
POLITECNICO DI TORINO  

  
Collegio di Ingegneria Chimica e dei Materiali  

  
Corso di Laurea Magistrale  

 in Ingegneria Chimica e dei Processi Sostenibili  
  
  
  
  
  

Tesi di Laurea Magistrale  
  

Gassificazione idrotermale di correnti 
derivanti da carbonizzazione in fase acquosa 

di biomasse di scarto 

  

 
  
  
  

Relatore  
  
Prof. Samir Bensaid  
  
 
Correlatori  
  
Prof. Giuseppe Pipitone  
Prof. Raffaele Pirone  

Candidata 
 

Paola Turtoro 

Luglio 2026 

 



  



Indice 
 

Elenco delle figure ...............................................................................................................................................  
Elenco delle tabelle ..............................................................................................................................................  
1 Introduzione .................................................................................................................................................... 1 

1.1 Energia rinnovabile e biomassa ............................................................................................................... 1 

1.2 Processi di conversione idrotermale (HTC e HTG) ................................................................................ 2 

2 Stato dell’arte .................................................................................................................................................. 4 

2.1 Biomassa.................................................................................................................................................. 4 

2.2 Carbonizzazione idrotermale (HTC) ....................................................................................................... 5 

2.2.1 Parametri che regolano l’HTC .......................................................................................................... 6 

2.2.2 Caratterizzazione dei prodotti in fase acquosa da HTC .................................................................... 7 

2.3 Gassificazione in acqua supercritica (SCWG) ...................................................................................... 11 

2.3.1 Meccanismi di reazione nella SCWG ............................................................................................. 12 

2.3.2 Parametri che regolano la SCWG ................................................................................................... 13 

2.3.3 Composti modello: glucosio, acido acetico .................................................................................... 14 

2.4 Gassificazione in acqua subcritica (SbCWG)........................................................................................ 17 

2.4.1 Parametri che regolano la SbCWG ................................................................................................. 18 

3 Materiali e metodi ......................................................................................................................................... 20 

3.1 Materiali ................................................................................................................................................ 20 

3.2 Apparato sperimentale e metodologia ................................................................................................... 20 

3.3 Tecniche analitiche ................................................................................................................................ 21 

3.3.1 Analisi della fase gassosa tramite Micro GC .................................................................................. 21 

3.3.2 Analisi della fase liquida tramite analizzatore TOC ....................................................................... 22 

3.3.3 Analisi della fase liquida tramite HPLC ......................................................................................... 22 

3.3.4 Analisi della fase liquida tramite GC-MS ....................................................................................... 22 

3.3.5 Analisi della fase liquida tramite IC ............................................................................................... 23 

3.3.6 Valutazione delle prestazioni .......................................................................................................... 23 

4 Test di gassificazione in acqua supercritica .................................................................................................. 25 

4.1 Composti modello: glucosio, acido acetico, ciclopentanone ................................................................. 25 

4.1.1 Risultati sperimentali ...................................................................................................................... 25 

4.2 Test di SCWG di acque da HTC di biomassa ........................................................................................ 29 

4.2.1 Caratterizzazione delle acque da HTC ........................................................................................... 30 

4.2.2 Risultati sperimentali ...................................................................................................................... 35 

5 Test catalitici di gassificazione subcritica e influenza dei parametri ............................................................ 42 

5.1 Effetto della temperatura nella gassificazione ....................................................................................... 42 



5.1.1 Risultati sperimentali ...................................................................................................................... 43 

5.2 Effetto della diluizione del feed nella gassificazione ............................................................................ 49 

5.2.1 Risultati sperimentali ...................................................................................................................... 49 

5.3 Test di SbCWG con fase acquosa da HTC di microalghe ..................................................................... 53 

5.3.1 Risultati sperimentali ...................................................................................................................... 55 

5.3.2 Risultati DoE .................................................................................................................................. 59 

5.4 Pretrattamento del feed da HTC di biomassa reale ............................................................................... 65 

5.4.1 Caratterizzazione dell’acqua reale pretrattata ................................................................................. 66 

5.4.2 Risultati sperimentali ...................................................................................................................... 67 

6 Conclusioni ................................................................................................................................................... 69 

7 Bibliografia ................................................................................................................................................... 71 

 

  



Elenco delle figure 
 
Figura 1. Contributo dell’energia derivante da biomassa confrontata con altre risorse energetiche. Tratta da 
[4]. ..................................................................................................................................................................... 1 
Figura 2. Composizione tipica della biomassa. Tratta da [16]. ........................................................................ 4 
Figura 3. pH della fase acquosa da HTC della biomassa da Chlorella vulgaris a differenti temperature e 
tempi di ritenzione con rapporto biomassa/acqua costante (B:W=1:100). Tratta da [30]. ................................ 9 
Figura 4. Rapporto COD/TOC della fase acquosa da HTC della biomassa da Chlorella vulgaris a differenti 
temperature e tempi di ritenzione con rapporto biomassa/acqua costante (B:W=1:100). Tratta da [30]. ....... 10 
Figura 5. (A) TOC, (B) COD, (C) BOD, (D) VFA della fase acquosa prodotta da HTC di fanghi al variare di 
temperatura e tempo di reazione. Tratta da [31]. ............................................................................................. 11 
Figura 6. Diagramma di fase dell’acqua. Tratto da [33]. ................................................................................ 12 
Figura 7. Variazione della composizione del gas prodotto da (a) SCWG di glucosio per 30 min in funzione 
della concentrazione di glucosio, (b) SCWG del 30wt% di glucosio in funzione del tempo di reazione. Tratta 
da [45]. ............................................................................................................................................................. 15 
Figura 8. Resa in prodotti gassosi della SCWG dell’acido acetico (550°C, 25MPa). Tratta da [47]. ............ 17 
Figura 9. Effetto della temperatura e del tempo di residenza sulla resa in prodotti gassosi. Tratta da [53]. .. 18 
Figura 10. Effetto della concentrazione in alimentazione sulla resa in gas. Tratta da [53]. ........................... 19 
Figura 11. Risultati della SCWG catalitica (20 mg Ru/Al2O3) e non catalitica con 10wt% di glucosio a 
400°C, 24.5 MPa, per 30 min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase 
gassosa. ............................................................................................................................................................ 26 
Figura 12. Risultati della SCWG catalitica (20 mg Ru/Al2O3) e non catalitica con 1wt% di acido acetico a 
400°C, 24.5 MPa, per 30 min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase 
gassosa. ............................................................................................................................................................ 26 
Figura 13. Risultati della SCWG catalitica (20 mg Ru/Al2O3) e non catalitica con 0.5wt% di ciclopentanone 
a 400°C, 24.5 MPa, per 30 min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della 
fase gassosa. .................................................................................................................................................... 26 
Figura 14. Cromatogramma RID dell’analisi HPLC della fase acquosa prodotta dalla SCWG (400°C, 24.5 
MPa, 30 min) con glucosio: a) non catalitica, b) catalitica. ............................................................................ 28 
Figura 15. Analisi della fase acquosa proveniente da HTC di fanghi di depurazione: a) COD e TOC, b) TN e 
NH4

+-N. Tratta da [55]. .................................................................................................................................... 31 
Figura 16. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di: a) NIAGARA 38 da HTC di biomassa 
lignocellulosica; b) NIAGARA 53 da HTC di microalghe Scenedesmus; c) NIAGARA 41 da HTC di fanghi 
di depurazione industriali. ............................................................................................................................... 33 
Figura 17. Cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS del feed NIAGARA 38. ...................................... 34 
Figura 18. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC del feed NIAGARA 38. ............................................... 35 
Figura 19. Risultati della SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica e catalitica (20 mg Ru/Al2O3) 
delle acque reali da HTC in termini di produttività di H2 e Carbon to Gas. .................................................... 36 
Figura 20. Composizione della fase gassosa prodotta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica 
e catalitica (20 mg Ru/Al2O3) delle acque reali da HTC. ................................................................................ 37 
Figura 21. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di: a) feed e prodotto acquoso della SCWG 
(400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica con NIAGARA 38; b) feed e prodotto acquoso della SCWG 
catalitica (400°C, 24.5 MPa, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38. .................................................. 39 
Figura 22. Cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS del feed e del prodotto della SCWG catalitica 
(400°C, 24.5 MPa, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38. ................................................................. 40 
Figura 23. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC del feed e del prodotto della SCWG catalitica (400°C, 
24.5 MPa, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38. ............................................................................... 41 
Figura 24. Risultati della SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con 1wt% acido acetico a 350°C e 360°C per 
60 min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. ................. 43 



Figura 25. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 30 min, 48 mg Ru/Al2O3) e SCWG catalitica (400°C, 
30 min, 20 mg Ru/Al2O3) con 1wt% di acido acetico in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) 
composizione della fase gassosa. ..................................................................................................................... 44 
Figura 26. Risultati della SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 diluita 1:6 a 350°C e a 
270°C per 60 min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 45 
Figura 27. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) e SCWG catalitica (400°C, 
60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con acque reali da HTC in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) 
composizione della fase gassosa. ..................................................................................................................... 47 
Figura 28. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di feed e prodotto acquoso della SbCWG 
(350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con: a) NIAGARA 38; b) NIAGARA 52; c) NIAGARA 33. ................... 49 
Figura 29. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 con 
diluizioni 1:3, 1:6 e 1:12 in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase 
gassosa. ............................................................................................................................................................ 50 
Figura 30. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con 
diluizioni 1:6 e 1:12 in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa.
 ......................................................................................................................................................................... 51 
Figura 31. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di feed e prodotto acquoso della SbCWG 
(350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 e 1:12. ........................................... 53 
Figura 32. Piano sperimentale. ....................................................................................................................... 54 
Figura 33. Risultati della SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 in termini di: a) 
produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. ....................................................... 55 
Figura 34. Produttività di H2 e Carbon to Gas ottenute dalla SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con 
NIAGARA 54. ................................................................................................................................................. 56 
Figura 35. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di feed e prodotto acquoso della SbCWG 
catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 in condizioni: 350°C, concentrazione di TOC nel feed 2 g/L, 
60 min. ............................................................................................................................................................. 58 
Figura 36. Cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS del feed e del prodotto della SCWG catalitica (35 
mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 in condizioni: 350°C, concentrazione di TOC nel feed 2 g/L, 60 min. ..... 58 
Figura 37. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC del feed e del prodotto della SCWG catalitica (35 mg 
Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 in condizioni: 350°C, concentrazione di TOC nel feed 2 g/L, 60 min. ........... 59 
Figura 38. Coefficienti del modello per la produttività di H2. ........................................................................ 60 
Figura 39. Superfici di riposta e rispettivi contour plot nel modello per la produttività di H2 ottenuti per la 
combinazione di fattori temperatura e TOC nel feed, fissato il tempo: a) tempo = 60 min; b) tempo = 120 
min; c) tempo = 180 min. ................................................................................................................................ 62 
Figura 40. Coefficienti del modello per la Carbon to Gas. ............................................................................. 63 
Figura 41. Superfici di riposta e rispettivi contour plot nel modello per la Carbon to Gas ottenuti per la 
combinazione di fattori temperatura e TOC nel feed, fissato il tempo: a) tempo = 60 min; b) tempo = 120 
min; c) tempo = 180 min. ................................................................................................................................ 65 
Figura 42. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC della NIAGARA 54 pretrattata al variare del tempo di 
contatto. ........................................................................................................................................................... 67 
Figura 43. Risultati della SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 con parziale rimozione 
(exp 1) e totale rimozione (exp 2) dei fosfati in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) 
composizione della fase gassosa. ..................................................................................................................... 67 

 

  



Elenco delle tabelle 
 

Tabella 1. Prodotti in fase acquosa da HTC di biomassa lignocellulosica. Tratta da [28]. ............................... 8 
Tabella 2. Specifiche sulle acque provenienti da HTC fornite da CEA. (Lot: UAL = Univ Almeria; 
NDUSW= Non Digested Urban Sludge; ISW4 = Industrial sludge from the soda industry; CV = Chlorella 
vulgaris). .......................................................................................................................................................... 20 
Tabella 3. Produttività di H2 e Carbon to Gas della SCWG catalitica e non catalitica dei composti modello a 
400°C, 24.5 MPa, per 30 min. ......................................................................................................................... 27 
Tabella 4. Composizione della fase gassosa prodotta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 30 min) catalitica e 
non catalitica di composti modello. ................................................................................................................. 27 
Tabella 5. Grado di conversione dell’acido acetico e del ciclopentanone nei test catalitici e non catalitici di 
SCWG (400°C, 24.5 MPa, 30 min). ................................................................................................................ 29 
Tabella 6. Specifiche delle correnti acquose da HTC e diluizione del feed. ................................................... 30 
Tabella 7. Carbonio totale organico (TOC) dei feed di acque reali originate da HTC. .................................. 31 
Tabella 8. Concentrazione di glicerolo, acido acetico e acido propionico nei feed di acque reali originate da 
HTC. ................................................................................................................................................................ 32 
Tabella 9. Risultati di produttività di H2 e Carbon to Gas della SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non 
catalitica e catalitica (20 mg Ru/Al2O3) delle acque reali da HTC. ................................................................. 36 
Tabella 10. Rimozione di TOC ottenuta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica e catalitica 
(20 mg Ru/Al2O3) delle acque reali da HTC. .................................................................................................. 38 
Tabella 11. Grado di conversione dell’acido acetico nella SbCWG catalitica a 350°C e 360°C per 60 min. 44 
Tabella 12. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG 
catalitica (350°C, 30 min, 48 mg Ru/Al2O3) e SCWG catalitica (400°C, 30 min, 20 mg Ru/Al2O3) con 1wt% 
acido acetico. ................................................................................................................................................... 44 
Tabella 13. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG 
catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 diluita 1:6 a 350°C e a 270°C per 60 min. ........................... 46 
Tabella 14. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 diluita 
1:6 a 350°C e a 270°C per 60 min. .................................................................................................................. 46 
Tabella 15. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG 
catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) e dalla SCWG catalitica (400°C, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con 
acque reali da HTC. ......................................................................................................................................... 47 
Tabella 16. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con 
acque reali da HTC. ......................................................................................................................................... 48 
Tabella 17. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG 
catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 con diluizioni 1:3, 1:6 e 1:12. .................... 50 
Tabella 18. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con 
NIAGARA 38 con diluizioni 1:3, 1:6 e 1:12. .................................................................................................. 51 
Tabella 19. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG 
catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 e 1:12. ........................... 52 
Tabella 20. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con 
NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 e 1:12. ......................................................................................................... 52 
Tabella 21. Esperimenti condotti combinando temperatura (300°C, 325°C, 350°), TOC nel feed (2 g/L, 11 
g/L, 20 g/L) e tempo di reazione (60 min, 120 min, 180 min). ....................................................................... 54 
Tabella 22. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54. ..... 57 
Tabella 23. p-value del modello per la produttività di H2. ............................................................................. 60 
Tabella 24. p-value del modello per la Carbon to Gas. ................................................................................... 63 
Tabella 25. Concentrazione e rimozione dei fosfati nel pretrattamento della NIAGARA 54 al variare del 
tempo di contatto. ............................................................................................................................................ 66 



Tabella 26. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG 
catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 con parziale rimozione e totale rimozione dei fosfati.......... 68 

 
  



 

  



 

1 
 

1 Introduzione 
1.1 Energia rinnovabile e biomassa 
 

Un’attenzione sempre maggiore è rivolta alle fonti di energia rinnovabili. Il consumo di combustibili 
fossili si è notevolmente intensificato, di pari passo con il miglioramento della qualità della vita, con 
l’industrializzazione e con la crescita della popolazione mondiale. Il consumo intensivo di 
combustibili fossili, oltre ad accelerare il depauperamento delle riserve, impatta anche negativamente 
sull’ambiente, con alti rischi per la salute e per il cambiamento climatico globale [1]. In prospettiva 
futura, le risorse energetiche ricopriranno un ruolo importante nello scenario mondiale. L’energia è 
infatti considerata un fattore fondamentale per la generazione di ricchezza e significativo nell’ambito 
dello sviluppo economico. Le fonti energetiche alternative sono molteplici, nuove e rinnovabili, e 
queste possono essere impiegate con l’obiettivo di sostituire i combustibili fossili e convenzionali [2]. 
Esempi di fonti di energia rinnovabili sono la biomassa, l’energia idroelettrica, solare, eolica, 
geotermica. Attualmente, le energie rinnovabili soddisfano circa il 14% della domanda energetica 
totale mondiale [3]. Di questa percentuale, che rappresenta il contributo delle energie rinnovabili, la 
biomassa interessa circa il 9.7%, così come evidenziato in Figura 1 [4]. 

 

 

Figura 1. Contributo dell’energia derivante da biomassa confrontata con altre risorse energetiche. Tratta da [4]. 

 

Le fonti di energia rinnovabili derivanti da biomasse sono generalmente indicate quali una delle 
risorse energetiche alternative di maggior interesse, per via della loro sostenibilità ambientale. Ciò è 
dovuto al fatto che, essendo la biomassa originata da organismi viventi, quest’ultima è disponibile a 
fungere da fonte energetica anche in futuro [5]. Le energie rinnovabili da biomassa potenzialmente 
possono rimpiazzare le fonti energetiche tradizionali quali carbone, gas naturale e petrolio. Il settore 
industriale nel quale si impiegano risorse rinnovabili risulta essere in notevole espansione: a oggi, il 
9.5% dell’approvvigionamento energetico primario mondiale e circa il 70% dell’energia rinnovabile 
derivano dalla bioenergia [6]. Il termine bioenergia si riferisce all’energia ottenuta a partire dalla 
biomassa. Le principali tecnologie di processo attraverso le quali si produce energia utile da biomassa 
sono tre: conversone bio-chimica, che comprende la digestione anaerobica a biogas e la 
fermentazione a etanolo; conversione termo-chimica, comprendente quattro differenti alternative di 
processo quali pirolisi, gassificazione, combustione e processi idrotermali; conversione fisico-
chimica, basata principalmente su estrazione, con esterificazione, in cui si frantumano i semi oleosi 
per poterne ricavare l’olio [7].  
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1.2 Processi di conversione idrotermale (HTC e HTG) 
 

Negli ultimi anni, numerosi studi si sono focalizzati sui processi di conversione termochimica della 
biomassa e degli scarti. Nell’ambito della conversione idrotermale, si identificano tre differenti tipi 
di processi, quali gassificazione idrotermale, liquefazione idrotermale, e carbonizzazione idrotermale; 
essi sono distinti, riferendosi al diagramma di fase dell’acqua, in accordo con le regioni che si 
individuano al di sopra della pressione di vapore e della temperatura critica [8]. 

Tra questi, la carbonizzazione idrotermale (HTC) risulta essere un’utile tecnologia per la 
valorizzazione della biomassa e degli scarti. Tra i vantaggi di tale processo vi sono la possibilità di 
impiegare biomassa o scarti umidi senza un precedente stadio di disidratazione, l’impiego di 
temperature più moderate (150°C-300°C) rispetto ad altri processi con conseguente risparmio del 
fabbisogno energetico, un’elevata resa in prodotto solido (char) al variare delle condizioni operative, 
e una possibile valorizzazione del liquido e del gas prodotti mediante ulteriori trattamenti [9]. Lo 
smaltimento e il trattamento della fase liquida derivante da HTC rappresentano a oggi una delle 
principali sfide in un’ottica di sostenibilità ambientale. Inoltre, una ingente quantità di composti 
organici e inorganici presenti nel liquido necessita di essere sottoposta a trattamenti prima dello 
scarico. Recenti studi hanno sottoposto il liquido a gassificazione in acqua supercritica (SCWG) per 
produrre, a partire dalla biomassa, syngas ricco di idrogeno, in condizioni operative al di sopra del 
punto critico dell’acqua (T>374°C e P>22.1MPa) [10].  

La SCWG è una tipologia di gassificazione della biomassa in cui l’acqua supercritica è utilizzata 
come medium di reazione. La distinzione tra SCWG e le altre gassificazioni termochimiche si basa 
sul differente mezzo di gassificazione, ossia acqua supercritica piuttosto che gas inerte e/o vapore 
[11]. La gassificazione idrotermale della biomassa è ritenuta una tecnologia promettente per la 
conversione dei composti organici in gas di sintesi nell’ottica della sostenibilità ambientale. Sulla 
base della temperatura critica e della pressione critica dell’acqua, la gassificazione idrotermale è 
classificata come subcritica (TC<374°C e PC<22.1MPa), near-critical (TC ≈374°C e PC ≈22.1MPa) e 
supercritica (TC >374°C e PC >22.1MPa) [12].  

 

L’obiettivo del presente lavoro di tesi è quello di studiare la gassificazione in acqua supercritica 
(SCWG) e in acqua subcritica (SbCWG) degli organici presenti nel prodotto acquoso proveniente da 
processi di HTC di biomassa lignocellulosica, microalghe e fanghi di depurazione, al fine di 
convertire i composti organici in syngas ricco di H2, CO2 e CH4. Lo studio si concentra sulla 
valutazione dell’influenza dei parametri di processo, quali temperatura, diluizione del feed e tempo 
di reazione, e su una possibile valorizzazione di tali correnti acquose.  

Nel secondo capitolo, sulla base della ricerca in letteratura, si discute dell’importanza della biomassa 
quale risorsa energetica alternativa e vengono descritti i processi di conversione che sono direttamente 
collegati alla successiva fase sperimentale. 

Nel terzo capitolo si affronta la descrizione dei materiali e dei metodi impiegati nei test sperimentali 
effettuati in questo studio, comprese le tecniche di analisi e i principali indicatori considerati nella 
valutazione delle prestazioni dei processi.  

Nei capitoli successivi, si analizza in dettaglio la fase sperimentale del presente lavoro, che è articolata 
in due differenti sezioni. 
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Nel quarto capitolo, si affronta dapprima lo studio del processo di gassificazione in acqua supercritica 
(SCWG) di soluzioni acquose contenenti composti modello, rappresentativi della complessità della 
biomassa. Successivamente, le acque derivanti dai processi di HTC di biomassa lignocellulosica, 
microalghe e fanghi di depurazione sono sottoposte a SCWG, sia in assenza sia in presenza di 
catalizzatore.  

Nel quinto capitolo, le fasi acquose provenienti da HTC di biomasse reali sono sottoposte a 
gassificazione catalitica in acqua subcritica. Al fine di studiare l’effetto della temperatura, della 
diluizione del feed e del tempo di reazione è stata condotta un’analisi tramite regressione lineare 
multipla (Design of Experiment, DoE) per la pianificazione e l’analisi dei risultati. Infine, le acque 
da HTC sono pretrattate per adsorbire i fosfati per poi essere impiegate nell’alimentazione dei reattori 
di gassificazione, per valutare un possibile avvelenamento del catalizzatore dovuto alla presenza di 
inorganici.  
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2 Stato dell’arte 

2.1 Biomassa  
 

La biomassa è un prodotto biogenico solido organico-inorganico complesso generato da processi 
naturali e antropici e comprende costituenti naturali derivati dalla crescita, mediante fotosintesi, della 
vegetazione terrestre o acquatica, o dalla digestione di alimenti animali o umani, e da prodotti ottenuti 
dal trattamento di tali costituenti naturali. È possibile, in via preliminare, una classificazione generale 
della varietà della biomassa come risorsa energetica in differenti gruppi e sottogruppi sulla base della 
loro diversità biologica e sulla loro origine simile [13]. Le risorse della biomassa comprendono la 
totalità della materia organica rinnovabile, che include piante e alberi, colture alimentari, scarti 
agricoli e forestali, piante acquatiche, scarti animali, rifiuti urbani, e altri materiali di scarto [14].  

La definizione di biomassa è ampia e racchiude una grande varietà di materia con composizioni 
variabili. I principali componenti che costituiscono la biomassa sono carboidrati, lignina, proteine e 
lipidi. Tra i carboidrati, quelli presenti i maggior quantità nella biomassa sono i polisaccaridi, quali 
cellulosa, emicellulosa e amido. La lignina, così come cellulosa ed emicellulosa, risulta essere uno 
dei componenti maggiormente presenti nella biomassa di origine vegetale. Le proteine sono un’altra 
componente principale della biomassa ed esse sono maggiormente presenti nella biomassa di origine 
animale e microbica [15]. Come mostrato in Figura 2, in cui è riportata la composizione tipica della 
biomassa, la cellulosa risulta essere la frazione maggiore nella composizione della biomassa e ne 
rappresenta il 35-50% in peso. L’emicellulosa costituisce il 20-35% in peso della biomassa, la lignina 
interessa circa il 15-20% del peso della biomassa, mentre il restante 15-20% include proteine, grassi, 
ceneri ed estrattivi [16]. 

 

 

Figura 2. Composizione tipica della biomassa. Tratta da [16]. 

 

In termini di composizione elementare, riferendosi nello specifico al contenuto di C, di H e di O, le 
biomasse di differente origine e tipologia risultano pressoché simili [17].  
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Il contenuto di C nella biomassa varia nell’intervallo di 42-71%; un contenuto maggiore di C è 
caratteristico di biomasse di origine animale, seguito, in ordine decrescente, da biomasse contaminate, 
da biomasse lignee e da residui erbacei e agricoli. Il contenuto di O nella biomassa varia 
nell’intervallo di 16-49%; un suo contenuto elevato si rileva tipicamente nell’erba, nella paglia e nella 
biomassa di origine erbacea e agricola. Il contenuto di H nella biomassa varia nell’intervallo di 3-
11%; un contenuto molto alto di questo elemento è caratteristico di biomasse di origine animale e, in 
minor entità, di biomasse contaminate e residui erbacei o agricoli. 

Il contenuto di N nella biomassa varia nell’intervallo di 0.1-12% e un’elevata presenza di questo 
composto risulta caratteristica in biomasse derivanti da animali e, in ordine decrescente, biomasse 
contaminate e residui agricoli. Il contenuto di S nella biomassa varia nell’intervallo 0.01-2.3%; esso 
è presente in elevate quantità in biomasse animali e contaminate. Il contenuto di Cl nella biomassa 
varia nell’intervallo di 0.01-0.09% e alti contenuti di questo elemento sono presenti in biomassa di 
origine animale, paglia erbacea e agricola [13].  

La bioraffineria comprende una vasta gamma di tecnologie attraverso cui è possibile ricavare, a 
partire dalle risorse provenienti dalla biomassa, i loro componenti costituitivi (carboidrati, proteine, 
trigliceridi ecc.) che possono essere convertiti in prodotti chimici, biocarburanti e prodotti di valore 
aggiunto. In un impianto di bioraffineria, quindi, si integrano processi per la conversione della 
biomassa con l’obiettivo di produrre energia, biocarburanti e prodotti chimici [18]. 

Essendo disponibili numerosi fonti di biomassa e varie possibilità di conversione, risulta complesso 
definire in maniera unificata il trattamento della biomassa. I principali processi di conversione che 
interessano la biomassa sono: conversione termochimica, conversione biochimica e conversione 
fisico-chimica. I trattamenti termochimici di biomassa solida, comprendenti combustione, 
gassificazione e pirolisi, producono energia termica e combustibili solidi, liquidi e gassosi da potere 
ulteriormente impiegare per altri scopi, come trasporti, prodotti dell’industria chimica, generazione 
di energia elettrica e termica. La conversione biochimica della biomassa comprende tutti quei processi 
a carico di lieviti, enzimi o batteri e da questa si può ottenere, attraverso la fermentazione, la 
produzione di bioetanolo e, per mezzo della digestione anaerobica, la produzione di biogas. Infine, la 
conversione chimico-fisica è principalmente orientata alla produzione di biodiesel a partire da semi 
oleosi [19]. 

In questo capitolo verranno approfondite alcune delle tecnologie di conversione termochimica per il 
trattamento della biomassa: la carbonizzazione idrotermale, la gassificazione in acqua supercritica e 
la gassificazione in acqua subcritica. Questi tre processi saranno di seguito descritti e studiati in 
dettaglio mediante ricerca in letteratura, essendo essi direttamente collegati alla successiva sezione 
inerente alla fase sperimentale.  

 

2.2 Carbonizzazione idrotermale (HTC)  
 

La carbonizzazione idrotermale (HTC) consente di convertire la biomassa in un prodotto omogeneo 
simile alla lignite. Il processo prevede l’impiego di biomassa miscelata con acqua, tenuta per un certo 
periodo di tempo a temperature comprese tra 180-250°C in un recipiente chiuso, a pressioni 
corrispondenti alla saturazione. I parametri che maggiormente influenzano il processo sono la 
temperatura di reazione, il tempo di residenza e il rapporto in massa tra acqua e biomassa. Nel corso 
dell’HTC, si verificano differenti meccanismi di reazione che portano alla decomposizione della 
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biomassa, tra cui idrolisi, disidratazione, decarbossilazione, polimerizzazione, e aromatizzazione 
[20]. Il vantaggio nell’impiego di biomassa umida nel processo di HTC risiede nella presenza di acqua 
subcritica quale mezzo di reazione. Nelle suddette condizioni, si ha una significativa diminuzione 
della costante dielettrica dell’acqua, in maniera proporzionale all’aumento della temperatura, e 
analogamente accade per la solubilità della biomassa. L’idrolisi dei costituenti della biomassa porta 
alla formazione di composti, come ad esempio monomeri, che reagiscono ulteriormente seguendo 
differenti meccanismi. Tale varietà di reazioni definisce la complessità del processo di HTC e una 
forte dipendenza dalle condizioni di reazione [21].  

Nel processo di carbonizzazione idrotermale, a partire dalla biomassa e grazie alla capacità di 
dissoluzione e reazione dell’acqua subcritica, si ottengono prodotti in fase solida, liquida e gassosa. 
Il prodotto principale è l’hydrochar in fase solida: esso può essere impiegato come biocombustibile 
migliorato poiché presenta proprietà simili a quelle del carbone di medio grado e performance di 
combustione migliori rispetto a quelle della biomassa grezza [22]. 

Il meccanismo di carbonizzazione idrotermale è oggetto di numerosi studi con l’obiettivo di predire 
le proprietà dei prodotti, nonostante la difficoltà nel descrivere tutto ciò che accade nel reattore in 
ogni momento. Dal processo si ottengono tre differenti prodotti in tre stati della materia. Una piccola 
percentuale dell’alimentazione iniziale si trasforma in prodotto gassoso, prevalentemente composto 
da CO2. In base al rapporto iniziale tra materiale processato e acqua, varia il rapporto tra liquido e 
solido prodotti. La fase solida solitamente diminuisce a seguito di rilascio di anidride carbonica e 
acqua e alla lisciviazione di alcuni composti nel liquido. Questo comporta una diminuzione dei 
rapporti molari H/C e O/C, con valori più simili a quelli del carbone. Il principale impiego 
dell’hydrochar prodotto, tra le varie applicazioni, è quale combustibile poiché questo presenta un 
miglioramento nelle proprietà. Essendo presente un’elevata superficie specifica, una possibile 
applicazione è come materiale per capacitori dopo un’ulteriore attivazione. La fase liquida necessita 
di una purificazione e può essere impiegata come fertilizzante oppure può essere nuovamente 
mandata in ingresso al processo [23]. 

 

2.2.1 Parametri che regolano l’HTC 
 

Il parametro che maggiormente influenza la produzione di hydrochar nella carbonizzazione 
idrotermale è la temperatura. L’incremento della temperatura di reazione nel processo di HTC 
determina una diminuzione nella resa in hydrochar. Aumentando la temperatura, si ha il rilascio di 
sostanze volatili che favoriscono le reazioni di disidratazione ed eliminazione e in tal modo si assiste 
a una riduzione della resa in hydrochar. Risultati analoghi sono riportati in altri studi, dove una 
temperatura di reazione inferiore a 200°C avrebbe portato a una resa in hydrochar più elevata rispetto 
a una temperatura superiore a 200°C. Le proprietà termodinamiche dell’hydrochar hanno evidenziato 
come la sua resa e le proprietà possano cambiare significativamente al variare della temperatura [8].   

Il processo di carbonizzazione idrotermale della biomassa è relativamente lento e in numerosi studi i 
tempi di permanenza sono variati sistematicamente, ma non è approfondita in dettaglio la loro 
influenza. Tempi di residenza maggiori generalmente portano a un incremento della severità della 
reazione. Diversamente da quanto ci si aspetterebbe, ossia una diminuzione della resa all’aumentare 
della severità della reazione, è stato osservato che con tempi di residenza più lunghi si ha un 
significativo incremento nella resa a hydrochar. Una spiegazione potrebbe risiedere nel fatto che vi 
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sia polimerizzazione dei frammenti disciolti in fase liquida, che alla fine genera la precipitazione di 
solidi insolubili [24]. 

In letteratura la temperatura è ritenuta il parametro più significativo nel processo di HTC, mentre altre 
variabili risultano avere minore rilievo. L’influenza del tempo di residenza e del rapporto 
acqua/biomassa varia a seconda della biomassa interessata [25].  

Nello studio [26], si evidenzia come all’aumentare del rapporto acqua/fanghi, la quantità di gas 
prodotto incrementi fino a raggiungere un massimo del 25% in peso in corrispondenza di un rapporto 
di 9 e di un tempo di reazione di 8 ore. L’acqua, inoltre, funge da catalizzatore, reagente e solvente, 
e, dunque, aumentando il rapporto acqua/fanghi, le reazioni del processo sono favorite, si raggiunge 
più rapidamente l’equilibrio e quindi si promuove una maggiore degradazione dei rifiuti organici e 
una migliore diffusione verso la fase liquida. A conferma di ciò, è stata registrata una diminuzione 
della fase solida all’aumentare del rapporto acqua/fanghi e del tempo di reazione. È stato osservato, 
inoltre, un lieve aumento in percentuale della fase liquida in corrispondenza di un rapporto 
acqua/fanghi maggiore, ma questa diminuisce all’aumentare del tempo di reazione per via di un 
maggiore tasso di evaporazione.  Inoltre, essendo l’idrolisi la reazione principale nel processo di 
decomposizione, a bassi rapporti acqua/fanghi l’effetto del tempo di reazione è risultato trascurabile 
perché l’acqua non era in quantità sufficiente a degradare la biomassa mediante idrolisi; mentre, 
aumentando il rapporto acqua/fanghi, le variazioni in percentuale dei prodotti con il variare del tempo 
di reazione sono state più evidenti.  

Risultati simili sono riportati in [27], in accordo con altri dati pubblicati inerenti al trattamento di 
biomasse di differente tipologia. Lo studio rivela, in dettaglio, una diminuzione della resa in solido 
con l’aumentare della temperatura, attribuibile a una significativa decomposizione primaria della 
biomassa e a una secondaria decomposizione del residuo solido; mentre la resa in solido diminuisce, 
seppure in maniera lieve, con l’impiego di tempi più prolungati per condurre il processo di HTC. Per 
quanto concerne l’influenza del rapporto biomassa/acqua, un rapporto più elevato risulta in una 
minore carbonizzazione e quindi una minore resa in solido, in accordo con l’osservazione che 
all’aumentare del contenuto di acqua si abbia un miglioramento delle reazioni di idrolisi.  

 

2.2.2 Caratterizzazione dei prodotti in fase acquosa da HTC 
 

Il presente paragrafo pone l’attenzione sugli studi presenti in letteratura in cui si affronta la 
caratterizzazione della fase acquosa proveniente dal processo di carbonizzazione idrotermale della 
biomassa. Essendo la biomassa di partenza ampiamente diversificata, lo studio si è concentrato sulle 
correnti acquose ottenute da HTC di biomasse che fossero simili a quelle che verranno 
successivamente trattate in fase sperimentale. A tale scopo, di particolare interesse in questa 
trattazione sono i prodotti in fase liquida ottenuti da HTC di biomasse lignocellulosiche, biomasse 
originate da microalghe e biomasse provenienti da fanghi di depurazione. 

 

2.2.2.1 Fase acquosa da HTC di biomassa lignocellulosica 
 

Nello studio [28] condotto impiegando biomassa lignocellulosica nel processo di HTC, sono stati 
riportati risultati dettagliati sulla caratterizzazione dei prodotti ottenuti, riassunti in Tabella 1. In 
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particolare, i dati si riferiscono a due differenti esperimenti di HTC, condotti in varie condizioni 
operative, e sono espressi in termini di percentuale di massa secca iniziale. In tali condizioni, sia il 
contenuto di NVR (Nonvolatile Residue) sia i livelli di TOC (Total Organic Carbon) rappresentano 
ciascuno circa l’8-12% della massa iniziale dell’alimentazione secca. NVR e TOC diminuiscono 
leggermente spostandosi a temperature più elevate e tempi di reazione più prolungati poiché i prodotti 
organici generati inizialmente in condizioni blande continuano a reagire in condizioni più severe. 
Infatti, come ulteriore conferma, impiegando condizioni più severe si osserva un incremento nella 
produzione di gas e una maggiore degradazione degli zuccheri. Molti zuccheri, come galattosio, 
arabinosio, mannosio, sono presenti soltanto in campioni provenienti da esperimenti condotti a 
temperature basse; mentre glucosio, xylosio e levoglucosano sono sempre presenti in caso di HTC 
condotto a temperature pari a 255°C o inferiori. Per temperature al di sopra dei 255°C sono presenti 
in fase acquosa solo glicerolo e zuccheri minori. Lo stesso trend osservato per la temperatura si 
registra all’aumentare del tempo di reazione, ossia concentrazioni di zuccheri più elevate si registrano 
a tempi più brevi. Lo studio riporta, inoltre, concentrazioni di acidi organici molto più elevate se 
confrontate con quelle degli zuccheri: il 3-7% dell’alimentazione secca risulta sotto forma di acidi 
organici nella fase acquosa prodotta, in cui si trovano prevalentemente acido acetico, acido formico 
e acido lattico. In letteratura è riportato che gli acidi organici, in particolare l’acido acetico, sono 
prodotti durante il processo di HTC; lo studio conferma che tali acidi provengono in parte dalla 
reazione diretta della biomassa iniziale e in parte dall’ulteriore degradazione di prodotti intermedi 
come gli zuccheri.  

 

 30 min hold time 255°C reactor temperature 
product 215 °C 235 °C 255 °C 275 °C 295 °C 5 min 10 min 30 min 60 min 
NVR 10.00 8.78 10.16 ± 0.39 8.36 7.52 10.09 9.88 10.16 ± 0.39 8.53 
TOC 9.17 9.17 11.27 ± 1.06 8.47 7.75 11.40 12.02 11.27 ± 1.06 8.56 
sugars 
glucose/xylose 1.02 0.54 0.08 ± 0.03 nd nd 0.60 0.55 0.08 ± 0.03 nd 
galactose 0.18 nd nd nd nd nd nd nd nd 
mannosan 0.05 0.02 nd nd nd 0.02 0.01 nd nd 
levoglucosan 0.07 0.06 0.01 ± 0.00 nd nd 0.08 0.07 0.01 ± 0.00 nd 
glycerol 0.03 0.04 0.07 ± 0.03 0.06 0.06 0.07 0.08 0.07 ± 0.03 0.10 
others 0.06 0.08 0.05 ± 0.01 0.04 0.04 0.08 0.08 0.05 ± 0.01 0.04 
total sugars 1.41 0.73 0.22 ± 0.02 0.10 0.10 0.86 0.79 0.22 ± 0.02 0.14 
organic acids 
formic 0.83 1.02 0.89 ± 0.09 0.26 0.06 1.04 1.00 0.89 ± 0.09 0.31 
acetic 2.14 2.78 3.85 ± 0.08 4.37 4.75 2.91 3.20 3.85 ± 0.08 4.08 
lactic 0.21 0.34 1.47 ± 0.17 1.89 1.98 1.05 1.19 1.47 ± 0.17 1.69 
others 0.15 0.19 0.21 ± 0.07 0.33 0.44 0.10 0.14 0.21 ± 0.07 0.23 
total acids 3.34 4.33 6.43 ± 0.08 6.85 7.22 5.11 5.52 6.43 ± 0.08 6.31 

Tabella 1. Prodotti in fase acquosa da HTC di biomassa lignocellulosica. Tratta da [28]. 

 

2.2.2.2 Fase acquosa da HTC di biomassa da microalghe 
 

Nello studio della caratterizzazione della fase acquosa prodotta dall’HTC della biomassa proveniente 
da microalghe, una particolare attenzione è rivolta alle biomasse da Chlorella vulgaris e da 
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Scenedesmus, per una maggiore attinenza con le correnti acquose che verranno trattate nella fase 
sperimentale.  

In termini di composizione biochimica, le due specie di microalghe, la Chlorella vulgaris e lo 
Scenedesmus, contengono elevate quantità di carboidrati da convertire in bioetanolo e di lipidi da 
convertire in biodiesel. Per la Chlorella vulgaris è stimato un contenuto di carboidrati del 12-17% in 
peso su base secca e un contenuto di lipidi pari al 14-22%. Per lo Scenedesmus obliquus è indicato 
un contenuto di carboidrati pari a 10-17% e un contenuto di lipidi del 12-14% [29].  

Nello studio condotto sulla biomassa da Chlorella vulgaris [30], la caratterizzazione della fase 
acquosa riporta i risultati in termini di TOC e COD (Carbon Oxygen Demand), azoto totale e fosforo 
totale. Il prodotto acquoso si presenta di colore ambrato e con un odore intenso dovuto alla presenza 
di componenti volatili, come gli acidi grassi a catena corta. In Figura 3 è stato riportato l’andamento 
del pH della fase acquosa dopo l’HTC il cui valore varia da 2.95 a 4.50. In particolare, è stato 
osservato un incremento del pH con l’aumentare della temperatura: a 180°C, la temperatura più bassa 
per l’HTC, è stato rilevato il pH più acido poiché a basse temperature la reazione favorisce la 
formazione di acidi organici; mentre a temperature più elevate, l’incremento del pH è spiegato dal 
fatto che è favorita la decarbossilazione degli acidi organici. Inoltre, è riportato un TOC nella fase 
acquosa pari a circa il 43-83% di quello del mezzo di coltura della C. vulgaris, con una diminuzione 
di concentrazione all’aumentare della temperatura del processo dal momento che gli acidi organici 
prodotti durante l’HTC in condizioni più severe continuano a reagire a formare carbossili. In Figura 
4 è invece riportato l’andamento del rapporto COD/TOC della fase acquosa da HTC, utile a valutare 
la sensibilità delle sostanze organiche presenti a essere ossidate. Tale rapporto varia tra 0.25 e 0.40, 
con un cambiamento quasi costante alle differenti temperature, a eccezione dei 250°C: a 250°C si 
verifica una seconda degradazione dei composti organici presenti nell’hydrochar prodotto con 
conseguente diminuzione del TOC trattenuto in fase solida. In generale, il rapporto COD/TOC è 
comunque poco elevato, a indicare una bassa concentrazione in fase acquosa di sostanze organiche 
ossidabili, come zuccheri e formiato. Infine, è riportata la presenza nel prodotto acquoso di tracce di 
fosforo totale (1.37-7.52 mg/L) e un contenuto significativo di azoto totale (67.10-122.70 mg/L). 

 

 
Figura 3. pH della fase acquosa da HTC della biomassa da Chlorella vulgaris a differenti temperature e tempi di ritenzione con 

rapporto biomassa/acqua costante (B:W=1:100). Tratta da [30]. 
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Figura 4. Rapporto COD/TOC della fase acquosa da HTC della biomassa da Chlorella vulgaris a differenti temperature e tempi di 

ritenzione con rapporto biomassa/acqua costante (B:W=1:100). Tratta da [30]. 

 

2.2.2.3 Fase acquosa da HTC di biomassa da fanghi 
 

Nello studio condotto sull’HTC dei fanghi di depurazione [31], la fase acquosa prodotta dal processo 
contiene una grande varietà di composti organici: acido acetico, acido propionico, acido pentanoico, 
acido butanoico e acido benzenacetico che derivano dalla decomposizione per idrolisi della biomassa; 
altri organici come composti aromatici, alchenici e fenolici derivano invece dai vari meccanismi di 
reazione della carbonizzazione, quali idrolisi, disidratazione, decarbossilazione, condensazione, 
polimerizzazione, aromatizzazione. Sono stati inoltre individuati differenti prodotti di Maillard, come 
aldeidi, furani, pirroli, pirazine, piridine, in campioni di liquido ottenuti conducendo l’HTC a 
temperature comprese tra 180°C e 200°C e con un tempo di reazione tra i 30 e i 240 minuti; mentre 
questi prodotti di Maillard non sono presenti in campioni ottenuti dall’HTC a 140°C per 240 minuti 
e a 160°C per 60-120 minuti. Dunque, le reazioni di Maillard diventano significative quando il 
processo è condotto a temperature superiori a 180°C e tempi di reazione superiori a 15 minuti. In 
Figura 5, si riportano i valori di TOC, COD, BOD e VFA (Volatile Fatty Acids) in funzione del tempo 
di reazione e della temperatura. All’aumentare della temperatura e del tempo di reazione è stato 
osservato un incremento del TOC, mentre i valori di COD e di BOD (Biochemical Oxygen Demand) 
aumentano in maniera poco significativa. La concentrazione di VFA nella fase acquosa prodotta, 
invece, decresce all’aumentare della temperatura da 140°C a 200°C e del tempo di reazione da 15 
minuti a 240 minuti, a causa dell’ulteriore decomposizione degli acidi organici prodotti dalla 
decomposizione del glucosio e del fruttosio in prodotti solubili. Lo studio sulla caratterizzazione della 
fase acquosa riporta inoltre che la minore concentrazione di azoto ammoniacale è stata osservata in 
campioni provenienti da carbonizzazione condotta a 200°C per 15 minuti e che questa incrementa 
significativamente con la temperatura e il tempo. Le motivazioni di ciò sono probabilmente da 
attribuire alla perdita di hydrochar nel liquido, essendoci una diminuzione del contenuto di N nel 
prodotto solido all’aumentare dei due parametri di reazione.  
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Figura 5. (A) TOC, (B) COD, (C) BOD, (D) VFA della fase acquosa prodotta da HTC di fanghi al variare di temperatura e tempo di 
reazione. Tratta da [31]. 

 

2.3 Gassificazione in acqua supercritica (SCWG) 
 

La gassificazione in acqua supercritica (SCWG) della biomassa mostra un elevato potenziale nel 
produrre, a partire dalla biomassa ad alto contenuto di umidità, un prodotto gassoso composto 
prevalentemente da idrogeno e diossido di carbonio. Rispetto alle altre tecnologie di gassificazione, 
essa presenta il vantaggio di potere impiegare alimentazioni con elevato contenuto di umidità senza 
dover ricorrere a pretrattamenti costosi che richiedono consumo energetico, come la disidratazione. 
Le reazioni di SCWG avvengono in una fase acquosa fluida in condizioni al di sopra del punto critico 
dell’acqua [32].   

Il crescente interesse nel processo di gassificazione in acqua supercritica risiede nel cambiamento 
delle proprietà esibite dall’acqua quando quest’ultima si trova nella regione supercritica, 
comportandosi sia da solvente sia da catalizzatore; inoltre, essa partecipa anche come reagente nelle 
reazioni di idrolisi. La gassificazione della biomassa è fortemente influenzata dalle proprietà 
dell’acqua, tra cui densità, viscosità e costante dielettrica. Al di sopra del punto critico, individuato 
sul diagramma di fase dell’acqua in Figura 6 a una temperatura di 374°C e a una pressione pari a 22.1 
MPa, le proprietà fisiche dell’acqua subiscono un cambiamento drastico e questa si comporta come 
una fase fluida omogenea. La viscosità dell’acqua è simile a quella di un gas mentre la sua densità è 
simile a quella di un liquido e, grazie a queste proprietà tipiche dello stato supercritico, migliorano 
rispettivamente il mass transfer e le proprietà di solvatazione [33].  
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Figura 6. Diagramma di fase dell’acqua. Tratto da [33]. 

 

Per via delle proprietà che l’acqua presenta in condizioni supercritiche (costante dielettrica, diffusività 
e viscosità), nella gassificazione supercritica essa svolge un duplice ruolo: è fonte di idrogeno e di 
radicali liberi e si comporta da catalizzatore. In termini di fonte di idrogeno, passando da 300°C a 
450°C la densità dell’acqua diminuisce fortemente da 800 kg/m3 a 150 kg/m3 e ciò causa un 
cambiamento della viscosità, della costante dielettrica e un indebolimento dei legami a idrogeno tra 
le molecole di H2O il che rende l’idrogeno disponibile per le reazioni di conversione. Come fonte di 
radicali liberi, al di sopra del punto critico le reazioni radicaliche libere sono predominanti sulle 
reazioni ioniche e, dunque, una densità dell’acqua relativamente bassa in condizioni supercritiche 
favorisce tali reazioni [34]. Relativamente al ruolo di catalizzatore, è noto che, in condizioni 
supercritiche, il prodotto ionico dell’acqua è di due ordini di grandezza più elevato rispetto a quello 
a temperatura ambiente: l’acqua supercritica può fornire una concentrazione elevata di H+ e OH-, 
creando una condizione perfetta per le reazioni catalizzate da acidi o da basi [35].  

 

2.3.1 Meccanismi di reazione nella SCWG 
 

Di seguito verranno elencate le reazioni principali che avvengono durante la gassificazione della 
biomassa in acqua supercritica.  

La degradazione della materia organica nella gassificazione in acqua supercritica può essere 
schematizzata in accordo con la seguente Eq. (1): 

𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂 𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐 + 𝐻𝐻20 → 𝐻𝐻2 + 𝐶𝐶𝑂𝑂2 + 𝐶𝐶𝐶𝐶 + 𝐶𝐶𝐻𝐻4 + 𝑜𝑜𝑜𝑜ℎ𝑒𝑒𝑒𝑒 𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 
(1) 

 

Nei processi di reazione intermedi avvengono reazioni complesse, come l’idrolisi, il cracking e la 
polimerizzazione. È noto che la composizione della fase gas ottenuta dalla SCWG è fortemente 
influenza dalle reazioni di steam-reforming, water-gas shift e metanazione.  
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Le reazioni complessive di gassificazione della biomassa sono riportate nelle Eq. (2)-(6) che seguono 
[36]: 

𝐶𝐶𝐻𝐻𝑥𝑥𝑂𝑂𝑦𝑦 + (2 − 𝑦𝑦)𝐻𝐻2𝑂𝑂 → 𝐶𝐶𝑂𝑂2 + (2 − 𝑦𝑦 + 𝑥𝑥/2)𝐻𝐻2    
(2) 

 

𝐶𝐶𝐻𝐻𝑥𝑥𝑂𝑂𝑦𝑦 + (1 − 𝑦𝑦)𝐻𝐻2𝑂𝑂 → 𝐶𝐶𝐶𝐶 + (1 − 𝑦𝑦 + 𝑥𝑥/2)𝐻𝐻2  
(3) 

 

Water-gas shift: 

𝐶𝐶𝐶𝐶 + 𝐻𝐻2𝑂𝑂 → 𝐶𝐶𝑂𝑂2 + 𝐻𝐻2 
(4) 

Metanazione di CO2: 

𝐶𝐶𝑂𝑂2 + 4𝐻𝐻2 → 𝐶𝐶𝐻𝐻4 + 2𝐻𝐻2𝑂𝑂 
(5) 

Metanazione di CO: 

𝐶𝐶𝐶𝐶 + 3𝐻𝐻2 → 𝐶𝐶𝐻𝐻4 + 𝐻𝐻2𝑂𝑂 
(6) 

 

Secondo quando riportato nello studio [37], la biomassa si decompone rapidamente nei corrispondenti 
monomeri mediante reazioni di idrolisi ed è dunque possibile modellare il meccanismo di reazione 
basandosi su reforming/cracking dei monomeri intermedi in condizioni supercritiche. La reazione di 
steam reforming dei monomeri risulta essere fondamentale nel processo per la produzione di specie 
gassose come H2, CH4, CO, CO2, ma queste ultime possono anche derivare direttamente dal cracking 
idrotermico e pirolitico degli intermedi. La presenza di gruppi carbossili e carbonili negli intermedi 
derivanti dalla biomassa, per esempio, porta alla formazione di CO e CO2 mentre il CH4 si forma per 
la presenza di gruppi metilici. Le specie gassose prodotte possono interagire seguendo le reazioni di 
water-gas shift e metanazione. Alla fine, dalla possibile condensazione o polimerizzazione degli 
intermedi di reazione in composti più pesanti si ha la formazione del char.  

 

2.3.2 Parametri che regolano la SCWG 
 

Nello studio [38] sull’influenza dei parametri operativi (temperatura, pressione, concentrazione e 
tempo di residenza) sulla gassificazione della biomassa in acqua supercritica, dai risultati ottenuti, 
guardando alla resa a idrogeno e all’efficienza di gassificazione del carbonio (CGE), è stato 
evidenziato che: l’ordine in cui i fattori influenzano la resa a H2 è temperatura > pressione > 
concentrazione > tempo di residenza; mentre in termini di efficienza di gassificazione del carbonio, 
l’ordine in cui i parametri hanno maggiore influenza è pressione > temperatura > tempo di residenza 
> concentrazione.  

Secondo quanto riportato nello studio [39] in merito agli effetti della temperatura sull’equilibrio 
chimico, all’aumentare della temperatura da 673K a 1073K si verifica un incremento nella resa a H2 
e a CO2 e una diminuzione significativa della resa a CH4. Temperature elevate favoriscono la 
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produzione di H2, mentre la resa a CO è bassa e subisce dapprima un incremento per poi decrescere. 
Inoltre, raggiunta una temperatura di circa 923K e aumentandola ulteriormente, non si osservano 
cambiamenti significativi nella resa a H2 e il gas contiene principalmente H2 e CO2. Si conclude 
dunque che un incremento ulteriore di temperatura non è necessario per incrementare la produzione 
di H2.  

Gli effetti della pressione nella gassificazione in acqua supercritica risultano più complessi. 
L’aumento della pressione porta a un cambiamento nelle proprietà dell’acqua, aumentando densità, 
costante dielettrica statica e prodotto ionico. Di conseguenza, con un aumento di tale parametro, la 
velocità delle reazioni ioniche incrementa mentre la reazione radicalica libera è contenuta. Dal 
momento che l’idrolisi svolge un ruolo significativo nella SCWG, per cui devono essere presenti ioni 
H+ e OH-, con l’aumento della pressione aumenta il prodotto ionico e di conseguenza incrementa la 
velocità della reazione di idrolisi. Inoltre, a pressione elevata la reazione di water-gas shift è favorita 
mentre la velocità della reazione di decomposizione diminuisce. La resa a idrogeno, l’efficienza di 
gassificazione e la carbon efficiency sono funzioni non monotone con la pressione per valori vicini 
alla pressione critica ma aumentano lievemente passando da 25 MPa a 30 MPa. Infine, con 
l’incremento della pressione si ha un aumento nel valore del TOC non convertito e la formazione del 
liquido è favorita a pressioni elevate [40].  

In termini di concentrazione della biomassa in alimentazione, in letteratura è riportato che le proprietà 
di solvatazione dell’acqua supercritica migliorano a basse concentrazioni. Siccome l’acqua svolge il 
ruolo di mezzo di reazione ma anche di solvente e reagente per la produzione di H2, un elevato 
contenuto di acqua determina un incremento nella resa a H2 e a CO2 poiché le reazioni di idrolisi e 
water-gas shift sono favorite a basse concentrazioni. Inoltre, in tali condizioni di elevato contenuto di 
acqua e bassa densità dell’acqua supercritica, anche il cracking termico degli organici è favorito. 
L’efficienza della SCWG aumenta ulteriormente in presenza di eccesso di acqua grazie a una 
maggiore dissoluzione dei prodotti intermedi e degli idrocarburi aromatici policiclici. Al contrario, la 
reazione di metanazione è favorita quando si impiegano concentrazioni elevate in alimentazione 
mentre l’idrolisi della biomassa è cineticamente lenta, motivo per cui si registra una maggiore resa in 
CH4 ma una minore resa in H2 [41].  

Nello studio [42] in cui è analizzata la gassificazione del glucosio in acqua supercritica è riportato 
che il tempo di residenza non influenza significativamente la resa totale a gas e il TOC, mentre 
l’efficienza di gassificazione del carbonio aumenta all’aumentare del tempo di residenza. 

Lo studio [43] riporta l’effetto di catalizzatori metallici, quali Ru/Al2O3 e Ni/Si-Al2O3, nella 
gassificazione in acqua supercritica. I due catalizzatori sono impiegati al 5% in peso con la finalità di 
massimizzare la resa a H2. Conducendo il processo di SCWG a 550°C e 23 MPa con il 20% in peso 
di concentrazione dell’alimentazione, è stato studiato che Ni/Si-Al2O3, rispetto a Ru/Al2O3 e al 
processo non catalizzato, è più idoneo a incrementare le rese a H2, a CO2, a CH4 e a C2H6, con un 
rendimento massimo in corrispondenza del 5% in peso di catalizzatore. Inoltre, conducendo la SCWG 
in presenza di catalizzatore non è stata rilevata la formazione di CO per via dell’attivazione delle 
reazioni di water-gas shift e metanazione di CO, a vantaggio della produzione di H2 e CH4. Il Ru, 
seppure in maniera minore rispetto al Ni, svolge un’attività catalitica per la formazione di CH4 nelle 
reazioni di metanazione di CO2 e CO.  

 

2.3.3 Composti modello: glucosio, acido acetico 
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Glucosio 

Per via della complessità della biomassa, lo studio della gassificazione supercritica di composti 
modello in sostituzione della biomassa reale consente una maggiore comprensione dei meccanismi 
di reazione. Tra i composti modello, il glucosio è ampiamente studiato in quanto rappresenta un 
monomero dell’idrolisi di cellulosa, lignina, amido e altre sostanze [44].   

Nello studio [45] la gassificazione del glucosio, preso quale composto modello dei carboidrati, è stata 
condotta in un reattore batch con condizioni operative per la SCWG pari a 400°C e 25 MPa, variando 
il tempo di reazione e la concentrazione. In Figura 7 sono stati riportati i risultati ottenuti in termini 
di composizione del gas prodotto in funzione delle differenti concentrazioni di campione di glucosio 
e in funzione dei differenti tempi di reazione. Al variare della concentrazione del campione del 
10wt%, 20wt% e 30wt%, con un tempo di reazione di 30 minuti, la composizione del gas è risultata 
indipendente dalla concentrazione di glucosio dal momento che, guardando ai rapporti molari tra 
acqua e glucosio, l’acqua è presente in eccesso. Il gas prodotto è costituito principalmente da CO2. 
Dalla gassificazione in acqua supercritica del 30wt% di glucosio è stato studiato l’effetto di tempi di 
reazione differenti e pari a 10 min, 30 min e 60 min. 

 

 
Figura 7. Variazione della composizione del gas prodotto da (a) SCWG di glucosio per 30 min in funzione della concentrazione di 

glucosio, (b) SCWG del 30wt% di glucosio in funzione del tempo di reazione. Tratta da [45]. 

Nello studio [46] la gassificazione in acqua supercritica del glucosio è stata condotta in un reattore 
batch sia in assenza di catalizzatore sia impiegando Ru/Al2O3 come catalizzatore, miscelandolo nella 
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soluzione di glucosio. I risultati evidenziano che nella SCWG del glucosio catalizzata da Ru/Al2O3, 
la produzione di gas, espressa in g, aumenta significativamente: 0.48 g in assenza di catalizzatore e 
0.95 g (37.1 mol gas/kg di glucosio) in presenza di Ru/Al2O3. Si conclude quindi che il catalizzatore 
Ru/Al2O3 è selettivo verso la produzione di metano e idrogeno.  

 

Acido acetico  

Nel corso del processo di gassificazione in acqua supercritica delle acque reflue organiche, l’acido 
acetico è spesso individuato come uno dei composti refrattari più frequenti. In generale, le acque 
reflue industriali sono caratterizzate da un’elevata concentrazione di inquinanti e numerosi composti 
refrattari organici simili alla materia prima o ai prodotti intermedi generati nella SCWG, tra cui 
l’acido acetico, l’acido propionico, fenoli e chetoni. Pertanto, vi è interesse nello studio di tali 
composti termoresistenti, dal momento che la loro conversione generalmente rappresenta uno degli 
step fondamentali per il controllo della velocità di reazione e inoltre determina la composizione della 
fase gas prodotta. In particolare, l’acido acetico rappresenta il prodotto intermedio ottenuto a partire 
da glucosio e fruttosio in acqua supercritica [47].  

Nello studio [48] è stato analizzato il meccanismo di reazione di decomposizione dell’acido acetico 
in acqua supercritica, basato su un meccanismo di reazione radicalica. Nell’Eq. (7) che segue è 
riportato lo schema di reazione generale che interessa l’acido acetico, in cui si considera la scissione 
del legame COO-H:  

𝐶𝐶𝐻𝐻3𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶 → 𝐶𝐶𝐻𝐻4 + 𝐶𝐶𝑂𝑂2 
(7) 

 

Sulla base della composizione del gas prodotto, costituito dal 46% di CH4 e dal 51% di CO2, il 
meccanismo dominante è quello in cui si considera la scissione del legame O-H e la formazione di 
una quantità equimolare di CO2 e di CH4.    

Nello studio [47] è stata discussa la gassificazione in acqua supercritica dell’1wt% di acido acetico 
in un reattore a flusso tubolare, in condizioni di temperatura e pressione rispettivamente pari a 550°C 
e 25 MPa, sia in assenza di catalizzatore sia impiegando 0.1wt% di NaOH. Studiando l’effetto del 
tempo di residenza in assenza di catalizzatore, è riportato che la percentuale molare di H2 aumenta 
all’aumentare di tale fattore, mentre quella del metano tende a diminuire. In presenza di catalizzatore, 
invece, non è stato rilevato alcun effetto significativo nella variazione della composizione del gas a 
tempi di residenza più lunghi. Con l’impiego di NaOH quale catalizzatore, in generale, incrementa 
significativamente la percentuale molare di H2 prodotto, ma il contenuto di CH4 è leggermente 
inferiore rispetto al processo non catalizzato. In Figura 8 sono riassunti i risultati della SCWG 
dell’acido acetico in termini di resa in prodotti gassosi, quali H2, CO, CH4, CO2, C2 gas, sia in assenza 
sia in presenza di catalizzatore (NaOH). In particolare, si osserva che la resa totale in gas, espressa 
come ml gas/g feed, non subisce variazioni notevoli al variare del tempo di residenza. È evidente che 
l’impiego del catalizzatore incrementi fortemente la resa totale in gas. In particolare, in presenza di 
NaOH quale catalizzatore, la resa a H2 aumenta notevolmente, mentre lo stesso non accade per la resa 
a CH4 e CO2.  
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Figura 8. Resa in prodotti gassosi della SCWG dell’acido acetico (550°C, 25MPa). Tratta da [47]. 

 

 

2.4 Gassificazione in acqua subcritica (SbCWG) 
 

Tra i processi termochimici, la gassificazione idrotermale impiega acqua subcritica o supercritica 
come mezzo di reazione per la produzione di syngas ricco in H2 mediante l’idrolisi di composti 
organici complessi [49]. Sul diagramma di fase dell’acqua in Figura 6, il punto critico dell’acqua è 
individuato alla temperatura 𝑇𝑇𝐶𝐶 = 374°𝐶𝐶 e alla pressione 𝑃𝑃𝐶𝐶 = 22.1 𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀.  

L’acqua subcritica (SbCW) è definita nella regione individuata da un range di temperatura tra 100-
374°C e da una pressione superiore a 5-22MPa, condizioni per cui l’acqua si trova allo stato liquido. 
La costante dielettrica dell’acqua a temperature superiori ai 250°C diminuisce, mentre il prodotto 
ionico aumenta con la temperatura, il che rende l’acqua subcritica in grado di catalizzare, senza 
l’impiego di altri catalizzatori, reazioni chimiche come l’idrolisi e la degradazione [50]. 

Le proprietà dell’acqua subcritica variano al variare di temperatura e pressione. La costante ionica 
dell’acqua aumenta con l’aumentare della temperatura, passando da 10-14 mol2/kg2 a 25°C a un 
massimo di 10-11 mol2/kg2 a 300°C, mentre il pH varia da un valore pari a 7 a temperatura ambiente 
a 5.5 a 300°C. Al contrario, la costante dielettrica diminuisce, passando da 80 a 25°C fino a circa 2 a 
300°C. L’aumento della costante ionica, dovuto a una maggiore dissociazione dell’acqua in ioni H3O+ 
e OH-, favorisce i meccanismi di reazione ionici e l’idrolisi dei carboidrati della biomassa. La 
diminuzione della costante dielettrica, invece, aumenta la solubilità degli organici in acqua subcritica. 
Inoltre, gli ioni OH- reagiscono con le impurità saline e i metalli alcalini della biomassa con 
conseguente precipitazione delle impurità inorganiche [51].  

I meccanismi di reazione che interessano il processo di gassificazione idrotermale, sia subcritica sia 
supercritica, sono stati precedentemente descritti nel paragrafo di cui sopra.  
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2.4.1 Parametri che regolano la SbCWG 
 

Nello studio [52] è stato analizzato l’effetto della temperatura nella gassificazione in acqua subcritica. 
È stato osservato che, fissato il tempo di reazione, con l’incremento di temperatura aumenta 
significativamente l’efficienza della gassificazione. Una delle ragioni che spiegano l’influenza 
positiva della temperatura è che a temperature maggiori sono favorite le reazioni con velocità più 
elevate e le reazioni radicaliche libere, oltre all’importante cambiamento delle proprietà dell’acqua. 
Inoltre, essendo il reforming della biomassa una reazione endotermica, anche questa reazione è 
favorita a temperature maggiori. È riportato che, variando la temperatura da 300°C a 350°C, la 
frazione molare di H2 aumenta. 

In merito agli effetti del tempo di reazione, nello studio [53] i risultati ottenuti hanno evidenziato che 
condurre il processo a tempi di residenza più lunghi porta a un miglioramento nella resa in prodotti 
gassosi, mentre si riducono le rese in prodotto liquido e prodotto solido. Infatti, impiegando tempi 
più lunghi, si ha la possibilità di far avvenire più reazioni, in particolare le reazioni secondarie in cui 
molecole più pesanti sono convertite in prodotti gassosi. A 360°C, incrementando il tempo di reazione 
da 30 min a 90 min, è stato osservato un aumento della resa a H2 pari al 35.8% e un decremento nella 
resa a CO. La frazione di CO diminuisce gradualmente con il tempo di residenza, a conferma del fatto 
che è favorita la reazione di water-gas shift nella quale si consuma CO e si produce H2. I risultati 
riassunti in Figura 9 riportano gli effetti congiunti della variazione della temperatura e del tempo di 
residenza.  

 

 

Figura 9. Effetto della temperatura e del tempo di residenza sulla resa in prodotti gassosi. Tratta da [53]. 

 

Secondo quando riportato in letteratura, l’effetto della pressione nella gassificazione è minimo o 
influenza negativamente la resa [54].  

Nello studio [53] sull’effetto della concentrazione della biomassa inziale, rappresentata in questo caso 
da scarti alimentari, è stato osservato che l’incremento di tale fattore influenza negativamente la resa 
in gas del processo di gassificazione subcritica. I risultati dello studio sono riassunti in Figura 10. In 
dettaglio, la resa a H2 e CO2 diminuisce fortemente con l’aumentare della concentrazione, mentre 
aumenta invece la resa a CH4. Si conclude che concentrazioni di biomasse elevate, ossia bassi 
contenuti di acqua, influenzano negativamente la produzione di idrogeno dal momento che l’acqua 
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partecipa come reagente alle reazioni di steam reforming e water-gas shift. Inoltre, a bassa 
concentrazione di acqua, l’H2 e la CO2 sono maggiormente consumati nella reazione di metanazione, 
con conseguente aumento del CH4.  

 

 

Figura 10. Effetto della concentrazione in alimentazione sulla resa in gas. Tratta da [53]. 

 

In merito all’impiego di catalizzatori metallici nel processo e al loro effetto, lo studio [43] si concentra 
sull’utilizzo di Ru/Al2O3 e Ni/Si-Al2O3. Dal momento che la SbCWG è condotta a temperature 
relativamente basse, la resa in gas può essere disturbata dalla effettiva formazione di tar. Si rende 
quindi necessario diminuire la produzione di tar al fine di incrementare la resa in prodotti gassosi. 
Impiegando Ni, è possibile effettivamente scindere i legami O-H, C-H e C-C, decomponendo il tar, i 
composti a catena lunga e i composti ossigenati.  
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3 Materiali e metodi  
3.1 Materiali 
 

Il glucosio, l’acido acetico e il ciclopentanone, impiegati come reagenti nella fase sperimentale, e il 
catalizzatore 5% Ru/Al2O3 sono stati acquistati da Sigma-Aldrich. 

Le fasi acquose prodotte dal processo di carbonizzazione idrotermale di differenti tipologie di 
biomassa sono state gentilmente fornite da French Alternative Energies and Atomic Energy 
Commission (CEA) con sede in Francia. In Tabella 2 sono state riportate le specifiche, gentilmente 
fornite da CEA, relative ai campioni di acqua impiegati nel presente lavoro sperimentale, tra cui i 
differenti tipi di biomassa iniziale impiegata nell’HTC, le condizioni operative (reattore, temperatura, 
tempo, diluizione) alle quali è stato condotto il processo, la concentrazione di carbonio (COT-L, in 
g/L) e la concentrazione di azoto (TN-L, in g/L). 

 

Sample Resource Details Lot Reactor T 
(°C) 

Time 
(min) Dilution COT-L 

(g/L) 
TN-L 
(g/L) 

NIAGARA 31 MicroAlgae Scenedesmus UAL4 Parr 260 30 1:6 37.09 11.887 
NIAGARA 33 Sludge Sewage NDUSW Parr 250 30 1:54 4.21 1.268 

NIAGARA 38 LignoCellulosic Green Waste Déchets 
verts secs Parr 250 30 1:5 20.221 0.912 

NIAGARA 41 Sludge Industial 
Sludge ISW4 Parr 250 30 1:13 25.24 5.233 

NIAGARA 47 MicroAlgae Chlorella 
vulgaris CV1-mix Parr 200 30 1:5 32.62 4.338 

NIAGARA 52 MicroAlgae Chlorella 
vulgaris CV3-2 Parr 250 30 1:5 20.22 1.734 

NIAGARA 53 MicroAlgae Scenedesmus UAL2 Parr 250 30 1:5 26.59 9.118 

NIAGARA 54 MicroAlgae Chlorella 
vulgaris CV1-mix Parr 300 30 1:5 23.176 7.23 

NIAGARA 55 MicroAlgae Chlorella 
vulgaris CV1-mix Parr 260 30 1:5 19.83 5.942 

NIAGARA 56 MicroAlgae Chlorella 
vulgaris CV1-mix Parr 250 30 1:5 19.9 5.621 

Tabella 2. Specifiche sulle acque provenienti da HTC fornite da CEA. (Lot: UAL = Univ Almeria; NDUSW= Non Digested Urban 
Sludge; ISW4 = Industrial sludge from the soda industry; CV = Chlorella vulgaris). 

 

3.2 Apparato sperimentale e metodologia 
 

I reattori impiegati per condurre le reazioni di gassificazione delle acque provenienti dal processo di 
carbonizzazione idrotermale sono reattori batch costituiti da un tubo in acciaio inox 316, fornito di 
una valvola all’estremità superiore e sigillato sul fondo. I reattori hanno un volume totale di 24 mL e 
sono adatti a sostenere pressioni e temperature elevate. L’elio è stato impiegato quale gas inerte nei 
reattori, nei quali è stato caricato mediante la valvola di testa. In fase preliminare, dopo aver 
alimentato il campione nei reattori, per ogni esperimento è stata effettuata una prova di tenuta, 
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mantenendo ciascun reattore in pressione con He per 10 min, al fine di garantire un corretto 
funzionamento del sistema. Sono stati poi effettuati tre cicli di spurgo con He al fine di rendere inerte 
l’ambiente di reazione. Successivamente, il gas è stato caricato fino a raggiungere una pressione 
iniziale di 0.2 MPa. Per poter raggiungere la temperatura di reazione desiderata, in seguito i reattori 
sono stati immersi in un bagno di sabbia fluidizzato dotato di una camicia riscaldante elettrica di tipo 
FTBL-12. Per impostare la temperatura al valore desiderato e per monitorarne la stabilità, il bagno di 
sabbia fluidizzato è stato equipaggiato con un controllore di temperatura e con un sistema di controllo 
dotato di termocoppia. Trascorso il tempo di reazione, i reattori sono stati sottoposti a un rapido 
quenching immergendoli in acqua a temperatura ambiente. 

La fase gassosa prodotta è stata raccolta attraverso la valvola di testa del reattore, impiegando una 
siringa a tenuta di gas, per poi essere analizzata al Micro GC. 

La fase liquida prodotta è stata raccolta, filtrata e analizzata tramite TOC, HPLC, GC-MS, IC. 

 

3.3 Tecniche analitiche 
 

In questo paragrafo, saranno di seguito descritte le tecniche di analisi impiegate in fase sperimentale 
Tali tecniche analitiche hanno consentito uno studio qualitativo e quantitativo dei campioni e la 
successiva valutazione delle prestazioni del processo di gassificazione tramite la stima dei parametri 
di interesse.  

 

3.3.1 Analisi della fase gassosa tramite Micro GC 
 

La fase gassosa prodotta è stata analizzata mediante gascromatografia al fine di determinare la 
composizione del campione di gas, impiegando un sistema Micro GC (SRA Instruments), 
equipaggiato con due colonne cromatografiche dalle differenti caratteristiche. 

Una colonna Mol Sieve 5A PLOT, con una temperatura di ignizione pari a 100°C, una temperatura in 
colonna pari a 85°C e una pressione in testa di 28 psi, è adoperata per la separazione di He, H2, O2, 
N2, CH4 e CO, con argon come gas di trasporto.  

Una seconda colonna PoraPLOT U, con una temperatura di ignizione di 90°C, una temperatura in 
colonna di 80°C e una pressione in testa di 30 psi, è impiegata per la separazione di CO2, C2H4, C2H6, 
C2H2, C3H8, C4H10 e H2O, con elio come gas di trasporto.  

In uscita dalle colonne sono stati impiegati rivelatori a conducibilità termica (TCD) per rilevare e 
specificare le differenti sostanze. I risultati rilevati sono registrati sotto forma di cromatogramma e 
dai picchi è possibile identificare nel campione sottoposto ad analisi il tipo di composto presente in 
base al tempo di ritenzione mentre la sua concentrazione è valutata considerando l’area del picco 
corrispondente.  

Per ogni fase gassosa da analizzare, in fase preliminare il lavaggio della linea del gas è stato effettuato 
inviando il campione di gas per due cicli di analisi con l’obiettivo di garantire una maggiore 
accuratezza dei risultati, minimizzando eventuali errori dovuti alla presenza di composti residui o 
altre interferenze.  
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I valori ottenuti sono stati ricavati eseguendo una media dei risultati di tre cicli di analisi indipendenti 
e per ciascun campione è stata calcolata la quantità molare e la composizione dei gas prodotti. Per 
tenere conto di eventuali infiltrazioni di aria, alla composizione ottenuta sono state sottratte le quote 
di N2 e di O2 e i risultati per ciascun componente sono stati normalizzati.   

 

3.3.2 Analisi della fase liquida tramite analizzatore TOC 
 

Al fine di determinare il Carbonio Totale (Total Carbon, TC) presente in fase liquida, sia 
l’alimentazione sia il liquido prodotto dai test di gassificazione sono stati analizzati tramite 
l’analizzatore TOC-VCSH (Shimadzu). 

L’apparecchiatura combina l’ossidazione catalitica a 680°C e il metodo NDIR (Non-Dispersive 
Infrared). L’analisi del TC si basa sulla misurazione della quantità di CO2 generata dal processo di 
ossidazione ad alta temperatura del carbonio contenuto e l’anidride carbonica prodotta è misurata 
mediante lo spettrofotometro non-dispersivo a infrarossi (NDIR). Si ricava in questo modo il valore 
di concentrazione di carbonio totale, espresso in mg/L, presente nel campione. 

  

3.3.3 Analisi della fase liquida tramite HPLC  
 

L’alimentazione ai reattori e i prodotti liquidi ottenuti sono stati analizzati tramite analisi HPLC (High 
Performance Liquid Cromatography) al fine di quantificare i componenti presenti in fase liquida. A 
tale scopo, è stato impiegato il sistema Prominence HPLC (Shimadzu), con una colonna Rezex ROA-
Organic Acid H+ (8%) riscaldata a una temperatura pari a 50°C. Nell’analisi una soluzione acquosa 
di H2SO4 5 mM è stata impiegata come fase mobile liquida con una portata pari a 0.7 mL/min. Per 
ciascun campione sottoposto ad analisi, il volume di ignizione è stato pari a 10μL.  

Il sistema è equipaggiato con un rivelatore a matrice di diodi (PDA, Photodiode Array Detector) che 
è in grado di misurare uno spetto UV continuo.  

Inoltre, l’apparecchiatura presenta un rivelatore a indice di rifrazione (RID, Refractive Index 
Detector) per identificare e quantificare i componenti presenti in fase liquida, basandosi sul loro 
differente indice di rifrazione rispetto alla fase mobile.  

L’analisi restituisce in risposta un cromatogramma in cui è rappresentata l’intensità del segnale 
registrato dal rivelatore in funzione del tempo di ritenzione. Per ciascun picco identificato nel 
cromatogramma, sulla base del differente tempo di ritenzione è possibile identificare il tipo di 
componente presente nel liquido e dall’area sottesa alla curva è possibile conoscere la sua 
concentrazione nel campione analizzato.  

 

3.3.4 Analisi della fase liquida tramite GC-MS 
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La fase liquida è stata analizzata ricorrendo ad analisi GC-MS (Gascromatografia-Spettrometria di 
Massa), una tecnica analitica che consente di identificare e di quantificare con elevata accuratezza i 
composti presenti nei campioni sottoposti ad analisi.  

A tale scopo, per le analisi GC-MS dei campioni è stata impiegata un’apparecchiatura composta da 
un gascromatografo GC Agilent 7890A, dotato di auto-campionatore per l’iniezione di campioni, 
abbinato a uno spettrometro di massa Agilent 5975C. Il sistema è equipaggiato con una colonna GC 
di tipo DB-WAX Ultra Inert. Per ciascun campione analizzato, il volume di iniezione è stato pari a 1 
μL.  

Le prestazioni elevate di tale tecnica analitica risiedono nell’unione della gascromatografia, attraverso 
cui si separano i differenti componenti del campione analizzato, e l’impiego dello spettrometro di 
massa come rivelatore in grado di identificare il tipo di composto presente.  

L’analisi GC-MS restituisce un cromatogramma in risposta, in cui i picchi risultanti a differenti tempi 
sono rappresentativi di un composto rilevato all’interno del campione mentre l’altezza di tali picchi 
ne indica la concentrazione relativa.  

 

3.3.5 Analisi della fase liquida tramite IC 
 

La fase liquida è stata analizzata mediante Cromatografica Ionica (IC), una tecnica analitica che 
consente di separare e quantificare gli ioni che sono presenti in soluzione acquosa. A tale scopo, i 
campioni sono stati analizzati impiegando un sistema Thermo Scientific Dionex Inuvion IC con 
rivelatore di conducibilità e funzionalità di soppressione elettrolitica.  

Il sistema è equipaggiato con una colonna IC Dionex IonPac AS11-HC-4μm con idrossido di 
potassio (KOH) 30 mM come eluente con una portata di 1.5 mL/min e una temperatura di colonna 
pari a 30°C, impiegata per la separazione degli anioni. 

Per ogni campione analizzato, il volume di iniezione è stato pari a 10μL. 

Lo strumento restituisce un cromatogramma in risposta in cui i picchi che compaiono a differenti 
tempi di ritenzione identificano uno specifico ione. Dall’area del picco, mediante integrazione, è 
possibile quantificare la concentrazione di ogni ione presente in soluzione.  

 

 

3.3.6 Valutazione delle prestazioni 
 

Per valutare le prestazioni degli esperimenti di gassificazione condotti nel presente lavoro sono stati 
valutati vari indicatori, che verranno di seguito discussi.  

Conversione (%): 

Il grado di conversione dei reagenti alimentati ai reattori di gassificazione è stato calcolato secondo 
l’Eq. (8): 
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𝑋𝑋 (%) =
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝐼𝐼𝐼𝐼 − 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂𝑂

𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝐼𝐼𝐼𝐼
∙ 100 

(8) 
 

Carbon to Gas (%): 

La Carbon to Gas rappresenta la conversione del carbonio inizialmente contenuto nell’alimentazione 
nella fase gassosa prodotta. Tale parametro è stato definito come il rapporto tra le moli di carbonio 
finali presenti nel gas prodotto e le moli di carbonio iniziali presenti in alimentazione, in accordo con 
l’Eq. (9): 

𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶 (%) =
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝐶𝐶𝑔𝑔𝑔𝑔𝑔𝑔

𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝑖𝑖𝑖𝑖𝐶𝐶𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓
∙ 100 

(9) 
 

Produttività di H2 (mmolH2/gC): 

La produttività di H2 rappresenta il rapporto tra le moli di H2 prodotte e i grammi di carbonio 
iniziali presenti in alimentazione, secondo l’Eq. (10): 

𝜂𝜂𝐻𝐻2 =
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝐻𝐻2
𝑔𝑔𝑖𝑖𝑖𝑖𝐶𝐶𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓

 

(10) 
 

Rimozione di TOC (%): 

La rimozione di TOC è stata calcolata in accordo con l’Eq. (11), in cui i termini TOCin e TOCfin 

rispettivamente indicano il carbonio organico totale iniziale presente in alimentazione e quello finale 
presente nella fase acquosa prodotta.  

𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅 (%) =
𝑇𝑇𝑇𝑇𝐶𝐶𝑖𝑖𝑖𝑖 − 𝑇𝑇𝑇𝑇𝐶𝐶𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓

𝑇𝑇𝑇𝑇𝐶𝐶𝑖𝑖𝑖𝑖
∙ 100 

(11) 
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4 Test di gassificazione in acqua supercritica  
 

Nel seguente capitolo si affronta la prima fase sperimentale del presente lavoro di tesi.  

In questa prima sezione sperimentale sono stati effettuati test di gassificazione in acqua supercritica 
con l’obiettivo di studiare una potenziale valorizzazione delle acque reali ottenute dal processo di 
carbonizzazione idrotermale di biomasse di varia natura. In dettaglio, il presente capitolo si articola 
in due sezioni: una prima parte è dedicata allo studio del comportamento di composti modello nel 
processo di gassificazione in acqua supercritica; una seconda parte è invece dedicata allo studio della 
SCWG di fasi acquose derivanti dall’HTC di differenti biomasse.  

 

4.1 Composti modello: glucosio, acido acetico, ciclopentanone 
 

In una prima fase sperimentale del processo di gassificazione in acqua supercritica, in seguito a ricerca 
in letteratura, è stato studiato il comportamento di alcuni composti modello impiegando in 
alimentazione ai reattori le seguenti soluzioni acquose: 10wt% glucosio, 1wt% acido acetico, 0.5wt% 
ciclopentanone.  

L’obiettivo dei test è stato valutare il comportamento di composti e intermedi tipici della 
gassificazione di biomasse, permettendo di comprendere in fase preliminare alcuni aspetti del 
processo e dell’attività catalitica, osservando i risultati in termini di composizione delle fasi gassose 
prodotte e i dati ottenuti in merito ai parametri adottati per la valutazione delle prestazioni.  

Per ciascun composto sono stati alimentati 3.77 mL di soluzione acquosa e le reazioni di 
gassificazione in acqua supercritica sono state condotte a una temperatura pari a 400°C, una pressione 
pari a 24.5 MPa e per un tempo di reazione di 30 min. Le prove sono state realizzate sia in assenza di 
catalizzatore sia impiegando 20 mg di catalizzatore Ru/Al2O3, che è stato aggiunto in miscela al feed 
direttamente nei reattori. Per ogni soluzione sono state effettuate due prove nelle medesime condizioni 
operative, per garantire la riproducibilità dei test, ed è stata eseguita la media dei risultati ottenuti.  

 

 4.1.1 Risultati sperimentali  
 

Analisi della fase gassosa prodotta  

L’elaborazione dei risultati è stata svolta con l’obiettivo di confrontare le variazioni osservate nei test 
catalitici rispetto a quanto ottenuto nei test non catalitici.  

Per ciascun campione sono stati riportati in Figura 11, Figura 12 e Figura 13 i risultati di Carbon to 
Gas, produttività di H2 e composizione della fase gassosa prodotta nelle prove condotte sia in assenza 
sia in presenza di catalizzatore.  
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a)  b)  

Figura 11. Risultati della SCWG catalitica (20 mg Ru/Al2O3) e non catalitica con 10wt% di glucosio a 400°C, 24.5 MPa, per 30 min 
in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

a)  b)  

Figura 12. Risultati della SCWG catalitica (20 mg Ru/Al2O3) e non catalitica con 1wt% di acido acetico a 400°C, 24.5 MPa, per 30 
min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

a)  b)  

Figura 13. Risultati della SCWG catalitica (20 mg Ru/Al2O3) e non catalitica con 0.5wt% di ciclopentanone a 400°C, 24.5 MPa, per 
30 min in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 
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Il confronto tra i risultati dei test catalitici e non catalitici ha evidenziato come il catalizzatore 
Ru/Al2O3 impiegato sia attivo nelle reazioni di gassificazione in acqua supercritica, dal momento che 
sono aumentate notevolmente sia la produttività di H2 sia la Carbon to Gas. Per un confronto più 
accurato dei valori ottenuti nelle diverse prove, i risultati sono stati riportati in Tabella 3. 

 

 Produttività H2 (mmolH2/gC) Carbon to Gas (%) 
Test Non 

catalitico 
Catalitico Non catalitico Catalitico 

10 wt% glucosio 0.58 ± 0.03 5.85 ± 0.60 11.57 ± 0.15 21.10 ± 3.36 
1wt% acido acetico  7.44 ± 1.63 54.82 ± 4.37 6.56 ± 1.17 93.94 ± 4.19 
0.5wt% ciclopentanone 17.32 ± 1.85 54.26 ± 0.56 26.45 ± 5.24 88.75 ± 8.74 
Tabella 3. Produttività di H2 e Carbon to Gas della SCWG catalitica e non catalitica dei composti modello a 400°C, 24.5 MPa, per 

30 min. 

 

È stato possibile osservare come in presenza di catalizzatore la produttività di H2 sia maggiore rispetto 
ai valori ottenuti nelle prove non catalitiche e sia pari a 5.85 mmolH2/gC per i test con il glucosio, 
54.82 mmolH2/gC per quelli con l’acido acetico e 54.26 mmolH2/gC per quelli con il ciclopentanone. 
Tali risultati hanno confermato dunque l’importante ruolo svolto dal catalizzatore verso una maggiore 
produzione di idrogeno. L’impiego del catalizzatore, inoltre, ha migliorato le prestazioni anche in 
termini di Carbon to Gas, con valori di questa pari a 21.10% per il glucosio, 93.94% per l’acido 
acetico e 88.75% per il ciclopentanone. Effettuando il confronto con i risultati raccolti nelle prove 
non catalitiche, è stato evidenziato come il catalizzatore abbia favorito le reazioni di gassificazione e 
la conversione del carbonio organico in prodotti gassosi.  

In Tabella 4 è stata riportata la composizione delle fasi gassose prodotte nelle prove catalitiche e non 
catalitiche di gassificazione con composti modello.  

 

Composizione della fase gassosa (%) 
Test  10wt% glucosio  1wt% acido acetico 0.5wt% ciclopentanone 
 Non catalitico Catalitico Non catalitico Catalitico Non catalitico Catalitico 

H2 5.87 ± 0.38 25.78 ± 1.10 57.72 ± 0.94 41.16 ± 1.70 44.60 ± 2.31 42.50 ± 2.15 
CH4 2.55 ± 0.15 7.80 ± 1.17 4.48 ± 0.17 18.14 ± 0.06 9.13 ± 1.32 19.54 ± 1.13 
CO2 67.55 ± 0.97 60.30 ± 3.13 37.31 ± 0.61 40.65 ± 1.63 45.75 ± 0.96 37.85 ± 1.00 
CO 22.21 ± 1.05 4.23 ± 0.84 0 0 0 0 
C2H4 0.44 ± 0.03 0.21 ± 0.05 0.11 ± 0.04 0 0.09 ± 0.01 0 
C2H6 0.66 ± 0.06 0.91 ± 0.02 0.38 ± 0.12 0.05 ± 0.01 0.43 ± 0.04 0.11 ± 0.03 
C3H8 0.72 ± 0.07 0.77 ± 0.02 0 0 0 0 

Tabella 4. Composizione della fase gassosa prodotta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 30 min) catalitica e non catalitica di composti 
modello. 

Nelle prove non catalitiche con glucosio è stata osservata una ridotta presenza di H2 (5.87%) e di CH4 
(2.55%), ma un’elevata quantità di CO2 (67.55%) e una percentuale di CO non trascurabile (22.21%), 
la restante parte è rappresentata da C2H4, C2H6 e C3H8. La composizione del gas prodotto è cambiata 
notevolmente in presenza di catalizzatore, con un aumento significativo di H2 (25.78%) e un lieve 
incremento di CH4 (7.80%), una percentuale di CO notevolmente inferiore (4.23%) e una leggera 
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diminuzione di CO2 (60.30%). Le variazioni registrate nella composizione della fase gassosa hanno 
confermato che il catalizzatore Ru/Al2O3 favorisce le reazioni di gassificazione verso la formazione 
di idrogeno e metano.  

Nelle prove di gassificazione in acqua supercritica con acido acetico la fase gassosa è 
prevalentemente composta da metano, idrogeno e anidride carbonica, in percentuale differente a 
seconda che i test siano stati condotti con catalizzatore o meno. In presenza di catalizzatore, è stata 
registrata una diminuzione della percentuale di H2 a un valore di 41.16% rispetto al 57.72% ottenuto 
nelle prove non catalitiche. La quantità di metano presente nel gas prodotto, invece, aumenta 
significativamente nei test catalitici e risulta pari al 18.14%, mentre in assenza di catalizzatore essa è 
pari al 4.48%. Infine, con la presenza di Ru/Al2O3 aumenta lievemente la percentuale di CO2, il cui 
valore risulta pari a 40.65% mentre in assenza di catalizzatore esso è pari a 37.31%.  I risultati ottenuti 
hanno evidenziato come l’acido acetico si decomponga in acqua supercritica a formare metano e 
anidride carbonica.  

La variazione della composizione della fase gassosa prodotta dalla gassificazione con ciclopentanone 
in acqua supercritica ha mostrato come impiegando il catalizzatore aumenti la percentuale di metano 
nella fase gas, il cui valore risulta pari al 19.54%, mentre nelle prove non catalitiche è pari al 9.13%. 
La presenza di H2 in fase gas non cambia notevolmente ma diminuisce debolmente con il 
catalizzatore, passando dal 44.60% in assenza di quest’ultimo al 42.50% nelle prove catalitiche. 
Inoltre, la percentuale di anidride carbonica diminuisce, con un valore pari al 37.85% impiegando il 
catalizzatore, rispetto al 45.75% in assenza di esso.  

 

Analisi della fase liquida prodotta 

Le analisi HPLC dei prodotti liquidi ottenuti nei test catalitici e non catalitici di gassificazione in 
acqua supercritica dei composti modello hanno permesso di riconoscere i composti che caratterizzano 
la fase acquosa prodotta e la loro concentrazione.  

In Figura 14 sono stati riportati i cromatogrammi RID delle fasi acquose prodotte dai test non catalitici 
e catalitici con il glucosio. I picchi di principale interesse sono stati individuati a tempi di ritenzione 
corrispondenti all’acido acetico e all’acido propionico.  

a) 

 
 

b) 

 

Figura 14. Cromatogramma RID dell’analisi HPLC della fase acquosa prodotta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 30 min) con 
glucosio: a) non catalitica, b) catalitica. 
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Dalle analisi HPLC è stato inoltre possibile valutare il grado di conversione dell’acido acetico e del 
ciclopentanone nei test di gassificazione e i risultati sono stati riassunti in  Tabella 5. 

 

 Conversione (%) 
 Test con acido acetico 
 Non catalitico Catalitico 

Acido acetico 8.99 ± 1.5 90.4 ± 0.4 
 Test con ciclopentanone 
 Non catalitico Catalitico 

Ciclopentanone 34.2 ± 1.6 80.5 ± 5.5 
Tabella 5. Grado di conversione dell’acido acetico e del ciclopentanone nei test catalitici e non catalitici di SCWG (400°C, 24.5 

MPa, 30 min). 

 

In particolare, la conversione dell’acido acetico aumenta notevolmente in presenza di catalizzatore, 
assumendo un valore pari al 90.4%. In assenza di catalizzatore, invece, la conversione dell’acido 
acetico è ridotta, pari a circa il 9%.  

L’aumento del grado di conversione con l’impiego di catalizzatore Ru/Al2O3 è stato osservato anche 
nel caso del ciclopentanone, la cui conversione in assenza di catalizzatore è pari a 34.2% mentre nei 
test catalitici ha un valore pari a 80.5%.  

I risultati dunque confermano una significativa attività catalitica del catalizzatore Ru/Al2O3 nelle 
reazioni che interessano il processo di gassificazione in condizioni di acqua supercritica.  

 

4.2 Test di SCWG di acque da HTC di biomassa 
 

Nel corso della successiva fase sperimentale, le fasi acquose prodotte dal processo di carbonizzazione 
idrotermale di biomassa avente differente origine, quale biomassa lignocellulosica, microalghe e 
fanghi di depurazione, sono state impiegate come alimentazione ai reattori di gassificazione in acqua 
supercritica (SCWG).  

In particolare, sono state impiegate dieci differenti fasi acquose originate dall’ HTC di biomasse dalla 
differente provenienza con lo scopo di studiarne il comportamento in acqua supercritica e valutare 
una loro possibile valorizzazione attraverso la produzione di syngas.  

Tutte le reazioni di SCWG sono state condotte a una temperatura pari a 400°C, a una pressione di 
24.5 MPa e per un tempo di reazione pari a 60 min. A ciascun reattore è stato alimentato un volume 
di feed pari a 3.77 mL. I test di gassificazione sono stati effettuati sia in assenza di catalizzatore sia 
impiegando una quantità di catalizzatore Ru/Al2O3 pari a 20 mg. Inoltre, ogni esperimento in cui è 
stata impiegata una specifica fase acquosa è stato replicato ed è stata considerata una media dei 
risultati raccolti dalle differenti analisi effettuate.  

Le correnti acquose reali sono state diluite secondo differenti rapporti di diluizione, riassunti in 
Tabella 6, in modo da garantire una corretta concentrazione di carbonio organico nella soluzione in 
alimentazione. Per chiarezza nella trattazione, nella medesima tabella sono state riportate inoltre le 
differenti biomasse di origine da cui sono state ottenute le acque reali mediante HTC.  
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Feed Origine Dettagli Diluizione 

NIAGARA 31 MicroAlgae Scenedesmus 1:9 
NIAGARA 33 Sludge Sewage 1:2 
NIAGARA 38 LignoCellulosic Green Waste 1:12 
NIAGARA 41 Sludge Industial Sludge 1:15 
NIAGARA 47 MicroAlgae Chlorella vulgaris 1:18 
NIAGARA 52 MicroAlgae Chlorella vulgaris 1:12 
NIAGARA 53 MicroAlgae Scenedesmus 1:18 
NIAGARA 54 MicroAlgae Chlorella vulgaris 1:18 
NIAGARA 55 MicroAlgae Chlorella vulgaris 1:18 
NIAGARA 56 MicroAlgae Chlorella vulgaris 1:18 

Tabella 6. Specifiche delle correnti acquose da HTC e diluizione del feed. 

 

4.2.1 Caratterizzazione delle acque da HTC 
 

Prima di impiegare i campioni acquosi come alimentazione ai reattori di gassificazione, è stata 
eseguita una caratterizzazione delle acque reali al fine di poterne determinare le caratteristiche e la 
composizione di partenza. Di seguito verranno illustrati i risultati ottenuti dalle varie analisi che sono 
state eseguite.  

Nello studio [55] la fase acquosa derivante dalla carbonizzazione idrotermale di fanghi di depurazione 
provenienti da un impianto di trattamento delle acque reflue è stata sottoposta a gassificazione in 
acqua supercritica (SCWG). Dal momento che essa presenta una concentrazione significativa di 
organici ed elevati valori di Domanda Chimica di Ossigeno (COD, Chemical Oxygen Demand) e 
TOC (Total Organic Carbon), tale corrente acquosa, originata da HTC, è stata convertita in syngas 
ricco in H2 mediante il processo di SCWG. Gli effetti derivanti dalla combinazione del processo di 
carbonizzazione idrotermale seguito da gassificazione in acqua supercritica sono stati studiati per 
differenti temperature di HTC (200-260°) e di SCWG (400-450°C). La caratterizzazione della fase 
acquosa derivante da HTC ha riguardato l’analisi di COD, tramite metodo al bicromato, e di TOC, 
mediante analizzatore TOC, e la determinazione dell’azoto totale (TN, Total Nitrogen), impiegando 
il metodo spettrofotometrico UV, e dell’ammoniaca totale (NH4

+-N), tramite IC. I risultati ottenuti 
sono stati riportati in Figura 15, in cui è possibile rilevare che la corrente acquosa da HTC presenta 
un contenuto elevato di COD e di TOC e che questo diminuisce debolmente all’aumentare della 
temperatura di carbonizzazione. Inoltre, nello studio è stato riportato che incrementando la 
temperatura di HTC diminuisce il contenuto di azoto (TN), derivante dalle proteine, mentre aumenta 
il contenuto di ammoniaca totale (NH4

+-N). Tali andamenti registrati sono stati spiegati con la 
polimerizzazione di composti contenenti azoto che risulta in una diminuzione del TN e con l’idrolisi 
dell’azoto inorganico e dell’azoto proteico che comporta un aumento dell’ammoniaca totale nella 
corrente acquosa.  
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Figura 15. Analisi della fase acquosa proveniente da HTC di fanghi di depurazione: a) COD e TOC, b) TN e NH4+-N. Tratta da 

[55].  

 

4.2.1.1 Analisi TOC 
 

L’analisi TOC è stata finalizzata all’individuazione del contenuto di carbonio organico totale presente 
nelle correnti acquose.  

I campioni acquosi di feed sono stati ulteriormente diluiti secondo un rapporto di diluizione 1:10 per 
garantire una concentrazione di carbonio organico tale da poter effettuare le analisi, dal momento che 
lo strumento impiegato presenta una capacità massima di misurazione della concentrazione del 
carbonio pari a 2000 mg/L.  

I valori di concentrazione di carbonio totale organico, espressi in g/L, raccolti dalle analisi sono stati 
riportati in Tabella 7. 

 

Feed Diluizione TOC (g/L) 

NIAGARA 31 1:90 34.8 
NIAGARA 33 1:20 4.22 
NIAGARA 38 1:120 20.47 
NIAGARA 41 1:150 26.17 
NIAGARA 47 1:180 31.70 
NIAGARA 52 1:120 22.78 
NIAGARA 53 1:180 27.02 
NIAGARA 54 1:180 22.04 
NIAGARA 55 1:180 30.30 
NIAGARA 56 1:180 24.44 
Tabella 7. Carbonio totale organico (TOC) dei feed di acque reali originate da HTC. 

 

4.2.1.2 Analisi HPLC 
 

L’analisi HPLC ha consentito di individuare i principali composti presenti nel feed e la loro 
concentrazione. Per ogni campione la durata dell’analisi è stata pari a 100 min. 
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In Tabella 8 sono stati raccolti i dati relativi alle concentrazioni dei singoli composti identificati nei 
vari feed di acque reali rilevati tramite le analisi HPLC.  

 

 Concentrazione (ppm) 
Feed Glicerolo Acido acetico Acido propionico 
NIAGARA 31 155 146 669 
NIAGARA 33 30 320 464 
NIAGARA 38 27 540 72 
NIAGARA 41 22 202 448 
NIAGARA 47 115 201 139 
NIAGARA 52 297 479 122 
NIAGARA 53 93 79 372 
NIAGARA 54 215 240 293 
NIAGARA 55 185 227 339 
NIAGARA 56 176 216 334 

Tabella 8. Concentrazione di glicerolo, acido acetico e acido propionico nei feed di acque reali originate da HTC. 

 

Di seguito, in Figura 16 sono stati riportati i cromatogrammi RID derivanti dall’analisi di tre correnti 
acquose originate da tre differenti biomasse: la NIAGARA 38 è stata prodotta a partire da biomassa 
lignocellulosica, la NIAGARA 53 è stata ottenuta da microalghe Scenedesmus, e la NIAGARA 41 è 
stata generata a partire da fanghi di depurazione industriali.  
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b) 

c) 

Figura 16. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di: a) NIAGARA 38 da HTC di biomassa lignocellulosica; b) 
NIAGARA 53 da HTC di microalghe Scenedesmus; c) NIAGARA 41 da HTC di fanghi di depurazione industriali. 

 

Nei cromatogrammi RID sono stati identificati, sulla base del differente tempo di ritenzione, i picchi 
principali corrispondenti alla presenza nel feed di glicerolo, acido acetico e acido propionico. È stato 
possibile notare come i picchi che presentano un’area più elevata si concentrino nei primi 30 minuti 
di analisi cromatografica. 

Dal confronto dei tre cromatogrammi è stato osservato come le diverse correnti acquose provenienti 
da tre differenti tipologie di biomassa differiscano nella composizione. Basti notare, per esempio, 
come per la NIAGARA 38 il contenuto di acido acetico sia maggiore e l’acido propionico sia presente 
in quantità minore, mentre per la NIAGARA 53 e per la NIAGARA 41 il contenuto di acido propionico 
è notevolmente superiore rispetto a quello dell’acido acetico.   

 

4.2.1.3 Analisi GC-MS 
 

I campioni diluiti che rappresentano il feed delle reazioni di gassificazione in SCW sono stati 
analizzati tramite analisi GC-MS.  
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I cromatogrammi ottenuti con tale tecnica analitica hanno confermato la validità dei risultati generati 
tramite analisi HPLC e la presenza dei composti individuati in fase acquosa con le precedenti analisi. 
Inoltre, mediante GC-MS è stato possibile individuare una vasta gamma di composti che 
caratterizzano le acque e che non sono rilevabili tramite analisi HPLC.  

In Figura 17 è stato riportato il cromatogramma risultante dall’analisi GC-MS del campione di 
NIAGARA 38 impiegato come feed nei test. La presenza di acido acetico e acido propionico nel 
campione, così come rilevato precedentemente tramite analisi HPLC, è stata confermata. In 
particolare, il picco relativo all’acido acetico risulta avere maggiore rilievo. Dall’analisi è stato inoltre 
possibile individuare la presenza di altri composti, tra cui composti fenolici, composti organici 
eterociclici e composti chetonici.  

 

 

Figura 17. Cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS del feed NIAGARA 38. 

 

4.2.1.4 Analisi IC 
 

I campioni di feed alimentati ai reattori di gassificazione sono stati analizzati tramite IC al fine di 
individuare le specie inorganiche presenti e misurarne la concentrazione in soluzione acquosa.  

In Figura 18 è stato riportato il cromatogramma dell’analisi IC ottenuto analizzando il campione di 
NIAGARA 38 diluito 1:12 con acqua distillata prima di essere alimentato al processo di SCWG.  
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Figura 18. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC del feed NIAGARA 38. 

 

In particolare, nel feed costituito da NIAGARA 38 sono stati individuati i seguenti composti inorganici 
e sono state misurate le relative concentrazioni: cloruri in concentrazione pari a 19 ppm, nitriti in 
concentrazione pari a 28 ppm e solfati in concentrazione pari a 15 ppm.  

In generale, la presenza di specie inorganiche in soluzione rappresenta un aspetto importante del 
processo, dal momento che tali composti, in particolare i fosfati, si ritiene siano responsabili del 
processo di disattivazione del catalizzatore impiegato nelle reazioni.  

 

4.2.2 Risultati sperimentali 
 

La fase gassosa e la fase liquida prodotte in ciascun test di gassificazione in acqua supercritica di 
acque reali provenienti dall’HTC di biomasse sono state sottoposte ad analisi e i risultati derivanti da 
tale studio sono discussi nel seguente paragrafo.   

 

Analisi della fase gassosa prodotta 

In Figura 19 sono stati riassunti i risultati di produttività di H2 e Carbon to Gas raccolti dalle analisi 
delle fasi gassose prodotte nei test catalitici (Ru/Al2O3) e non catalitici di gassificazione in SCW.  
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Figura 19. Risultati della SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica e catalitica (20 mg Ru/Al2O3) delle acque reali da HTC 
in termini di produttività di H2 e Carbon to Gas. 

 

Dal confronto tra le prove catalitiche e quelle non catalitiche, in accordo con quanto precedentemente 
osservato nei test preliminari con i composti modello, l’impiego di catalizzatore migliora le 
prestazioni del processo. Infatti, con tutti i campioni sottoposti a gassificazione, è stato osservato un 
aumento, più o meno significativo, sia dei valori di produttività di H2 sia dei valori di Carbon to Gas. 
I risultati numerici raccolti sono stati riportati in Figura 19, sia per i test catalitici sia per i non 
catalitici. I dati confermano dunque quanto il catalizzatore Ru/Al2O3 sia attivo nel catalizzare le 
reazioni di gassificazione di acque reali, portando a una maggiore conversione del carbonio contenuto 
in fase acquosa in gas e aumentando la produttività di H2.  

 

 Produttività H2 (mmolH2/gC) Carbon to Gas (%) 

Test Non catalitico Catalitico Non catalitico Catalitico 
NIAGARA 31 4.23  12.65 9.81 14.36 
NIAGARA 33 3.53 15.14 ± 4.48  12.84 15.61 ± 6.47 
NIAGARA 38 13.06 95.42 ± 7.57 29.68 73.85 ± 4.84 
NIAGARA 41 7.21  46.11 11.77 49.57  
NIAGARA 52 7.08 75.00 ± 4.82 12.72 72.59 ± 2.32 
NIAGARA 53 7.81 78.04 9.5 63.88 
NIAGARA 55 6.79 ± 1.06 58.43 ± 12.02 10.3 ± 0.16 55.27 ± 9.2 
NIAGARA 47 6.52 ± 0.38 67.91 ± 11.53 18.06 ± 1.43 77.02 ± 4.21 
NIAGARA 54 10.10 ± 1.43 89.35 ±17.92 10.96 ± 0.33 82.69 ± 13.15 
NIAGARA 56 15.58 ± 3.00 50.41 ± 2.46 16.5 ± 3.07 44.24 ± 0.4 
Tabella 9. Risultati di produttività di H2 e Carbon to Gas della SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica e catalitica (20 mg 

Ru/Al2O3) delle acque reali da HTC. 

 

Le fasi gassose prodotte dalla SCWG delle acque reali ottenute dall’HTC di biomasse sono state 
analizzate tramite analisi Micro GC al fine di poterne determinare la composizione. I risultati delle 
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analisi sono stati riassunti in Figura 20, in cui sono stati confrontati, per ciascuna acqua reale di 
partenza, i dati raccolti sia nei test catalitici sia nei test non catalitici.  

 

 

Figura 20. Composizione della fase gassosa prodotta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica e catalitica (20 mg 
Ru/Al2O3) delle acque reali da HTC. 

 

Dallo studio delle varie composizioni dei gas prodotti e in particolare dal confronto tra i test catalitici 
e non catalitici, è stato possibile rilevare un andamento generale, sebbene le fasi prodotte differiscano 
nella percentuale dei singoli composti gassosi contenuti. Infatti, è stato evidenziato come in assenza 
di catalizzatore la fase gassosa sia composta da una percentuale più o meno significativa di monossido 
di carbonio (CO), una quota consistente è invece costituita da idrogeno e da anidride carbonica, una 
percentuale ridotta è composta da metano e la restante parte è rappresentata da C2H4, C2H6 e C3H8. 
Conducendo i test in presenza di catalizzatore, invece, nella composizione dei gas prodotti in ogni 
prova, non è stata registrata la presenza di CO, è stato osservato un aumento significativo nella 
percentuale di H2 e in quella del CH4, mentre la quantità di CO2 è diminuita. I risultati, dunque, sono 
risultati coerenti con quanto osservato nel precedente studio del glucosio come composto modello per 
la SCWG.   

Dal confronto tra le prestazioni della gassificazione in acqua supercritica delle differenti acque reali 
provenienti da HTC, è stato possibile notare come nei test catalitici condotti con NIAGARA 38, ossia 
la corrente acquosa derivante da carbonizzazione idrotermale di biomassa lignocellulosica, siano stati 
ottenuti i risultati migliori, sia in termini di produttività di H2 (95.42 mmolH2/ gC) sia in termini di 
Carbon to Gas (73.85%). Inoltre, la fase gassosa prodotta dalla gassificazione catalitica della 
NIAGARA 38 in acqua supercritica presenta la percentuale più elevata di idrogeno (60.9%) tra tutte. 
La fase gas prodotta nei test catalitici con N38 è composta da CH4 per il 5.1% e da CO2 per il 33.8%, 
la restante parte è rappresentata da C2H6. 

Risultati notevoli sono stati ottenuti anche nei test di gassificazione catalitica con NIAGARA 54, 
derivata dalla carbonizzazione idrotermale di microalghe Chlorella vulgaris. Tali prove hanno 
prodotto una produttività di H2 pari a 89.35 mmolH2/gC e una CtoG pari a 82.69%, maggiore del caso 
della NIAGARA 38, a indicare che una quantità più elevata di carbonio si è convertita in gas. La 
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composizione della fase gas prodotta invece è ripartita come segue: 57.95% di H2, 10.38% di CH4 e 
31.31% di CO2, la restante parte è rappresentata da C2H4 e C2H6. 

 

Analisi della fase liquida prodotta 

TOC 

In Tabella 10 sono stati riportati i valori di rimozione di TOC a seguito di reazione di SCWG in 
presenza e in assenza di catalizzatore. I campioni sono stati ulteriormente diluiti con un rapporto di 
diluizione 1:10 per ottenere una concentrazione di carbonio organico opportuna a condurre l’analisi. 

 

 Rimozione TOC (%) 
Test Non catalitico Catalitico 

NIAGARA 31 33.98 55.63 
NIAGARA 33 43.89 53.24 
NIAGARA 38 46.24 89.86 
NIAGARA 41 35.81 86.47 
NIAGARA 52 66.26 87.34 
NIAGARA 53 29.64 63.03 
NIAGARA 55 29.98 35.27 
NIAGARA 47 35.88 72.04 
NIAGARA 54 22.63 78.66 
NIAGARA 56 27.10 72.19 

Tabella 10. Rimozione di TOC ottenuta dalla SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) non catalitica e catalitica (20 mg Ru/Al2O3) delle 
acque reali da HTC. 

 

I dati raccolti sulla rimozione del TOC hanno nuovamente confermato che l’impiego di catalizzatore 
Ru/Al2O3 nelle reazioni favorisce una maggiore conversione del carbonio in fase gassosa, dal 
momento che in tutti i test catalitici è stato registrato un aumento della rimozione di carbonio organico 
totale rispetto alle prove non catalitiche.  

In particolare, nei test catalitici con NIAGARA 38 la rimozione di TOC è pari a 89.86%, mentre nei 
test non catalitici essa è pari a 46.24%.  

 

HPLC 

Le analisi HPLC dei feed e dei prodotti liquidi hanno consentito di valutare il grado di conversione 
dei composti organici inizialmente presenti nelle correnti acquose in seguito al processo di 
gassificazione catalitica e non catalitica in acqua supercritica.  

In Figura 21 sono stati riportati i cromatogrammi RID ottenuti per i test di gassificazione in SCW, in 
presenza di catalizzatore o meno, con la NIAGARA 38 da biomassa lignocellulosica.  
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a)  b)  

Figura 21. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di: a) feed e prodotto acquoso della SCWG (400°C, 24.5 MPa, 60 min) 
non catalitica con NIAGARA 38; b) feed e prodotto acquoso della SCWG catalitica (400°C, 24.5 MPa, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con 

NIAGARA 38. 

 

Dai cromatogrammi RID inerenti ai test con NIAGARA 38, è stato evidenziato come, in assenza di 
catalizzatore, la conversione dei composti organici presenti sia molto limitata, specialmente 
osservando il picco relativo all’acido acetico che resta pressoché invariato. Nel cromatogramma 
risultante dai test catalitici con NIAGARA 38, invece, è stato osservato come i composti organici 
inizialmente presenti nel feed, tra cui l’acido acetico, si siano convertiti in maniera significativa. Tali 
osservazioni derivanti dalle analisi HPLC risultano essere pienamente concordanti con quanto è stato 
precedentemente rilevato tramite l’impiego di altre tecniche analitiche.   

 

GC-MS 

 

Le analisi GC-MS dei campioni di feed e di prodotto in fase liquida derivanti dalle prove di SCWG 
di acque reali hanno consentito di individuare i composti organici presenti in fase acquosa, oltre a 
validare i risultati ottenuti tramite analisi HPLC.  

Di seguito, in Figura 22, è stato riportato il cromatogramma dell’analisi GC-MS dei campioni relativi 
ai test catalitici con NIAGARA 38. 
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Figura 22. Cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS del feed e del prodotto della SCWG catalitica (400°C, 24.5 MPa, 60 min, 
20 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38. 

 

Il cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS nei test con NIAGARA 38 risulta concordare con 
quanto precedentemente osservato nel cromatogramma RID dell’analisi HPLC. In dettaglio, i 
composti inizialmente individuati nel feed, quali composti fenolici, composti organici eterociclici e 
composti chetonici, risultano assenti o comunque debolmente presenti nella fase acquosa prodotta 
dalla SCWG catalitica. In particolare, il picco di maggior intensità nel prodotto in fase liquida risulta 
essere quello relativo all’acido acetico, inizialmente presente nel feed con una concentrazione molto 
elevata.  

 

IC  

Tramite cromatografia ionica (IC) dei campioni di alimentazione e di prodotto liquido dei test di 
SCWG di acque reali, in presenza o meno di catalizzatore, sono stati individuati i composti inorganici 
presenti in fase liquida.  

In Figura 23 è stato rappresentato il cromatogramma derivante dall’analisi IC del feed e del prodotto 
liquido dei campioni riguardanti i test catalitici di gassificazione in SCW con NIAGARA 38.  

Dall’analisi tramite cromatografia ionica è risultato che nel prodotto in fase liquida derivante dalla 
gassificazione sono presenti cloruri in concentrazione minore rispetto al feed e pari a 9 ppm. Inoltre, 
rispetto all’alimentazione, si riducono debolmente le concentrazioni di nitriti e solfati, rispettivamente 
pari a 20 ppm e 10 ppm.  

5 10 15 20 25 30

2-
Pr

op
an

on
e,

 1
-h

yd
ro

xy
-

Time (min)

 Feed
 Product

Ac
et

ic
 a

ci
d

Ph
en

ol

1,
2-

C
yc

lo
pe

nt
an

ed
io

ne
, 3

-m
et

hy
l-

Ph
en

ol
, 2

,6
-d

im
et

ho
xy

-

3-
Py

rid
in

ol

Pr
op

an
oi

c 
ac

id



 

41 
 

 

Figura 23. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC del feed e del prodotto della SCWG catalitica (400°C, 24.5 MPa, 60 min, 20 mg 
Ru/Al2O3) con NIAGARA 38. 
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5 Test catalitici di gassificazione subcritica e influenza dei 
parametri  
 

Il seguente capitolo è dedicato alla seconda fase sperimentale svolta in questo lavoro di tesi.  

Nella seconda sezione sperimentale sono stati eseguiti test di gassificazione in acqua subcritica 
(SbCWG) di fasi acquose provenienti dalla carbonizzazione idrotermale di biomassa di varia origine. 
L’obiettivo degli esperimenti è stato quello di valutare le prestazioni del processo di gassificazione 
condotto in condizioni operative meno severe rispetto al supercritico, nell’ottica di una valorizzazione 
delle correnti acquose derivanti da HTC di biomassa. Inoltre, lo studio si è concentrato sulla 
valutazione degli effetti sul processo di gassificazione di parametri quali temperatura di reazione, 
diluizione dell’alimentazione e tempo di reazione.  

 

5.1 Effetto della temperatura nella gassificazione 
 

Per studiare l’effetto della temperatura nel processo di gassificazione sono stati eseguiti in fase 
preliminare test catalitici con una soluzione 1wt% di acido acetico, come composto modello, e 
successivamente impiegando acque reali derivanti da HTC di biomasse di differente natura.  

In particolare, le prove con 1wt% di acido acetico sono state eseguite a 350°C e a 360°C, per un 
tempo di reazione pari a 60 min. Il volume totale di feed alimentato a ciascun reattore è stato pari a 9 
mL, a cui sono stati aggiunti 48 mg di catalizzatore Ru/Al2O3. Ulteriori test catalitici con 1wt% di 
acido acetico sono stati condotti a 350°C per un tempo di reazione di 30 min, nelle stesse condizioni 
operative appena descritte, al fine di confrontare i risultati in acqua subcritica con quanto ottenuto nei 
precedenti test con tale composto modello in acqua supercritica a 400°C per 30 min.  

Nei test con acque reali, in alimentazione è stata impiegata la fase acquosa NIAGARA 38 con 
diluizione 1:6, derivante dalla carbonizzazione idrotermale di biomassa lignocellulosica. Tali prove 
di SbCWG sono state condotte a due differenti temperature, pari a 350°C e 270°C, per un tempo di 
reazione di 60 min. Un volume pari a 9 mL è stato alimentato ai reattori e sono stati impiegati 48 mg 
di catalizzatore Ru/Al2O3, mantenendo invariato il rapporto tra feed e catalizzatore degli esperimenti 
precedenti in acqua supercritica.  

Infine, i test catalitici di SbCWG sono stati condotti con NIAGARA 38 diluita 1:12, NIAGARA 52 
diluita 1:12 e NIAGARA 33 diluita 1:2 a una temperatura operativa pari a 350°C e per un tempo di 
reazione di 60 min. In dettaglio, la NIAGARA 52 è stata prodotta da HTC di microalghe Chlorella 
vulgaris, mentre la NIAGARA 33 è stata originata da HTC di fanghi di depurazione urbani. Per ciascun 
test, il volume di alimentazione è stato pari a 9 mL e la quantità di catalizzatore Ru/Al2O3 impiegata 
è stata pari a 48 mg. I risultati di tali esperimenti in acqua subcritica sono stati poi confrontati con 
quelli ottenuti nei precedenti test di gassificazione in acqua supercritica a 400°C per un tempo di 60 
min. 
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5.1.1 Risultati sperimentali  
 

Acido acetico 

I test catalitici con acido acetico a 350°C e a 360°C hanno prodotto i risultati riportati in Figura 24, 
in cui sono stati rappresentati la produttività di H2 e la Carbon To Gas (Fig. a) e la composizione 
percentuale della fase gassosa prodotta (Fig. b). 

Nonostante la variazione di temperatura operativa a cui sono stati condotti i due esperimenti sia 
ridotta, sono state rilevate deboli differenze nei risultati prodotti. In particolare, la produttività di H2 

è pari a 13.16 mmolH2/gC a 350°C e aumenta a un valore pari a 15.65 mmolH2/gC a 360°C mentre 
non si registrano differenze significative nei valori di CtoG.  

In termini di composizione della fase gassosa, nei test catalitici a 360°C la percentuale di idrogeno 
presente è pari a 18.85%, leggermente superiore rispetto al 16.25% di H2 nel gas prodotto a 350°C. 
A 360°C diminuiscono lievemente la percentuale di CH4 (36.61% a 360°C e 38.25% a 350°C) e la 
percentuale di CO2 (44.51% a 360°C e 45.45% a 350°C).  

Tali risultati ottenuti nelle prove con acido acetico come composto modello suggeriscono che la 
temperatura influenzi il processo di gassificazione e un aumento di tale parametro operativo porti a 
un miglioramento delle prestazioni.  

 

a)  b)  

Figura 24. Risultati della SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con 1wt% acido acetico a 350°C e 360°C per 60 min in termini di: a) 
produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

Dalla concentrazione di acido acetico ottenuta mediante analisi HPLC del feed e della fase liquida 
prodotta, è stato misurato il grado di conversione di tale composto, i cui risultati sono stati riassunti 
in Tabella 11. È stato possibile notare come, passando da una temperatura di reazione di 350°C a 
360°C, la conversione di acido acetico aumenti, seppure debolmente, confermando l’influenza 
positiva dell’aumento di temperatura nel processo di gassificazione in acqua subcritica. 
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Test  350°C 360°C 
Conversione acido acetico (%) 95.9 ± 0.6 96.4 ± 2.6 
Tabella 11. Grado di conversione dell’acido acetico nella SbCWG catalitica a 350°C e 360°C per 60 min. 

 

Al fine di comprendere quanto le condizioni di temperatura e di conseguenza l‘impiego di acqua 
supercritica o acqua subcritica nelle reazioni possano influenzare i risultati della gassificazione, i dati 
risultanti dai test di SbCWG con 1wt% di acido acetico a 350°C per 30 min sono stati confrontati con 
quelli derivanti dalla SCWG con 1wt% di acido acetico a 400°C per 30 min. I  confronti di produttività 
di H2, CtoG e composizione della fase gassosa prodotta negli esperimenti in acqua supercritica e 
subcritica sono stati riportati in Figura 25. Inoltre, i dati numerici raccolti sono stati riassunti in 
Tabella 12.  

 

a)  b)  

Figura 25. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 30 min, 48 mg Ru/Al2O3) e SCWG catalitica (400°C, 30 min, 20 mg Ru/Al2O3) 
con 1wt% di acido acetico in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

Test 350°C 400° 

Produttività di H2 (mmolH2/gC) 14.08 ± 1.06 54.82 ± 4.37 
Carbon to gas (%) 79.64 ± 3.17 93.94 ± 4.19 

Composizione della fase gassosa (%) 
H2 17.53 ± 1.67 41.16 ± 1.70 

CH4 35.79 ± 0.95 18.14 ± 0.06 
CO2 46.64 ± 0.72 40.65 ± 1.63 
CO 0 0 

C2H4 0 0 
C2H6 0.04 0.05 ± 0.01 
C3H8 0 0 

Tabella 12. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG catalitica (350°C, 30 min, 48 
mg Ru/Al2O3) e SCWG catalitica (400°C, 30 min, 20 mg Ru/Al2O3) con 1wt% acido acetico. 
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Dal confronto è stato possibile notare come in condizioni subcritiche si riducano notevolmente la 
produttività di H2, pari a 14.08 mmolH2/gC rispetto al valore di 54.82 mmolH2/gC in supercritico, e la 
Carbon to Gas, pari al 79.64% mentre a 400°C essa è pari a 93.94%. In merito alla composizione 
della fase gas prodotta, in subcritico la percentuale di H2 è pari al 17.53%, valore notevolmente 
inferiore rispetto al supercritico (41.16%). Si conclude dunque che le condizioni di reazioni più severe 
impiegate nella SCWG favoriscano le reazioni di gassificazione e la produzione di idrogeno. 

 

Acque reali 

 

Nell’ambito della gassificazione in acqua subcritica di acque reali, i test catalitici con NIAGARA 38 
diluita 1:6 a 350°C e a 270°C hanno prodotto i risultati in Figura 26, in cui sono state riportate in Fig. 
a) la produttività di H2 e la CtoG e in Fig. b) la composizione della fase gas risultante dall’analisi 
tramite Micro GC.  

 

a)  b)  

Figura 26. Risultati della SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 diluita 1:6 a 350°C e a 270°C per 60 min in termini 
di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

 

Confrontando i dati raccolti, i cui valori numerici sono stati riassunti in Tabella 13, è stato evidenziato 
l’effetto positivo dell’aumento di temperatura nel processo di gassificazione delle correnti acquose 
provenienti dall’HTC di biomassa. In particolare, a temperatura inferiore, ossia a 270°C, la 
produttività di H2 e la Carbon to Gas si riducono significativamente rispetto a quanto avviene a 350°C. 
Inoltre, a bassa temperatura le percentuali di H2 e di CH4 presenti nel gas prodotto sono inferiori, 
mentre aumenta la quantità di CO2.  

 

 

31% 28%

25%
20%

43%
51%

0

20

40

60

80

100

(%
)

 C3H8

 C2H6

 C2H4

 CO2

 CO
 CH4

 H2

Gas composition

350°C 270°C
0

20

40

60

80

100

H
2 p

ro
du

ct
iv

ity
 (m

m
ol

H
2/g

C
)

350°C 270°C
0

20

40

60

80

100

C
ar

bo
n 

to
 g

as
 (%

)

0

20

40

60

80

100
 H2 productivity
 Carbon to gas
 CO2

0

20

40

60

80

100



 

46 
 

Test 350°C 270° 

Produttività di H2 (mmolH2/gC) 31 ± 2.93 12.57 ± 9.4 
Carbon to gas (%) 85.85 ± 5.08 39.74 ± 13.65 

Composizione della fase gassosa (%) 
H2 31.07 ± 4.42 27.63 ± 1.54 

CH4 24.81 ± 2.88 19.93 ± 0.75 
CO2 42.50 ± 1.58 50.54 ± 0.94 
CO 0 0 

C2H4 0.01 0.01 
C2H6 1.16 ± 0.02 1.48 ± 0.05 
C3H8 0.45 ± 0.02 0.42 ± 0.2 

Tabella 13. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) 
con NIAGARA 38 diluita 1:6 a 350°C e a 270°C per 60 min. 

 

In  Tabella 14 sono stati riportati i risultati di rimozione di TOC (%) ottenuti nei test catalitici con 
NIAGARA 38. I campioni analizzati sono stati ulteriormente diluiti con un rapporto di diluizione 1:10, 
garantendo una concentrazione di carbonio organico tale da poter effettuare le analisi.  Conducendo 
il processo di gassificazione in acqua subcritica a 350°C, il TOC rimosso è pari a 89.1%, rispetto al 
42.79% di rimozione di TOC a 270°C. Tali risultati hanno evidenziato che temperature più elevate 
consentono di convertire in gas una quantità significativamente maggiore di carbonio organico 
presente in soluzione.  

 

Test 350°C 270° 
Rimozione TOC (%) 89.1 42.79 

Tabella 14. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 diluita 1:6 a 350°C e a 270°C 
per 60 min. 

 

I test catalitici di gassificazione in acqua subcritica con NIAGARA 38, NIAGARA 52 e NIAGARA 33 
a 350°C sono stati confrontati con i risultati delle prove condotte con le medesime acque reali a 400°C 
in condizioni di acqua supercritica. I dati raccolti sono stati riportati in Figura 27, in termini di 
produttività di H2 e CtoG (Fig. a) e composizione della fase gas (Fig. b). 

 



 

47 
 

a)  b) 

 
Figura 27. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) e SCWG catalitica (400°C, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) 

con acque reali da HTC in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

I dati raccolti sono stati riassunti in Tabella 15. 

In particolare, tramite gassificazione in acqua subcritica, i risultati ottenuti in caso di test con acque 
reali evidenziano una diminuzione della produttività di H2 rispetto a quanto osservato con la 
gassificazione delle medesime correnti acquose in condizioni di acqua supercritica. Dalla 
composizione della fase gassosa è stato evidenziato che in acqua subcritica le percentuali di H2 
presenti nel gas prodotto sono inferiori rispetto ai risultati ottenuti a 400°C. Quanto osservato coincide 
con i risultati precedentemente ottenuti nei test con acido acetico quale composto modello. In termini 
di CtoG, invece, è stato possibile notare che nelle prove di gassificazione in acqua subcritica con 
NIAGARA 38 diluita 1:12 e con NIAGARA 52 diluita 1:12, i valori di CtoG sono superiori rispetto a 
quelli in acqua supercritica, mentre la situazione inversa si verifica per i test con NIAGARA 33 diluita 
1:2. I motivi di tale comportamento sono probabilmente da attribuire alla differente natura delle 
correnti acquose, originate da carbonizzazione idrotermale di biomasse di diversa tipologia, e quindi 
caratterizzate da una differente composizione.  

 

Test NIAGARA 38 NIAGARA 52 NIAGARA 33 

 350°C 400° 350°C 400° 350°C 400° 

Produttività di H2 (mmolH2/gC) 37.33 95.42 36.67 75.00 14.89 42.10 
Carbon to gas (%) 81.70 73.85 90.34 72.59 28.26 35.54 

Composizione della fase gassosa (%) 
H2 35.56 60.90 33.05 55.56 40.51 56.18 

CH4 26.62 5.09 26.09 10.00 9.72 5.68 
CO2 37.20 33.80 40.12 34.00 47.05 36.52 
CO 0 0 0 0 0 0 

C2H4 0.01 0 0.01 0 0.28 0.38 
C2H6 0.61 0.21 0.73 0.44 0.74 0.59 
C3H8 0 0 0 0 1.70 0.65 

Tabella 15. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 
mg Ru/Al2O3) e dalla SCWG catalitica (400°C, 60 min, 20 mg Ru/Al2O3) con acque reali da HTC. 
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Le analisi del TOC hanno permesso di valutare la rimozione del carbonio organico totale nei test 
catalitici di SbCWG con acque reali a 350°C. L’analisi è stata condotta su campioni ulteriormente 
diluiti 1:10 al fine di avere una concentrazione di carbonio organico in soluzione adeguata allo 
strumento utilizzato. I dati raccolti sono stati riportati in Tabella 16. 

È possibile notare come, dal confronto dei valori misurati, i test con NIAGARA 33 siano quelli in cui 
il carbonio organico si è convertito di meno in prodotto gassoso, mentre risultati elevati di rimozione 
di TOC sono ottenuti nelle prove con NIAGARA 38 e NIAGARA 52. I motivi sono nuovamente 
riconducibili alle differenti tipologie di correnti acquose impiegate in alimentazione nei test che 
determinano un comportamento differente in fase di reazione in acqua subcritica.  

 

Rimozione TOC (%) 
Test NIAGARA 38 NIAGARA 52 NIAGARA 33 

 92.5 90.58 40.26 
Tabella 16. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con acque reali da HTC. 

Di seguito, in Figura 28 sono stati rappresentati i cromatogrammi RID delle analisi HPLC dei 
campioni di feed e di prodotto liquido relativi a questi test catalitici.  

La differenza nei risultati osservata è evidente nel cromatogramma RID della NIAGARA 33, in cui 
sono presenti nell’analisi del prodotto picchi ancora elevati di composti come acido acetico e acido 
propionico, a conferma della debole conversione di questi nel processo di SbCWG. Al contrario, nei 
cromatogrammi RID delle correnti acquose NIAGARA 38 e NIAGARA 52 il prodotto presenta 
concentrazioni basse o quasi nulle dei composti organici inizialmente individuati nel feed.  
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b)  

c)  

Figura 28. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di feed e prodotto acquoso della SbCWG (350°C, 60 min, 48 mg 
Ru/Al2O3) con: a) NIAGARA 38; b) NIAGARA 52; c) NIAGARA 33. 

 

5.2 Effetto della diluizione del feed nella gassificazione 
 

In fase sperimentale sono stati eseguiti test catalitici di gassificazione in acqua subcritica con 
l’obiettivo di valutare l’effetto della diluizione dell’alimentazione sulle prestazioni del processo.  

Sono stati eseguiti test catalitici di SbCWG con NIAGARA 38, da biomassa lignocellulosica, e con 
NIAGARA 52, da microalghe Chlorella vulgaris, diluite con acqua distillata secondo differenti 
rapporti di diluizione. In particolare, la NIAGARA 38 è stata diluita con rapporti 1:3, 1:6 e 1:12, mentre 
la NIAGARA 53 è stata diluita con rapporti 1:6 e 1:12. Nei test è stato alimentato un volume di feed 
pari a 9 mL e sono stati utilizzati 48 mg di catalizzatore Ru/Al2O3. Tutte le prove sono state eseguite 
a una temperatura di 350°C per un tempo di reazione pari a 60 min.  

 

5.2.1 Risultati sperimentali 
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In Figura 29 sono stati rappresentati i risultati ottenuti nei test catalitici di SbCWG con NIAGARA 38 
a differenti diluizioni (1:3, 1:6, 1:12), in termini sia di produttività di H2 e Carbon to Gas (Fig. a) sia 
di composizione della fase gassosa ottenuta dalle analisi al Micro GC (Fig. b).  

In particolare, i risultati hanno evidenziato come la diluizione dei campioni in alimentazione influenzi 
l’efficienza del processo di gassificazione. Nel passare da una diluizione del campione 1:12 a una 
pari a 1:3, la CtoG si riduce e diminuisce debolmente anche la produttività di H2. Analizzando il gas 
prodotto è stato possibile notare come l’impiego di campioni della medesima corrente acquosa a 
differente diluizione influenzi la composizione della fase gassosa ottenuta, in cui si rileva una 
diminuzione della percentuale di CH4 e un aumento nel contenuto di CO2 passando da una diluizione 
1:12 a una pari a 1:3. I dati raccolti sono stati riassunti in Tabella 17. 

 

a)  b)  

Figura 29. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 con diluizioni 1:3, 1:6 e 1:12 in 
termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

Test 1:3 1:6 1:12 

Produttività di H2 (mmolH2/gC) 31.66 31.00 37.33 
Carbon to gas (%) 71.99 85.85 81.69 

Composizione della fase gassosa (%) 
H2 35.33 31.07 35.56 
CH4 15.58 24.82 26.62 
CO2 46.18 42.50 37.20 
CO 0 0  0 
C2H4 0.26 0.01 0.01 
C2H6 1.77 1.15 0.61 
C3H8 0.88 0.45 0 

Tabella 17. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 
mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 con diluizioni 1:3, 1:6 e 1:12. 

 

I risultati in termini di rimozione di TOC ricavati nei test con NIAGARA 38 a differente diluizione 
sono stati riportati in Tabella 18. I campioni sono stati ulteriormente diluiti con un rapporto di 
diluizione 1:10 per raggiungere una concentrazione di carbonio organico compatibile con lo 
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strumento di analisi impiegato.  Dai valori raccolti è stato evidenziato come in presenza di rapporti di 
diluizione più elevati, ossia di un maggiore quantitativo di acqua in alimentazione, la conversione di 
carbonio totale organico in prodotto gassoso aumenti significativamente.  

 

Rimozione TOC (%) 
Test 1:3 1:6 1:12 

 58.88 89.1 89.9 
Tabella 18. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 38 con diluizioni 

1:3, 1:6 e 1:12. 

 

L’effetto della diluizione dell’alimentazione sul processo di gassificazione è stato osservato nelle 
prove con NIAGARA 52 con diluizione 1:6 e 1:12, i cui risultati sono stati riportati in Figura 30. In 
presenza di feed più concentrato (1:6), si riducono significativamente sia i valori di produttività di H2 
sia quelli di CtoG, rispettivamente pari nei test 1:6 a 26.89 mmolH2/gC e a 60.95%, mentre nei test 
1:12 si registrano valori pari a 36.67 mmolH2/gC per la produttività e 90.34% di CtoG. Inoltre, nel 
gas prodotto impiegando una diluizione 1:6 è presente una minore percentuale di CH4, mentre 
aumentano di poco la percentuale di H2 e di CO2. I dati raccolti sono stati riassunti in Tabella 19. 

In generale, dai risultati ottenuti è stato possibile concludere che alimentando al processo di 
gassificazione campioni diluiti con un rapporto di diluizione 1:6, le prestazioni del processo di 
gassificazione subcritica peggiorano, osservando una diminuzione sia della produttività di H2 sia della 
Carbon to Gas. Tale effetto negativo potrebbe essere dovuto a un minore contenuto di acqua presente 
in ambiente di reazione, dal momento che quest’ultima partecipa come reagente nelle reazioni.  

 

a)  b)  

Figura 30. Risultati della SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 e 1:12 in termini 
di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

 

 

0

20

40

60

80

100

NIAGARA 52 1:6 NIAGARA 52 1:12
0

20

40

60

80

100

 C
ar

bo
n 

to
 g

as
 (%

)

0

20

40

60

80

100
 H2 productivity
 Carbon to gas
 CO2

H
2 p

ro
du

ct
iv

ity
 (m

m
ol

H
2/g

C
)

0

20

40

60

80

100

36% 33%

19% 26%

43% 40%

0

20

40

60

80

100

(%
)

 C3H8

 C2H6

 C2H4

 CO2

 CO
 CH4

 H2

Gas composition

NIAGARA 52 1:6 NIAGARA 52 1:12



 

52 
 

Test 1:6 1:12 

Produttività di H2 (mmolH2/gC) 26.89 36.67 
Carbon to gas (%) 60.95 90.34 

Composizione della fase gassosa (%) 
H2 35.78 33.05 

CH4 19.15 26.09 
CO2 42.78 40.12 
CO 0 0 

C2H4 0.01 0.01 
C2H6 1.59 0.73 
C3H8 0.69 0 

Tabella 19. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 
mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 e 1:12. 

Di seguito, in Tabella 20 sono stati riportati i dati ottenuti nei test con NIAGARA 54 a differente 
diluizione in termini di rimozione di TOC (%). L’analisi è stata svolta su campioni con una diluizione 
ulteriore pari a 1:10, tale da garantire una corretta concentrazione di carbonio organico per 
l’apparecchiatura utilizzata. Confrontando i valori riportati, è stato possibile notare che nei test con 
diluizione del feed 1:6 la conversione del carbonio in gas è minore rispetto alle prove con diluizione 
1:12.  

 

Rimozione TOC (%) 
Test 1:6 1:12 

 76.4 87.3 
Tabella 20. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (350°C, 60 min, 48 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con diluizioni 

1:6 e 1:12. 

Tramite analisi HPLC dei campioni di feed e di prodotto dei test con NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 
e 1:12, sono stati ottenuti i cromatogrammi RID riportati in Figura 31. Per le analisi dei campioni con 
diluizione 1:6, questi sono stati ulteriormente diluiti per raggiungere un rapporto di diluizione finale 
pari a 1:12 al fine di ottenere risultati confrontabili.  

I principali picchi sono stati individuati a tempi di ritenzione corrispondenti al glicerolo, all’acido 
acetico e all’acido propionico.  
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a)  b)  

Figura 31. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di feed e prodotto acquoso della SbCWG (350°C, 60 min, 48 mg 
Ru/Al2O3) con NIAGARA 52 con diluizioni 1:6 e 1:12. 

Dai cromatogrammi RID è stata evidenziata una concentrazione differente di acido acetico nei 
prodotti di reazione ed è stato possibile valutare il grado di conversione di quest’ultimo. In particolare, 
nel liquido prodotto nei test con diluizione 1:6 è presente una concentrazione maggiore di acido 
acetico (79 ppm) e la conversione di tale composto è pari a 79.9%, mentre nei test 1:12 la 
concentrazione di acido acetico nel prodotto liquido è inferiore (36 ppm) con una conversione di 
quest’ultimo pari al 91.9%. In entrambi i cromatogrammi RID, sia il glicerolo sia l’acido propionico 
si sono completamente convertiti. I risultati hanno confermato come il processo di gassificazione sia 
influenzato negativamente da una minore diluizione dell’alimentazione, ossia da una minore quantità 
di acqua presente in ambiente di reazione. 

 

5.3 Test di SbCWG con fase acquosa da HTC di microalghe 
 

In questa sezione sperimentale è stata studiata la gassificazione in acqua subcritica della NIAGARA 
54, ossia la corrente acquosa proveniente dalla carbonizzazione idrotermale a 300°C per 30 min di 
microalghe Chlorella vulgaris. L’obiettivo dei test condotti è stato quello di indagare gli effetti dei 
parametri di temperatura, tempo di reazione e diluizione in alimentazione (espressa in termini di 
contenuto di carbonio organico totale).  

Per la pianificazione degli esperimenti e per l’analisi dei risultati è stato impiegato il metodo Design 
of Experiments (DoE), impiegando il software statistico Chemometric Agile Tool (CAT) per 
l’elaborazione dei dati.  

Il piano sperimentale è dato da tre fattori di temperatura di reazione, tempo di reazione e TOC nel 
feed e ciascuno di essi è variato su tre livelli, come segue: 

• Temperatura: 300°C, 325°C, 350°C 
• Tempo: 60 min, 120 min, 180 min 
• TOC nel feed: 2 g/L, 11 g/L, 20 g/L 

La combinazione dei tre fattori negli esperimenti è stata riassunta in Tabella 21 mentre i punti 
sperimentali sul piano sono stati rappresentati in Figura 32.  
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 Temperatura (°C) TOC (g/L) Tempo (min) 

exp 1 300 2 60 
exp 2 350 2 60 
exp 3 325 11 60 
exp 4 300 20 60 
exp 5 350 20 60 
exp 6 325 2 120 
exp 7 300 11 120 
exp 8 350 11 120 
exp 9 325 20 120 
exp 10 300 2 180 
exp 11 350 2 180 
exp 12 325 11 180 
exp 13 300 20 180 
exp 14 350 20 180 

Tabella 21. Esperimenti condotti combinando temperatura (300°C, 325°C, 350°), TOC nel feed (2 g/L, 11 g/L, 20 g/L) e tempo di 
reazione (60 min, 120 min, 180 min). 

 

In particolare, i valori di concentrazione di TOC nel feed di 2 g/L, 11 g/L e 20 g/L, corrispondono a 
diluire la corrente acquosa NIAGARA 54 con acqua distillata secondo rapporti di diluizione 
rispettivamente pari a 1:13, 1:2.4, 1:1.3. 

 

Figura 32. Piano sperimentale. 

Per ciascuna prova, il volume totale alimentato ai reattori di gassificazione è stato pari a 6.5 mL e 
sono stati impiegati 35 mg di catalizzatore Ru/Al2O3.  

In particolare, il metodo DoE ha permesso di studiare gli effetti principali dei parametri di temperatura 
di reazione, TOC nel feed e tempo di reazione e gli effetti di interazione tra tali fattori sulla 
produttività di H2 e sulla Carbon to Gas. 

Il modello di regressione lineare multipla è del tipo indicato nell’Eq. (12): 

𝑌𝑌 =  𝛽𝛽0 + 𝛽𝛽1𝑋𝑋1 + 𝛽𝛽2𝑋𝑋2 + 𝛽𝛽3𝑋𝑋3 + 𝛽𝛽12𝑋𝑋12 + 𝛽𝛽23𝑋𝑋23 + 𝛽𝛽13𝑋𝑋13 + 𝛽𝛽11𝑋𝑋12 + 𝛽𝛽22𝑋𝑋22 + 𝛽𝛽33𝑋𝑋32 
(12) 

in cui Y rappresenta la variabile risposta, 𝛽𝛽0 l’intercetta e β i coefficienti di regressione da stimare.   

Per valutare la significatività statistica dei coefficienti sono stati considerati i risultati ottenuti in 
termini di p-value, sulla base dei quali è stato rilevato che quanto più sono bassi tali valori tanto più 



 

55 
 

è significativo il coefficiente. In particolare, fissato un livello di significatività α = 0.05, un p-value 
minore di tale valore indica che il dato è statisticamente significativo.  

  

5.3.1 Risultati sperimentali 
 

I risultati prodotti nei test di gassificazione in acqua subcritica con NIAGARA 54 sono stati riportati 
in Figura 33. In particolare, i valori di produttività di H2 e CtoG in Fig. a) e quelli della composizione 
della fase gas in Fig. b) sono stati riportati in funzione dei tre differenti livelli di TOC del feed (2 g/L, 
11 g/L, 20 g/L), mentre in ascissa sono indicati i valori di temperatura e tempo a cui sono state 
condotte le prove.  

 

a)  

b)  

Figura 33. Risultati della SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; 
b) composizione della fase gassosa. 
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I risultati ottenuti hanno evidenziato come la diluizione dell’alimentazione, ossia la concentrazione 
di carbonio organico nel feed, influenzi fortemente le prestazioni del processo di gassificazione in 
acqua subcritica. 

È stato evidenziato come nei test condotti impiegando quale feed la NIAGARA 54 con un contenuto 
iniziale di TOC pari a 2 g/L, corrispondente a un rapporto di diluizione pari a 1:13, si abbiano i 
risultati migliori in termini di produttività di H2 e CtoG, per qualsiasi combinazione di temperatura e 
tempo di reazione. Tra i test condotti con un valore di TOC nel feed pari a 2 g/L, quelli eseguiti a 
350°C per un tempo di reazione di 60 min presentano i valori di CtoG maggiori (78.59%) e una 
elevata produttività di H2 (49.2 mmolH2/gC). Invece, nei test con 2 g/L di TOC nel feed, i risultati 
migliori in termini di produttività di H2 sono stati ottenuti a 325°C e 120 min, con un valore pari a 
54.19 mmolH2/gC.  

In generale, è stato possibile affermare che le prestazioni di gassificazione peggiorano notevolmente 
all’aumentare della concentrazione di TOC del feed, ossia in presenza di quantitativi minori di acqua 
in ambiente di reazione.  

Inoltre, il processo di SbCWG risulta essere influenzato dalle condizioni di temperatura operative 
impiegate nei test. L’andamento generale osservato, infatti, ha evidenziato come alla temperatura di 
reazione più bassa, ossia 300°C, si abbiano valori molto bassi di produttività di H2 e di CtoG, qualsiasi 
siano le combinazioni di TOC nel feed e tempo di reazione sperimentate. È stato possibile concludere, 
dunque, che l’incremento di temperatura influenzi positivamente il processo di gassificazione in 
acqua supercritica. Tale conclusione risulta essere confermata da quanto osservato negli studi 
precedenti.  

I risultati numerici di produttività di H2 e Carbon to gas sono stati rappresentati in Figura 34.  

 

 

Figura 34. Produttività di H2 e Carbon to Gas ottenute dalla SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54. 

 

Le analisi del TOC hanno permesso di valutare per ciascun test la rimozione di carbonio organico 
totale, i cui risultati sono riportati in Tabella 22. I campioni sono stati ulteriormente diluiti secondo 
un rapporto di diluizione pari a 1:10 prima di poter essere correttamente analizzati. In particolare, la 
rimozione di TOC è maggiore nei test condotti a 350 °C, con una concentrazione di TOC di 2 g/L, 
per un tempo di 60 min ed essa è pari a 76.46%. Probabilmente tale risultato è dovuto all’effetto 
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combinato della concentrazione di TOC più bassa e la temperatura più elevata, dal momento che 
entrambe le condizioni influenzano positivamente il processo di gassificazione. 

 

Test Rimozione TOC (%) 

300 °C, 2 g/L, 60 min 45.14 
350 °C, 2 g/L, 60 min 76.46 
325 °C, 11 g/L, 60 min  20.06 
300 °C, 20 g/L, 60 min 4.32 
350 °C, 20 g/L, 60 min 18.7 
325 °C, 2 g/L, 120 min 53.68 
300 °C, 11 g/L, 120 min 11.55 
350 °C, 11 g/L, 120 min 18.13 
325 °C, 20 g/L, 120 min 20.89 
300 °C, 2 g/L, 180 min 38.93 
350 °C, 2 g/L, 180 min 59.33 
325 °C, 11 g/L, 180 min 21.83 
300 °C, 20 g/L, 180 min 11.73 
350 °C, 20 g/L, 180 min 23.91 

Tabella 22. Rimozione di TOC ottenuta dalla SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54. 

In Figura 35 è stato riportato il cromatogramma RID derivante dall’analisi HPLC effettuata sui 
campioni di feed e di prodotto liquido dei test condotti a 350°C, con concentrazione di TOC nel feed 
pari a 2 g/L, per un tempo di 60 min.  

Il cromatogramma RID ha confermato una buona gassificazione delle specie organiche presenti 
inizialmente nell’alimentazione, da momento che i principali picchi, individuati in corrispondenza di 
glicerolo, acido acetico e acido propionico, sono stati rilevati con un‘intensità significativamente 
minore nella fase liquida prodotta. Tale risultato ha evidenziato dunque una elevata conversione dei 
composti organici originariamente presenti a seguito di SbCWG nelle suddette condizioni.  
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Figura 35. Cromatogramma RID ottenuto dall’analisi HPLC di feed e prodotto acquoso della SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) 
con NIAGARA 54 in condizioni: 350°C, concentrazione di TOC nel feed 2 g/L, 60 min. 

 

I risultati ottenuti mediante analisi cromatografica HPLC sono stati confermati dalle analisi GC-MS. 
In Figura 36, è stato riportato il cromatogramma risultante dall’analisi GC-MS del feed e del prodotto 
dei test a 350°C, con concentrazione di TOC 2 g/L, per un tempo di 60 min. Da tale risultato è stato 
possibile rilevare la presenza di altri composti in soluzione, oltre a quelli già individuati con l’analisi 
HPLC, tra cui composti fenolici, composti organici eterociclici, composti chetonici. 

 
Figura 36. Cromatogramma ottenuto dall’analisi GC-MS del feed e del prodotto della SCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con 

NIAGARA 54 in condizioni: 350°C, concentrazione di TOC nel feed 2 g/L, 60 min. 
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Tramite analisi IC è stato possibile individuare le specie organiche presenti. In Figura 37 è stato 
riportato il cromatogramma IC per il feed e il prodotto delle prove a 350°C, con concentrazione di 
TOC pari a 2 g/L e per un tempo di 60 min. I picchi di rilievo sono stati individuati a tempi di 
ritenzione in corrispondenza di cloruri, nitriti, solfati e fosfati. In particolare, il feed è caratterizzato 
da una elevata concentrazione di solfati (111 ppm) e fosfati (105 ppm); la concentrazione dei solfati 
nel prodotto non varia mentre diminuisce quella dei fosfati (21 ppm). La presenza di specie 
inorganiche in soluzione rappresenta un aspetto importante nel processo di gassificazione, dal 
momento che potrebbero causare la disattivazione del catalizzatore.  

 

 
Figura 37. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC del feed e del prodotto della SCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 

54 in condizioni: 350°C, concentrazione di TOC nel feed 2 g/L, 60 min. 

 

5.3.2 Risultati DoE 
 

Modello: produttività di H2 

Tramite Design of Experiments è stato possibile valutare gli effetti che i fattori (temperatura, TOC 
nel feed, tempo di reazione) hanno sulla produttività di H2, che rappresenta la variabile di risposta.  

In Tabella 23 sono stati riportati i risultati ottenuti nel metodo statistico in termini di p-value. 
Dall’analisi è stato possibile evidenziare che i fattori che influenzano significativamente la risposta 
sono il contenuto di TOC nel feed e la temperatura di reazione, per cui i valori del p-value risultano 
rispettivamente pari a 0.0000 e 0.0144, ossia inferiori al livello di significatività α = 0.05. Inoltre, tra 
i termini quadratici, il TOC2 è risultato essere significativo, con un p-value pari a 0.0012, e questo 
indica una relazione tra il contenuto di TOC nel feed e la produttività di H2 non lineare. Infine, è stato 
osservato come il fattore tempo di reazione non abbia alcun effetto significativo sulla risposta, con 
un valore di p-value pari a 0.6443, dal momento che la variazione del tempo (60 min, 120 min, 180 
min) non ha prodotto differenze notevoli in termini di produttività di H2. I termini di interazione 
(Tempe*TOC, Tempe*Time, TOC*Time) non sono risultati significativi, così come i termini 
quadratici di temperatura (Tempe2) e di tempo (Time2).  
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 p-value 

𝛽𝛽0 0.0570 

Tempe 0.0144 

TOC 0.0000 

Time 0.6443 

Tempe*TOC 0.0708 

Tempe*Time 0.4085 

TOC*Time 0.9091 

Tempe2 0.3168 

TOC2 0.0012 

Time2 0.3089 
Tabella 23. p-value del modello per la produttività di H2. 

In Figura 38 è stato possibile osservare la rappresentazione dei coefficienti ottenuti nell’analisi 
statistica condotta per la risposta di produttività di H2. È stato possibile notare che il TOC è il fattore 
che maggiormente influenza la variabile di risposta e il suo coefficiente negativo evidenzia l’effetto 
negativo di questo parametro, ossia un incremento della concentrazione di TOC nel feed determina 
una diminuzione della produttività di H2. Inoltre, è stato possibile concludere che la temperatura di 
reazione ha un’influenza sulla variabile di risposta, in particolare il valore positivo del coefficiente 
suggerisce l’effetto positivo di questo fattore, ovvero un incremento della temperatura di reazione 
porta a un aumento della produttività di H2. Infine, è stato possibile osservare come anche il termine 
quadratico TOC2 risulti significativo.  

 

 

Figura 38. Coefficienti del modello per la produttività di H2. 
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Di seguito sono state riportate le superfici di risposta e i relativi contour plot generati dall’analisi 
statistica. In particolare, in Figura 39, è stato possibile osservare le superfici di risposta ottenute per 
temperatura e TOC nel feed a tre differenti livelli del fattore tempo (60 min, 120 min, 180 min), dal 
momento che entrambi gli effetti sono risultati significativi.  

Le superfici di risposta sono risultate coerenti con i risultati statistici precedentemente descritti. In 
particolare, nel valutare come vari la produttività di H2 al variare dei due fattori contemporaneamente, 
è stato possibile confermare l’effetto positivo della temperatura e la non linearità dell’effetto della 
concentrazione di TOC nel feed, dal momento che le superfici di risposta mostrano una curvatura.  

 

a.1) a.2) 

b.1) b.2) 
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c.1) c.2) 

Figura 39. Superfici di riposta e rispettivi contour plot nel modello per la produttività di H2 ottenuti per la combinazione di fattori 
temperatura e TOC nel feed, fissato il tempo: a) tempo = 60 min; b) tempo = 120 min; c) tempo = 180 min. 

 

 

Modello: Carbon to Gas 

L’analisi statistica DoE ha permesso di valutare gli effetti che le variazioni di temperatura, 
concentrazione di TOC nel feed e tempo di reazione hanno sulla Carbon to Gas, assunta come 
variabile di risposta. I risultati raccolti sono stati riassunti in Tabella 24 in termini di p-value, tramite 
i quali è stato possibile evidenziare quali tra i fattori considerati avessero maggiore influenza sulla 
risposta. 

In particolare, la concentrazione di TOC nel feed con un p-value pari a 0.0000 ha un’influenza 
significativa sulla Carbon to Gas. La temperatura è stata individuata quale altro fattore con 
significativa influenza sulla risposta, con un p-value pari a 0.0210, cioè inferiore al livello di 
significatività α = 0.05. Inoltre, il termine quadratico TOC2 ha evidenziato una forte influenza sulla 
Carbon to Gas, con un valore di p-value pari a 0.0002, indicando che la concentrazione di TOC nel 
feed ha un effetto non lineare sulla risposta.  

Al contrario, per il fattore tempo di reazione non è stato registrato alcun effetto significativo sulla 
risposta, ossia una variazione di tale parametro non influenza la conversione di carbonio in gas nel 
processo di gassificazione in acqua subcritica. I restanti termini quadratici (Tempe2, Time2) e termini 
di interazione (Tempe*TOC, Tempe*Time, TOC*Time) non sono risultati significativi.  

È stato possibile osservare come tali considerazioni relative all’effetto dei differenti parametri sulla 
Carbon to Gas siano analoghe alle precedenti conclusioni dello studio sull’influenza dei medesimi 
fattori sulla produttività di H2.  
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 p-value 

𝛽𝛽0 0.1746 

Tempe 0.0210 

TOC 0.0000 

Time 0.9562 

Tempe*TOC 0.1060 

Tempe*Time  0.1986 

TOC*Time 0.7829 

Tempe2 0.5682 

TOC2 0.0002 

Time2 0.6538 
Tabella 24. p-value del modello per la Carbon to Gas. 

 

In Figura 40 sono stati riportati i coefficienti risultanti dall’analisi statistica condotta sull’influenza 
dei tre fattori sulla Carbon to Gas.  

È stato osservato come la concentrazione di TOC nel feed influenzi maggiormente la riposta e abbia 
un effetto negativo su di essa, come indicato dal coefficiente negativo. Dunque, l’aumento della 
concentrazione di TOC nell’alimentazione determina un peggioramento nei risultati di Carbon to Gas. 
L’effetto della temperatura è inferiore rispetto a quello della concentrazione di TOC ma comunque 
significativo. In particolare, il coefficiente positivo della temperatura indica che un aumento di questo 
parametro porta a un miglioramento nella Carbon to Gas. Inoltre, è stata confermata l’influenza 
significativa del termine quadratico TOC2.  

 

Figura 40. Coefficienti del modello per la Carbon to Gas. 
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Di seguito, sono state riportate le superfici di risposta ottenute mediante l’analisi statistica. In Figura 
41, sono stati riportati le superfici di risposta e i corrispondenti contour plot ricavati per la 
combinazione di temperatura e TOC nel feed, a valori fissi di tempo (60 min, 120 min, 180 min).  

Le superfici di risposta hanno permesso di confermare i risultati ottenuti. In particolare, sono stati 
confermati l’effetto positivo della temperatura e l’effetto non lineare della concentrazione del TOC, 
come indicato dalla presenza di curvatura nelle superfici di risposta.  

 

a.1)  a.2) 

b.1) b.2) 
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c.1) c.2) 

Figura 41. Superfici di riposta e rispettivi contour plot nel modello per la Carbon to Gas ottenuti per la combinazione di fattori 
temperatura e TOC nel feed, fissato il tempo: a) tempo = 60 min; b) tempo = 120 min; c) tempo = 180 min. 

 

5.4 Pretrattamento del feed da HTC di biomassa reale 
 

L’acqua reale NIAGARA 54 derivante da carbonizzazione idrotermale di microalghe Chlorella 
vulgaris è stata pretrattata prima di essere alimentata ai reattori di gassificazione. L’obiettivo di tale 
pretrattamento è stato di rimuovere i composti inorganici, in particolar modo i fosfati, originariamente 
presenti e valutare in che modo la loro concentrazione influenzi il processo di gassificazione. La 
presenza di fosfati nel feed impiegato nei test di gassificazione potrebbe essere responsabile di 
fenomeni di disattivazione catalitica e dunque influenzare negativamente il processo, inibendo 
l’attività catalitica.  

La corrente acquosa NIAGARA 54 con concentrazione di TOC pari a 11 g/L, corrispondente a una 
diluizione con un rapporto pari a 1:2.4, è stata pretrattata con resina Amberlite IRA 67 al fine di 
abbattere la concentrazione di specie inorganiche.  

In particolare, sono stati condotti due test con differente concentrazione di inorganici nel feed di 
NIAGARA 54: in un primo pretrattamento delle acque reali per un tempo di 140 min sono stati rimossi 
circa il 60% dei fosfati originariamente presenti e tale corrente pretrattata è stata impiegata come feed 
nei test; in un secondo pretrattamento della corrente acquosa reale per un tempo di 240 min sono stati 
quasi completamente rimossi (98.6% di rimozione) i fosfati inizialmente presenti e tale acqua 
pretrattata è stata utilizzata quale feed.   

I test con NIAGARA 54 pretrattata sono stati condotti a una temperatura pari a 350°C per un tempo di 
reazione di 60 min. Ai reattori di gassificazione è stato alimentato un volume totale di feed pari a 6.5 
mL e una quantità di catalizzatore Ru/Al2O3 pari a 35 mg.  

Per monitorare l’andamento dell’adsorbimento dei fosfati e la loro concentrazione, i campioni sono 
stati raccolti a differenti tempi e sono stati analizzati tramite cromatografia ionica. In particolare, tali 
campioni sono stati ulteriormente diluiti con un rapporto 1:3 per garantire un corretto svolgimento 
delle analisi cromatografiche, dal momento che lo strumento impiegato è adeguato ad analizzare 
basse concentrazioni di ioni in soluzione.  
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5.4.1 Caratterizzazione dell’acqua reale pretrattata  
  

Di seguito è stata riportata la caratterizzazione della NIAGARA 54 sottoposta a pretrattamento per 
l’adsorbimento dei fosfati eseguita tramite analisi IC. 

Dall’analisi tramite cromatografia ionica è stato possibile valutare che, trattando con resina il feed di 
NIAGARA 54, dopo un tempo di 140 minuti è stato rimosso circa il 60% dei fosfati originariamente 
presenti in soluzione. Tale alimentazione con una concentrazione di fosfati di circa 200 ppm è stata 
impiegata come feed nei primi test.  

Inoltre, un differente campione di NIAGARA 54 è stato pretrattato con resina fino al completo 
abbattimento delle specie inorganiche inizialmente presenti. In Tabella 25 sono stati riassunti i 
risultati di concentrazione e rimozione dei fosfati ottenuti tramite campionamenti a diversi tempi nel 
corso del pretrattamento. In particolare, i valori indicati sono riferiti alla concentrazione reale 
nell’acqua NIAGARA 54 di origine, ossia corretti considerando le diluizioni effettuate. La rimozione 
quasi completa dei fosfati ottenuta (98.6%) è stata raggiunta impiegando una quantità totale di resina 
pari a 2 g e dopo un tempo di contatto di 240 min.  

 

 Concentrazione 
fosfati (ppm) 

Rimozione fosfati 
(%) 

Feed 551.1 - 
60 min 374.8 32.0 
120 min 332.6 39.6 
180 min 232.8 57.8 
240 min 7.7 98.6 

Tabella 25. Concentrazione e rimozione dei fosfati nel pretrattamento della NIAGARA 54 al variare del tempo di contatto. 

 

 

I cromatogrammi derivanti dall’analisi IC del feed e dei campioni pertrattati a tempi di 60 min, 120 
min, 180 min, 240 min sono stati rappresentati in Figura 42. In questo modo è stato possibile 
monitorare la concentrazione di fosfati. L’adsorbimento quasi completo dei fosfati è stato ottenuto 
dopo un tempo pari a 240 min.  

Dal confronto tra i cromatogrammi IC di seguito riportati è stato evidenziato come anche altre specie 
inorganiche presenti in soluzione sono state progressivamente abbattute nel corso del pretrattamento 
con resina, tra cui i solfati per i quali la rimozione è stata pari al 99.3%. 
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Figura 42. Cromatogramma ottenuto dall’analisi IC della NIAGARA 54 pretrattata al variare del tempo di contatto. 

 

5.4.2 Risultati sperimentali 
 

I risultati sperimentali sono stati riassunti in Figura 43, confrontando i valori di produttività di H2 e 
Carbon to Gas (Fig. a) e la composizione della fase gas (Fig. b) dei test condotti con NIAGARA 54 
con parziale rimozione (exp 1) e totale rimozione (exp 2) dei fosfati inizialmente presenti.   

 

a)  b)  

Figura 43. Risultati della SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) con NIAGARA 54 con parziale rimozione (exp 1) e totale rimozione 
(exp 2) dei fosfati in termini di: a) produttività di H2 e Carbon to Gas; b) composizione della fase gassosa. 

 

I risultati hanno evidenziato un miglioramento della gassificazione nei test con NIAGARA 54 a 
concentrazione nulla di composti inorganici. È stato rilevato, infatti, un aumento nella produttività di 
H2, con un valore pari a 9.4 mmolH2/gC mentre nella prova precedente tale valore è stato pari a 5.39 
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mmolH2/gC. Inoltre, i valori di Carbon to Gas risultano maggiori nel test con feed privo di composti 
inorganici, con un valore pari a 7.82%, più elevato rispetto al risultato dell’esperimento precedente 
in cui la CtoG è pari a 5.28%. 

I risultati ottenuti in termini di composizione della fase gas hanno sottolineato come la variazione di 
concentrazione di inorganici nel feed possa portare a prodotti gassosi differenti. In particolare, è stato 
valutato che, nei test con NIAGARA 54 pretrattata fino a completo abbattimento degli inorganici, la 
fase gassosa prodotta è più ricca in H2 (60.88%), con una minore percentuale di CO2 (30.24%) mentre 
resta invariata la quantità di CH4 (6.90%). Per confrontare i risultati di gassificazione in acqua 
subcritica dei due test a differente concentrazione di fosfati, e in generale di inorganici, i dati raccolti 
sono stati riassunti in Tabella 26. 

 

Test N54 con parziale 
rimozione di fosfati 

N54 con totale rimozione di 
fosfati 

Produttività di H2 (mmolH2/gC) 5.39 ± 0.39 9.41 
Carbon to gas (%) 5.28 ± 0.17 7.82 

Composizione della fase gassosa (%) 
H2 55.21 ± 1.00 60.88 
CH4 6.88 ± 1.05668 6.90 
CO2 37.56 ± 2.00 30.24 
CO 0 0 
C2H4 0 0.24 
C2H6 0.35 ± 0.05 0.63 
C3H8 0 1.10 
Tabella 26. Produttività di H2, Carbon to Gas e composizione della fase gassosa ottenuti dalla SbCWG catalitica (35 mg Ru/Al2O3) 

con NIAGARA 54 con parziale rimozione e totale rimozione dei fosfati. 

 

Il miglioramento nei risultati nei test di gassificazione con acqua reale pretrattata in modo da 
rimuovere gli inorganici nel feed, tra cui una maggiore di produttività di H2 e una Carbon to Gas più 
elevata, così come la percentuale più alta di H2 nella fase gassosa prodotta, potrebbe essere in parte 
spiegato da considerazioni in merito al catalizzatore impiegato. In particolare, è possibile che la 
presenza di specie inorganiche, come i fosfati, nel feed sia responsabile della disattivazione del 
catalizzatore Ru/Al2O3 e tale fenomeno riuscirebbe a giustificare i risultati ottenuti. I dati raccolti non 
sono però sufficienti a confermare tale conclusione ed è possibile che il miglioramento del processo 
osservato sia dovuto all’influenza di altri parametri.  

L’ipotesi in merito alla possibile disattivazione del catalizzatore richiede ulteriori prove sperimentali 
che possano validare tale considerazione, vista la difficoltà nella valutazione di tali risultati.  
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6 Conclusioni 
 

In questo lavoro di tesi è stato studiato il trattamento delle correnti acquose derivanti dalla 
carbonizzazione idrotermale di biomasse di varia natura, sottoponendo tali acque a gassificazione in 
acqua supercritica e in acqua subcritica al fine di produrre un syngas ricco di H2, CH4 e CO2. In tale 
ottica, dunque, è stato possibile valutare la potenziale valorizzazione del sottoprodotto acquoso 
proveniente da HTC, combinando carbonizzazione idrotermale e successiva gassificazione. 

La fase sperimentale è stata suddivisa in due sezioni. Nella prima è stato affrontato lo studio del 
trattamento delle acque da HTC tramite gassificazione in acqua supercritica, con una fase preliminare 
in cui è stato indagato il comportamento nel processo di composti modello per la biomassa. Nella 
seconda fase sperimentale, è stato studiato il trattamento delle correnti acquose derivanti da 
carbonizzazione idrotermale mediante gassificazione in acqua subcritica, con una particolare 
attenzione allo studio dell’effetto che i vari parametri (temperatura di reazione, TOC nel feed, tempo 
di reazione) hanno sulle prestazioni del processo.  

Nella prima fase sperimentale di SCWG delle acque reali, dai test condotti e i relativi risultati raccolti 
è stato possibile concludere che, analogamente a quanto osservato nei test preliminari con i composti 
modello, l’impiego del catalizzatore 5% Ru/Al2O3 ha migliorato le prestazioni di gassificazione in 
SCW, consentendo di incrementare la conversione di carbonio in gas (CtoG) e la produttività di H2 e 
confermando il ruolo attivo del catalizzatore. Inoltre, l’attività catalitica svolta dal catalizzatore è stata 
responsabile della produzione di un syngas maggiormente ricco in idrogeno.  

Tra i test con acque reali, la SCWG catalitica con NIAGARA 38, derivante da HTC di biomassa 
lignocellulosica, ha prodotto i risultati migliori in termini di produttività di H2 (95.42 mmolH2/gC), 
CtoG (73.85%), percentuale di H2 nel prodotto gassoso (60.9%) e rimozione di TOC (89.86%).   

Nella seconda fase sperimentale inerente alla SbCWG, dai dati raccolti nelle prove catalitiche con 
NIAGARA 38 diluita 1:6, derivante da biomassa lignocellulosica, a 350°C e a 270°C è stato possibile 
osservare come l’aumento di temperatura influenzi positivamente il processo di gassificazione in 
acqua subcritica. Infatti, i risultati hanno evidenziato che alla temperatura più bassa (270°) sono 
notevolmente diminuite la produttività di H2 (31 mmolH2/gC a 350°C; 12.6 mmolH2/gC a 270°C), la 
Carbon to Gas (85.8% a 350°C; 39.7% a 270°C) e la rimozione di TOC (89.1% a 350°C; 42.8% a 
270°C). Inoltre, nella composizione della fase gassosa prodotta a 270° è stata registrata una riduzione 
nella percentuale di idrogeno (31% a 350°C; 28% a 270°C) nel gas e un aumento della percentuale di 
metano (25% a 350°C; 20% a 270°C) e di anidride carbonica (43% a 350°C; 51% a 270°C). 

Dal confronto dei risultati raccolti nelle prove con le acque reali NIAGARA 38, NIAGARA 52 e 
NIAGARA 33 impiegate nelle reazioni di gassificazione in acqua supercritica (400°C) e gassificazione 
in acqua subcritica (350°C), è stato possibile concludere che le condizioni di reazione più severe della 
SCWG migliorano le prestazioni del processo e favoriscono la produzione di syngas più ricco in 
idrogeno.  

I test catalitici con NIAGARA 38 a diluizione 1:3, 1:6 e 1:12 e quelli con NIAGARA 52 a diluizione 
1:6 e 1:12 hanno evidenziato come la diluizione del feed influenzi significativamente il processo di 
gassificazione. In particolare, conducendo i test con alimentazioni meno diluite, peggiorano la 
produttività di H2, la CtoG e la rimozione di TOC. Le motivazioni di tale effetto negativo con 
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campioni di feed meno diluiti possono essere attribuite alla presenza di un minore quantitativo di 
acqua, siccome quest’ultima partecipa come reagente nelle reazioni di gassificazione.  

Dall’analisi tramite Design of Experiments è stato possibile chiarire gli effetti di temperatura, TOC 
nel feed e tempo di reazione sulla produttività di H2 e sulla Carbon to Gas nel processo di 
gassificazione, variando ciascuno dei tre fattori su tre differenti livelli (300°C, 325°C, 350°C; 2 g/L, 
11 g/L, 20 g/L; 60 min, 120 min, 180 min). Dall’analisi statistica e dai dati raccolti nei test catalitici 
con NIAGARA 54 eseguiti combinando i tre fattori è stato possibile concludere che:  

• la concentrazione di TOC nel feed ha un effetto significativo non lineare sulla risposta e 
influenza negativamente il processo di gassificazione, ossia all’aumentare di tale parametro 
peggiorano sia la produttività di H2 sia la CtoG; 

• la temperatura di reazione ha un effetto significativo sulla risposta e influenza positivamente 
il processo di gassificazione, ovvero l’aumento di temperatura determina un miglioramento 
sia in termini di produttività di H2 sia in termini di CtoG; 

• il tempo di reazione non ha alcun effetto sulla risposta, cioè la variazione di tale parametro 
non influenza i valori di produttività di H2 e CtoG.  
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