolazione (mediane non si-
gnificativamente differenti);

• H1: uno dei campioni sia più grande in maniera stocastica (mediane signi-
ficativamente differenti).
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3.2 Modellazione prove di SHMA

La fase di modellazione delle prove ha perseguito due obiettivi principali:

• permettere di identificare, sulla base del comportamento della curva del
differenziale di pressione e della concentrazione dei gas disciolti, la bontà
e la riproducibilità del modello, al variare delle condizioni della prova di
SHMA, calcolando e verificando il discostamento tra dati osservati e sti-
mati attraverso gli indici statistici Theil’s Inequality Coefficient (TIC) e
MARE;

• la stima della KLa del sistema e della KS della biomassa, utilizzando il
metodo statistico - matematico (LFT), così da poter verificare e confron-
tare i valori dei medesimi parametri riportati nella letteratura scientifica
e fornire una baseline di partenza per future sperimentazioni.

Nelle successive sezioni vengono riportati i materiali e i metodi logico-matematici
che hanno condotto alla realizzazione del modello e all’identificazione parame-
trica.

3.2.1 Materiali

Come materiale è stato utilizzato il modello di biogas upgrading sviluppato
da Anna Santus nel suo lavoro di tesi magistrale, che è stato derivato dall’ADM1,
Batstone et al. (2002) [82]. Per tutti i dettagli relativi alla costruzione e alle
ipotesi alla base del modello si rimanda al lavoro di tesi di Santus (2019) [31].
Da tale modello è stata derivata una versione semplificata, allo scopo di age-
volare l’applicazione del metodo di stima LFT per i parametri KLa e Ks, che
viene riportato al paragrafo 3.2.2.4. La scrittura del modello e l’identificazio-
ne parametrica tramite metodo LFT sono state realizzate attraverso il software
MATLAB®.

Di seguito sono riportate, sia le ipotesi utilizzate per riadattare il modello
alla prova di SHMA, sia le semplificazioni introdotte:

• tutti i substrati organici non sono considerati nella fase liquida, poiché si
assume che non sia presente nessun substrato organico in concentrazioni
rilevanti nel sistema;
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• il sistema è considerato come un reattore CSTR (Continuous Stirred-
Tank); essendo però la prova di tipo batch, nel modello non sono presenti
i flussi di massa entranti ed uscenti;

• la temperatura operativa del modello è Top = 37 °C, quindi il sistema
lavora in condizioni mesofile;

• in via semplificativa non viene modellato un possibile effetto di competizio-
ne della popolazione omoacetogena nei confronti di quella idrogenotrofa;

• considerando il pH con il quale sono state condotte le prove, il carbonio
inorganico disciolto viene considerato come la somma della CO2 disciolta
e dello ione bicarbonato, trascurando il contributo dello ione carbonato;

• non sono stati valutati fenomeni di inibizione per la popolazione idroge-
notrofa, legati al pH di lavoro, perché tali fenomeni risultano di entità
trascurabile nei range di pH delle prove condotte (range di pH misurato
tra 6,9 e 7,4);

• viene considerata la sola costante di semisaturazione relativa all’idrogeno
nei termini di crescita e consumo dei substrati, in quanto si assume che la
CO2 non sia mai presente ad una concentrazione limitante;

• si trascura in via semplificativa la pressione parziale del vapore acqueo
e si tralascia anche la produzione di acqua che deriva dalla reazione di
metanogensi;

• si ipotizza, in via semplificativa, che il pH rimanga costante durante la
prova;

• si ipotizza, in via semplificativa, di non introdurre una variabile di stato
che modellizzi i macronutrienti e i micronutrienti utilizzati dalla biomassa.
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3.2.2 Metodi

Il modello è costituito da un sistema di equazioni differenziali e algebriche di
bilancio di massa per le variabili:

• Xh2 = biomassa idrogenotrofa;

• Sh2 = idrogeno disciolto;

• SIC = carbonio inorganico disciolto;

• Sch4 = metano disciolto;

• Sgas,h2 = idrogeno in fase gas;

• Sgas,ch4 = metano in fase gas;

• Sgas,co2 = anidride carbonica in fase gas;

In Tabella 3.12 sono riportate le variabili introdotte nel modello, corredate
del simbolo utilizzato per rappresentarle e delle unità di misura. Le equazioni e
le reazioni modellate sono riportate al paragrafo 3.2.2.3.

Tabella 3.12: Simbolo, definizione e unità di misura delle variabili di stato del modello

Variabile Definizione U.M.

Xh2 Metanogeni idrogenotrofi gCOD L−1

Sh2 Idrogeno gas disciolto gCOD L−1

Sch4 Metano gas disciolto gCOD L−1

SIC Carbonio inorganico disciolto molC L−1

Sh2,gas Concentrazione dell’H2 nello spazio di testa gCOD L−1

Sch4,gas Concentrazione del CH4 nello spazio di testa gCOD L−1

Sco2,gas Concentrazione della CO2 nello spazio di testa molC L−1

ph2,gas Pressione parziale dell’idrogeno bar
pch4,gas Pressione parziale del metano bar
pco2,gas Pressione parziale della CO2 bar
pgas Pressione totale nello spazio di testa bar
Shco3 Concentrazione dello ione bicarbonato HCO−

3 molC L−1

Sco2 Concentrazione molare della CO2 disciolta molC L−1

pH [-]
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3.2.2.1 Parametri e variabili

Nella sezione seguente viene riportata la spiegazione del procedimento utiliz-
zato per l’ottenimento dei diversi parametri biologici e chimico-fisici introdotti
nel modello. Le variabili vengono mano a mano riportate in formato tabellare,
mostrandone il simbolo, il valore (se presente a priori) e l’unità di misura.

Dal punto di vista stechiometrico è stata assunta una composizione standard
della cellula batterica (C5H7O2N), costituita da un peso molecolare PM pari a
113 [gSSV/mol]. Tale composizione è quella generalmente utilizzata per descri-
vere la cellula batterica nei processi biologici del trattamento delle acque reflue,
assumendo che la cellula batterica sia composta prevalentemente da proteine.
Dal sistema (3.30) è possibile calcolare il rapporto gCOD/gSSV (i_COD_SSV),
a cui corrisponde la biomassa, come segue.

C5H7O2N + 5 O2 5CO2 + NH3 + 2H2O

i_COD_SSV =
5 molO2

molC5H7O2N
· 16 gCOD

molO2
· 1 molC5H7O2N

113 gSSV

(3.30)

Dall’equazione precedente è possibile calcolare anche il contenuto in termini di

carbonio presente nella biomassa (Cbac), come segue.

Cbac =
5 molC

molC5H7O2N

· 1 molC5H7O2N

160 gCOD
(3.31)

Infine il contenuto di carbonio presente nel metano (Cch4) è calcolabile attraverso

la (3.32)

Cch4 =
1 molC
molCH4

· 1 molCH4

64 gCOD
(3.32)

In Tabella 3.13 si riportano i risultati dei calcoli effettuati.

I parametri biologici (Yh2 e kd) presenti in Tabella 3.14 sono stati reperiti
dal modello ADM1 [82], i quali sono già riferiti alle condizioni operative di
37°C. Per il valore della costante di semisaturazione KS,h2 della popolazione
idrogenotrofa è stato fornito il range di valori reperito in letteratura e riportato
già nelle sezioni precedenti; tale parametro è stato stimato a posteriori attraverso
il metodo LFT, utilizzando i dati sperimentali, quindi è variabile in funzione delle
condizioni operative della prova di SHMA. Il valore di SHMAmax è direttamente
correlabile alla massima velocità specifica di rimozione del substrato (νmax),
per quanto esposto nelle sezioni precedenti. Essendo tale valore connesso alla
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Tabella 3.13: Simbolo, definizione, valore e unità di misura dei coefficienti stechio-
metrici

Variabile Definizione Valore U.M.

Cch4 Contenuto del carbonio nel
metano

0,0156 molC/gCODch4

Cbac Contenuto del carbonio nella
cellula batterica

0,03125 molC/gCODssv

Nbac Contenuto dell’azoto nella cellula
batterica

0,00625 molN/gCODssv

i_COD_SSV Contenuto di COD nella
biomassa

1,42 gCODssv/gSSV

tipologia di biomassa che si sta studiando ed essendo un valore che esprime la
massima velocità di consumo, in assenza di condizioni substrato-limitanti, si è
scelto di utilizzare nel modello il massimo valore di SHMA calcolato durante
la sperimentazione (corrispondente alla prova condotta a 2 bar, 200 mL e 800
rpm), poiché si è fatta l’ipotesi di assumere tale valore come quello massimo
asintotico per la biomassa studiata.

Il valore di (νmax) [d−1] è calcolabile a partire dal valore di SHMA con la
(3.33). Nel calcolo si approssimano i solidi sospesi volatili (SSV) ai solidi volatili
(SV), alla luce di un rapporto (SSV/SV) rilevato dalle analisi sperimentali >
del 90% per tutto l’arco della sperimentazione. Inoltre tale approssimazione
permette di rimanere a favore di sicurezza nel calcolo, evitando di sovrastimare
la (νmax).

νmax =
5710 NmLCH4

gSV · d
·64 gCOD

molCH4

· 1 molCH4

22, 414 NLCH4

· 1 NL

103NmLCH4

· 1 gSV
1, 42gCOD

(3.33)

Dal valore di νmax sperimentale si è poi risaliti al valore di µmax attraverso la
(3.34).

µmax = νmax · Yh2 (3.34)
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Tabella 3.14: Simbolo, definizione e unità di misura dei parametri biologici

Variabile Definizione Valore U.M.

Yh2 Tasso di crescita cellulare idrogenotrofa 0,06
gCODssv

gCODh2

kd Velocità di decadimento della biomassa 0,02 d−1

KS,h2 Costante di semisaturazione per l’H2 10−5-10−6 gCOD/L

SHMAmax SHMA massima sperimentale 5710
NmlCH4

gSV · d

µmax Massima velocità specifica di crescita
idrogenotrofa

0,7 d−1

νmax Massima velocità specifica di consumo del
substrato

11,5 d−1

I parametri chimico-fisici sono riportati in Tabella 3.15. I coefficienti di dif-
fusione molecolare dell’H2, O2, CO2 e CH4, riferiti alla temperatura operativa di
37°C e riportati in Tabella 3.15, sono stati stimati attraverso un’interpolazione
lineare (si veda Figura 3.12) dei valori sperimentali reperiti in letteratura dagli
studi di Jähne et al. (1987) [83] e Xing et al. (2014) [84], riferiti a differenti
temperature.

Figura 3.12: Interpolazione lineare tra dati sperimentali delle diffusività reperite in
letteratura a differenti temperature

La valutazione dei coefficienti globali di trasferimento di massa gas-liquido
presenti in Tabella 3.16, rispetto alle componenti n (dove n = H2, CH4, CO2), si
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Tabella 3.15: Simbolo, definizione e unità di misura dei parametri chimico fisici

Variabile Definizione Valore U.M.

R Costante universale dei gas perfetti 0,083145
bar · L
mol ·K

Tref Temperatura di riferimento (25°C) 298,15 K

Vtot Volume totale utile dell’Apparato 1 3,76 L

VL Volume liquido del campione 0,2 - 0,6 L

Vgas Volume dello spazio di testa Vtot - VL L

Top Temperatura operativa (37°C) 310,15 K

Patm Pressione atmosferica 1,013 bar

ph2o,gas Pressione parziale del vapore acqueo alla Top 0,062 bar

DO2 Coefficiente di diffusione molecolare dell’O2

alla Top

3,3e−5 cm2 · s−1

DH2 Coefficiente di diffusione molecolare dell’H2

alla Top

6,6e−5 cm2 · s−1

DCH4 Coefficiente di diffusione molecolare del CH4

alla Top

4,89e−5 cm2 · s−1

DCO2 Coefficiente di diffusione molecolare della
CO2 alla Top

2,47e−5 cm2 · s−1

basa sulla legge elaborata nello studio di Pauss et al. (1990) [30]. Tali parametri
cambiano al variare del coefficiente di trasferimento gas-liquido dell’O2, il quale
è stato stimato attraverso il metodo LFT sulla base dei dati sperimentali delle
prove di SHMA. Questa modalità è stata implementata perché in questo modo
nella LFT si riduce il numero di parametri da stimare: infatti viene stimato il
solo valore della kLaO2 , mentre le restanti KLa variano di conseguenza.

Tabella 3.16: Coefficienti di trasferimento di massa gas-liquido riferiti alla tempera-
tura operativa

Variabile Valore U.M.

KLaO2 100 - 1000 d−1

KLaH2 KLaO2 ·
√

DH2

DO2

d−1

KLaCH4 KLaO2 ·
√

DCH4

DO2

d−1

KLaCO2 KLaO2 ·
√

DCO2

DO2

d−1

Le costanti di Henry dei gas riportate in Tabella 3.17 e le costanti di disso-
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ciazione acido-base presenti in Tabella 3.18 sono ricavate dall’ADM1 e vengono
trasformate alla temperatura operativa attraverso la legge di van’t Hoff.

Tabella 3.17: Costanti di Henry trasformate in riferimento alla temperatura opera-
tiva

Parametro Valore U.M

KHh2 7, 8e−4 · exp
(
−4180

R ·
(

1
Tref

− 1
Top

))
Mliq bar-1

KHch4 0, 0014 · exp
(
−14240

R ·
(

1
Tref

− 1
Top

))
Mliq bar-1

KHco2 0, 035 · exp
(
−19410

R ·
(

1
Tref

− 1
Top

))
Mliq bar-1

*Mliq = mol/L

Tabella 3.18: Coefficienti degli equilibri acido-base riferiti alla temperatura operativa

Parametro Valore U.M

Ka,co2 10−6,35 · exp
(
7646
R ·

(
1

Tref
− 1

Top

))
M

Kw 10−14 · exp
(
55900

R ·
(

1
Tref

− 1
Top

))
M

3.2.2.2 Matrice di Petersen

La matrice di Petersen è una realizzazione schematica e completa usata per
descrivere tutte le reazioni biochimiche che avvengono all’interno di un reattore.
Il numero di colonne dipende da quanti componenti (i) sono coinvolti (prodotti
chimici, gas, inquinanti, biomassa, ecc.), mentre il numero di righe (j) dipende
dai processi considerati (trasferimento gas-liquido, decadimento della biomassa,
assorbimento del substrato, ecc). L’ultima colonna riporta l’equazione che de-
scrive il rateo delle reazioni. Il principio di conservazione della massa per ogni
processo è espresso nelle righe della matrice. Se tutti i componenti sono inclusi,
allora il principio di conservazione della massa per ogni processo afferma che:

n∑
j=1

νi,j = ai,j · ri,j (3.35)

Dove con ai,j si intende il processo i-esimo riferito alla componente j-esima
e ri,j rappresenta il rateo corrispondente. Per un sistema CSTR vale l’equazio-
ne (3.36), che esprime il bilancio di massa rispetto ad un componente i-esimo
(Ci) all’interno del volume di controllo. Il primo termine rappresenta la massa
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entrante nel sistema, il secondo termine la massa uscente e il terzo termine le va-
riazioni del componente i-esimo, associate ai ratei di reazione che si quantificano
all’interno del volume di controllo.

dCi

dt
=

Qin

VL

· Cin −
Qout

VL

· Ci +
n∑

j=1

νi,j (3.36)

Essendo una prova batch, l’alimentazione del substrato avviene solamente
all’inizio della prova. Ciò porta ad elidere i termini relativi alle masse entranti
ed uscenti dei componenti i-esimi, per ogni variabile di stato considerata nel
modello. Quindi la (3.36) si trasforma nella (3.37). Dove il bilancio di massa del
componente i-esimo è descritto unicamente dalla somma dei ratei delle reazioni
biochimiche e chimico-fisiche che avvengono all’interno del sistema.

dCi

dt
=

n∑
j=1

νi,j (3.37)

Nella Tabella 3.19 si riporta la matrice di Petersen del modello realizzato,
mentre in Figura 3.13 viene presentato lo schema concettuale attraverso il
quale è stata modellata la prova di SHMA.

Figura 3.13: Schema concettuale (non in scala) della prova di SHMA modellata
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Tabella 3.19: Matrice di Petersen del modello semplificato della prova di SHMA, a pH costante

Componente → i 1 2 3 4 5 6 7
rateo ρi,j:

[gCOD

L · d

]
e
[mol

L · d

]
j Processo ↓ Xh2 Sh2 SIC Sch4 Sgas,h2 Sgas,ch4 Sgas,co2

1 Consumo di H2 disciolto +1 − 1
Yh2

- KIC
1−Yh2

Yh2
µmax · Sh2

Sh2+KS,h2
·Xh2

2 Decadimento biomassa - 1 + Cbac kd ·Xh2

3 Trasferimento gas - liquido H2 - 1 + VL

Vgas
kLaH2 · (Sh2 − 16 ·KHh2

· ph2,gas)
4 Trasferimento gas - liquido CO2 - 1 + VL

Vgas
kLaCO2 · (Sco2 −KHco2 · pco2,gas)

5 Trasferimento gas - liquido CH4 - 1 + VL

Vgas
kLaCH4 · (Sch4 − 64 ·KHch4

· pch4,gas)

• KIC rappresenta il consumo di carbonio inorganico calcolato come: KIC =
(
Cbac + Cch4 ·

1− Yh2

Yh2

) [ molC

gCOD

]
;

• Sco2 è la CO2 disciolta, che per le ipotesi considerate, è pari alla differenza tra il carbonio inorganico disciolto SIC e lo ione
bicarbonato Shco3;

• sostituendo è possibile esprimere la Sco2 come: Sco2 = SIC - Shco3 = SIC ·
(
1− Ka,co2

Ka,co2 + 10−pH

) [molC

L

]
.
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3.2.2.3 Equazioni

Modellando un sistema di tipo batch, le equazioni del modello non consi-
derano la presenza di flussi di massa entranti ed uscenti dal sistema, quindi la
(2.11) e la (2.12) (paragrafo 2.4.3), utilizzate per descrivere il bilancio di massa
rispetto alla fase liquida e fase gassosa di un componente in un sistema CSTR
operante in continuo, si trasformano nella formulazione seguente:

d[gas]L
dt

· VL = ±rateo biologico ± rateo fisico-chimico

−KLa · ([gas]L − [gas]∗L) · VL (3.38)

d[gas]G
dt

· VG = +KLa · ([gas]L − [gas]∗L) · VL (3.39)

Applicando la (3.38) e la (3.39) al modello della prova di SHMA realizzato,
le equazioni, suddivise tra la fase gas e la fase liquida, diventano:

Fase liquida - equazioni differenziali

dXh2

dt
= µmax · Sh2

Sh2 +KS,h2

· Xh2 − kd · Xh2 (3.40)

dSh2

dt
= −µmax

Yh2

· Sh2

Sh2 +KS,h2

·Xh2

− kLaH2 · (Sh2 − 16 ·KHh2
· ph2,gas) (3.41)

dSch4

dt
=

1− Yh2

Yh2

· µmax ·
Sh2

Sh2 +KS,h2

·Xh2

− kLaCH4 · (Sch4 − 64 ·KHch4
· pch4,gas) (3.42)

dSIC

dt
= [−(1− Yh2) · Cch4 − Yh2 · Cbac] ·

µmax

Yh2

· Sh2

(Sh2 +KS,h2)
·Xh2

+ Cbac · kdec ·Xh2 − kLaCO2 · (Sco2 −KHco2 · pco2,gas) (3.43)
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Fase gas - equazioni differenziali

dSh2,gas

dt
= kLaH2 · (Sh2 − 16 · KHh2

· ph2,gas) · VL

Vgas

(3.44)

dSch4,gas

dt
= kLaCH4 · (Sch4 − 64 · KHch4

· pch4,gas) · VL

Vgas

(3.45)

dSco2,gas

dt
= kLaCO2 · (Sco2 − KHco2 · pco2,gas) · VL

Vgas

(3.46)

Fase gas - equazioni algebriche

pco2,gas = Sco2,gas ·R · Top (3.47)

ph2,gas = Sh2,gas ·R · Top

16
(3.48)

pch4,gas = Sch4,gas ·R · Top

64
(3.49)

pgas = ph2,gas + pch4,gas + pco2,gas (3.50)

I ratei biologici sono derivati dall’ADM1 [75] e si basano su una cinetica di
consumo del substrato di tipo Monod.

I ratei chimico-fisici riguardano gli equilibri delle specie chimiche di interesse
associabili al pH.

Il rateo di trasferimento di massa gas-liquido è stato modellato attraverso la
teoria del doppio film. Il trasferimento di massa del componente i-esimo (ρT,i)
dalla fase gas a quella liquida viene quindi espresso dalle equazioni: (3.51) e
(3.52) .

Considerando la componente i-esima nel volume liquido:

ρT,i = −KLai · (Si −KH,i · pgas,i) (3.51)

Considerando la componente i-esima nel volume gas:

ρT,i = +KLai · (Si −KH,i · pgas,i) ·
VL

Vgas

(3.52)

La direzione di tale trasferimento è governata dal gradiente del processo (Si−
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KH,i · pgas,i): se la concentrazione a saturazione è maggiore della concentrazione
disciolta della componente i-esima, allora si avrà dissoluzione nel volume liquido,
viceversa avverrà uno strippaggio del componente dalla fase liquida a quella
gassosa. La pressione parziale del componente i-esimo (pgas,i) [bar] è ricavabile
utilizzando la legge dei gas perfetti (equazioni (3.48), (3.49) e (3.47)).

Di seguito vengono analizzati per ogni parametro i differenti ratei biologici
e/o chimico fisici presenti nelle equazioni (3.38) e (3.39).

• Xh2:

La variazione della concentrazione della biomassa idrogenotrofa è espres-
sa unicamente dal rateo biologico di crescita e decadimento definito dal
sistema di equazioni (3.53), utilizzando una cinetica di tipo Monod.



dXh2

dt
=

dXcrescita

dt
− dXscomparsa

dt

dXcrescita

dt
= µmax ·

Sh2

KS,h2 + Sh2

·Xh2

dXscomparsa

dt
= −kd ·Xh2

(3.53)

• Sh2:

Nel caso dell’idrogeno disciolto i termini presenti nel bilancio di massa
sono il rateo biologico di consumo da parte della biomassa e il rateo di
trasferimento di massa gas-liquido.

Rateo biologico consumo: = −µmax

Yh2
· Sh2

Sh2+KS,h2
·Xh2

Trasferimento gas-liquido: = −kLaCH4 · (Sch4 − 64 ·KHch4
· pch4,gas)

(3.54)

• Sch4:

Per il metano disciolto i termini presenti nel bilancio di massa sono il
rateo biologico di produzione da parte della biomassa, secondo la reazione
di metanogenesi e il rateo di trasferimento di massa gas-liquido.
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Rateo biologico produzione: = 1−Yh2

Yh2
· µmax · Sh2

Sh2+KS,h2
·Xh2

Trasferimento gas-liquido: = −kLaH2 · (Sh2 − 16 ·KHh2
· ph2,gas)

(3.55)

• SIC:

Nel caso del carbonio inorganico disciolto SIC i termini presenti nel bilancio
di massa sono il rateo biologico, il rateo di trasferimento di massa gas-
liquido e le trasformazioni chimiche delle forme del carbonio inorganico
disciolto, che si suddividono tra ione bicarbonato e anidride carbonica. Il
rateo biologico si suddivide a sua volta in una parte associata al consumo
di substrato ed una parte di produzione dello stesso.

La parte relativa al consumo di substrato, riportato nella matrice di Peter-
sen con il termine KIC , come descritto dall’ADM1, rappresenta il consu-
mo di carbonio inorganico dei metanogeni idrogenotrofi e tiene conto del
carbonio necessario per generare nuova biomassa (Cbac), più il carbonio
utilizzato per formare CH4.

KIC =
(
Cbac + Cch4 ·

1− Yh2

Yh2

)
(3.56)

La parte di produzione è associata al residuo endogeno del decadimento
della biomassa, che torna a ricostituire nuovo substrato.



Rateo biologico consumo: = −KIC · µmax · Sh2

(Sh2+KS,h2)
·Xh2

Rateo biologico produzione: = +Cbac · kdec ·Xh2

Trasferimento gas-liquido: = −kLaCO2 · (Sco2 −KHco2 · pco2,gas)

Equilibri chimici: Sco2 = SIC − Shco3 =

= SIC ·
(
1− Ka,co2

Ka,co2 + 10−pH

)
(3.57)

• Sco2,gas, Sh2,gas, Sch4,gas:

Per le componenti in fase gassosa nel bilancio di massa è presente solamente
il termine relativo al trasferimento di massa gas-liquido.
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Trasferimento gas-liquido: = −kLaCO2 · (Sco2 −KHco2 · pco2,gas) (3.58)

3.2.2.4 Identificazione parametrica - LFT

Il modello creato risulta non lineare, a causa del termine
S

S +Ks

presente

nella cinetica di Monod; perciò l’identificazione dei parametri non può esse-
re effettuata attraverso metodi classici, basati generalmente su modelli lineari
tempo-invarianti (LTI). Si è quindi deciso di fare utilizzo di una trasformazio-
ne lineare frazionaria (LFT), come descritto da Della Bona et al. (2015) [85].
Questa tecnica, sviluppata dal Dipartimento di Elettronica, Informazione e Bio-
ingegneria del Politecnico di Milano (DEIB), permette di linearizzare la dipen-
denza dei parametri da identificare, riformulando le equazioni del modello, così
da applicare poi un’identificazione lineare basata sul metodo di ‘Massima Vero-
simiglianza’ [86]. Tale metodo consente di calcolare le derivate delle funzioni di
sensitività rispetto ai parametri, quindi dovrebbe risultare più efficace rispetto
ai metodi alternativi di calibrazione dei modelli, senza ricorrere a inefficienti
approssimazioni a differenze finite [87]. Di seguito si fornisce una descrizione
non dettagliata di tale metodo, concentrandosi sulle equazioni utilizzate per la
trasformazione lineare del modello semplificato realizzato. Per maggiori appro-
fondimenti sul metodo si rimanda agli articoli di Della Bona et al. (2015) [85],
e Hsu et al. (2008) [87]. In Figura 3.14 si fornisce un esempio dello schema a
blocchi concettuale con il quale opera un sistema LFT.

Considerando il generico sistema dinamico non-lineare tempo-invariante ri-
portato nel sistema di equazioni 3.59:

 ˙x(t) = f(x(t);u(t); δ0) x(0) = x0

y(t) = g(x(t);u(t); δ0)
(3.59)

Dove f e g sono funzioni note, x(t) il vettore delle variabili di stato, u(t) e
y(t) rispettivamente ingresso e uscita del sistema, δ i parametri del modello di
cui δ0 il valore esatto. La forma generica di un modello LFT diventa:
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ẋ(t) = Ax(t) +B1w(t) +B2ζ(t) +B3u(t)

z(t) = C1x(t) +D11w(t) +D12ζ(t) +D13u(t)

ω(t) = C2x(t) +D21w(t) +D22ζ(t) +D23u(t)

y(t) = C3x(t) +D31w(t) +D32ζ(t) +D33u(t)

w(t) = ∆z(t) = diag{δ1Ir1, . . . , δqIrq}z(t)

ζ(t) = Θ(ω(t))

(3.60)

Dove z ∈ Rnz , ω ∈ Rnω , w ∈ Rnw , ζ ∈ Rnζ sono vettori di variabili ausiliarie,
A, Bi, Ci, Dij sono matrici di costanti note, ri è la dimensione delle matrici
identità Iri nel ∆ blocco e Θ(ω) : Rnω → Rnζ è una funzione non lineare
vettoriale nota.

Per prima cosa è necessario verificare che ciascun parametro incognito δi mol-
tiplichi una variabile. Se così non fosse è necessario modificare opportunamente
il modello, garantendo ovviamente l’equivalenza dello stesso, come riportato
nell’esempio della (3.61).

x1

x1 + δ1
→ x2

1

x2
1 + δ1 · x1

(3.61)

Successivamente, se nel modello ogni parametro δi compare sempre moltipli-
cato per la stessa funzione fi(·), si può porre:wi = δi · fi(·)

zi = fi(·)
(3.62)

Altrimenti:


w(r1+...+ri−1)+1

·
·
·

w(r1+...+ri−1)+ri

 = δi


z(r1+...+zi−1)+1

·
·
·

z(r1+...+ri−1)+ri

 ; ∀i, ..., q (3.63)

Nella pagina seguente si riporta il sistema di equazioni relativo al modello,
modificato usando la linearizzazione del sistema attraverso metodo LFT, ricor-
dando che i parametri da stimare (ovvero le δi) sono la KLaO2 del sistema e la
Ks della biomassa relativa all’idrogeno. In Appendice B si riporta il codice
relativo al modello implementato in MATLAB®.
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x =



x1

x2

x3

x4

x5

x6

x7


=



Xh2

Sh2

Sch4

SIC

Sh2,gas

Sch4,gas

Sco2,gas


; δ =

[
δ1

δ2

]
=

[
KS,h2

KLaO2

]
; w =


w1

w2

w3

w4

 =


δ1 · z1
δ2 · z2
δ2 · z3
δ2 · z4



z =


z1

z2

z3

z4

 =


x2√

DH2

DO2
· (x2 −KHh2 ·R · Top · x5)√

DCH4

DO2
· (x3 −KHch4 ·R · Top · x6)√

DCO2

DO2
· (x4 · 10−pH

Ka,co2+10−pH −KHco2 ·R · Top · x7)



ω =

ω1

ω2

ω3

 =

x1

x2

w1

 ξ =
[
ξ1

]
=

[
ω1 · ω2

2

ω2
2 + ω3

]

y =


y1

y2

y3

y4

 =


pgas

Sh2

Sch4

Sco2

 =


Sgas,h2·R·Top

16
+

Sgas,ch4·R·Top

64
+ Sgas,co2 ·R · Top

Sh2

Sch4

SIC · 10−pH

Ka,co2+10−pH

 =


x5·R·Top

16
+ x6·R·Top

64
+ x7 ·R · Top

x2

x3

x4 ·
10−pH

Ka,co2 + 10−pH
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Di conseguenza il sistema di equazioni trasformato linearmente diventa:



ẋ1 = Yh2 · kmh2 · ξ1 − kd · x1

ẋ2 = −kmh2 · ξ1 − w2

ẋ3 = (1− Yh2) · kmh2 · ξ1 − w3

ẋ4 = −Cch4 · kmh2 · ξ1 − Cbac · Yh2 · kmh2 · ξ1 + Cbac · kd · x1 − w4

ẋ5 =
Vliq

Vgas
· w2

ẋ6 =
Vliq

Vgas
· w3

ẋ7 =
Vliq

Vgas
· w4

(3.64)

Per quanto riguarda l’implementazione in MATLAB® è necessario fornire al
solver il vettore delle uscite misurate, che nel caso particolare del modello sem-
plificato è dato unicamente da 3 componenti: la pressione nello spazio di testa,
il metano disciolto e l’idrogeno disciolto. La CO2 non viene fornita in input,
in quanto essa dipende dagli equilibri dettati dalla variazione del pH, che non
vengono considerati in tale modello (pH assunto costante). Caricati i vettori
di output, si deve definire un range di valori relativo ai parametri da identifi-
care, in modo da facilitare le iterazioni svolte dall’algoritmo il quale, una volta
lanciato, va a ricercare le soluzioni che minimizzino lo scarto tra i dati stimati
e sperimentali. Terminato tale step, si riprocede alla simulazione del modello,
adottando i valori di KLa e Ks stimati.

Infine si è deciso di verificare la bontà del modello identificato, quantifican-
dola attraverso i coefficienti MARE, di cui è già stata fornita una spiegazione al
paragrafo 3.1.4 e di Theil (TIC), definito dalla (3.65).

TIC =

√∑n
i=1(yi − ym,i)2√∑n

i=1 y
2
i +

√∑n
i=1 y

2
m,i

(3.65)

Dove yi e ym,i rappresentano rispettivamente i valori dell’uscita simulata e
misurata (reale) per i = 1,....n con n dati. Un valore dell’indice TIC inferiore di
0,3 indica una buona corrispondenza con i dati misurati [88].
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Figura 3.14: Schema a blocchi per la simulazione di un sistema LFT. Data la variabile di input u(t), esso permette la computazione
dell’uscita stimata e delle funzioni di sensitività.
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4 | RISULTATI E DISCUSSIONE

Vengono qui riportati i risultati conseguiti a partire dalle prove sperimentali
condotte, oltre che dall’applicazione dei modelli descritti nel Capitolo 3. Essi
vengono presentati, sia in forma numerica, che grafica, al fine di assicurarne
una sintetica visualizzazione. Attraverso le valutazioni che accompagnano i vari
contenuti vengono discussi il significato e le implicazioni correlate ai risultati
ottenuti. Inoltre, in prospettiva di future ulteriori elaborazioni, si focalizza l’at-
tenzione sui principali punti di forza dei metodi applicati, così come sugli aspetti
da migliorare e sui limiti che andranno superati per conseguire una loro maggiore
affidabilità e praticità.

4.1 Prove preliminari di validazione

4.1.1 Effetto della temperatura

In base a quanto descritto al paragrafo 3.1.4 si riportano di seguito i risultati
relativi all’Apparato 2 in merito alle prove al contorno, al fine di quantificare
l’effetto dell’incremento di temperatura intercorrente tra Tiniziale = 25°C e Tfinale

= 37°C e il conseguente aumento di pressione rilevato ad inizio prova.

Il grafico di Figura 4.1 mostra che la pressione registrata al raggiungimen-
to della temperatura finale è stata circa pari a 1,13 bar, con una differenza di
pressione tra inizio (1,08 bar) e fine prova (1,13 bar) pari a 0,05 bar; tale fatto è
coerente con quanto atteso applicando la legge dei gas perfetti per una trasfor-
mazione isocora. In termini cinetici si vede che il conseguimento delle condizioni
stazionarie avviene dopo circa un’ora di attivazione della tracciatura. Si può no-
tare come i valori stimati riescano a ben simulare il valore di pressione registrato
dallo strumento, a conferma che l’aumento di pressione entro i valori registrati
sia direttamente correlato all’aumento della temperatura. In Tabella 4.1 si
riportano gli indici MARE e di correlazione di Pearson, che mostrano appunto il
buon fit tra i dati sperimentali e l’implementazione della legge dei gas perfetti.

Si segnala che sono state registrate delle variazioni fra i valori di temperatura
al medesimo timestep fra le due prove, a causa degli errori accidentali avvenuti
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Tabella 4.1: Indici statistici calcolati per la prova al contorno relativa all’effetto della
temperatura

Indice Prova 1 Prova 2 U.M.

MARE 0,5% 0,8% bar
Correlazione 99% 99% -

durante la registrazione manuale della misura (ad esempio a causa della differente
profondità del puntale del termometro digitale sulla testa del dispositivo).

a)

b)

Figura 4.1: a) effetto della variazione di pressione legato alla variazione di tempera-
tura nella fase iniziale della prova e b) profilo della temperatura misurata durante il
transitorio ad inizio prova

4.1.2 Concentrazioni a saturazione (HPR-40 DSA)

Si riportano qui di seguito i risultati delle prove effettuate sull’Apparato
2, per quantificare la capacità e l’accuratezza dello spettrometro di massa nel
rilevare le concentrazioni dei gas disciolti. Tali prove (paragrafo 3.1.4) sono state
effettuate su acqua deionizzata avente stessa alcalinità del fango
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Dalla Figura 4.2 si riportano i profili delle concentrazioni disciolte misurate
di H2 e CO2, distinguendo le 3 fasi della prova contraddistinte dall’aumento
progressivo della pressione totale applicata (1,2 bar - 1,6 bar - 2 bar).

I II III

Figura 4.2: Profili dei gas disciolti (H2 e CO2) durante la prova di controllo sull’Ap-
parato 2, utilizzando la sonda dei gas disciolti

Dalla figura si può osservare che, la stabilizzazione della concentrazione mi-
surata nelle 3 fasi, avviene temporalmente in circa 1 ora. Di seguito si riporta il
commento dei profili misurati nelle fasi di prova:

• Fase I: nella fase I si notano due picchi raggiunti da entrambe le specie
gassose appena dopo l’insufflazione a 1,2 bar. La CO2 raggiunge una con-
centrazione massima di circa 320 ppm, dopo di chè rapidamente decresce
(probabilmente a causa degli equilibri legati al sistema calcio-carbonico),
conseguendo un valore di equilibrio pari a circa 273 ppm. L’H2 raggiunge
un picco iniziale pari a 0,5 ppm, seguito da una lieve discesa che porta ad
una stabilizzazione ad un valore di 0,45 ppm;

• Fase II: nella fase II, a seguito dell’insufflazione a 1,6 bar, vengono rag-
giunti due picchi di concentrazione seguiti dalla successiva raggiunta delle
condizioni di equilibrio. La CO2 realizza una concentrazione massima di
circa 310 ppm, stabilizzandosi poi a 302 ppm. L’H2 raggiunge un picco
iniziale pari a circa 0,65 ppm, seguito dalla stabilizzazione ad un valore di
0,63 ppm;
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• Fase III: nella fase III, a seguito dell’insufflazione a 2 bar, vengono rag-
giunti due picchi di concentrazione seguiti dalla successiva raggiunta delle
condizioni di equilibrio. La CO2 consegue una concentrazione massima di
circa 400 ppm, stabilizzandosi poi a 367 ppm. L’H2 raggiunge un picco
iniziale pari a circa 0,9 ppm, seguito dalla stabilizzazione ad un valore di
0,88 ppm

Confrontando i valori riportati in Tabella 4.2, si nota però l’elevata diffe-
renza tra concentrazioni misurate e quelle a saturazione teoriche.

Tabella 4.2: Concentrazioni a saturazione disciolte dell’H2 e della CO2 misurate nella
prova di controllo, utilizzando la sonda dei gas disciolti. Il pedice t sta a significare
valore teorico e il pedice m misurato

(a) Idrogeno

P
[bar]

Csatt
[ppm]

Csatm
[ppm]

1,2 1,40 0,45
1,6 1,87 0,63
2 2,34 0,88

(b) Anidride carbonica

P
[bar]

Csatt
[ppm]

Csatm
[ppm]

1,2 273 248
1,6 364 302
2 455 367

Calcolando i rapporti tra le concentrazioni a saturazione fra due successivi
incrementi di pressione, così come riportato in Tabella 4.3, si nota che non
vi sia una grande differenza tra i valori dei rapporti teorici rispetto a quelli
sperimentali (variazioni percentuali nel range 3 - 11%).

Tabella 4.3: Rapporti fra le concentrazioni a saturazione teoriche e rilevate rispetto
alle pressioni imposte

(a) Idrogeno

Rapporto
Csat1/Csat2

Teorico
[-]

Misurato
[-]

Csat(1, 2)

Csat(1, 6)
0,75 0,72

Csat(1, 6)

Csat(2)
0,80 0,72

(b) Anidride carbonica

Rapporto
Csat1/Csat2

Teorico
[-]

Misurato
[-]

Csat(1, 2)

Csat(1, 6)
0,75 0,82

Csat(1, 6)

Csat(2)
0,80 0,82

Inoltre, osservando i rapporti tra le concentrazioni a saturazione teoriche e
misurate (si veda Tabella 4.4), si nota che il discostamento dell’idrogeno sia
molto più marcato rispetto alla CO2.
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Tabella 4.4: Rapporti fra concentrazioni a saturazioni teoriche e misurate a pari
pressione imposta

P [bar] CO2
Csati,t
Csati,m

H2
Csati,t
Csati,m

1,2 1,10 3,12
1,6 1,21 2,97
2 1,24 2,66

L’analisi di questi fattori porta a concludere che, in particolare per le lettu-
re dell’H2, vi sia una differenza rilevante tra il valore misurato e quello teori-
co a saturazione, ma abbastanza sistematica e non dipendente dalla pressione
imposta.

4.1.3 Verifica condizioni non limitanti

In base a quanto descritto al paragrafo 3.1.6.1, per verificare l’assenza di
condizioni limitanti durante la prova di SHMA, si riporta il profilo delle pressioni
parziali nelle Figura 4.3 e Figura 4.4, calcolato come descritto al paragrafo
3.1.6. Di seguito si riportano in Tabella 4.5 i valori delle pressioni parziali
dell’H2 e della CO2 riscontrate per tali prove ed un confronto con le rispettive
pressioni parziali limite definite in base al valore di Ks selezionato (3,75 ·10−5

[mol/L] per l’H2 e 1,30 · 10−6 per la CO2 [mol/L]).

Tabella 4.5: Valori limite (Pp,limite) e misurati (Pp,misurata) delle pressioni parziali a
fine prova relativi all’Apparato 2 e all’Apparato 1

Composto Pp,limite [bar] Pp,misurata [bar]

Apparato 2

CO2 5E−0,5 0,04
H2 0,05 0,15

Apparato 1

CO2 5E−0,5 0,04
H2 0,05 0,14

Per fornire una sintesi grafica efficace dei calcoli effettuati, si è scelto di ripor-
tare unicamente il profilo risultante dalle prove che hanno registrato le minime
pressioni parziali dell’idrogeno e della CO2 (nell’intero arco della sperimenta-
zione) per entrambi gli apparati; ovvero relative alla prova caratterizzata dal
massimo trasferimento gas-liquido, situazione che ha comportato la massima
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SHMA misurata per l’Apparato 2 (prova: 200 mL, 2 bar, 800 rpm del 02/03/22
- codice #MT14) e per l’Apparato 1 (prova: 53,5 mL, 1,2 bar, 800 rpm del
11/10/21 - codice # OX5). Dato che queste prove hanno mostrato il minimo
della pressione parziale, possono essere utilizzate per identificare, almeno da
un punto di vista teorico, il limite inferiore e per escludere quindi condizioni
substrato limitanti per ogni prova condotta.
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Figura 4.3: Profilo delle pressioni parziali relativo alla prova di SHMA 200 mL, 2
bar e 800 rpm per l’Apparato 2
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Figura 4.4: Profilo delle pressioni parziali relativo alla prova di SHMA 53,5 mL, 1,2
bar e 800 rpm per l’Apparato 1
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4.1.4 Bilancio del COD

Sulla base dei calcoli riportati nel paragrafo 3.1.6.5 vengono di seguito pre-
sentati i risultati relativi al bilancio del COD effettuato e della stima della Yh2

della biomassa.

Tabella 4.6: Risultati finali relativi al bilancio del COD sulla prova di SHMA

# Data Vol
[mL]

Pre
[bar]

mix
[rpm]

COD
iniziale
[gCOD]

COD
finale

[gCOD]

er
[%]

Yh2

[
gCODSSV

gCODh2
]

MT2 24-gen 600 1,2 400 3,23 3,26 0,9 0,02
MT9 27-gen 400 1,6 400 3,61 3,63 0,7 0,02
MT9 31-gen 400 1,6 400 3,65 3,69 1,0 0,03
MT13 03-feb 400 2 800 4,23 4,27 1,0 0,05
MT13 09-feb 400 2 800 4,22 4,27 1,1 0,03
MT10 11-feb 200 2 400 3,92 3,96 1,0 0,04

f 17-feb 400 2 400 4,31 4,33 0,6 0,02
b 21-feb 400 1,6 800 3,55 3,63 2,1 0,09
d 25-feb 400 1,2 400 2,96 2,98 0,6 0,03

MT14 02-mar 200 2 800 3,99 4,02 0,6 0,03

Media 0,04
Dev.std 2,2%

Osservando la Tabella 4.6, si può affermare che il bilancio del COD risulti
verificato, a meno di un errore assoluto percentuale tra i valori di COD iniziale
e finale sempre minore del 2,5%. Tale difetto scaturisce dalle molteplici ipotesi
semplificative adottate per effettuare il bilancio ed è causa di quelli che possono
essere gli errori sistematici commessi dall’operatore nel calcolo dei solidi volatili
pre e post prova. Per quanto riguarda il valore del tasso di crescita Yh2, esso è
risultato nell’ordine di grandezza del valore definito dall’ADM1 (0,06 [gCODSSV ·
gCOD−1

h2 ]); questa evidenza conferma la bontà dei calcoli effettuati ed in generale
del set up delle prove di SHMA condotte. In particolare si nota come tale valore
oscilli all’interno di un range tra lo 0,02 e 0,09, mentre il valore medio risulti pari
a 0,04 [gCODSSV · gCOD−1

h2 ], leggermente inferiore al valore standard definito
dell’ADM1
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In Figura 4.5 viene riportato un esempio del profilo delle frazioni volume-
triche e della variazione del COD nella fase gas relativo alla prova # MT14 (200
mL - 2 bar - 800 rpm), calcolate secondo quanto riportato al paragrafo 3.1.6.5

Figura 4.5: A sinistra, profilo delle frazioni volumetriche dei gas durante la prova di
SHMA (200 mL, 2 bar, 800 rpm) e a destra, corrispondente profilo del COD in fase
gas rispetto al COD totale (si omette nel grafico il COD dell’idrogeno e del metano in
fase liquida all’inizio e alla fine della prova, in quanto il valore è risultato di 2 ordini
di grandezza inferiore)

134



4. RISULTATI E DISCUSSIONE 4.2 Risultati delle prove di SHMA

4.2 Risultati delle prove di SHMA

4.2.1 Riepilogo valori e statistiche delle prove

Sulla base del valore massimo del differenziale di pressione, attraverso le
equazioni mostrate al paragrafo 3.1.6, sono stati ricavati i valori di SHMA per
i due apparati ed i rispettivi valori medi e coefficienti di variazione (CV ) delle
prove, che sono costituite da repliche.

Per l’Apparato 1 i risultati delle elaborazioni sono riportati in Tabella 4.7.

Tabella 4.7: Riepilogo dei valori di SHMA, media e CV ottenuti per le prove effettuate
sull’Apparato 1 durante la fase I

# Vol
[mL]

Pre
[bar]

mix
[rpm]

P1
[NmLCH4

gSV ·d ]
P2

[NmLCH4

gSV ·d ]
Media

[NmLCH4

gSV ·d ]
CV
[%]

OX1 53,5 1,2 400 2032 2175 2104 4,8
OX2 160 1,2 400 268 584 426 52,4
OX3 53,5 1,2 0 304 304 304 0
OX4 160 1,2 0 176 121 148 26,5
OX5 53,5 1,2 800 3087 3087 3087 0
OX6 160 1,2 800 2321 2317 2319 0,1
OX7 106,5 1,2 0 163 227 195 23,1
OX8 106,5 1,2 800 1199 1208 1204 0,5
OX9 106,5 1,2 400 886 1098 992 15,0

Per l’Apparato 2 i risultati delle elaborazioni sono riportati nella pagina
seguente, in Tabella 4.9.

In Tabella 4.8 si riporta il riepilogo degli eventi che hanno caratterizzato le
fasi (I e II) della sperimentazione.

Tabella 4.8: Riepilogo degli eventi che hanno caratterizzato le fasi della sperimenta-
zione

Data Evento

17/09/21 Inizio Fase I prove SHMA (REM 2 operato in discontinuo)
Fase I 02/09/21 Ritorno ad operatività in continuo del REM2

29/11/21 Termine Fase I sperimentazione SHMA

Fase II 20/01/22 Inizio Fase II prove SHMA e analisi dei gas disciolti
02/03/22 Termine sperimentazione
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Tabella 4.9: Riepilogo dei valori di SHMA, media e CV ottenuti per le prove effettuate sull’Apparato 2. Con il simbolo I si intende un
valore della media e il relativo CV calcolato per le prove eseguite nel primo periodo di sperimentazione (celle bianche e marroni), mentre
con I+II si effettuano i calcoli, utilizzando tutte le celle della riga per valutare media e CV, considerando l’insieme delle fasi

N° Vol
[mL]

Pre
[bar]

mix
[rpm]

P1
[NmLCH4

gSV ·d ]
P2

[NmLCH4
gSV ·d ]

P3
[NmLCH4

gSV ·d ]
P4

[NmLCH4
gSV ·d ]

P5
[NmLCH4

gSV ·d ]
Media

SHMA (I)
Media
SHMA
(I+II)

CV(I)
[%]

CV (I+II)
[%]

MT1 200 1,2 400 1914 1787 - - - 1851 1851 5 5
MT2 600 1,2 400 119 n.d. 261 293 - 119 224 - 41
MT3 200 1,6 0 394 315 - - - 355 355 16 16
MT4 600 1,6 0 166 n.d. 187 - - 166 176 - 8
MT5 200 1,6 800 n.d. n.d. 2767 4551 - 2767 3659 - 34
MT6 600 1,6 800 245 n.d. 838 927 - 542 670 77 55
MT7 400 1,2 0 419 81 - - - 250 250 96 96
MT8 400 1,2 800 1413 1099 3436 - - 1256 1983 18 64
MT9 400 1,6 400 1036 901 768 881 968 896 10 12
MT10 200 2,0 400 n.d. n.d. 5433 4259 2296 5433 3996 - 40
MT11 600 2,0 400 n.d. 625 438 - - 625 532 - 25
MT12 400 2,0 0 448 393 - - - 421 421 9 9
MT13 400 2,0 800 n.d. n.d. 1693 4149 4303 1693 3382 - 43
MT14 200 2,0 800 2960 2423 5118 4597 5709 3774 4161 34 34

Tabella 4.10: Legenda con cui interpretare i colori della Tabella 4.9

Legenda

Prove eseguite nella fase I, con il reattore REM2 alimentato in maniera discontinua (prove comprese tra il 17/09/21 e il 02/11/21)
n.d. Prove eseguite nella fase I, con il reattore REM2 alimentato in maniera discontinua di cui non è stato possibile risalire al dato (prove comprese tra il 17/09/21 e il 02/11/21)

Prove eseguite nuovamente nella fase I dopo la ripresa dell’operatività del REM2 in modalità continua (prove comprese tra il 02/11/21 e il 29/11/21)
Prove eseguite nella fase II con funzionamento del REM2 in continuo (prove comprese tra il 20/01/22 e il 02/03/22)
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In ognuna delle prove riportate in Tabella 4.7, eseguite nella Fase I della
sperimentazione, si distinguono i valori di SHMA "P1" e "P2" delle repliche. Si
nota che i coefficienti di variazione maggiori sono associabili alle prove che hanno
fornito bassi valori di SHMA, ad indicare quello che potrebbe essere, un errore
sistematico nella loro preparazione, ovvero una variabilità intrinseca, oppure una
incapacità del sistema di misurare con accuratezza valori così bassi di SHMA.
L’effetto della diversità dei parametri sui valori di SHMA ottenuti viene discusso
al paragrafo 4.3.2.

In ognuna delle prove relative all’Apparato 2, riportate in Tabella 4.9, ese-
guite nella Fase I e Fase II di sperimentazione, si distinguono i valori di SHMA
delle repliche "Pi" (con i = {1, 2, 3, 4, 5}).

Come spiegato nel capitolo 3, durante la Fase I, a causa delle problematiche
relative all’acquisizione del dato di pressione da parte del server, non è stato
possibile reperire una serie di dati, obbligando di fatto a ripetere alcune delle
prove in un giorno differente da quello inizialmente previsto. Questo fatto è
avvenuto in concomitanza con la ripresa dell’operatività in continuo del reattore
REM2, in quanto per un primo periodo di prove è stato soggetto solo ad iniezioni
impulsive di H2 e CO2 (fino al giorno 02/11/21). Tuttavia la replica delle prove
non ha permesso di ottenere, per questioni legate alle tempistiche delle prove
stesse di SHMA (durata media 1-3 giorni), un doppio per ogni misura.

I valori così ottenuti, riportati nella Tabella 4.9, rappresentati dalle celle
color marrone, seppur in numero limitato, risultano mediamente più alti di quelli
delle colonne ”P1” e “P2”. Pur causando un peggioramento delle statistiche rac-
colte, questo risulta comunque un fenomeno generalmente positivo, ad indicare
la capacità della misura di identificare la variazione delle condizioni nel reattore
di origine.

Durante la Fase II si è deciso di ripetere alcune delle prove effettuate in
precedenza (riportate in colore verde in tabella), allo scopo di:

• verificare l’impatto del ritorno all’operatività in continuo del reattore;

• rispettare il piano delle prove inizialmente pensato (almeno 2 prove ed 1
bianco) rifacendo quindi le prove prive di doppio.

La scelta di ripetere le prove è stata dettata dal seguente fatto: quelle ad 800
rpm ottimizzano meglio il trasferimento gas-liquido; difatti è stato osservato che
ripetendo alcune delle prove della prima fase, si è notato un incremento del valore
medio di SHMA osservabile nella Tabella 4.9. Ma tale fatto non ha permesso
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di comprendere se ciò dipendesse da un problema di attività-limitante, collegato
quindi a delle possibili problematiche relative all’acclimatazione della biomassa
nel reattore REM2 oppure dipendesse da una problematica substrato-limitante,
ovvero collegata alle condizioni operative della prova (ad esempio la miscelazione
che impatta sul trasferimento di massa gas-liquido).

Per quanto riguarda i coefficienti di variazione riportati in Tabella 4.9, non
avendo a disposizione tutte le prove in doppio non è stato possibile confrontare
tali valori in maniera completa; quindi ci si è limitati ad osservare che le prove
operate nel primo periodo per l’Apparato 1 - caratterizzate da un basso valore
di SHMA -, quindi MT6-P1 rispetto a MT6-P3 e MT7-P1 rispetto a MT7-
P2, hanno riportato CV molto elevati, ad indicare anche in questo caso un
possibile errore sistematico di misura o una incapacità del sistema nel rilevare
con accuratezza valori bassi di SHMA.

4.2.2 Considerazioni teoriche

Lo scopo di questo paragrafo è quello di spiegare ed interpretare, per en-
trambi gli apparati, gli andamenti tipici di alcuni esempi di profili di pressione e
dei differenziali corrispondenti, ottenuti nelle prove sperimentali e riportati nella
Figura 4.6(a) e nella Figura 4.6(b). L’analisi teorica sarà limitata all’Appa-
rato 2 in quanto, grazie alla maggiore pressione iniziale, per esso sono meglio
identificabili le diverse fasi della prova. Analoghe considerazioni potranno essere
fatte per i dati relativi all’Apparato 1.

Analizzando quindi la curva di pressione dell’Apparato 2 nella Figura 4.6(a)
di destra, per la prova 1 (P1), si possono identificare quattro zone di comporta-
mento:

I : una zona iniziale di crescita della pressione, dovuta al riscaldamento del gas
interno ai serbatoi in seguito alle operazioni di carico della prova (0-0,1
[d]);

II : una seconda zona di lag e attivazione del fango, che si può ipotizzare essere
legata al tempo necessario per la formazione o attivazione degli enzimi, in
seguito al raffreddamento subito durante il set-up della prova o a condizioni
non ottimali del fango presente nel reattore REM2, da cui si è effettuato
il campionamento (0,1-0,5 [d]);

III : una zona successiva, a pendenza quasi costante, di maggiore interesse per
il test, in cui il fango esprime la sua massima attività (0,8-1,4 [d]);
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I II

III IV

Figura 4.6: Esempio di curva di pressione per l’Apparato 1 e l’Apparato 2 e relativi
differenziali (pendenze) stimati su un’ora di dati

IV : una zona finale caratterizzata dalla decrescita dell’attività misurata, iden-
tificabile nella curva di pendenza e attribuibile alla riduzione del substrato
disponibile.

La prova viene infine interrotta nel momento in cui la pressione esce dal
range di misura del pressostato a -0,3 bar relativi.

Dal punto di vista della cinetica del processo biologico, l’andamento della
curva descritto pare rappresentare la seguente situazione; la velocità del proces-
so cresce, per una prima fase, fino a raggiungere il minimo valore del differenziale
di pressione, quindi il massimo valore di velocità, per poi ridursi. Questo profilo
ha un comportamento anomalo rispetto all’andamento tipico di una prova batch
dove, superato il periodo di acclimatazione iniziale, si dovrebbe notare una de-
crescita della velocità, per via della riduzione del substrato disponibile. In queste
prove invece si nota che, in un primo momento, la velocità cresce nonostante la
decrescita della pressione, quindi del substrato disponibile. Tale fatto è dipeso
dal trasferimento di massa gas-liquido, evidenziando che nella prima fase ci sia
un incremento del trasferimento di massa dell’idrogeno dalla fase gas alla fase
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liquida.
Ulteriori considerazioni riguardanti la velocità del processo possono essere

fatte analizzando nel dettaglio i differenziali di pressione dei due apparati.

• nella curva di Figura 4.6(b), relativa all’Apparato 1, è evidente il rag-
giungimento di un minimo assoluto (0,3 [d]). Tuttavia, raggiunto il punto
di minimo, si nota l’immediata presenza di un flesso con successiva risalita
ed una tendenza del differenziale ad un valore nullo. Questo fenomeno
può essere ritenuto indicativo di una condizione per cui la decrescita di S
influenzi il comportamento dell’attività batterica;

• nella curva di Figura 4.6(b), relativa all’Apparato 2, è evidente il rag-
giungimento di un minimo assoluto, seguito però da una condizione semi-
stazionaria (0,4-1,2 [d]), con derivata prima quasi costante. Questo risulta
possibile nel caso di una cinetica di Monod, solo alla condizione per cui S
risulti strettamente maggiore di Ks e, di conseguenza, si possa osservare
una cinetica di ordine 0 che, una volta integrata, fornisca l’equazione di
una retta, quindi di un tratto a pendenza costante, dando pertanto luogo
ad una fase in cui la prova esprime dentro tale periodo una condizione
di µ=µmax, portando infine alla misura effettiva della SHMA batterica, al
netto di influenze legate alle capacità di trasferimento del sistema.

4.3 Discussione dei risultati

Questa sezione ha lo scopo di spiegare, visualizzare ed interpretare, i risul-
tati delle prove di SHMA, quelli del modello ed infine quelli dell’identificazione
parametrica.

4.3.1 Correlazioni

Per comprendere le cause che hanno portato ad un aumento dei valori medi
di SHMA riscontrato per l’Apparato 2 e per valutare gli impatti dei parametri
operativi, si sono analizzate le relazioni tra una serie di parametri ed il valore
misurato di SHMA. Sono state valutate le correlazioni più significative attraverso
la realizzazione della matrice di correlazione lineare. I parametri scelti sono stati:

• volume;
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• pressione;

• miscelazione;

• tempo di lag;

• data;

• temperatura del reattore di origine;

• concentrazione di solidi volativi (SV).

Le correlazioni tra tali parametri ed il valore di SHMA sono riportate nel-
la matrice di correlazione lineare in Figura 4.7, realizzata attraverso il soft-
ware RStudio. L’analisi della correlazione è stata fatta sull’intero dataset,
comprensivo di entrambe le fasi della sperimentazione (Fase I+II).
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Figura 4.7: Matrice di correlazione sull’intero dataset dell’Apparato 2; ogni cella
rappresenta il coefficiente ρi,j [i = riga, j = colonna]; il colore di ogni cella è dipendente
dal valore della cella attraverso l’applicazione di una formattazione condizionale a scala
di colori, mentre il raggio di ogni cerchio è proporzionale al valore di ρi,j . Si riportano
unicamente i valori più significativi.

Dall’analisi della matrice di correlazione, si può notare che le correlazioni più
significative con il valore di SHMA sono quelle connesse ai parametri operativi
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della prova, quali miscelazione con ρi,j = 0,67, volume con ρi,j = -0,63 e pressione
con ρi,j = 0,47. La temperatura del reattore di origine non mostra correlazioni
importanti con nessun parametro (a parte un ρi,j = -0,4 con la pressione di
inizio prova, che però rappresenta una correlazione spuria senza nesso causale).
La concentrazione di SV mostra una correlazione con la data delle prove (ρi,j
= -0,50) mentre non presenta correlazioni significative con il valore di SHMA
misurato. Il tempo di lag sembra essere correlato debolmente con la miscelazione
(ρi,j = -0,42), ma non con il valore misurato di SHMA. Per il tempo di lag la
correlazione più significativa è rappresentata dalla colonna "Data" (ρi,j = -0,60),
che spiega un effetto legato all’inoculo della prova. Questo fatto è osservabile
nella Figura 4.8, dove si può osservare un confronto tra i tempi di lag di alcune
prove tra la Fase I e la Fase II.

Fase IIFase I

Figura 4.8: Confronto grafico attraverso scatterplot tra i valori dei tempi di lag
relativi alle prove di SHMA dell’Apparato 2 della fase I e della fase II

La variazione del tempo di lag rispetto alla data, quindi alle condizioni del-
l’inoculo, è giustificata e ragionevole tenendo conto delle diverse condizioni ope-
rative in cui ha operato il REM2 durante le fasi della sperimentazione. In par-
ticolare, nella Fase I, il reattore è stato sottoposto a frequenti interruzioni, che
hanno portato ad operarlo in modalità discontinua con iniezioni impulsive di
H2 e CO2. Inoltre, durante le fasi di stop va segnalato che anche le pompe di
dosaggio dei nutrienti sono state fermate, ed è quindi probabile che la biomassa
sia stata in carenza di nutrienti nella prima fase di sperimentazione, almeno fino
al giorno 2 novembre 2021. Un altro effetto è probabilmente dovuto alle tem-
perature ambiente più basse di alcune prove, che hanno comportato un maggior
tempo per raggiungere le temperature di prova idonee.
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Dalla matrice emerge che le correlazioni più significative con i valori di SH-
MA si riscontrino con i parametri operativi della prova, volume, miscelazione e
pressione (rispettivamente di tipo negativo/inverso e positivo). Le correlazioni
tra volume e miscelazione sono risultate di entità simile, mentre l’entità della
pressione è risultata un po’ minore. Si è quindi proceduto ad approfondire tali
correlazioni mediante l’adozione di tre differenti approcci:

• uno volto alla statistica descrittiva dell’Apparato 2 e dei dati raccolti al
fine di rilevare, sintetizzare e rappresentare quelle che possono essere le
relazioni colte tra i parametri e i valori di SHMA;

• uno volto all’osservazione dei profili di pressione e dei gas disciolti raccolti
nella sperimentazione per l’Apparato 2;

• uno volto alla statistica inferenziale, attraverso lo sviluppo del modello di
regressione lineare multipla applicato sull’Apparato 2, al fine di individua-
re, elaborare e quantificare relazioni interdipendenti tra i valori campionari
e i parametri operativi.

4.3.2 Analisi dei parametri operativi

4.3.2.1 Statistica descrittiva Apparato 2

Per quanto riguarda l’Apparato 2 viene mostrata la differenza tra i valori
medi ottenuti nelle Fase I di sperimentazione e i valori medi ottenuti sull’intero
set (Fase I+II).

Si è riscontrato un valore di SHMA generalmente crescente all’aumento della
capacità di solubilizzazione del sistema, ovvero per V decrescente, P crescente e
Mix crescente. Tale fenomeno risulta qualitativamente osservabile analizzando i
risultati riportati in Figura 4.9, cui è stata applicata, tramite software Excel,
una formattazione condizionale con colore variabile in funzione del valore mo-
strato. Si è optato di utilizzare tale metodo di rappresentazione per fare vedere
l’impatto sulla variabile continua SHMA, essendo in presenza di un iperpiano
in 3 dimensioni, più la quarta dimensione rappresentata dal valore di SHMA; è
parso il modo più intuitivo e semplice per esporre i dati in maniera grafica.

Per analizzare da un punto di vista qualitativo l’impatto del set di parame-
tri, si è poi scelto di riportare, per i singoli termini, il risultato per mezzo di
grafico boxplot, che suddivide il set di dati in quartili e fornisce una stima dei
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valori outlier, oltre che l’andamento del valore medio durante le diverse fasi della
sperimentazione.

FASE I FASE I+II

P        

[Bar]
600 400 200

mix 

[rpm]

1,2 250 0

1,2 119 1851 400

1,2 1256 800

1,6 166 355 0

1,6 968 400

1,6 542 2767 800

2 421 0

2 625 5433 400

2 1693 3774 800

Volume [mL]

P      
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[rpm]

1,2 250 0
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2 532 3996 400
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Figura 4.9: Confronto grafico attraverso la realizzazione di una heat map tra i valori
medi di SHMA relativi alle prove di SHMA dell’Apparato 2 della fase I e ai valori medi
dell’intero set (fase I+II)

Dalla Figura 4.9 si possono esprimere le seguenti osservazioni qualitative:

• il passaggio dalla prima fase alla seconda ha portato ad un aumento del-
l’attività specifica media della biomassa, soprattutto per i valori relativi
alle condizioni di massimo trasferimento, confermando invece i valori medi
relativi a condizioni di peggiore trasferimento;

• le rare inconsistenze osservabili nella prima fase (es. SHMA pari a 5433
per una condizione di 2 bar - 200 mL - 400 rpm, maggiore dell’SHMA a 2
bar - 200 mL - 800 rpm, risultata pari a 3774) non si rilevano sull’intero
campione completo, grazie al fatto che, per ogni prova, sono presenti i
duplicati.

Si utilizza la rappresentazione grafica di Figura 4.10, nella quale viene
riportata la matrice ricostruita dei valori medi del set completo (Fase I+II), in
modo che, muovendosi lungo le colonne, emerga la variazione di 2 su 3 parametri,
sia in a) (colonne a V costante), che in b) (colonne a mix costante), che in
c) (colonne a P costante). Si osserva una risposta del sistema coerente con
quanto ci si aspetti dalla teoria del trasferimento di massa gas-liquido, ovvero
un incremento del valore medio di SHMA per volumi decrescenti, miscelazioni
crescenti e pressioni crescenti.

Attraverso il grafico boxplot è poi possibile comprendere in maniera qualita-
tiva questo comportamento, dato che, raggruppando all’interno di una categoria
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P      
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Figura 4.10: Da sinistra a destra heat map dei valori di SHMA (fase I + II) al variare
dei parametri operativi: fissando la riga i-esima, si può notare come la modifica del
parametro della colonna j-esima impatti sul valore di SHMA, mantenendo fissati i
restanti 2 parametri.

tutti i valori di SHMA rispetto a quella categoria, è possibile osservare in modo
qualitativo il comportamento di una variabile rispetto alla variazione simultanea
delle altre.

Ad esempio osservando il grafico boxplot relativo al raggruppamento in base
al volume liquido, si dimostra come un incremento del volume abbia portato
sempre ad una diminuzione dei valori medi rilevati di SHMA.

Valori maggiori del volume liquido hanno però portato ad una variabilità
minore tra i dati.
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Figura 4.11: Boxplot delle prove dell’Apparato 2 a differente volume, considerando
il solo periodo I di prove e l’insieme del periodo I e II

Per quanto riguarda i boxplot relativi alla miscelazione si osserva anche in
questo caso come un aumento di tale parametro produca un incremento medio
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del valore di SHMA (Figura 4.12).
Analizzando invece l’ampiezza del boxplot, ovvero la variabilità della distri-

buzione dei dati, si osserva come un aumento del valore di miscelazione comporti
un aumento della variabilità del campione.
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Figura 4.12: Boxplot delle prove dell’Apparato 2 a differente miscelazione, conside-
rando il solo periodo I di prove e l’insieme del periodo I e II

Il boxplot dei dati suddivisi per pressione, riportato in Figura 4.13, sembra
non mostrare un andamento strettamente crescente dei valori medi di SHMA
all’aumento della pressione. Questo dato, accoppiato alla variabilità dei boxplot
che non sembra seguire un trend lineare al miglioramento delle condizioni di
trasferimento (da 1,2 bar a 2 bar), ha portato ad ipotizzare come tale parametro
risenta molto della variazione contemporanea degli altri 2 parametri.

Osservando i boxplot dei valori di SHMA tra i 3 parametri si conferma quindi
quanto mostrato dai valori della matrice di correlazione di Figura 4.7. L’effetto
della variazione del volume e della miscelazione sul valore di SHMA è risultato
di peso confrontabile, meno chiaro risulta invece l’effetto della variazione della
pressione.
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Figura 4.13: Boxplot delle prove dell’Apparato 2 a differente pressione, considerando
il solo periodo I di prove e l’insieme del periodo I e II

4.3.2.2 Analisi dei profili di pressione e dei gas disciolti

L’impatto dei parametri operativi è stato valutato in maniera qualitativa
anche dall’osservazione dei profili di pressione del gas e delle concentrazioni di-
sciolte dei gas. Si ricorda che il dataset per effettuare la misura dei gas disciolti
(Tabella 3.10, capitolo 3) è stato costruito mantenendo il medesimo volume
(400 mL) per ogni prova, facendo variare unicamente pressione e miscelazione,
in modo da poter osservare le variazioni dell’impatto di questi due soli para-
metri. In Figura 4.14 si riportano tali profili, confrontando prove ad eguale
pressione, ma a differente miscelazione (muovendosi lungo la riga), o prove ad
eguale miscelazione, ma a differente pressione (muovendosi lungo la colonna).

L’aumento della pressione totale imposto alla prova dovrebbe assicurare, se-
condo la teoria del trasferimento di massa gas-liquido, una maggiore concentra-
zione a saturazione, quindi un aumento del gradiente di trasferimento, permet-
tendo alla biomassa di avere a disposizione un maggiore quantitativo di substrato
per unità di tempo nella fase liquida. Tale fatto è ben visibile osservando i profili
di H2 e di CO2 a 800 rpm, al variare della pressione, riportati nelle figure di si-
nistra (a), b), c)). Si può notare che, spostandosi dalle figure superiori a quelle
inferiori, i profili siano meno ripidi, e che si allunghi il tempo di esaurimento al
crescere della pressione. Si segnala che le differenze più marcate si riscontrino
nel passaggio da 1,2 a 1,6 bar. Questo potrebbe indicare che un aumento di
pressione, oltre certi range di valori, apporti solamente un beneficio marginale

147



4.3 Discussione dei risultati 4. RISULTATI E DISCUSSIONE

 1,2 bar  x 800 rpm  1,2 bar  x 400 rpm 

 1,6 bar  x 800 rpm  1,6 bar  x 400 rpm 

 2 bar  x 800 rpm  2 bar  x 400 rpm 

b)

a)

e)

d)

f)c)

Figura 4.14: Profili rilevati sperimentalmente dei gas disciolti e della pressione nello
spazio di testa. Lungo la colonna si mantiene costante la miscelazione della prova
variandone la pressione; lungo la riga avviene l’opposto.

alla forzante di trasferimento.

Per quanto riguarda il parametro miscelazione, nel caso di 400 rpm, i valori
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massimi e minimi di concentrazioni disciolte sono uguali o solo di poco inferiori
al caso 800 rpm, mentre il profilo di discesa della pressione è meno brusco e più
lento.

Per comprendere meglio l’impatto della miscelazione sulle diverse compo-
nenti di seguito si è analizzato il profilo, separando tra componenti in fase gas
(Pgas) e in fase liquida (H2, CO2 e CH4), in modo da poter verificare i fenome-
ni separatamente, mettendo in luce peculiarità e differenze e/o comportamenti
anomali:

H2 : il profilo dell’idrogeno mostra che il passaggio da 800 rpm a 400 rpm, pe-
nalizzi molto il trasferimento di massa gas-liquido. Osservando il profilo
ad 800 rpm (riquadro a) rispetto quello a 400 si nota uno "spanciamen-
to" maggiore della curva dell’idrogeno, con un esaurimento in un tempo
maggiore, segnale di come il trasferimento di massa gas-liquido riesca a
compensare maggiormente l’uptake di idrogeno da parte dei microrganismi.

Pgas : la pressione nello spazio di testa segue un comportamento inverso ri-
spetto a quanto descritto per il profilo dell’idrogeno. Ciò è coerente con
quanto ci si aspetta dalla prova, poiché una bassa miscelazione comporta
un abbassamento della KLa, quindi un abbassamento del rateo di trasferi-
mento di massa gas-liquido, provocando a sua volta una minore capacità
di dissoluzione dei composti dalla fase gas alla fase liquida.

CO2 : il comportamento della CO2 conferma in linea di massima quanto osser-
vato per l’idrogeno. Tuttavia la sua minore decrescita nel tempo è associa-
bile alla sua maggiore solubilità e ad un tasso di rimozione stechiometrico
definito dalla (2.5), pari a 1/4 rispetto a quello dell’idrogeno.

CH4 : il profilo del metano mostra una crescita opposta rispetto al consumo
di H2. In particolare si osserva come raggiunga la saturazione e mantenga
costante tale valore già prima del termine della prova (nella figura (c)),
mentre per le figure a) e b) si nota che, raggiunto il picco di saturazione,
vi sia un comportamento in decrescita del metano; tale fatto potrebbe
dar adito ad una possibile condizione di sovrasaturazione generata da una
possibile piccola perdita nell’attacco pneumatico dello strumento visto che
rappresentano gli unici casi in cui si sia registrato tale comportamento (una
volta che il sistema entra in depressione richiama aria, la quale abbassa la
pressione parziale del metano, quindi la sua concentrazione a saturazione,
generando infine una degasazione dalla fase liquida a quella gassosa).
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Il valore misurabile di concentrazione dell’H2 termina prima del minimo va-
lore misurabile di pressione, ed è interessante osservare che in corrispondenza
di questa situazione non si ottiene alcuna variazione del rateo di riduzione di
pressione, ad indicare che la concentrazione disciolta di H2 è ancora sufficiente
a dare la stessa cinetica del processo, che parrebbe quindi essere indipendente
dalla concentrazione. Questo fatto è di interesse non tanto e solo per la KLa,
ma anche per la cinetica. In tutte le prove la pressione cala quasi sempre in via
rettilinea, ad indicare una cinetica di ordine 0, ma a Ks differenti (influenzate
da quanto H2 è disponibile). In a), b), c) si nota che il processo termina solo
se si guarda la pressione ma comunque dopo che H2 ha raggiunto il valore mi-
nimo misurabile, mentre in d), e), f) non si ferma mai nell’intervallo di tempo
considerato.

Nella Tabella 4.11 viene riportato il dataset delle prove e le relative SHMA
misurate.

Tabella 4.11: Set di prove utilizzate nell’analisi dei gas disciolti e corrispondenti
valori di SHMA calcolati

# prova Volume
[mL]

Pressione
[bar]

Miscelazione
[rpm]

SHMA
[NmLCH4

gSV ·d ]

d 400 1,2 400 530
f 400 2 400 697
e 400 1,6 400 880
b 400 1,6 800 2896
c 400 1,2 800 3436
a 400 2 800 4303

Si nota come vi sia un chiaro trend per quanto riguarda l’aumento di misce-
lazione e un corrispondente incremento del valore di SHMA, mentre meno chiaro
risulta l’impatto della pressione, dato che si registrano valori di SHMA, a pari
miscelazione più elevati a 1,2 bar, rispetto a 1,6 bar o tra 1,6 e 2 bar. Tale fatto,
insieme all’analisi dei boxplot e alla correlazione, conferma il minor ruolo della
pressione nell’ambito dell’intervallo dei parametri studiato rispetto al volume ed
alla miscelazione.

4.3.2.3 Regressione lineare multipla

Per comprendere se la risposta del sistema possa essere governata da una
combinazione lineare dei parametri operativi nell’ambito degli intervalli studia-
ti, è stato applicato un modello di regressione lineare multipla alle variabili
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indipendenti (X1 = volume, X2 = pressione e X3 = miscelazione), allo scopo
di stimare il valore di SHMA. Come spiegato nel paragrafo 3.1.7, si riportano
i risultati della regressione, nonché i valori delle statistiche calcolate e la veri-
fica delle ipotesi che stanno alla base dell’applicazione del modello, ovvero la
normalità dei residui e la omoschedasticità.

Nella (4.1) si riporta l’equazione utilizzata per la regressione, così da per-
mettere al lettore di associare ai parametri presentati nel paragrafo i relativi
significati.

Ŷi = β0 + β1 ·X1 + β2 ·X2 + β3 ·X3 + ϵi (4.1)

Come primo step si verifica che le variabili predittive sono indipendenti tra
loro, dimostrando attraverso la matrice di correlazione lineare in Figura 4.15,
come il coefficiente di correlazione lineare sia prossimo a 0, evidenziando che
tali variabili non presentino problemi di multicollinearità per l’applicazione del
modello di regressione lineare.
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Figura 4.15: Matrice dei coefficienti di correlazione lineare tra le variabili predittive
X1, X2 e X3, (in grassetto si riportano i valori dei coefficienti ρi,j)

In Tabella 4.12 si riportano le statistiche della regressione multipla lineare
effettuata attraverso apposito comando presente nel software Microsoft Excel.

La regressione mostra un R2
adj pari a 0,71, tale parametro stima la propor-

zione di varianza della variabile risposta, spiegata dalla regressione attraverso
il modello lineare. Anche se tale parametro diventi utilizzabile per effettuare
stime affidabili quando si ottiene un valore superiore al 90%, è risultato in ogni
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caso interessante osservare come il modello si sia comportato rispetto al set di
parametri.

Tabella 4.12: Riepilogo statistiche della regressione

Parametro Valore

R2 0,73
R2

adj 0,71
Errore std 898,35
Osservazioni 37

Per verificare statisticamente che il modello di regressione lineare fosse ade-
guato, si è effettuato l’F-test sull’intero modello, i cui risultati sono riportati in
Tabella 4.13. Osservando la cella prob > F, la quale contiene il valore di signi-
ficatività, essendo esso minore del livello di significatività imposto α pari a 0,05,
si rigetta l’ipotesi nulla H0. Quindi si accetta che almeno un βi sia diverso da 0
ammettendo perciò l’ipotesi di una relazione lineare tra la variabile dipendente
e almeno una delle variabili esplicative.

Tabella 4.13: Riepilogo tabella Anova dell’F-test sull’intero modello di regressione

g.d.l. SQ MQ F(3,34) prob > F

Regressione 3 74711316 24903772 30,86 8E−10

Residuo 34 3 807029
Totale 37 102150309

Per valutare la significatività di ogni parametro, ovvero quanto ogni varia-
bile indipendente migliori la stima della variabile dipendente, si è utilizzata la
statistica fornita dal T-test, della quale si riportano i risultati in Tabella 4.14.
Attraverso l’analisi della significatività di ogni βi stimato, si osserva che, per
ogni βi, il p-value (prob > |t|) è minore di α = 0,05 quindi è possibile rigettare
l’ipotesi nulla H0, osservando che l’inserimento di ogni variabile predittiva Xi

migliori statisticamente la stima della variabile indipendente per il modello.
Dalla Tabella 4.14, osservando a questo punto il p-value (prob > |t|), si può

notare che il β2 relativo alla pressione X2 si avvicini molto di più degli altri al
valore di significatività (0,05) e quindi di nullità della pendenza, coerentemente
con quanto già osservato nelle sezioni precedenti.

Per poter analizzare l’impatto di ogni singola variabile rispetto alle altre,
si deve effettuare una standardizzazione, dato che le variabili in gioco hanno
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Tabella 4.14: Riepilogo delle statistiche del t-test sul modello di regressione

Parametro valore Errore std t prob > |t|

Intercetta (β0) 165,39 947,41 0,17 0,86
β1 -4,76 1,02 -4,65 4,83E−05

β2 1216,17 466,87 2,60 0,0135
β3 2,94 0,49 5,99 8,985E−07

unità di misura e scale diverse. I coefficienti beta standardizzati riportati in
Tabella 4.15 sono ottenuti attraverso una standardizzazione delle variabili Xi

e della variabile Y del campione, sottraendo rispettive medie e dividendo per le
deviazioni standard e ripetendo quindi la regressione con i valori standardizzati.

Tabella 4.15: Tabella dei coefficienti βi standardizzati

βi std

X1 -0,43
X2 0,24
X3 0,55

Osservando quindi i βi standardizzati, si nota come il parametro operativo
miscelazione (X3) abbia un peso maggiore rispetto alle restanti variabili. In par-
ticolare si può notare come volume e miscelazione siano comparabili in termini
di valore assoluto, mentre tra la pressione e la miscelazione (X2 e X3) vi sia un
rapporto prossimo a 2.

Si conclude quindi che sussiste una forte relazione tra il valore di SHMA ed i
parametri di prova volume e miscelazione (cosa che non avviene nei BMP). Tale
fatto comporta che, a seconda di come viene svolta la prova, la SHMA cambi.
Rimane quindi l’incognita di quale sia l’SHMA corretta. Una possibile ipotesi
potrebbe considerare l’assunzione del valore di SHMA come rappresentativo e
corretto, affinché garantisca la medesima KLa del sistema rispetto al quale la
SHMA è misurata. Inoltre, se si volessero confrontare due campioni per valutare
quali dei due abbia un’attività più elevata, le condizioni di prova non avrebbero
molta importanza; invece nel momento in cui si volesse ottenere un valore che
serva per dimensionare, occorre valutare la prova in date condizioni, poiché solo
così essa potrebbe essere rappresentativa.

Nella Figura 4.16 si riporta dal punto di vista grafico il confronto dei dati
stimati rispetto ai dati misurati.
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Figura 4.16: Grafico delle SHMA stimate (asse y) dal modello rispetto a quelle
misurate sperimentalmente (asse x): in rosso la linea retta di perfetta corrispondenza
e in verde la linea di tendenza stimata dal modello

Si osserva che i punti non si dispongono lungo la bisettrice, né risultano ben
interpolabili con una retta. Invece si distinguono 3 zone nelle quali la SHMA
del modello risulta maggiore o minore dell’SHMA sperimentale:

• una zona iniziale dove i punti si dispongono al di sotto della bisettrice,
caratterizzata da bassi valori di SHMA, relativi a prove allestite ad elevato
volume e bassa miscelazione;

• una zona centrale nel quale i valori si dispongono al di sopra della bisettrice,
caratterizzati da valori intermedi di SHMA, relativi a prove allestite con
valori medi di volume e miscelazione;

• una zona finale nel quale i valori si dispongono al di sotto della bisettrice,
caratterizzati da alti valori di SHMA, relativi a prove allestite con basso
volume ed elevata miscelazione;

Per la validazione del modello si sono analizzati i residui, in particolare sono
state verificate le ipotesi alla base del modello di regressione lineare, ovvero:

• i residui standardizzati si dispongono con distribuzione normale:

Z ∼ N (0, 1) ;
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• l’omoschedasticità dei residui sia verificata, ovvero che la varianza dei
residui rimanga costante indipendentemente dal valore dei regressori.

La prima condizione è stata verificata, sia attraverso un metodo grafico
Figura 4.17, sia attraverso il test statistico di Shapiro-Wilk.
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Figura 4.17: q-qplot per i residui standardizzati della stima del modello per verifi-
carne la normalità da un punto di vista grafico

La Figura 4.17 mostra come i residui standardizzati si dispongano bene
lungo una retta rappresentata dalla corrispondenza perfetta trai quantili di una
normale standard soprattutto nella regione intermedia, mentre sembrano presen-
tare un andamento che si discosta dalla normalità verso le code della distribu-
zione. Il test di Shapiro-Wilk effettuato sui residui con livello di significatività
α = 0,05 ha dato come risultato un p-value di 0,3. Anche se tale valore di-
venta significativo per valori tendenzialmente maggiori di 1, essendo tale valore
maggiore di α, si accetta l’ipotesi nulla H0, ammettendo che la popolazione sia
distribuita secondo una normale.

La verifica dell’omoschedasticità dei residui è stata effettuata solamente per
via grafica, riportandola in Figura 4.18. Tale verifica comporta la creazione
di un grafico dei residui standardizzati rispetto alle Y stimate, dove la dimo-
strazione che la varianza rimanga costante, è assicurata dalla presenza di una
nuvola di valori che si distribuisce equamente attorno all’ordinata di valore nullo,
escludendo presenze di pattern e di trend riconoscibili tra i punti graficati.
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Figura 4.18: Grafico dell’SHMA stimata dal modello rispetto ai residui standardizzati
per verifica grafica dell’omoschedasticità. Le linee rosse poste a +2 e -2 rappresentano
i limiti nei quali ricade il 95% dei dati in una distribuzione normale, quindi un loro
superamento comporta l’identificazione di outliers

Dalla Figura 4.18 si osserva un trend nei valori dei residui stimati soprattut-
to per valori più bassi di SHMA, confermando quello che è già stato osservato
in Figura 4.16, ovvero che il modello lineare non è adeguato per descrivere
alcune combinazioni di parametri. In conclusione il modello lineare proposto,
ha permesso di comprendere quale dei parametri operativi abbia avuto un pe-
so maggiore nella misura del valore di SHMA; tuttavia sembra non risultare
adeguato rispetto alla stima dei valori di SHMA relativi alle combinazioni di
parametri più estreme. Di seguito si forniscono alcune possibili strategie che po-
trebbero essere implementate in future sperimentazioni, allo scopo di apportare
un miglioramento del modello:

• necessità di effettuare una trasformazione logaritmica di alcune variabili
indipendenti;

• necessità di introdurre dei termini quadratici nel modello;

• necessità di trasformare attraverso una parametrizzazione alcune delle

combinazioni tra parametri operativi (e.g. X1 =
P

V
,..), prima di effettuare

la regressione.

• aumento della numerosità del campione, effettuando diverse prove in dop-
pio/triplo e altre prove al di fuori del Box-Behncken.
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4.3.3 Confronti

4.3.3.1 Prove corrispondenti tra apparati

In questa sezione viene presentato il confronto diretto tra le prove corrispon-
denti tra gli apparati, in base a quanto spiegato al paragrafo 3.1.3.1 del capitolo
3. Dato che le prove dell’Apparato 1 sono state svolte durante la prima fase
di sperimentazione, si è deciso per coerenza di utilizzare le corrispondenti pro-
ve dell’Apparato 2, in relazione alla sola Fase I. In Figura 4.19 si riportano
i valori medi delle prove eseguite in parallelo tra i due apparati, rispetto alla
combinazione del set di parametri utilizzato.
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Figura 4.19: Confronto grafico attraverso la realizzazione di una heat map tra i valori
medi di SHMA relativi alle prove corrispondenti fra i due apparati sperimentali

Per le successive elaborazioni si è inoltre escluso il comportamento rispetto
alla pressione, dato che l’Apparato 1 ha operato ad un’unica pressione. Per
questi motivi è stata valutata la combinazione dei valori di SHMA unicamente
al variare del volume e della miscelazione.

Per comprendere da un punto di vista qualitativo se i due strumenti abbiano
avuto una risposta simile al variare dei parametri, si è fatto utilizzo dei grafici
boxplot. Analizzando i boxplot in Figura 4.20, si delinea un quadro in cui
l’impatto di una miscelazione elevata risulta positivo per entrambi gli apparati.
L’impatto della riduzione del volume di fango è negativo per entrambi gli appa-
rati, a parte il caso centrale per l’Apparato OxiTop. Tale fatto si è pensato possa
dipendere da un errore sperimentale, quindi dalla presenza di un outlier o dalla
tipologia di miscelatore e dall’ancoretta magnetica utilizzata (a rocchetto nelle
OxiTop e cilindrico nei Methan Tube): a pari aumento di volume l’Apparato
1 (OxiTop) sembra compensare la crescita grazie alla miscelazione, sfruttando
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il rocchetto, il quale potrebbe apportare maggiore turbolenza rispetto a quello
cilindrico utilizzato nell’Apparato 2 (Methan Tube).
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Figura 4.20: Boxplot delle prove corrispondenti tra l’Apparato 2 e l’Apparato 1 della
fase I, raggruppate per il volume e la miscelazione (sigla MT = Methane Tube, OX =
OxiTop

Sono state effettuate delle analisi statistiche attraverso il software SPSS, atte
a confrontare i risultati ottenuti dalle prove in parallelo. In particolare, come
spiegato al paragrafo 3.1.7 del capitolo 3 è stato implementato il test U di Mann-
Whitney, al fine di verificare se esistano differenze statisticamente significative
tra i due apparati.

I risultati del test sono riportati nella Tabella 4.16 e nella Tabella 4.17;
come si può notare, avendo un livello di significatività (p-value) maggiore del
livello di significatività imposto, si accetta l’ipotesi H0, ovvero che le popolazioni
abbiano la stessa distribuzione di probabilità.

Tabella 4.16: Riepilogo statistiche del test U di Mann-Whitney

Parametro Valore

N° totale di casi 18
U di Mann-Whitney 47,00
Errore standard 11,32
Statistica del test standardizzato 0,57
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Tabella 4.17: Risposta del test all’ipotesi nulla di appartenenza alla stessa popola-
zione

Ipotesi nulla Test p-value Decisione

La distribuzione è la stessa
sulle categorie dei gruppi
(MT e OX)

Test U di
Mann-Whitney a

campioni
indipendenti

0,605 Mantenere ipotesi
nulla

L’esito del test positivo permette quindi di affermare che l’utilizzo della me-
todica sviluppata dal Politecnico di Milano è applicabile anche per l’Apparato
2, avendo verificato che l’andamento dei valori di SHMA dei due sistemi segue
una traccia molto simile e con la stessa distribuzione. La verifica grafica del-
l’ipotesi H0 è fornita in Figura 4.21, dove si confrontano le distribuzioni dei
due apparati. Si può notare come l’andamento sia molto simile, se pure con
delle differenze più marcate, per valori più elevati di SHMA. Come spiegato in
precedenza, tale comportamento anomalo potrebbe essere dovuto alla differenza
tra la tipologia di ancorette utilizzate o alla presenza di outliers derivanti da
errori nella conduzione/preparazione della prova.
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Figura 4.21: Confronto tra le distribuzioni di probabilità dei due strumenti attraverso
istogramma realizzato con il software SPSS
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4.3.3.2 Confronto dell’attività batterica nell’inoculo e nel reattore di
origine

Grazie alla raccolta dati relativa ai trend orari delle portate entranti ed uscen-
ti del reattore di origine, è stato possibile effettuare una comparazione tra i valori
di SHMA ottenuti dalle prove batch ed i valori di attività specifica del reattore
(SHMAREM2). In Tabella 4.18 viene riportato il dataset delle prove utilizzato
per effettuare tale confronto.

Tabella 4.18: Confronto temporale delle prove di SHMA batch relative alla fase II
(SHMALab) effettuate con l’Apparato 2, rispetto all’attività valutata nel reattore di
origine (SHMAREM2)

N. Data SV
[g/L]

SHMAREM2

[NmLCH4
gSV ·d ]

SHMALab

[NmLCH4
gSV ·d ]

Condizioni operative prova
batch

1 17/02/22 1,78 142 187 1,6 bar x 0 rpm x 600 mL
2 24/01/22 1,61 11 296 1,2 bar x 400 rpm x 600 mL
3 04/03/22 1,70 128 438 2 bar x 400 rpm x 600 mL
4 26/01/22 1,69 56 756 1,6 bar x 400 rpm x 400 mL
5 28/01/22 1,50 121 763 1,6 bar x 400 rpm x 400 mL
6 01/02/22 1,68 139 770 1,6 bar x 400 rpm x 400 mL
7 15/02/22 1,72 141 881 1,2 bar x 800 rpm x 400 mL
8 21/02/22 1,63 106 927 1.6 bar x 800 rpm x 600 mL
9 03/02/22 1,69 152 4110 2 bar x800 rpm x 400 mL
10 11/02/22 1,71 150 4273 2 bar x800 rpm x 400 mL
11 25/02/22 1,77 128 4551 1,6 bar x800 rpm x 200 mL
12 02/03/22 1,72 95 5710 2 bar x800 rpm x 200 mL

La visualizzazione grafica dei risultati è riportata in Figura 4.22.

L’analisi di tali valori deve essere fatta considerando che, a rigore scientifico,
non è possibile effettuare un confronto diretto tra i due valori, per le diverse
condizioni operative tra prova e rettore in termini di volume, pressione e misce-
lazione. Tuttavia, si osservano risultati interessanti: l’SHMA in batch è sempre
superiore al valore del REM2, a dimostrazione che le condizioni operative nel
reattore non consentano lo sviluppo di elevate cinetiche di processo. Inoltre, la
differenza media tra i valori, stimata ad un valore di 572 [NmLCH4/gSV/d] per
le prove dalla N. 1 alla N. 8, diventa molto elevata (4530 [NmLCH4/gSV/d])
quando si confrontano i valori ottenuti in batch alle migliori condizioni di tra-
sferimento in termini di pressione, volume e miscelazione (prove dalla N. 9 alla
N. 12). Tale analisi fornisce una chiara evidenza della difficoltà al trasferimen-
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Figura 4.22: Rappresentazione grafica del trend di valori di SHMA calcolati dalle
prove batch della fase II ed i valori di SHMA del reattore di origine

to di H2 presente nel reattore REM2, aprendo quindi alla possibilità di futuri
miglioramenti.
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4.3.4 Modello ed identificazione parametrica

In questa sezione vengono riportati i risultati relativi all’implementazione del
modello delle prove di SHMA realizzato e del metodo di identificazione parame-
trica LFT (spiegati nel paragrafo 3.2.2.4), entrambi utili alla stima dei parametri
Ks e KLa. La modellazione è stata effettuata sulle prove di SHMA riportate in
Tabella 4.19, eseguite nella Fase II della sperimentazione. Si riporta il con-
fronto tra i profili dei gas disciolti e della pressione nello spazio di testa misurati
sperimentalmente rispetto a quelli elaborati attraverso l’implementazione del
modello post identificazione parametrica.

Dai profili mostrati nella Figura 4.23 è possibile osservare che il modello
presenta un buon fit dei dati sperimentali, in particolare per la Pgas e la CO2

disciolta. Per quanto riguarda i valori di H2 disciolto, la bontà del fit sembra
dipendere molto dalle condizioni della prova; infatti si osserva che nei profili ad
800 rpm, si verifichi un aumento del discostamento tra dati misurati e dati sti-
mati, al diminuire della pressione imposta ad inizio prova. Infine, per il metano
disciolto si vede che il modello riporti in tutti i casi simulati una sottostima del
suo valore a saturazione; tale fatto, essendo isolato rispetto a tutti gli altri profili
è imputabile probabilmente ad un errore di lettura da parte dello strumento nei
confronti di tale composto. Perciò viene consigliato per future analisi di ripetere
una calibrazione dello spettrometro nei confronti del CH4.

In Tabella 4.19 si riportano i valori delle stime delle concentrazioni disciolte
corredate degli indici TIC e MARE, calcolati per le variabili: pressione nello
spazio di testa (Pgas), CO2 disciolta (Sco2), H2 disciolto (Sh2) e metano disciolto
(Sch4). Nella medesima tabella (Tabella 4.19) si riporta anche la stima della
KLa e della Ks relativa all’H2 effettuata con il set di parametri utilizzato.

Dalla tabella è possibile osservare che l’aumento della miscelazione (da 400
a 800 rpm) abbia comportato un aumento della KLa, come logico aspettarsi. I
valori di KLa si mantengono in un intervallo compreso tra 200 e 300 [d−1] circa
in tutti i casi a 400 rpm, per salire di quasi un ordine di grandezza, passando
ad 800 rpm (1325-1828 [d−1]). L’effetto della variazione di pressione all’interno
dei due gruppi precedenti è generalmente in linea con quanto atteso su base
teorica (aumento KLa con l’aumento della pressione), ma non sempre in maniera
coerente e comunque con andamenti non immediatamente chiari. Si nota che,
per i valori di KLa ottenuti nei due casi di prove con repliche (P = 1,6 bar -
Mix = 400 rpm e P = 2 bar - Mix = 800 rpm), le deviazioni standard sono
dell’ordine del 10%.
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Per quanto riguarda la costante di semisaturazione Ks dell’idrogeno relativa
alla biomassa, la stima ha portato a dei valori compresi tra 1,62 e 4,54 · 10−5

molH2/L, coerenti con gli intervalli di letteratura. Secondo quanto riportato dalla
Tabella 2.11 presente nel capitolo 2, confrontando i valori di Ks dell’idrogeno
stimati, si evidenziano molteplici valori che corrispondono all’ordine di grandezza
più frequente presente in letteratura pari a 10−6 [mol/L], mentre il valore medio
stimato è pari a 1,42 · 10−5 [mo/L]. Va segnalato come l’indice TIC sia < di
0,3 per tutte le prove effettuate e per ogni componente analizzata; ovviamente
si rilevano valori più bassi per la Pgas e per la CO2. Tale fatto è coerente con
quanto atteso, in quanto la sonda dei gas disciolti ha misurato in maniera più
affidabile l’anidride carbonica rispetto all’idrogeno ed al metano.
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 400 mL x 2 bar x 800 rpm  400 mL x 2 bar x 400 rpm

 400 mL x 1,6 bar x 400 rpm 400 mL x 1,6 bar x 800 rpm

 400 mL x 1,2 bar x 800 rpm  400 mL x 1,2 bar x 400 rpm

Figura 4.23: Confronto tra profili reali (misurati) rispetto a quelli stimati dal mo-
dello post-identificazione parametrica. Si riportano: pressione nello spazio di testa,
concentrazione della CO2 disciolta, dell’idrogeno disciolto e del metano disciolto.
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Tabella 4.19: Riepilogo dei parametri stimati e degli indici statistici TIC e MARE del modello della prova di SHMA attraverso l’utilizzo
del metodo LFT

Data Vol
[mL]

Pre
[bar]

Mix
[rpm]

KLaO2

[d−1]
SHMA

[NmLCH4
gSV ·d ]

KS,h2

[mol/L]
TIC
Pgas

MARE
Pgas

TIC
Sh2

MARE
Sh2

TIC
Sch4

MARE
Sch4

TIC
Sco2

MARE
Sco2

17/02/22 400 2 400 199 697 8,73E−06 0,01 0,08 0,89 0,34 0,09 0,64 0,01 0,10

25/02/22 400 1,2 400 225 530 7,31E−06 0,01 0,08 0,63 0,17 0,08 0,31 0,01 0,08

27/01/22 400 1,6 400 253 770 1,29E−05 0,00 0,04 0,64 0,58 0,11 0,38 0,01 0,11

31/01/22 400 1,6 400 291 880 1,28E−05 0,01 0,08 0,88 0,49 0,09 1,16 0,01 0,11

21/02/22 400 1,6 800 1325 2896 4,54E−05 0,01 0,12 0,04 2,51 0,16 0,66 0,00 0,05

03/02/22 400 2 800 1580 4149 3,86E−06 0,01 0,07 0,04 0,43 0,02 0,45 0,02 0,21

09/02/22 400 2 800 1736 4303 2,12E−05 0,02 0,12 0,01 1,39 0,04 1,23 0,01 0,08

15/02/22 400 1,2 800 1828 3436 1,62E−06 0,02 0,14 0,13 1,20 0,18 1,54 0,02 0,16

Media 1,42E−05
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All’interno della sperimentazione sono state condotte misure dell’attività spe-
cifica idrogenotrofa, su un fango ad alta attività - derivante da un reattore pilota
di upgrading del biogas in configurazione ex-situ, operante in mesofilia -, al fine
di studiare l’effetto sulle prove della variazione della combinazione dei parametri
operativi pressione, volume e miscelazione. Le prove batch sono state alimentate
con una miscela H2:CO2 = 4:1 e sono state condotte utilizzando due differen-
ti apparati sperimentali (Apparato 1 e Apparato 2), operando in condizioni di
mesofilia. In concomitanza allo svolgimento dei test sperimentali è stato realiz-
zato un modello di simulazione della prova, e sono stati stimati i parametri KLa
del sistema e Ks dell’idrogeno, utilizzando i dati di laboratorio dell’Apparato 2,
adottando un metodo di trasformazione lineare frazionaria del modello (LFT).

Le principali conclusioni rispetto alle prove di SHMA e ciò che queste hanno
mostrato rispetto alla cinetica del processo biologico sono:

• la presenza di un rilevante effetto dei parametri operativi;

• la chiara correlazione con i parametri operativi, quantitativamente più
rilevante con il volume e la miscelazione, meno con la pressione;

• l’elevato impatto del cambio di miscelazione sulla KLa del sistema, dove
un raddoppio della miscelazione, a pari condizioni di prova, ha portato a
valori di un ordine di grandezza superiore;

• l’incremento di miscelazione ad 800 rpm non sembra aver indotto eccessivo
stress alla biomassa, escludendo possibili problemi di lisi cellulare della
stessa, in quanto non si è osservato un peggioramento della SHMA.

• l’evidente differenza tra prove di BMP rispetto alle prove batch di SHMA,
dato che queste ultime vedono una forte dipendenza dalla disponibilità del
substrato rispetto alle condizioni operative di prova;

• i set di prova allestiti hanno dimostrato la possibilità di sfruttare la meto-
dica sviluppata dal Politecnico di Milano per l’Apparato 1 anche sull’Ap-
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parato 2, grazie ai valori di significatività statistica riportati sulle prove di
confronto;

• le difficoltà ad allestire condizioni operative applicabili prospetticamente
su scala industriale - considerate le differenze esistenti con le attività di
laboratorio - per ottenere valori comparabili e rappresentativi di SHMA.

L’utilizzo dell’Apparato 2 si è dimostrato utile per estendere la metodica di
misura così sviluppata, applicando maggiori range di pressione e potendo così
ampliare lo studio della risposta della biomassa all’aumento di tale parametro
operativo.

La misura dei gas disciolti è stata un’innovazione per tale tipologia di prova
sperimentale ed è stato anche un utile strumento che ha fornito maggiore com-
prensione dei fenomeni che avvengono all’interno della fase liquida, nonché ha
permesso di confrontare i dati sperimentali misurati rispetto al modello creato.

La modellazione della prova di SHMA rappresenta un’evoluzione rispetto allo
stato dell’arte. Il modello ha quindi mostrato un fit accettabile dei dati speri-
mentali, (TIC < di 0,3 per ogni componente). Esso risulta tuttavia migliorabile,
poiché è stato creato per essere una baseline per future sperimentazioni.

L’identificazione parametrica attraverso il metodo LFT ha portato alla stima
della Ks della biomassa e della KLa del sistema. Nel dettaglio la stima della Ks

ha conseguito dei valori simili ai valori reperiti in letteratura, con un valore
medio calcolato pari a 1,42 · 10−5 molH2/L.

Risulta in ogni caso consigliabile l’estensione e la validazione dei risultati
ottenuti attraverso:

• l’analisi di digestati alternativi caratterizzati da attività minori o maggiori,
di cui si riesca a verificare l’effettivo raggiungimento di una condizione
attività-limitata, ovvero per cui S » Ks;

• una migliore calibrazione dello spettrometro di massa, soprattutto per
identificare basse concentrazioni di idrogeno, poiché non è stato sempre
possibile rilevare valori di concentrazione prossimi alla Ks della biomassa
(nell’ordine di 10−6 molH2/L);

• la realizzazione di una funzione che possa tenere conto, nel modello, del
tempo di lag delle prove;

• una misurazione in linea delle concentrazioni dei VFA, per analizzare e
modellare possibili fenomeni competitivi legati all’omoacetogenesi;
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• l’introduzione nel modello della stima della resa di crescita cellulare Yh2 e
della massima velocità di crescita della biomassa µmax;

• l’implementazione del modello, considerando il pH variabile.

La differente risposta osservata nelle prove effettuate prima e dopo la riatti-
vazione del reattore di origine del fango ha comportato un peggioramento del-
le statistiche calcolate e della risposta all’applicazione dei modelli previsionali;
tuttavia tale fatto ha dimostrato che la misura dell’attività specifica possiede
la capacità di identificare la variazione delle condizioni all’interno del reattore,
quindi di essere uno strumento utile nella fase gestionale del processo di upgra-
ding. Inoltre, tale prova ha contribuito ad evidenziare problematiche relative al
trasferimento di massa gas-liquido nel reattore di origine; infatti grazie al con-
fronto tra i valori di SHMA misurati dal reattore ed i valori ottenuti dalle prove
batch, è stato possibile evidenziare una chiara limitazione di tale trasferimento,
in particolare per l’idrogeno, a conferma del fatto che tale processo rappresenta
tutt’ora il vero collo di bottiglia nelle tecnologie di biometanazione.

Dato che, in generale, è stata verificata una chiara correlazione tra il mag-
giore trasferimento di H2 e il valore misurato di SHMA, si può ipotizzare che in
nessuna delle prove condotte, sia stato conseguito il raggiungimento della mas-
sima attività della biomassa considerata e quindi delle condizioni per cui S »
Ks. Questo fatto ha delle ricadute importanti sul senso e sull’utilizzo di questa
prova, a seconda che possa essere utilizzata per scopi scientifici o tecnico-pratici,
in quanto a differenza dei test di BMP, è una prova che risente molto delle
condizioni operative.

In conclusione, essendo la produzione di H2 verde dipendente fortemente dal-
l’elettrolisi dell’acqua, la quale è funzione della disponibilità di eccessi di energia
rinnovabile, il processo di upgrading biologico è influenzato da continue interru-
zioni. Di conseguenza contare su un modello matematico semplice e sulla misura
di SHMA può sicuramente consentire l’ottimizzazione delle fasi di gestione del
processo, soprattutto quelle di start and stop.

Tuttavia, l’eventuale utilizzo delle prove di SHMA e le relative stime dei
parametri cinetici appaiono oggi non completamente idonee ad eseguire un di-
mensionamento di un impianto di upgrading biologico su larga scala. Questo
perché il metodo non dispone di una standardizzazione riconosciuta a livello
internazionale nell’allestimento e nella conduzione della prova, inoltre il valore
è fortemente dipendente dalle condizioni operative imposte, provocando quin-
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di una disomogeneità nei valori di SHMA riscontrati in letteratura. Si auspica
che attraverso nuovi risultati scientifici, si riesca a contribuire alla definizione di
uno o più metodi maggiormente affidabili, efficienti e condivisi nell’ambito del-
la comunità scientifica, che possano quindi diventare strumenti favorevolmente
utilizzabili anche nelle fasi di progettazione di impianti di upgrading biologico.
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APPENDICE

A Regressione multipla

Tabella A: Dataset utilizzato per la regressione multipla

N° Volume
[mL]

Pressione
[bar]

Miscelazione
[rpm]

SHMA
[NmLCH4

gSV ·d ]

1 200 1.2 400 1914
2 200 1,2 400 1787
3 200 1,6 0 394
4 200 1,6 0 315
5 200 1,6 800 2767
5 200 2 800 2960
6 200 2 800 2423
7 200 2 800 5118
8 200 2 800 4597
9 600 1,2 400 119
10 600 1,6 0 166
11 600 2 400 625
12 600 1,6 800 838
13 400 1,2 0 419
14 400 1,2 0 81
15 400 2 0 448
16 400 2 0 393
17 400 1,2 800 1413
18 00 1,2 800 1099
19 400 2 800 1693
20 400 1,6 400 1036
21 400 1,6 400 901
22 600 1,2 400 261
23 600 1,2 400 293
24 400 1,6 400 768
25 400 1,6 400 881
26 400 2 800 4149
27 400 2 800 4303
28 200 2 400 4259
29 400 1,2 800 3436
30 400 2 400 697
31 600 1,6 0 187
32 400 1,6 800 2896
33 600 1,6 800 927
34 200 1,6 800 4551
35 400 1,2 400 530
36 200 2 800 5709
37 600 2 400 927
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B Script MATLAB : LFT e modello

B.1 Main

1 %% LFT FORMULATI ON

2 % Tot al  t i me = 3 days

3 % Par amet er s t o be i dent i f i ed kLa_O2 and KS_h2.

4 % St ar t i ng f r om t r ee out put  var i abl e:

5 % y_1 = p_gas

6 % y_2 = S_h2

7 % y_3 = S_ch4

8 dat a = r eadt abl e( ' Dat a. xl sx' ) ;

9 t i me = dat a( : ,  1) ;

10 % Def i ne t i me vect or  and i nput  dat a (u)

11 u = zer os( l engt h( t i me) ,  7) ;

12 % Def i ne out put s (y)

13 y = dat a( : ,  2:5) ;

14 % I mpor t  par amet er s

15 l oad P. mat ;

16 % I mpor t  i ni t i al  condi t i ons

17 l oad x0. mat ;

18 Li m = [0,  1;

19 0,  5000];  

20 l f t f un = SHMA_l f t (P,  Li m) ;

21 Mx = max(y) ;

22 mx = mi n(y) ;

23 f or i  = 1 :  l engt h(Mx)

24 al pha( i )  = Mx( i )  -  mx( i ) ;

25 end

26 l f t f un. I SO. Nomi nal  = al pha;

27 

28 LFTsol verOpt i ons = l f t Set (  ' Rel Tol ' ,  1e-3, . . .

29 ' AbsTol ' ,  1e-4, . . .

30 ' Sol ut i onI nt er pMet hod' ,  ' spl i ne' , . . .

31 ' Sol ut i onTi meSpan' ,  t i me, . . .

32 ' SensAl gor i t hm' ,  ' ode15s' , . . .

33 ' Over sampl i ngMet hod' ,  ' spl i ne' ) ;  

34 I nput  = st r uct ( ' Type' ,  ' i nt er pol at ed' ,  ' Sampl es' ,  u,  ' Ti me' ,  t i me) ;

35 

36 I ni t i al Condi t i ons = st r uct ( ' St at eI ni t i al Condi t i ons' ,  x0) ;

37 

38 LFTopt i mOpt i ons = l f t Opt Set (  ' Di spl ay' ,  ' i t er ' , . . .

39 ' MaxI t er ' ,  120, . . .

40 ' Tol Fun' ,  1e-8) ;

41 

42 l f t f un. Del t aVal  = di ag( [0 0 0 0] ) ;

43 

44 % Est i mat i on 

45 [DELTA_opt ,  f val ,  J ,  gr ad,  H,  CN,  hi st or y]  = l f t Opt Del t a( l f t f un,  I nput ,  

I ni t i al Condi t i ons,  LFTsol ver Opt i ons,  y,  LFTopt i mOpt i ons) ;

46 norm2abs( l f t f un,  l f t f un. Del t aVal ,  DELTA_opt ) ;

47 H = H(: ,  : ,  end) ,  CN = CN(end)

Figura A: Script MATLAB, utilizzato come primo step per ricercare i valori di KL e
Ks
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. APPENDICE B Script MATLAB : LFT e modello

B.2 Funzione LFT

57 LTI . B1(7,  4)  = P(13) ;

58 

59 LTI . B2(1, 1) = P(1) * P(4) ;

60 LTI . B2(2,  1)  = -  P(1) ;

61 LTI . B2(3,  1)  = (1 -  P(4) )  * P(1) ;

62 LTI . B2(4,  1)  = -  P(9)  * P(1)  * (1 -  P(4) )  -  P(10)  * P(4)  * P(1) ;

63 

64 LTI . C1(1,  2)  = 1;

65 LTI . C1(2,  2)  = P(5) ;

66 LTI . C1(2,  5)  = -  P(5)  * P(6) ;

67 LTI . C1(3,  3)  = P(7) ;

68 LTI . C1(3,  6)  = -  P(7)  * P(8) ;

69 LTI . C1(4,  4)  = P(11)  * (1 -  P(15) ) ;

70 LTI . C1(4,  7)  = -  P(11)  * P(12);

71 

72 LTI . C2(1,  1)  = 1;

73 LTI . C2(2,  2)  = 1;

74 

75 LTI . D21(3,  1)  = 1;

76 

77 LTI . C3(1,  5)  = P(16)  /  16;

78 LTI . C3(1,  6)  = P(16)  /  64;

79 LTI . C3(1,  7)  = P(16) ;

80 LTI . C3(2,  2)  = 1;

81 LTI . C3(3,  3)  = 1;

82 LTI . C3(4,  4)  = (1 -  P(15)) ;

83 l f t f un = st r uct ( . . .

84 ' LTI ' ,  LTI , . . .

85 ' Del t aSym' ,  {Del t aSym}, . . .

86 ' Del t aVal ' ,  zer os(del t a_count ,  del t a_count ) . . .

87 ) ;

88 % Save addi t i onal  dat a f or  r ef er ence pur pose

89 l f t f un. t het a_sym = t het a_sym;

90 l f t f un. u_count  = u_count ;

91 l f t f un. x_count  = x_count ;

92 l f t f un. y_count  = y_count ;

93 l f t f un. om_count  = om_count ;

94 l f t f un. t het a_count  = t het a_count ;

95 l f t f un. del t a_count  = del t a_count ;

96 % Funct i on t o f i nal i ze t he def i ni t i on of  LFT f un

97 l f t f un = l f t _f i nal i ze( l f t f un) ;

98 end

1 f unct i on [ l f t f un]  = SHMA_l f t (P,  Li m)

2 % LFT f unct i on f or  a SHMA t est

3 %

4 % Fi r st l y,  t he number  of  i nput s (u) ,  st at es (x) ,  out put s(y)  and omega

5 % var i abl es (om)  of  t he LFT model

6 u_count  = 7;

7 x_count  = 7;

8 y_count  = 4;

9 om_count  = 3;

10 % Li mi t s def i ni t i on f or  t he unknown par amet er s

11 KS_h2_l i m = Li m(1,  : ) ;

12 kLa_o2_l i m = Li m(2,  : ) ;

13 % Del t a mat r i x i s now def i ned

14 Del t aSym = {' ParName' , ' i ndSt ar t Di ag' , ' i ndSt opDi ag' , ' LowerBound' ,

' Hi gher Bound' , ' t oI dent i f y' , ' l b' , ' ub' ;

15 ' KS_h2' ,  1 ,  1 ,  KS_h2_l i m(1)  ,

KS_h2_l i m(2)  ,  1 ,  -  1 ,  1 ;

16 ' kLa_o2' ,  2 ,  4 ,  kLa_o2_l i m(1)  ,

kLa_o2_l i m(2)  ,  1 ,  -  1 ,  1 ;

17 };

18

19 del t a_count  = 4;

20

21 i f om_count  == 1

22 om = sym([ ' om1_1' ] ) ;

23 el se

24 om = sym( ' om' ,  om_count ) ;

25 end

26

27 t het a_sym = [om(1)  * om(2) 2̂ /  (om(2) 2̂ + om(3)) ];

28 t het a_count  = 1;

29

30 % Const r uct i on of  t he mat r i ces of  t he LTI  par t

31 LTI  = st r uct ( . . .

32 ' A' ,  zer os(x_count ,  x_count ) , . . .

33 ' B1' ,  zer os(x_count ,  del t a_count ) , . . .

34 ' B2' ,  zer os(x_count ,  t het a_count ) , . . .

35 ' B3' ,  zer os(x_count ,  u_count ) , . . .

36 ' C1' ,  zer os(del t a_count ,  x_count ) , . . .

37 ' D11' ,  zer os(del t a_count ,  del t a_count ) , . . .

38 ' D12' ,  zer os(del t a_count ,  t het a_count ) , . . .

39 ' D13' ,  zer os(del t a_count ,  u_count ) , . . .

40 ' C2' ,  zer os(om_count ,  x_count ) , . . .

41 ' D21' ,  zer os(om_count ,  del t a_count ) , . . .

42 ' D22' ,  zer os(om_count ,  t het a_count ) , . . .

43 ' D23' ,  zer os(om_count ,  u_count ) , . . .

44 ' C3' ,  zer os(y_count ,  x_count ) , . . .

45 ' D31' ,  zer os(y_count ,  del t a_count ) , . . .

46 ' D32' ,  zer os(y_count ,  t het a_count ) , . . .

47 ' D33' ,  zer os(y_count ,  u_count ) ) ;

48

49 LTI . A(1,  1)  = -  P(3) ;

50 LTI . A(4,  1)  = P(3)  * P(10);

51

52 LTI . B1(2,  2)  = -1;

53 LTI . B1(3,  3)  = -1;

54 LTI . B1(4,  4)  = -1;

55 LTI . B1(5,  2)  = P(13) ;

56 LTI . B1(6,  3)  = P(13) ;

Figura B: Script MATLAB della funzione LFT per la stima della KLa e Ks
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B.3 Script modello LFT semplificato

1 %% Dat a f r om SHMA of  09 Febr uar y 2022

2 % Load dat a

3 dat a = xl sr ead( ' Dat a. xl sx' ,  ' Dat a' ) ;

4 t i me_dat a = dat a( : ,  1) ;

5 pgas_dat a = dat a( : ,  2) ;

6 Sh2_dat a = dat a( : ,  3)  * 2 * 1000 /  16;

7 Sch4_dat a = dat a( : ,  4)  * 16 * 1000 /  64;

8 Sco2_dat a = dat a( : ,  5)  * 44 * 1000;

9 % LFT i dent i f i cat i on r esul t s

10 kLa_O2 = 1735. 7849;

11 KS_h2 = 0. 00033886;

12 % Def i ne oper at i ng condi t i ons

13 SHMA = 5710;

14 V_t ot  = 3. 76;

15 V_l i q = 0. 4;

16 V_gas = V_t ot  -  V_l i q;

17 pH_0 = 6. 77;

18 R = 0. 083145;

19 T_r ef  = 273. 15 + 25;

20 T_op = 273. 15 + 37;

21 X_SV_0 = 1. 78;

22 SSV_SV = 0. 7;

23 i _COD_SSV = 1. 42;

24 K_W = 10  ̂ ( -14)  * exp(55900 /  (R * 100)  * (1 /  T_r ef  -  1 /  T_op)) ;

25 K_a_co2 = 10  ̂ ( -6. 35)  * exp(7646 /  (R * 100)  * (1 /  T_r ef  -  1 /  T_op)) ;

26 K_a_I N = 10  ̂ ( -9. 25)  * exp(51965 /  (R * 100)  * (1 /  T_r ef  -  1 /  T_op)) ;

27 KH_co2 = 0. 035 * exp(-19410 /  (R * 100)  * (1 /  T_r ef  -  1 /  T_op)) ;

28 KH_ch4 = 0. 0014 * exp(-14240 /  (R * 100)  * (1 /  T_r ef  -  1 /  T_op)) ;

29 KH_h2 = 7. 8e-4 * exp(-4180 /  (R * 100)  * (1 /  T_r ef  -  1 /  T_op) ) ;

30 D_O2 = 3. 3;

31 D_H2 = 6. 31;

32 D_CH4 = 4. 89;

33 D_CO2 = 2. 47;

34 Y_X_h2 = 0. 06;

35 km_h2 = SHMA * 64 * 1e-3 /  1. 42 /  22. 414;

36 k_dec_X_h2 = 0. 02;

37 C_ch4 = 0. 0156;

38 C_bac = 0. 03125;

39 N_bac = 0. 00625;

40 % Def i ne Par amet er  f or  ODE f unct i on

41 P(1)  = km_h2;

42 P(2)  = KS_h2;

43 P(3)  = k_dec_X_h2;

44 P(4)  = Y_X_h2;

45 P(5)  = sqr t (D_H2 /  D_O2) ;

46 P(6)  = KH_h2 * R * T_op;

47 P(7)  = sqr t (D_CH4 /  D_O2);

48 P(8)  = KH_ch4 * R * T_op;

49 P(9)  = C_ch4;

50 P(10)  = C_bac;

51 P(11)  = sqr t (D_CO2 /  D_O2);

52 P(12)  = KH_co2 * R * T_op;

53 P(13)  = V_l i q /  V_gas;

54 P(14)  = kLa_O2;

55 P(15)  = K_a_co2 /  (K_a_co2 + 10 (̂ -pH_0)) ;

56 P(16)  = R * T_op;

57 

58 save P. mat P;

60 % I ni t i al  condi t i ons def i ni t i on

61 p_gas_0 = pgas_dat a(1,  1) ;

62 x_h2_0 = 0. 79;

63 x_co2_0 = 1 -  x_h2_0;

64 H2_ppm = Sh2_dat a(1,  1) ;

65 CH4_ppm = Sch4_dat a(1,  1) ;

66 CO2_ppm = Sco2_dat a(1,  1) ;

67 x0 = zer os(7,  1) ;

68 x0(1)  = X_SV_0 * SSV_SV * i _COD_SSV;

69 x0(2)  = H2_ppm * 16 /  1000 /  2;

70 x0(3)  = CH4_ppm * 64 /  1000 /  16;

71 x0(4)  = CO2_ppm /  (1 -  P(15))  /  1000 /  44;

72 x0(5)  = p_gas_0 * x_h2_0 * 16 /  R /  T_op;

73 x0(6)  = 2. 746e-16;

74 x0(7)  = p_gas_0 * x_co2_0 /  R /  T_op;

75 save x0. mat x0;

76

77 %% Af t er  LFT i dent i f i cat i on

78 x = sym( ' x' ,  [7,  1] ) ;

79 % x(1)  = mi cr oor gani smi  i dr ogenot r of i

80 % x(2)  = i dr ogeno di sci ol t o

81 % x(3)  = met ano di sci ol t o

82 % x(4)  = car boni o i nor gani co

83 % x(5)  = i dr ogeno gas

84 % x(6)  = met ano gas

85 % x(7)  = co2 gas

86

87 X_DOT = @(t ,  x)  [P(1)  * P(4)  * x(2)  * x(1)  /  ( x(2)  + P(2) ) . . .

88 -  P(3)  * x(1) ;

89

90 -  P(1)  * x(2)  * x(1)  /  (x(2)  + P(2)) . . .

91 -  P(14)  * P(5)  * (x(2)  -  P(6)  * x(5) ) ;

92

93 (1 -  P(4) )  * P(1)  * x(2)  * x(1)  /  (x(2)  + P(2) ) . . .

94 -  P(14)  * P(7)  * (x(3)  -  P(8)  * x(6) ) ;

95

96 -  (1 -  P(4) )  * P(9)  * P(1)  * x(2)  * x(1)  /  (x(2)  + P(2) ) . . .

97 -  P(10)  * P(4)  * P(1)  * x(2)  * x(1)  /  (x(2)  + P(2) ) . . .

98 + P(10)  * P(3)  * x(1) . . .

99 -  P(14)  * P(11)  * (x(4)  -  x(4) * P(15)  -  P(12)  * x(7) ) ;

100

101 P(13)  * P(14)  * P(5)  * (x(2)  -  P(6)  * x(5) ) ;

102

103 P(13)  * P(14)  * P(7)  * (x(3)  -  P(8)  * x(6) ) ;

104

105 P(13)  * P(14)  * P(11)  * (x(4) -  x(4)  * P(15)  -  P(12)  * x(7) ) ] ;

106

107 N = t i me_dat a(end)  * 24 * 60 /  5 + 2;

108 t i me = l i nspace(0,  t i me_dat a(end) ,  N) ;

109

110 [ t _ode15,  u_ode15]  = ode15s(X_DOT,  t i me,  x0) ;

Figura C: Script MATLAB relativo al modello di SHMA implementato.
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