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Sommario  

In questo report viene riportato un modello di simulazione dinamica di un prototipo di un impianto di 
upgrading del biogas, in cui la CO2 viene rimossa per assorbimento in una soluzione di ammina (2-ammino-
2-metil-1-propanolo) in miscele di glicol etilenico e propanolo. Il modello simula il funzionamento del 
prototipo in modalità semi-batch, con due unità funzionanti alternativamente in fase di assorbimento e in 
fase di rigenerazione; in particolare, viene simulato il funzionamento del reattore a bolle, inizialmente 
caricato con la soluzione di ammina, sia nella fase di assorbimento in cui viene fatto immesso nel reattore il 
biogas da trattare, che nella fase di rigenerazione, comprendente il riscaldamento della soluzione, lo 
stripping con aria e il raffreddamento della soluzione da utilizzare in una nuova fase di assorbimento. Il 
modello è stato quindi utilizzato per simulare l'intero ciclo di assorbimento e rigenerazione, individuando le 
condizioni operative e la temporizzazione delle diverse fasi che consentono il funzionamento periodico del 
prototipo con l'ottenimento di biometano a specifica per l'immissione nella rete gas (contenuto di CO2 
inferiore al 3%). Una prima validazione del modello è stata ottenuta dal confronto con i risultati di un test di 
assorbimento condotto sull'unità pilota. Il modello ha messo in luce l'importanza di ottimizzare il sistema di 
distribuzione del gas, migliorando il trasferimento della CO2 dal gas al liquido; parallelamente è stata 
determinata la risposta del sistema alle variazioni di portata e composizione del biogas alimentato.  
Il modello è stato utilizzato anche per una progettazione di massima e una valutazione tecnico-economica 
di un impianto full-scala: dall'analisi effettuata emerge che il processo semi-batch è molto oneroso dal 
punto di vista energetico e, di conseguenza, porta a costi di produzione del biometano elevati (0,3-0,4 
ϵκbƳ3). Anche se esistono margini per una ottimizzazione del processo ottenuta sulla base della 
modellizzazione e di una più ampia sperimentazione, il sistema semi-batch risulta quindi interessante 
soprattutto per impianti di piccola potenzialità, per i quali è importante garantire la massima semplicità di 
conduzione. 
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1 Introduzione  

¦ƴΩŀƭǘŜǊƴŀǘƛǾŀ ƛƴǘŜǊŜǎǎŀƴǘŜ ŀƭ ǇǊƻŎŜǎǎƻ ǘǊŀŘƛȊƛƻƴŀƭŜ Řƛ ǳǇƎǊŀŘƛƴƎ ŘŜƭ ōƛƻƎŀǎ ƳŜŘƛŀƴǘŜ ŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ŘŜƭƭŀ 
CO2 con soluzioni acquose di ammine è costituita da un processo di assorbimento con ammine in solvente 
organico: in questo modo si può condurre la rigenerazione della soluzione amminica a temperatura più 
bassa, riducendo i consumi energetici e i problemi di corrosione [1-3]Φ [Ŝ ŀǘǘƛǾƛǘŁ ǎǾƻƭǘŜ ƴŜƭƭΩŀƳōƛto 
ŘŜƭƭΩ!ŎŎƻǊŘƻ Řƛ tǊƻƎǊŀƳƳŀ a{9-ENEA hanno portato a individuare come sistema ammina/solvente più 
interessante il sistema 2-ammino-2-metil-1-propanolo (AMP) in miscele di glicol etilenico (EG) e n-
propanolo (nP); prove preliminari di laboratorio, effettuate nellΩŀƳōƛǘƻ ŘŜƭ precedente accordo, hanno 
evidenziato che con questo sistema si possono ottenere loading (moli di CO2 assorbite/mole di AMP 
ŎŀǊƛŎŀǘŀύ ǾŀǊƛŀōƛƭƛ ǘǊŀ ƛƭ рл Ŝ ƭΩул҈Σ ƳŜƴǘǊŜ ƭŀ ǊƛƎŜƴŜǊŀȊƛƻƴŜ ŘŜƭƭŀ ǎƻƭǳȊƛƻƴŜ ǇǳƼ ŜǎǎŜǊŜ ŎƻƴŘƻǘǘŀ ƻǇŜǊŀƴŘƻ 
nel range di temperatura 70-90°C [4].  
NŜƭƭΩŀƳōƛǘƻ ŘŜƭƭΩŀŎŎƻǊŘƻ Řƛ ǇǊƻƎǊŀƳƳŀ нлмр, si è deciso di realizzare presso i laboratori del Centro Ricerche 
ENEA della Casaccia un prototipo, costituito da due reattori a bolle, funzionanti alternativamente in fase di 
assorbimento e di rigenerazione e di avviare una sperimentazione per verificare la fattibilità del processo di 
upgrading proposto. In questo contesto, è stato affidato al Dipartimento di Ingegneria Chimica 
ŘŜƭƭΩ¦ƴƛǾŜǊǎƛǘŁ Řƛ wƻƳŀ ά[ŀ {ŀǇƛŜƴȊŀέ ƛƭ ŎƻƳǇƛǘƻ Řƛ sviluppare un modello per la simulazione dinamica del 
prototipo, che consenta, fissate le condizioni operative, Řƛ ǇǊŜǾŜŘŜǊŜ ƭΩŀƴŘŀƳŜƴǘƻ ƴŜƭ ǘŜƳǇƻ ŘŜƭƭŀ 
concentrazione di CO2 nel gas uscente, della concentrazione di AMP nella fase liquida, della temperatura 
nel reattore sia in fase di assorbimento che in fase di rigenerazione. Sulla base dei risultati ottenuti saranno 
definite le modalità di conduzione del processo per ottenere un gas con un contenuto di CO2 inferiore al 
о҈Σ ƛŘƻƴŜƻ ǇŜǊ ƭΩƛƳƳƛǎǎƛƻƴŜ ƴŜƭƭŀ ǊŜte gas [5]. Lo schema del processo simulato è riportato nella Figura 1.  
Nel sistema sono presenti due unità inizialmente caricate con la soluzione di AMP in EG/nP:  

¶ ƴŜƭƭΩǳƴƛǘŁ ŦǳƴȊƛƻƴŀƴǘŜ ƛƴ ŦŀǎŜ Řƛ ŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ǾƛŜƴŜ Ŧŀǘǘƻ ƎƻǊƎƻƎƭƛŀǊŜ ƛƭ Ǝŀǎ Řŀ ǘǊŀǘǘŀǊŜ (biogas 
simulato o biogas reale) ottenendo in uscita un gas con basso contenuto di CO2; la fase di 
assorbimento viene interrotta quando la frazione molare media della CO2 nel gas uscente raggiunge 
ƛƭ ǾŀƭƻǊŜ ƳŀǎǎƛƳƻ ŀƳƳƛǎǎƛōƛƭŜ ǇŜǊ ƭΩǳǘƛƭƛȊȊŀȊƛƻƴŜ ŘŜƭ Ǝŀǎ Ŏome biometano. A questo punto, il biogas 
da trattare viene inviato alla seconda unità e la prima unità passa in fase di rigenerazione 

¶ nella fase di rigenerazione si provvede prima al riscaldamento della soluzione amminica mediante 
ǊƛŎƛǊŎƻƭŀȊƛƻƴŜ ƛƴ ǳƴΩǳƴƛǘà di riscaldamento esterna; raggiunta la temperatura di progetto per la 
rigenerazione (nel range 70-90°C) si interrompe la ricircolazione esterna Ŝ ǎƛ ƛƴǾƛŀ ƴŜƭƭΩǳƴƛǘŁ ǳƴŀ 
corrente di gas inerte (aria) in modo da rimuovere la CO2 prodotta dalla rigenerazione. Quando si è 
ǊŀƎƎƛǳƴǘƻ ƛƭ ƎǊŀŘƻ Řƛ ǊƛƎŜƴŜǊŀȊƛƻƴŜ ŦƛǎǎŀǘƻΣ ǎƛ ƛƴǘŜǊǊƻƳǇŜ ƭΩƛƳƳƛǎǎƛƻƴŜ Řƛ Ǝŀǎ Řƛ ǎǘǊƛǇǇƛƴƎ Ŝ ǎƛ 
provvede al raffreddamento della soluzione amminica che dovrà nuovamente essere utilizzata in 
fase di assorbimento. Come per il riscaldamento, il raffreddamento viene realizzato mediante 
ǊƛŎƛǊŎƻƭŀȊƛƻƴŜ ŘŜƭƭŀ ǎƻƭǳȊƛƻƴŜ ƛƴ ǳƴΩǳƴƛǘŁ Řƛ ǎŎŀƳōƛƻ ǘŜǊƳƛŎƻ ŜǎǘŜǊƴƻΦ  

 
tƻƛŎƘŞ ƛƭ Ǝŀǎ ǳǎŎŜƴǘŜ ŘŀƭƭΩǳƴƛǘŁ ƛƴ ŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ŜΣ ǎƻǇǊŀǘǘǳǘǘƻΣ ŘŀƭƭΩǳƴƛǘŁ ƛƴ ǊƛƎŜƴŜǊŀȊƛƻƴŜ ŀŘ ŀƭǘŀ 
temperatura ha un contenuto significativo di nP, sulle linee del gas uscente devono essere posti due 
condensatori per recuperare ƛƭ ƴtΣ ŎƘŜ ǾƛŜƴŜ ǊƛƴǾƛŀǘƻ ŀƭƭΩƛƴǘŜǊƴƻ ŘŜƭƭŜ ǎǘŜǎǎŀ ǳƴƛǘŁ Řƛ ŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ƻ 
rigenerazione. Per il corretto funzionamento del sistema, è necessario individuare condizioni di esercizio 
che consentano di completare la rigenerazione della soluzione nello stesso tempo in cui nella fase 
assorbimento si produce biometano a specifica. 

Il modello sviluppato deve essere validato, calibrato e, se necessario, affinato sulla base dei risultati della 
sperimentazione; per altro il modello stesso può fornire indicazioni su come condurre ulteriori 
sperimentazioni.  
Il modello sviluppato per la simulazione del prototipo è stato utilizzato anche per una prima valutazione 
tecnico-economica di un impianto in scala industriale, di diversi livelli di produttività, operanti in modalità 
semi-batch. Si sottolinea che, in linea di principio, un impianto funzionante in continuo dovrebbe 
consentire di ottenere biometano a costi più bassi; tuttavia, per unità di bassa potenzialità la modalità di 

http://www.google.it/url?sa=i&rct=j&q=&esrc=s&source=images&cd=&cad=rja&uact=8&ved=0CAcQjRxqFQoTCI6Yr8Sho8gCFcGecgod740AIg&url=http://www.dis.uniroma1.it/~roma/didattica/&psig=AFQjCNFjQBNdglFZLFIa5d24bnbq8YTTqQ&ust=1443857240338216
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funzionamento semi-ōŀǘŎƘ ǇǊŜǎŜƴǘŜǊŜōōŜ ƭΩƛƳǇƻǊǘŀƴǘŜ ǾŀƴǘŀƎƎƛƻ Řƛ ǳƴŀ ƳŀƎƎƛƻǊŜ ǎŜƳǇƭƛŎƛǘŁ Řƛ ƎŜǎǘƛƻƴŜΣ 
che può essere facilmente automatizzata. 

  

 

 
 

Figura 1. Schema del processo di upgrading operante in modalità semi-batch.  

Nello schema non è indicata la strumentazione 
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2 Impostazione del modello  

2.1 Interazioni tra CO2 e ammine in solventi organici 
[ΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ Řƛ ŀƴƛŘǊƛŘŜ ŎŀǊōƻƴƛŎŀ ƛƴ una miscela costituita da 2-ammino-2-metil-1-propanolo (AMP) in 
solvente organico protico è stato generalmente descritto in analogia con quanto ampiamente riportato in 
soluzione acquosa, considerando sia la formazione di carbammati  
 

#/ ς!Í(ᵶ!Í#/ !Í(       (I) 

 
che la formazione di carbonati alchilici 
 

#/ !Í( 2/(ᵶ2/#/!Í(                             (II) 

 
dove con AmH si è indicata la generica ammina e con ROH il solvente protico. Nel primo caso (reazione I) si 
consumano due moli di ammina per mole di CO2 assorbita mentre nel secondo caso (reazione II) si consuma 
una sola mole di ammina per mole di CO2Φ 9Ω ŎƻƴǎǳŜǘǳŘƛƴŜ ǾŀƭǳǘŀǊŜ ƭŀ ŎŀǇŀŎƛǘŁ Řƛ ŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ in termini di 
loading, definito come 

,
ÍÏÌÉ ÄÉ #/ς ÉÎ ÓÏÌÕÚÉÏÎÅ

ÍÏÌÉ ÔÏÔÁÌÉ ÄÉ ÁÍÍÉÎÁ
 

 
9Ω ŜǾƛŘŜƴǘŜ ŎƘŜ la reazione di formazione del carbammato dà luogo al massimo ad un loading pari a 0.5, 
mentre se ha luogo anche la reazione (II) si possono ottenere loading superiori a 0.5 (fino al massimo di un 
loading unitario). 
In letteratura sono riportate diverse evidenze sperimentali che suggeriscono come la formazione di 
carbonato sia favorita in presenza glicol. In particolare, Zheng et al. [6,7] Ƙŀƴƴƻ ǎǘǳŘƛŀǘƻ ƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ Řƛ 
CO2 in soluzioni di AMP in diversi glicol ottenendo loading variabili tra 0.2 e 0.85 e suggeriscono quindi la 
prevalenza di una reazione reversibile di formazione del carbonato. bǳƳŜǊƻǎƛ ǎǘǳŘƛ ǎǳƭƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ŘŜƭƭŀ 
CO2 con ammine in solventi organici ǎƻƴƻ ǎǘŀǘƛ ŎƻƴŘƻǘǘƛ ǇǊŜǎǎƻ ƭΩ¦niversità di Firenze [8-11]; in particolare, 
ƴŜƭƭΩŀƳōƛǘƻ ŘŜƭƭΩ!ŎŎƻǊŘƻ Řƛ ǇǊƻƎǊŀƳƳŀ ǇŜǊ ƭΩŀƴƴƻ нлмоΣ [ŀƛ Ŝǘ ŀƭ [12] hanno studiando gli spettri NMR di 
soluzioni ottenute assorbendo la CO2 in soluzione di AMP in una miscela di glicol etilenico (EG) e propanolo 
(nP); gli spettri ottenuti hanno evidenziato che il segnale più intenso è quello del monocarbonato del glicol, 
mentre i segnali del carbonato del propanolo, e del carbammato di AMP sono molto meno intensi.  
Alla luce delle informazioni reperite in letteratura e dei risultati ŘŜƭƭŀ ǎǇŜǊƛƳŜƴǘŀȊƛƻƴŜ ŎƻƴŘƻǘǘŀ ƴŜƭƭΩŀƳōƛǘƻ 
ŘŜƭƭΩ!ŎŎƻǊŘƻ Řƛ tǊƻƎǊŀƳƳŀ нлмп [4]Σ ƴŜƭƭΩƻǘǘƛŎŀ Řƛ ǎǾƛƭǳǇǇŀǊŜ ǳƴ ƳƻŘŜƭƭƻ ǇŜǊ ƭŀ ǎƛƳǳƭŀȊƛƻƴŜ Řƛ ǳƴ ǇǊƻŎŜǎǎƻ 
e prescindendo da una descrizione dettagliata del sistema, si ritiene opportuno ŘŜǎŎǊƛǾŜǊŜ ƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ 
della CO2 mediante ǳƴΩǳƴƛŎŀ reazione reversibile1 
 

CO2  !-0  %' ᵶ !#                                          (III)  

 

con il consumo di una mole di ammina per mole di CO2 . 

2.2 Condizioni di equilibrio 
Considerando come stato di riferimento: a) per la CO2 componente gassoso puro a pressione di 1 atm, b) 
per AMP una soluzione 1 M ideale secondo Henry c) per glicol etilenico liquido puro, e considerando la 
soluzione liquida ideale, le condizioni di equilibrio sono descritte da una costante di equilibrio data da: 
 

ὑ
ὧ

ὴ ὧ ὼ
                                                 ρ 

 
dove ὴ  è la pressione parziale della CO2 in fase gassosa, ὧ  la concentrazione di ammina libera, ὧ  la 
                                                           
1
 Non si considera la dissociazione del carbonato in solvente organico 
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concentrazione del prodotto di reazione (carbonato del glicol etilenico) e ὼ  la frazione molare di glicol 
etilenico. Si nƻǘŀ ŎƘŜ ƴŜƭƭΩŜǎǇǊŜǎǎƛƻƴŜ ǊƛǇƻǊǘŀǘŀ ƴƻƴ ǎƻƴƻ ŜǎǇƭƛŎƛǘŀǘƛ ǘǳǘǘƛ Ǝƭƛ ŜǾŜƴǘǳŀƭƛ ŎƻƴǘǊƛōǳǘƛ ŘŜǊƛǾŀƴǘƛ 
dalla non idealità della soluzione; ne deriva che la non idealità viene scaricata sul valore di ὑ, che può 
quindi dipendere anche dalla composizione della soluzione.  
[ΩŜǎǇǊŜǎǎƛƻƴŜ della costante di equilibrio può essere semplificata considerando la frazione molare del glicol 
costante e pari alla frazione molare di glicol nel solvente organico ς moli di glicol/(moli di glicol + moli di n-
propanolo) ς inglobando la frazione molare del glicol nel valore della costante di equilibrio (che risulta 
quindi dipendente dalla composizione del solvente); si ottiene 
 

ὑ
ὧ

ὴ ὧ
                                                    ς 

 
Il valore di ὑᴂ è correlato con il loading ottenibile in condizioni di equilibrio; se si trascura la concentrazione 
di CO2 libera in soluzione, si ottiene 
 

ὒ
ÍÏÌÉ ÄÉ #/ ÉÎ ÓÏÌÕÚÉÏÎÅ

ÍÏÌÉ ÔÏÔÁÌÉ ÄÉ ÁÍÍÉÎÁ

ὑὴ

ρ ὑὴ
                          σ 

 
Si nota che secondo questa impostazione il loading è indipendente dalla concentrazione di ammina e 
ŀǳƳŜƴǘŀ ŀƭƭΩŀǳƳŜƴǘŀǊŜ della pressione parziale della CO2 con un andamento a saturazione; il loading, 
inoltre, varia in funziona della temperatura e della composizione della miscela di solventi. 
Per avere una stima del valore della costante di equilibrio della reazione (III), sono stati analizzati i dati di 
solubilità della CO2 in soluzioni di AMP-EG riportati da Zheng et al. [7] e sono stai valutati i valori delle 
costanti di equilibrio, alle diverse temperature, dal fitting dei dati di loading in funzione della pressione 
parziale di CO2 (vedi Appendice A). In questo modo si è ottenuto (T in K e + in Ë0Á) 
 

ÌÎὑ ςπυȟτωϽ
ρπ

Ὕ
                  Ὕ ÉÎ +ȟὑ ÉÎ Ë0Á          τ 

 

e, per soluzioni EG:nP=1:1 v/v 
 

ÌÎὑᴂ ςπȟυφυȟτωϽ
ρπ

Ὕ
              Ὕ ÉÎ +ȟὑ ÉÎ Ë0Á           υ 

 

Dall'andamento della costante di equilibrio con la temperatura si ricava un valore del ЎὌ di reazione di -45 
kJ/mole. Si nota che, in base allo stato di riferimento adottato nella definizione della costante di equilibrio, 
il ЎὌ  ottenuto è dato dalla differenza tra il calore di formazione di AC in fase liquida e i calori di 
formazione dell'AMP e del EG, sempre in fase liquida, e il calore di formazione della CO2 in fase gassosa. 

2.3 Cinetica di reazione 
Relativamente alla cinetica di reazione, considerando la reazione (III) reversibile e considerando come 
reagenti limitanti la CO2 Ŝ ƭΩ!atΣ ǎƛ ŀǎǎǳƳŜ la velocità di consumo della CO2 per effetto della reazione con 
ƭΩŀƳƳƛƴŀ Řŀǘŀ ŘŀΥ  
 

Ὑ  Ὧὧ ὧ Ὧὧ                                             φ 
 
dove Ὧ e Ὧ sono le costanti cinetiche della reazione diretta e inversa. Considerando la condizione di 
equilibrio espressa dalla (2) e esprimendo la solubilità fisica della CO2 nella fase liquida con la legge di Henry 
(ὴ Ὄ ὧ ), si può esprimere la velocità della reazione anche nella forma:  
 

Ὑ Ὧὧ ὧ
ὧ

ὑὌ ὧ
Ὧὧ  ὧ ὧ           χ 
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dove si è esplicitato un salto motore per la reazione dato dalla differenza tra la concentrazione di CO2 
effettivamente presente nel liquido (ὧ ) e la concentrazione di CO2 corrispondente alle condizioni di 

equilibrio chimico con la concentrazione di AC e AMP effettivamente presenti in soluzione ὧ Ȣ 
!ƴŀƭƻƎŀƳŜƴǘŜ ǇŜǊ ƭŀ ǊŜŀȊƛƻƴŜ ƛƴǾŜǊǎŀ Řƛ ŘŜŎƻƳǇƻǎƛȊƛƻƴŜ ŘŜƭ ŎŀǊōƻƴŀǘƻ Ŝ ǊƛƎŜƴŜǊŀȊƛƻƴŜ ŘŜƭƭΩŀƳƳƛƴŀΣ ǎƛ 
considera:  
 

Ὑ  Ὧὧ ὑᴂὌ ὧ ὧ Ὧ ὧ ὧ                      ψ 

 

dove ὧ ὑὌ ὧ ὧ . 
In un primo approccio alla modellizzazione del processo di assorbimento della CO2 in soluzioni di AMP in 
EG-nP, si considerano per le costati cinetiche della reazione diretta e inversa i valori ricavati dai risultati 
della sperimentazione condotta ƴŜƭƭΩŀƳōito della precedente annualità [4], riassunte nella Tabella 1. Si nota 
che non si dispone di informazioni sulla dipendenza di Ὧ dalla temperatura, mentre per Ὧ si può porre: 
 

ÌÎὯ χȟπψ
ςχφςȟωφ

Ὕ
     Ὧ ÉÎ Ó ȟὝ ÉÎ +                        ω  

 
Tabella 1. Costanti cinetiche ▓▀ e ▓░ per soluzioni di AMP in miscele EG-nP (1/1 v/v) [4] 

T, °C Ὧȟ (s moli/L)
-1
 Ὧ, s

-1
 

25-35 0,036  

70  0,0047 

80  0,0073 
 

90  0,0129 

 

2.4 Cinetica di assorbimento 
La cinetica globale del processo di assorbimento è ƛƭ Ǌƛǎǳƭǘŀǘƻ ŘŜƭƭΩƛƴǘŜǊŀȊƛƻƴŜ ǘǊŀ ƭŀ ŎƛƴŜǘƛŎŀ ŘŜƭ 
trasferimento della CO2 dalla fase gassosa alla fase liquida e della cinetica intrinseca della reazione tra CO2 e 
ammina. Classicamente [13,14] vengono considerati due casi limite: 

¶ La reazione è sufficientemente veloce da esaurirsi nel film di liquido. Al limite la reazione è così 
ǾŜƭƻŎŜ Řŀ ǇƻǘŜǊ ŜǎǎŜǊŜ ŎƻƴǎƛŘŜǊŀǘŀ άƛǎǘŀƴǘŀƴŜŀέΥ ƛƴ ǉǳŜǎǘƻ Ŏŀǎƻ ƭŀ ǊŜŀȊƛƻƴŜ ŀǾǾƛŜƴŜ ǎǳ ǳƴ Ǉƛŀƴƻ Řƛ 
ǊŜŀȊƛƻƴŜ ŀƭƭΩƛƴǘŜǊƴƻ ŘŜƭ ŦƛƭƳ liquido; 

¶ La reazione è lenta e la quantità di CO2 consumata dalla reazione nel film liquido è trascurabile; in 
questo caso, si hanno due processi in serie, il trasferimento della CO2 dal gas al liquido seguito dalla 
reazione della CO2 Ŏƻƴ ƭΩŀƳƳƛƴŀ ƴŜƭ ōǳƭƪ ŘŜƭƭŀ ŦŀǎŜ ƭƛǉǳƛŘŀ. 

Per stabilire se la reazione può essere considerata veloce o lenta è necessario valutare il numero di Hatta, 
pari al rapporto tra il tempo caratteristico di diffusione nel film e il tempo caratteristico della reazione; nel 
caso in esame il numero di Hatta è dato da 
 

Ὄὥ
Ὧὧ Ὀ

Ὧ
                                                  ρπ 

 
dove Ὀ  e Ὧ sono la diffusività e il coefficiente di trasporto della CO2 nella soluzione liquida. 

Sulla base del valore di Ὧ precedentemente riportato e di una diffusività della Ὀ  di χ ρπ-  cm2/s, 
stimando un Ὧ ŘŜƭƭΩƻǊŘƛƴŜ Řƛ ƎǊŀƴŘŜȊȊŀ Řƛ мл-2-10-3 cm/s, secondo quanto descritto più dettagliatamente 
ƴŜƭƭΩ Appendice DΣ ǎƛ ǎǘƛƳŀ ǳƴ ǾŀƭƻǊŜ ŘŜƭ ƴǳƳŜǊƻ Řƛ Iŀǘǘŀ ŘŜƭƭΩƻǊŘƛƴŜ Řƛ мл-2, il che porta a concludere che 
ƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ della CO2 nella soluzione amminica in solvente organico avviene in regime di reazione lenta, 
senza una significativa conversione della CO2 nel film, ma solo nel bulk della fase liquida. 
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3 Simulazione dinamica del prototipo 

3.1 Fase di assorbimento 

3.1.1 Modello del reattore 
Il prototipo realizzato in Enea comprende due reattori a bolle che lavorano alternativamente uno in fase di 
assorbimento e uno in fase di rigenerazione; il gas è immesso dal fondo del reattore attraverso un setto 
ǇƻǊƻǎƻ Ŝ ƭǳƴƎƻ ƭΩŀǎǎŜ ŘŜƭ ǊŜŀǘǘƻǊŜ ǎƻƴƻ ŎƻƭƭƻŎŀǘƛ ŀƭŎǳƴƛ ŘƛŀŦǊŀƳƳƛ ŎƘŜ ƭŀǎŎƛŀƴƻ libera una sezione di 
passaggio del gas di circa 1/3 della sezione del reattore. I diaframmi sono posizionati in modo da garantire 
che il flusso di gas interessi tutto il volume di liquido e non si creino cammini preferenziali di gas e zone 
morte di liquido. In ogni caso, i diaframmi determinano la formazione di compartimenti separati di liquido 
nel reattore, con il gas che attraversa i vari compartimenti in serie, dal fondo del reattore verso la sommità 
dello stesso.  
bŜƭƭΩƻǘǘƛŎŀ Řƛ ǎǾƛƭǳǇǇŀǊŜ ǳƴ ƳƻŘŜƭƭƻ ƛŘƻƴŜƻ ŀƭƭŀ ǎƛƳǳƭŀȊƛƻƴŜ ŘƛƴŀƳƛŎŀ ŘŜƭƭΩƛƴǘŜǊƻ ǇǊƻŎŜǎǎƻ e evitando di 
introdurre numerosi parametri di difficile previsione, che richiederebbero una vasta sperimentazione, è 
stato sviluppato un modello del reattore funzionante in fase di assorbimento sulla base delle seguenti 
ipotesi:  

¶ ǊŜŀȊƛƻƴŜ άƭŜƴǘŀέ ŘŜƭƭŀ CO2 con l'AMP, coerentemente con la stima del numero di Hatta riportata nel 
paragrafo 2.4; con questa ipotesi si ha il trasferimento della CO2 dal gas al liquido seguito dalla 
reazione della CO2 nel bulk della fase liquida; la cinetica della reazione diretta è data dalla (7); 

¶ reattore suddiviso in compartimenti; per ogni compartimento si considera: 
o  flusso a pistone del gas e miscelazione perfetta del liquido; ne deriva che la composizione 

del gas varia con continuità lungo il reattore mentre in ogni compartimento la 
composizione della fase liquida è uniforme e varia nel tempo 

o gas uscente in equilibrio termico con la fase liquida presente nel compartimento stesso; 
o hold-up della fase gassosa trascurabile 

¶ flussi di liquido e scambio di calore tra i compartimenti liquidi trascurabili; 

¶ resistenza al trasporto della CO2 nel gas trascurabile; 

¶ assorbimento del metano trascurabile, in base ai valori della solubilità di questo gas nella miscela 
EG-nP Ǿŀƭǳǘŀǘƛ ŎƻƳŜ ŘŜǎŎǊƛǘǘƻ ƴŜƭƭΩ!tt9b5L/9 .; 

¶ perdita di solventi trascurabileΤ ǉǳŜǎǘŀ ƛǇƻǘŜǎƛ ŝ ǎŜƴȊΩŀƭǘǊƻ ŀŎŎŜǘǘŀōile quando il reattore lavora a 
ǘŜƳǇŜǊŀǘǳǊŀ ōŀǎǎŀΣ ƴŜƭƭŀ ǇǊƛƳŀ ŦŀǎŜ ŘŜƭƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻΣ Ƴŀ ǇǳƼ ŜǎǎŜǊŜ ŎƻƴǎƛŘŜǊŀǘŀ ǾŀƭƛŘŀ ǇŜǊ ǘǳǘǘŀ 
ƭŀ ŘǳǊŀǘŀ ŘŜƭƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ǎŜ ǎƛ ŀǎǎǳƳŜ ŎƘŜ ƛƭ ŎƻƴŘŜƴǎŀǘƻǊŜ Řƛ ǘŜǎǘŀ ǇǊƻǾǾŜŘŀ ŀƭƭŀ ŎƻƳǇƭŜǘŀ 
condensazione dei solventi (in particolare del n-propanolo), che vengono quindi riciclati al reattore; 

¶ scambio termico tra il sistema e l'ambiente trascurabile (condizione adiabatiche); 
 

Nella Figura 2 è riportato uno schema di un singolo compartimento e lo schema delƭΩƛƴǘŜǊƻ ǊŜŀǘǘƻǊŜΣ 
suddiviso in 4 compartimenti.  
Nel seguito si riassumono le principali equazioni del modello. Per semplicità, si fa riferimento a un singolo 
ŎƻƳǇŀǊǘƛƳŜƴǘƻΤ ƭΩŜǎǘŜƴǎƛƻƴŜ ŀ n compartimenti è immediata, considerando che il gas entrante nel 
compartimento k è il gas uscente dal compartimento k-1 e, ovviamente, il gas entrante nel primo 
compartimento è il gas entrante nel reattore, mentre il gas uscente, a cui si riferiscono le specifiche, è il gas 
uscente dal compartimento n. I simboli utilizzati sono riassunti nella Tabella 2. 

¶ bilancio della CO2 nella fase gassosa, considerata a flusso a pistone senza dispersione assiale 

Ὃ
Ὠὣ

Ὠᾀ
ὥὯὛὧᶻ ὧ                                        ρρ 

da integrare con la condizione al contorno 

ᾀ π   ὣ ὣ                                                     ρς 
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Nella (11) ὥ ŝ ƭΩŀǊŜŀ ŘŜƭƭŀ ǎǳǇŜǊŦƛŎƛŜ Řƛ Ŏƻƴǘŀǘǘƻ Ǝŀǎ-liquido per unità di volume del reattore e Ὧ il 
coefficiente di trasporto della CO2 in fase liquida, considerato costante lungo il reattore. In letteratura 
sono riportate numerose correlazioni per la valutazione di parametri come le dimensioni delle bolle, 
l'area interfacciale, l'hold-up di gas o il coefficiente di trasporto nei reattori a bolle (vedi i lavori di Akita 
et al [15,16] o l'ampia review di Shah et al.[17]) in corrispondenza dei diversi regimi di flusso o tipi di 
sparger. Si nota che i risultati riportati in letteratura non sono sempre concordanti, anche quando 
fanno riferimento a condizioni operative simili. Tra le diverse correlazioni proposte, quelle riportate da 
Akita et al. [15] vengono suggerite come correlazioni da utilizzare per una stima conservativa del 
coefficiente di trasporto nel liquido. 

¶ condizione di equilibrio di fase della CO2 libera tra fase liquida e fase gassosa 

ὧᶻ
ὣ

ρ ὣ
 
ὖ

Ὄ
                                                  ρσ 

dove per la costante di Henry della CO2 nella miscela liquida EG:nP (1:1 v/v) è stato utilizzata la 
correlazione 

ÌÎὌ ὧ ψȟφχσω
ωτω

Ὕ
   Ὄ  ÉÎ 

ÁÔÍ 

ÍÏÌ
,

ȟὧ  ὭÎ ÍÏÌ,ϳȟὝ ÉÎ +      ρτ 

dedotta dalla correlazione di dati di letteratura con lΩŜǉǳŀȊƛƻƴŜ Řƛ tŜƴƎ Ŝ wƻōƛƴǎƻƴ ώмуϐ, come descritto 
ƛƴ ƳŀƎƎƛƻǊ ŘŜǘǘŀƎƭƛƻ ƴŜƭƭΩ!ǇǇŜƴŘƛŎŜ .. 

Figura 2. Schema di un singolo compartimento e dell'intero reattore 
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Tabella 2. Simboli utilizzati nel modello 

ὥ Area interfacciale per unità di volume 

ὧ  Concentrazione del carbonato 

ὧ  Concentrazione di AMP 

ὧ  Concentrazione della CO2 nel liquido 

ὧᶻ  Concentrazione di CO2 ƴŜƭ ƭƛǉǳƛŘƻ ŀƭƭΩƛƴǘŜǊŦŀŎƛŜǎ όƛƴ ŎƻƴŘƛȊƛƻƴƛ Řƛ ŜǉǳƛƭƛōǊƛƻ Ŏƻƴ ƛƭ Ǝŀǎύ 

ὧ  Concentrazione di EG 

ὧ  Calore specifico di j in fase liquida 

ὧ  Densità molare della fase liquida 

Ὃ  Portata di aria di stripping 

Ὃ  Portata di metano 

Ὄ  Costante di Henry della CO2 nella miscela EG - nP 

Ὧ Costante cinetica della reazione CO2-AMP (eq. 7) 

Ὧ Costante cinetica della reazione di rigenerazione (eq. 8) 

Ὧ Coefficiente di trasporto della CO2 nel liquido 

ὒ  Portata della corrente di ricircolazione 

ὒ  Portata di acqua di raffreddamento 

ὲ Numero di moli di j in fase liquida 

ὖ pressione 

S Sezione del reattore 

Ὕ temperatura 

ὠ Volume del liquido 

ὣ  Rapporto molare 

ὡ tƻǘŜƴȊŀ ŦƻǊƴƛǘŀ ƴŜƭƭΩǳƴƛǘŁ Řƛ ǊƛǎŎŀƭŘŀƳŜƴǘƻ ŜƭŜǘǘǊƛŎƻ 

ᾀ Coordinata assiale lungo il reattore a bolle 

ЎὌ  Calore di reazione 

  

¶ bilancio di materia della CO2 (il volume considerato è il volume di liquido nel singolo compartimento) 

ὠ
Ὠὧ

Ὠὸ
Ὃ ὣ ὣ Ὧὧ ὧ ὧ ὠ            ρυ 

ovvero come  

ὠ
Ὠὧ

Ὠὸ
ὥὯ ὧὅὕς

ᶻ ὧὅὕςὨὠ Ὧὧ ὧ ὧ ὠ         ρφ 

Tenuto conto della bassa solubilità della CO2 molecolare nella fase liquida, in presenza di ammina è 
ǇƻǎǎƛōƛƭŜ ǘǊŀǎŎǳǊŀǊŜ ƭΩƘƻƭŘ-up di CO2 molecolare nel liquidƻ όǘŜǊƳƛƴŜ ŀ ǎƛƴƛǎǘǊŀ ŘŜƭƭΩŜǉ мр); nel modello si 
ŎƻƴǎƛŘŜǊŀ ǉǳƛƴŘƛ ƭΩŜǉǳŀzione di bilancio della CO2 nella forma:  

Ὃ ὣ ὣ Ὧὧ ὧ ὧ ὠ π                  ρχ 

¶ bilancio di AMP, AC e EG nel liquido 

Ὠὧ

Ὠὸ
 
Ὠὧ

Ὠὸ
 
Ὠὧ

Ὠὸ
Ὧὧ ὧ ὧ                 ρψ 

http://www.google.it/url?sa=i&rct=j&q=&esrc=s&source=images&cd=&cad=rja&uact=8&ved=0CAcQjRxqFQoTCI6Yr8Sho8gCFcGecgod740AIg&url=http://www.dis.uniroma1.it/~roma/didattica/&psig=AFQjCNFjQBNdglFZLFIa5d24bnbq8YTTqQ&ust=1443857240338216


ACCORDO DI PROGRAMMA MSE-ENEA 

14 

da integrare con le condizioni iniziali: 

ὸ π    ὧ ὧ    ὧ ὧ   ὧ ὧ                         ρω   

dove Ã  ŝ ƴǳƭƭŀ ŀƭƭΩƛƴƛȊƛƻ ŘŜƭ ǇǊƻŎŜǎǎƻΣ Ƴŀ ŝ ŘƛǾŜǊǎŀ Řŀ ȊŜǊƻ ǎŜ ǎƛ ŎƻƴǎƛŘŜǊŀƴƻ ŎƛŎƭƛ ǊƛǇŜǘǳti di 
assorbimento e rigenerazione 

¶ bilancio termico 

ὲὧ  
ὨὝ

Ὠὸ
Ὃ ὧ ὣ ὧ Ὕ Ὕ ЎὌὯὧ ὧ ὧ ὠ π ςπ 

Il modello è stato implementato nel solutore di equazioni algebro-differenziali gPROMS (PSE, Londra, Regno 
Unito), costruendo uno strumento versatile per la simulazione dinamica del processo in diverse condizioni. 
Per l'integrazione nel dominio assiale è stato adottato un metodo alle differenze finite centrate del 2° 
ordine, con un adeguato numero di nodi. 

3.1.2 Risultati della simulazione 
Il modello sviluppato è stato utilizzato per simulare il funzionamento del prototipo in fase di assorbimento, 
ƛƴŘƛǾƛŘǳŀǊŜ ƭΩƛƴŦƭǳŜƴȊŀ ŘŜƭƭŜ ǎŎŜƭǘŜ ǇǊƻƎŜǘǘǳŀƭƛ Ŝ ŘŜƭƭŜ ŎƻƴŘƛȊƛƻƴƛ ƻǇŜǊŀǘƛǾŜΣ ǾŀƭǳǘŀǊŜ ƭŀ ǎŜƴǎƛǘƛǾƛǘà del 
modello ai valori dei parametri.  
bŜƭƭŀ ¢ŀōŜƭƭŀ о ǎƻƴƻ ǊƛǇƻǊǘŀǘŜ ƭŜ ŘƛƳŜƴǎƛƻƴƛ ŘŜƭ ǊŜŀǘǘƻǊŜ Ŝ ƭŜ ŎƻƴŘƛȊƛƻƴƛ ƻǇŜǊŀǘƛǾŜ ŎƻƴǎƛŘŜǊŀǘŜ ŎƻƳŜ άŎŀǎƻ 
ōŀǎŜέΦ Si sottolinea che in una prima implementazione del modello sono stati utilizzati i valori della 
costante di equilibrio termodinamico e della costante cinetica della reazione della CO2 Ŏƻƴ ƭΩ!at e il valore 
della costante di Henry della CO2 nella miscela EG-nP riportati nei precedenti paragrafi; per ὥὯ è stato 
utilizzato il valore di 1,11x10-2 s-1 dedotto dalle correlazioni di Akita et al [15] considerando una velocità 
superficiale del gas 5x10-3 m/s (vedi Appendice D). Tale valore può essere considerato solo una stima molto 
preliminare del coefficiente di trasporto che si realizza nel prototipo, visto il complesso pattern di flusso del 
gas determinato dalla presenza dei diaframmi e evidenziato nelle prove preliminari effettuate.  
 

Tabella 3. 5ƛƳŜƴǎƛƻƴƛ ŘŜƭ ǊŜŀǘǘƻǊŜ Ŝ ŎƻƴŘƛȊƛƻƴƛ ƻǇŜǊŀǘƛǾŜ ŘŜƭ άŎŀǎƻ ōŀǎŜέ 

Reattore   

Volume L 3 

Diametro m 0,14 

N compartimenti  4 

ὧ  M 3 

Alimentazione 
(biogas simulato) 

  

portata NL/min 1,37 

% CO2  0,35 

Temperatura °C 25 

   
 
I risultati della simulazione sono riportati nella Figura 3. Si nota che il comportamento del sistema è stato 
simulato fino a esaurimento della capacità assorbente della soluzione; in queste condizioni la fase liquida 
risulta avere una concentrazione di carbonato circa a 1.5 M. Operativamente è probabile che queste 
condizioni non possano essere raggiunte per l'eccessiva viscosità della soluzione di carbonato; inoltre, in 
assenza del sistema di recupero dei vapori dei solventi ς in questa fase non ancora installato nel prototipo ς 
se la prova viene condotta per un tempo prolungato la perdita di propanolo può determinare una 
significativa riduzione del volume di liquido e, al limite, la separazione del prodotto di reazione dalla fase 
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liquida. Per altro, da un punto di vista applicativo in vista dello sviluppo di un processo di upgrading del 
biogas, interessa ƭŀ ǎƛƳǳƭŀȊƛƻƴŜ ŘŜƭ ŎƻƳǇƻǊǘŀƳŜƴǘƻ ŘŜƭ ǎƛǎǘŜƳŀ ƴŜƭƭŀ ŦŀǎŜ ƛƴƛȊƛŀƭŜ ŘŜƭƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻΣ fino a 
quando si ottiene un gas uscente a specifica (contenuto di CO2 inferiore al 3%). 
Nella Figura 3 sono riportati, per i singoli compartimenti, gli andamenti della composizione del gas uscente, 
ŘŜƭƭŀ ǘŜƳǇŜǊŀǘǳǊŀ Ŝ ŘŜƭƭŀ ŎƻƴŎŜƴǘǊŀȊƛƻƴŜ Řƛ !at ŘƛǎǇƻƴƛōƛƭŜ ǇŜǊ ƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻΣ Ŧƛƴƻ ŀ ŎƻƳǇƭŜǘƻ 
esaurimento della soluzione amminica; sono inoltre evidenziati gli andamenti della frazione di CO2 nel gas 
uscente dal reattore (compartimento 4), della composizione media e della temperatura media della fase 
liquida. La figura mostra che il gas si impoverisce progressivamente di CO2 attraversando il reattore; il gas 
ǳǎŎŜƴǘŜ Řŀƭ ǊŜŀǘǘƻǊŜ όпϲ ŎƻƳǇŀǊǘƛƳŜƴǘƻύ ƛƴƛȊƛŀƭƳŜƴǘŜ ŝ ŀ ǎǇŜŎƛŦƛŎŀ ǇŜǊ ƭΩǳǎƻ Ŏome biometano, ma, 
ovviamente, il suo contenuto di CO2 va progressivamente aumentando nel tempo, fino a riportarsi alla 
stessa composizione del biogas alimentato in circa 400 minuti. La compartimentalizzazione determina una 
variazione di concentrazione di AMP lungo il reattore, con i compartimenti vicini alla sezione di ingresso che 
si esauriscono più rapidamente, mentre nella parte alta del reattore rimane una concentrazione di AMP 
ŘƛǎǇƻƴƛōƛƭŜ ǇŜǊ ƭϥŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻΦ [ΩŜǎƻǘŜǊƳƛŎƛǘŁ ŘŜƭƭŀ ǊŜŀȊƛƻƴŜ ǘǊŀ ƭŀ /h2 Ŝ ƭΩ!at ŘŜǘŜǊƳƛƴŀΣ ƛƴ ŎƻƴŘƛȊƛƻƴƛ 
adiabatiche, un progressivo incremento della temperatura nel reattore, a partire dal compartimento più 
vicino alla sezione di alimentazione del gas, dove, inizialmente, è localizzata la maggior parte 
dell'assorbimento e progressivamente interessando i compartimenti successivi. Si osserva che se si 
prolunga la fase di assorbimento, quando tende a esaurirsi la capacità di assorbimento del 1° 
compartimento e quindi si riduce la velocità di reazione, il primo compartimento inizia a raffreddarsi per 
ŜŦŦŜǘǘƻ ŘŜƭƭΩƛƳƳƛǎǎƛƻƴŜ ŘŜƭƭŀ ŎƻǊǊŜƴǘŜ Řƛ ōƛƻƎŀǎ ǊŜƭŀǘƛǾŀƳŜƴǘŜ ŦǊŜŘŘƻΣ mentre continua a salire la 
temperatura dei compartimenti più lontani dalla sezione di alimentazione. 
9Ω ƛƴǘŜǊŜǎǎŀƴǘŜ ŎƻƴŦǊƻƴǘŀǊŜ ƭΩŀƴŘŀƳŜƴǘƻ ŘŜƭƭŀ ŎƻƳǇƻǎƛȊƛƻƴŜ ŘŜƭ Ǝŀǎ ǳǎŎŜƴǘŜ Ŏƻƴ ǉǳŜƭƭŀ ƻǘǘŜƴǳǘŀ ƛƴ ǳƴ 
reattore con lo stesso volume di liquido, costituito però da un unico compartimento perfettamente 
miscelato (vedi Figura 4). La compartimentalizzazione della fase liquida ha un effetto positivo sulle 
ǇŜǊŦƻǊƳŀƴŎŜ ŘŜƭƭΩŀǇǇŀǊŜŎŎƘƛŀǘǳǊŀΣ determinando un più basso contenuto di CO2 nel gas uscente nel primo 
periodo di funzionamento del reattore. In effetti, la compartimentalizzazione non influisce sulla quantità 
totale di CO2 che può essere assorbita, ma determina la possibilità di operare per un tempo più lungo 
ottenendo una concentrazione di CO2 inferiore alla specifica. 
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Figura 3. Simulazione della fase di assorbimento fino ad esaurimento della soluzione amminica.  

Le condizioni operative sono riportate nella Tabella 3 
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Dal punto di vista applicativo, il processo di upgrading è finalizzato alla produzione di biometano, con un 
contenuto massimo di CO2 del 3%. Alla luce di questo obiettivo è importante determinare la massima 
durata della fase di assorbimento che consente di ottenere il gas a specifica e come tale durata vari in 
funzione delle scelte progettuali del volume di soluzione e della concentrazione di ammina. Nella Figura 5 è 
ǊƛǇƻǊǘŀǘƻ ƭΩŀƴŘŀƳŜƴǘƻ ŘŜƭƭŀ ŎƻƴŎŜƴǘǊŀȊƛƻƴŜ Řƛ /h2 nel gas uscente nel primo periodo di funzionamento del 
reattore. I risultati evidenziano che la composizione istantanea del gas raggiunge il valore limite del 3% in 
circa 25 minuti; tuttavia se si fa riferimento alla composizione media del gas prodotto data da 
 

ώ
᷿ ὣ Ὠὸ

᷿ ρ ὣ Ὠὸ
                                    ςρ 

 
si vede che il reattore può funzionare per circa 50 min.  
La durata della fase di assorbimento può essere modificata variando il volume di liquido nel reattore o la 
concentrazione di ammina, come mostrato nella Figura 6. Fissato un valore della concentrazione di 
ammina, esiste un valore minimo del rapporto tra il volume di liquido e la portata di biogas alimentato che 
consente di ottenere nell'istante iniziale un gas con il 3% di CO2; al di sopra di tale rapporto, il tempo di 
funzionamento aumenta all'aumentare di tale rapporto. In particolare, se si vuole far funzionare l'unità di 
assorbimento per 60 min, si vede che è necessario un rapporto V/G pari a 2.1 min con una soluzione 3 M e 
pari a 2,9 min Ŏƻƴ ǳƴŀ ǎƻƭǳȊƛƻƴŜ мaΦ Lƴ ǉǳŜǎǘŜ ŎƻƴŘƛȊƛƻƴƛ ƭΩŀƳƳƛƴŀ ƭŀǾƻǊŀ Ŏƻƴ ǳƴ ƭƻŀŘƛƴƎ rispettivamente 
di 0,14 e 0,29 moli di CO2 per mole di ammina. 

 

 
Figura 4. Effetto della compartimentalizzazione della fase liquida. In alto, simulazione fino a esaurimento 

della soluzione amminica; in basso simulazione del primo periodo di assorbimento 
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3.1.3 Analisi di sensitività 
I risultati della simulazione dipendono ovviamente dai valori dei parametri del modello e in particolare del 
coefficiente di trasporto ὥὯ e della costante cinetica della reazione di formazione del carbonato, Ὧ. 
Come detto, il coefficiente di trasporto è stato valutato con le relazioni proposte da Akita et al. [15], 
considerando una velocità superficiale del gas di 5x10-3 m/s; si sottolinea, tuttavia, che le relazioni riportate 
in letteratura non danno sempre risultati concordanti, anche quando fanno riferimento a condizioni 
operative simili. La valutazione del coefficiente di trasporto da correlazioni di letteratura risulta, in 
particolare, poco affidabile nel caso di pattern di flusso del gas complessi, come evidenziato nel prototipo.  
Parallelamente, le simulazioni sono state effettuate utilizzando per la costante cinetica Ὧ il valore 
determinato nella sperimentazione condotta su scala di laboratorio nella precedente annualità; in questa 
sperimentazione le prove sono state condotte immettendo il gas al 30 e al 50% di CO2 mediante un setto 

Figura 5. Andamento della composizione del gas prodotto nel primo periodo di assorbimento 

Figura 6. Durata della fase di assorbimento in funzione del volume di liquido  
per due valori della concentrazione di AMP 
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poroso in un dispositivo del volume di 125 mL e si è assunto che il valore della costante cinetica apparente 
coincidesse con la costante cinetica della reazione diretta di formazione del carbonato. 
Alla luce delle precedenti considerazioni, si ritiene opportuno valutare la sensitività del modello ai valori di 
ὥὯ e di ὯΣ ǎƻǇǊŀǘǘǳǘǘƻ ƴŜƭƭŀ ŦŀǎŜ ƛƴƛȊƛŀƭŜ ŘŜƭƭΩŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ŎƘŜ ƛƴǘŜǊŜǎǎŀ ƴŜƭ ǇǊƻŎŜǎǎƻ Řƛ ǳǇƎǊŀŘƛƴƎΦ Come 
riportato nella Figura 7, i risultati della simulazione nel primo periodo di assorbimento sono molto sensibili 
al valore di ὥὯ, mentre il valore della costante cinetica ha un'influenza molto più bassa (vedi Figura 8). 
Questo risultato indica chiaramente che il processo di assorbimento è controllato dalla cinetica del 
trasferimento dalla CO2 dal gas al liquido e una simulazione quantitativamente corretta del funzionamento 
del reattore può essere ottenuta solo con una valutazione accurata del coefficiente di trasporto, che non 
ǇǳƼ ǇǊŜǎŎƛƴŘŜǊŜ ŘŀƭƭΩŀŎǉǳƛǎƛȊƛƻƴŜ Řƛ Řŀǘƛ ǎǇŜǊƛƳŜƴǘŀƭƛΦ 5ΩŀƭǘǊƻ ƭŀto, un appropriato studio della 
fluidodinamica all'interno del reattore e in generale un'accurata progettazione del reattore a bolle che porti 
a incrementare il coefficiente di trasporto della CO2 può portare a un significativo aumento delle 

prestazioni del reattore. 

 
 
  

Figura 7. Sensitività della composizione del gas uscente al valore del coefficiente di trasporto 

Figura 8. Sensitività della composizione del gas uscente al valore  
della costante cinetica della reazione 
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3.1.4 Risposta del sistema alle variazioni di portata e composizione della corrente di biogas 
[ƻ ǎǘǳŘƛƻ ŘŜƭƭΩ assorbimento della CO2 con ammina in solvente organico è finalizzato alla messa a punto di 
un processo di upgrading del biogas, un processo quindi che nella pratica sarà alimentato con il gas 
prodotto dal digestore, con portata e composizione variabile nel tempo.  
9Ω ƛƴǘŜǊŜǎǎŀƴǘŜ ǉǳƛƴŘƛ ǾŀƭǳǘŀǊŜ ƭŀ ǊƛǎǇƻǎǘŀ ŘŜƭ ǊŜŀǘǘƻǊŜ ŀƭƭŀ ǾŀǊƛŀȊƛƻƴŜ di portata e composizione del gas 
alimentato. Come evidenziato nella Figura 9, una variazione della portata di biogas ha un effetto immediato 
sulla composizione del gas prodotto; aumentando la portata di biogas alimentato si determina un 
peggioramento significativo della qualità del gas prodotto (ad esempio, un aumento del 20% della portata 
ŀƭƛƳŜƴǘŀǘŀ ŘŜǘŜǊƳƛƴŀΣ Ŧƛƴ ŘŀƭƭΩƛƴƛȊƛƻ del processo di assorbimento, un aumento dal 2 al 4% della frazione 
molare di CO2 nel gas uscente; ƛƴ ǉǳŜǎǘƻ Ŏŀǎƻ ƛƭ Ǝŀǎ ǇǊƻŘƻǘǘƻ ŝΣ Ŧƛƴ ŘŀƭƭΩƛƴƛȊƛƻΣ ŦǳƻǊƛ ǎǇŜŎƛŦƛŎŀύΦ 

 
Per quanto concerne la composizione del biogas, il modello prevede che se il biogas ha un contenuto di CO2 
più elevata, operando a portata costante in alimentazione, inizialmente non si osserva un significativo 
aumento della frazione di CO2 nel gas prodotto; tuttavia in queste condizioni la soluzione amminica tende a 
esaurirsi più rapidamente e, parallelamente, la frazione di CO2 nel gas prodotto aumenta più rapidamente 
(vedi Figura 10); in altri termini, se si mantiene invariata la portata di biogas alimentato, un aumento della 
frazione molare di CO2 nel biogas determina una riduzione del tempo in cui il reattore può lavorare in fase 
Řƛ ŀǎǎƻǊōƛƳŜƴǘƻ ǇǊƻŘǳŎŜƴŘƻ ǳƴ Ǝŀǎ ŀ ǎǇŜŎƛŦƛŎŀΦ 9Ω ƛƴǘŜǊŜǎǎŀƴǘŜ ƴƻǘŀǊŜ ŎƘŜΣ ǎŜ ƛƭ ǊŜŀǘǘƻǊŜ ƭŀǾƻǊŀ Ŏƻƴ ǳƴŀ 
portata di CO2 costante, un aumento del contenuto di CO2 nel biogas non determina un peggioramento 
delle performance del reattore (vedi Figura 11).  
vǳŜǎǘŜ ŎƻƴǎƛŘŜǊŀȊƛƻƴƛ ŦƻǊƴƛǎŎƻƴƻ ƛƴŘƛŎŀȊƛƻƴŜ ǇŜǊ ƛƭ ŎƻƴǘǊƻƭƭƻ Řƛ ǳƴΩǳƴƛǘŁ Ŧǳƭƭ ǎŎŀƭŀ ŀƭƛƳŜƴǘŀǘŀ Ŏƻƴ ōƛƻƎŀǎ ŀ 
composizione variabile in relazione alle modalità di funzionamento del digestore: i risultati della 
simulazione suggeriscono, infatti, che sia sufficiente una modesta riduzione di portata alimentata per 
ƎŀǊŀƴǘƛǊŜ ƭΩƻǘǘŜƴƛƳŜƴǘƻ Řƛ ōƛƻƎŀǎ ŀ ǎǇŜŎƛŦƛŎŀ ƳŀƴǘŜƴŜƴŘo invariata la durata della fase di assorbimento (e 
quindi senza alterare la temporizzazione delle fasi di assorbimento e rigenerazione) 
 

Figura 9. Risposta della composizione del gas uscente a variazioni  
di portata di biogas alimentata 
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3.1.5 Valutazione delle perdite di metano 
Uno dei parametri di performance più importanti per un processo di upgrading del biogas è il recupero del 
metano, definito come rapporto tra la portata di metano nel biometano prodotte e la portata di metano 
nel biogas alimentato. In un processo tradizionale di rimozione della CO2 per assorbimento in soluzioni 
acquose di ammine si ottiene un recupero di metano praticamente completo (superiore al 99,9%), data la 
bassissima solubilità del metano in acqua (Ὄ τȟυ ρπ atm a 30°C [19]). 
[ŀ ǎƻǎǘƛǘǳȊƛƻƴŜ ŘŜƭƭΩŀŎǉǳŀ Ŏƻƴ ǎƻƭǾŜƴǘƛ ƻǊƎŀƴƛŎƛΣ ǎŜ ŎƻƴǎŜƴǘŜ Řƛ ǊƛŘǳǊǊŜ ƛ ŎƻƴǎǳƳƛ ŜƴŜǊƎŜǘƛŎƛ ƛƴ ŦŀǎŜ Řƛ 
rigenerazione, determina un aumento delle perdite di metano, che, nei solventi organici, ha una maggiore 
solubilità (vedi Appendice B). 
Anche se nel modello di simulazione dinamica si è trascurata la solubilità del metano nella miscela EG-nP, si 
può stimare la perdita di metano assumendo che, al termine della fase di assorbimento, la concentrazione 
di metano nel liquido sia pari a quella corrispondenǘŜ ŀƭƭΩŜǉǳƛƭƛōǊƛƻ ǘŜǊƳƻŘƛƴŀƳƛŎƻ Ŏƻƴ ƛƭ Ǝŀǎ ǳǎŎŜƴǘŜ 
(praticamente metano puro a pressione atmosferica). Con questa ipotesi, il recupero di metano risulta dato 
da: 
 

Figura 11. Risposta della composizione del gas prodotto a variazioni della composizione 
del biogas alimentato (portata di biogas alimentato costante) 

Figura 10. Risposta della composizione del gas prodotto a variazioni della composizione del 
biogas alimentato (portata di CO2 alimentata costante) 
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