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Riassunto

In questa tesi di laurea si € approfondito il pescedi produzione di olio da microalghe,
allo scopo di renderlo energeticamente favorevdteaverso lo sfruttamento della
biomassa privata dell’'olio. In particolare si sowmalutate le diverse alternative di
trasformazione della biomassa esausta in energiéante combustione, gassificazione
e pirolisi. Attraverso simulazioni di processo cAspen Plu8" si & studiato come
rendere il processo energeticamente autosuffigiemtsi sono calcolati i valori di
EROEI per le diverse configurazioni considerate.

Inoltre si e affrontato il problema della modelzz¢ dei fotobioreattori per la
produzione industriale delle microalghe, con paftéie riferimento alla progettazione
di reattori di tipoflat-plate dei quali vengono simulate le prestazioni in terndi
produttivita ed efficienza di conversione dell’egier solare in energia chimica sotto
forma di biomassa. In questo caso si € messo & mumfprogramma di simulazione,
scritto in gPROMS®, che ha consentito di riprodufendamento delle principali
variabili operative del fotobioreattore in funziodell’'ora del giorno e per ciascun mese
dell’anno.
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Capitolo 1

Stato dell’arte sulla produzione di
microalghe e sul loro sfruttamento

Questo capitolo fornisce un’introduzione generalmativi che hanno portato a questo
studio, descrivendo lo scenario globale in cunseriscono i biocarburanti nel contesto
del fabbisogno energetico mondiale e illustrangtantaggi che potrebbero derivare da
uno sviluppo di tecnologie produttive economicaraesumpetitive. Viene poi descritto
lo stato dell’arte della produzione di microalglmereattoriflat plate e dei processi di
combustione, gassificazione e pirolisi di biomasse.

1.1 Introduzione

I combustibili fossili (CF) contribuiscono per crt88% al consumo globale di energia
primaria (Brennan e Owende, 2010), il quale tenderaogni probabilita ad aumentare
nei prossimi anni a causa dello sviluppo economdicpaesi quali I'India e la Cina. Si
stima che il settore dei trasporti sia responsgielecirca il 20% delle emissioni di gas
greenhouse(GHG) in Unione Europea. | GHG sono riconosciutiakj causa
fondamentale del cambiamento climatico e di numeatis impatti sullambiente; ad
esempio, l'aumento della GGatmosferica determina un incremento della quantita
disciolta negli oceani con conseguente diminuzioleé pH e conseguenze molto
negative sull’ecosistema.

Quanto detto, insieme al possibile esaurimentoedelorse, rende evidentemente
insostenibile 'uso dei CF per soddisfare l'attudddbisogno energetico mondiale.
Sebbene i recenti progressi tecnologici rendanbalite la disponibilita dei fossili per
un lungo periodo di tempo ed a basso costo, l'iesdsilita degli impatti rende
comunqgue necessarie delle misure adeguate in gliachatigare I'eccesso di GHG in
atmosfera.

Nel settore dei trasporti, i biocarburanti possemolgere un ruolo di primo piano nel
diversificare le fonti di approvvigionamento di egi@, ed in prospettiva possono
costituire un mezzo di sostituzione definitiva G&i.

Si possono distinguere essenzialmente tre categbrieiocarburanti: di prima, di
seconda e di terza generazione (Brennan e Owe@il@, Rataet al, 2009).



2 Capitolo 1

| biocarburanti di prima generazione sono ricawdsi colture alimentari (canna da
zucchero, barbabietole, mais, olio di palma) o giramimali mediante l'utilizzo di
tecnologie tradizionali. Tali carburanti, che hanattualmente raggiunto livelli di
produzione abbastanza economici, presentano altomtazioni fondamentali: la
competizione nell'uso della terra coltivabile cangroduzione di alimentari e fibre, gli
ostacoli causati dalle strutture dei mercati lgcéilassenza di adeguate pratiche
gestionali nelle economie emergenti, gli elevabbiaogni di acqua e fertilizzanti e
I'impatto negativo sul mantenimento della biodivirs

L’utilizzo dei biocarburanti di prima generaziona Bcatenato un acceso dibattito a
causa del loro impatto sul mercato degli alimentami particolare nelle regioni
economicamente piu vulnerabili, in quanto puo dirercausa di un incremento del
prezzo del cibo con conseguenze sociali molto aitév

| biocarburanti di seconda generazione sono prodofiartire da scarti di processi
alimentari ed agricoli e da masse lignocellulosic@eesti, nella maggior parte dei casi,
non hanno raggiunto scale di produzione molto éeva

Infine, biocarburanti di terza generazione soneratti a partire dalle microalghe.
Queste sono organismi fotosintetici, eucarioti ocprioti, che hanno la capacita di
crescere rapidamente sotto adeguata fornituracdi éusemplici nutrienti quali anidride
carbonica; le microalghe sono inoltre capaci diedinzare grandi quantita di lipidi,
proteine e carboidrati in brevi periodi di tempo.

Sebbene le microalghe siano in grado di fornire enasi composti potenzialmente
sfruttabili quali fonti di energia (idrogeno, metaretanolo etc.), l'interesse di questa
tesi e focalizzato sul biocarburante di maggiotergsse, ovvero il biodiesel. Questo e
ottenuto mediante la reazione di transesterifaazidell’'olio estratto dalle microalghe;
la grande quantita di lipidi che queste sono indgrai sintetizzare, che va dal 20
all'80% della massa secca dell'alga, rende quegiplicazione particolarmente
interessante per le elevate produttivita che ss@os conseguire. Secondo Benemann
(2009), un traguardo auspicabile sarebbe quelleaggiungere la produttivita di un
barile di olio per ettaro al giorno.

1.2 Stato dell’arte

Il problema della produzione industriale di micgia# a scopo energetico riguarda
molteplici aspetti, tra i quali si € deciso di apipndire il bilancio energetico del
processo e la modellazione della crescita micréalgareattoriflat plate

Nella redazione dei capitoli 2 e 3 riguardanti fousamento della biomassa esausta,
cioé la microalga privata dell’olio prodotto, sipartiti dal lavoro svolto da Zanella
(2009), nel quale si propone una simulazione inefsplus™ del fotobioreattore e del
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processo dedicato allo sfruttamento della biomassasta. Le simulazioni effettuate in
questo lavoro, per la parte del processo riguaedanfotobioreattore, sono state
mantenute molto simili, infatti in questi capitaliobn e stato necessario operare una
descrizione dettagliata del fotobioreattore in teifrdi produttivita, ed € necessario solo
calcolare la stechiometria delle reazioni per @teni prodotti da inviare alla parte
riguardante lo sfruttamento della biomassa. Pecotaie il bilancio di materia
all'interno del reattore si inserisce unser kineticnella simulazione in Aspen plt
poiché la cinetica di Monod non € presente trarietiche di reazione di Aspen. Questa
deve essere legata al programma in modo che ilcaldéa cinetica di reazione siano
passati alla simulazione. Nella sezione di sfruétatm della biomassa le simulazioni
condotte da Zanella producono invece risultatitenraquanto il potere calorifico della
biomassa esausta viene calcolato utilizzando mqaksili composti non convenzionali
('alga non e contenuta nei componenti convenziaiaAspen) presenti nel simulatore
di processo che restituiscono esiti non esatti @oi@ modelli sono pensati
principalmente per composti come il carbone e tenlaisse legnose. Si é cercato quindi
un modo alternativo per calcolare il potere calooifdella biomassa, trovato nella
pubblicazione di De Kanet al. (2009), il quale, attraverso l'uso del modello di
proprieta ENTHGEN, inserisce manualmente i valoremtalpia di formazione, calore
specifico e densita della biomassa. In questo nsodescono ottenere i poteri calorifici
esatti della biomassa esausta, quali riscontrdka metteratura (Minoweet al, 1995,
Biller e Ross, 2011). In questo articolo viene freomostrato come collegare il reattore
che decompone il componente non convenzionale mogripelementi costituenti per
essere inviato alle successive fasi, collegando aomeente di calore per tener conto
dell'entalpia di formazione della sostanza oggelitstudio. La composizione dell’olio
prodotto dall'alga studiataN@nnochloropsis salinaé stata ritrovata nell’articolo di
Grossi (2001), mentre nelle pubblicazioni (lllmanal, 2000, Scraget al, 2002) e
stato dimostrato che il potere calorifico dell’alg@sce con il contenuto di olio, mentre
il potere calorifico della biomassa esausta rimanariato. Nei capitoli 2 e 3 vengono
inoltre valutate le diverse alternative per recaperenergia dalla biomassa esausta:
combustione, gassificazione e pirolisi. | poteriodéici del syngasprodotto dalla
gassificazione di biomassa esausta ricavati datialazioni sono stati confrontati con i
valori riscontrati nei lavori di Caputo (2009) ea@iglia (2010). In questi scritti non é
presente la gassificazione delle microalghe; tidtagono stati utilizzati come
riferimento non trovando in letteratura studi pinié a quelli trattati in questa tesi. Per
quanto riguarda la pirolisi, la pubblicazione dnHARanet al.(2010) e stata utilizzata per
ottenere la composizione dei prodotti della pifadissociata ad un’alga molto simile a
quella studiata Nannochloropsis sp. Questi dati sono stati confermati dal lavoro
sperimentale di Berruti (Xet al, 2011), nel quale inoltre viene dimostrato come il
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processo di pirolisi sia auto sostenuto termicamédatla combustione dei gas e di parte
dei vapori debio-oil prodotti. In questa pubblicazione il reattoreintiito € un reattore
di pirolisi a letto fluido, brevettato dal profesderruti.

Nel calcolo del’lEROEI Energy Return On Energy Investmest) & partiti dalla
pubblicazione di Colinet al. (2010) nella quale viene proposto uno studio sulla
convenienza energetica della produzione di mictmlgulla base di risultati
sperimentali, calcolando la profittabilita in termiappunto, di EROEI, del quale viene
spiegata la formulazione ed il significato dei ternmin esso contenuti. | dati sui
consumi energetici delle apparecchiature utilizzade il processo vengono in parte
ricavati dalle simulazioni, come nel caso dei cagspori e delle pompe, mentre per le
apparecchiature utilizzate per la movimentazionkadgiomassa e per la filtrazione
tramite nastro pressa vengono utilizzati i valacavati dal catalogo di Sereco S.r.l.,
azienda specializzata nel trattamento delle acque.

Per quanto riguarda i capitoli 4 e 5, riguardaatimodellazione di fotobioreattofliat
platein condizioni di illuminazione naturale, si &€ paudal lavoro svolto da (Sciortino,
2010). Il lavoro di Sciortino tratta la simulaziodereattoriflat plate in condizioni di
illuminazione naturale con il modello di crescitaposto da Molina Grimat al. (1992,
1994, 1996, 1997, 1999, 2000, 2001, 2002, Aciemdratezet al, 1997a, 1997b). La
simulazione della luce a disposizione del processeseguita seguendo il modello
proposto da Duffie e Beckman (2006), che predivelibre di irradianza al variare della
latitudine, della direzione e dellinclinazione detattore, dellora e del giorno
dell’'anno. In questa tesi invece é stato propdstwodello di Cornett al. (1992, 1995)
nel quale il profilo di estinzione della luce aiferno del fotobioreattore viene calcolato
con un modello che tiene conto sia dell’assorbimehe dello scattering prodotto dalle
microalghe presenti in sospensione nel fotobioveatta differenza del modello di
Lambert-Beer utilizzato da Molina Grima. Inoltre niodello di Cornet utilizza un
approccio diverso nel legare lirradianza all'interdel reattore alla velocita di crescita
microalgale: se nel modello di Molina Grima il ptofdi irradianza ottenuto viene
mediato per essere inserito all'interno della folamione che descrive la crescita delle
microalghe, nel modello di Cornet viene calcolamtpalmente la velocita di crescita
lungo la profondita del reattore, la quale vienendumediata per ottenere il valore da
inserire nel bilancio di materia del reattore. Amda formulazione che descrive la
crescita microalgale € differente nei due appraewlizzati. Il modello di estinzione
della luce di Cornet viene adattato da Pruwetstl. (2010) per essere utilizzato in
condizioni di illuminazione naturale, dato chevda di Cornet trattano esclusivamente
illuminazione artificiale.

| valori di produttivita ottenuti dalle simulazioeifettuate sono quindi stati valutati in
termini di efficienza fotosintetica secondo le atliioni fornite nell’articolo di Weyer
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et al. (2010), nel quale vengono descritti i termini dfi@énza di trasmissione dei
fotoni, efficienza di accumulo della biomassa écefhza di utilizzo dei fotoni indicanti
le prestazioni del processo. Nel lavoro di Sciartuene inoltre indicato un termine di
efficienza fotosintetica globale che lega direttateela produzione di biomassa alla
luce che arriva al processo.

1.3 Scopo della tesi

La tesi ha avuto lo scopo di esaminare la fattébiknergetica di un processo di
produzione di microalghe, andando a valutare savaitso I'utilizzo della biomassa
esausta e possibile rendere il processo nel suplesso sostenibile energeticamente,
cioé se I'energia che viene spesa per produrreiteoaighe € minore di quella che
viene prodotta sotto forma di olio. Inoltre si vavalutare il dimensionamento di un
fotobioreattore su scala industriale per calcolaaeroduttivita e I'efficienza foto
sintetica che si riesce a raggiungere nei casi real

La tesi & svolta nella prospettiva di un lavororspentale che possa accrescere la
precisione dei modelli e dare riscontro ai risulkbdtienuti in fase di simulazione.






Capitolo 2

Analisi energetica di un processo di
produzione di microalghe

In questo capitolo vengono presentate le considerae i motivi delle scelte operate
nelle simulazioni, implementate con il simulatoiepdocesso Aspen PIUS v7.0 e
nello sviluppo dell'analisi energetica dell'inteimpianto, lasciando i risultati dei
calcoli e la loro valutazione al capitolo successiv

2.1 Sviluppo del modello

L’'impianto di produzione di microalghe prevede umama sezione di crescita di
biomassa in fotobioreattori aperpdndg alimentati da acqua, nutrienti, @@ luce;
nella seconda parte le alghe prodotte vengononpredrmente separate dall'acqua per
filtrazione o centrifugazione, ottenendo una coteamne di circa il 20% di solidi.
L’acqua viene quindi riciclata e l'olio viene septr dalla biomassa, dalla quale si
recupera infine I'energia. La G@rodotta in quest’ultima fase pud essere utiliazmr
I'alimentazione al fotobioreattore. L'obiettivo @ndere autosufficiente dal punto di
vista energetico l'intero processo, recuperandoelfgia dalla biomassa esausta e, nel
caso questa non risulti sufficiente, da una pagtéotio prodotto.

Le alternative progettuali e le scelte operate arero via via spiegate nei paragrafi
successivi.

Per ragioni di convenienza nella conduzione deffeigzioni, lo schema é stato diviso
in due parti: la prima rappresenta la produziorid@omassa, la seconda il recupero di
olio e di energia. Le correnti in uscita dalla paimparte costituiscono le alimentazioni
della seconda.

Nella costruzione del modello di simulazione devessere dichiarate: tutte le sostanze
che partecipano al processo, le unitd operativeAspen Plu§" che meglio
rappresentano le apparecchiature reali da simelhiemodello termodinamico, su cui
e basata principalmente la correttezza dei rigultat
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2.1.1 Componenti

Le sostanze coinvolte nel processo comprendonsadidi che liquidi ed € necessario
segnalare al simulatore che, oltre alla correnteainposti in miscelaMIXED), va
tenuto conto di una corrente di composti solidr, ipguali non viene definita una curva
di distribuzione granulometricaC{(SOLID). Inoltre sono presenti sia componenti
convenzionali, sia componenti non convenziondIC), necessari per descrivere le
alghe e la biomassa esausta. La struttura delterdoselezionata e quintMIXCINC.

2.1.1.1 Componenti convenzionali

| componenti convenzionali che fanno parte del @sso sono:

H.: presente sia come componente sighgas sia come elemento costitutivo della
biomassa.

O,: presente come componente sighgas elemento costitutivo della biomassa e come
alimentazione nella combustione e gassificazione.

N2: presente come componente gghgas elemento costitutivo della biomassa, come
alimentazione nella combustione e gassificazione caame alimentazione al
fotobioreattore a rappresentare i nutrienti azotati

C: presente come elemento costitutivo della biomaseme residuo nel caso di
gassificazione non completa e come prodotto déitdig.

CO.: presente come alimentazione al fotobioreattoneyponente desyngase gas di
scarico della combustione.

H.O: mezzo di reazione nonché reagente nel fotoltiorea prodotto della
combustione e fase acquosa della pirolisi.

CO: presente come componentesigigas.

CHy: presente come componente sighgas.

CsH14: solvente nell’estrazione dell’olio dalle microhgy

C16H320,: componente rappresentativo dell’olio

CooH3002: componente rappresentativo dell’olio.

CH3OH: componente rappresentativo degli oli di piriolis

CHsCH,OH: componente rappresentativo degli oli di pitiolis

2.1.1.2 Componenti non convenzionali

Le microalghe non sono contemplate nel databasecateposti di Aspen PIC¥ e
devono quindi essere inserite tramite i cosiddettimponenti non convenzionali,
secondo le modalita in cui Aspen Pldsonsente la possibilita di lavorare con sostanze
non presenti nel proprio database.

| composti cosi definiti sono:
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Alga: sono le microalghe nella loro completezzadptte nel fotobioreattore.

AlgaZ2: e la biomassa esausta, cioe 'alga privattotio dopo la separazione da questo.
Biooil: descrive i composti liquidi in uscita dalfarolisi, difficilmente identificabili e
descrivibili altrimenti.

2.1.2 Unita di Aspen Plus™

Per le simulazioni sono state utilizzate molte appehiature; particolare attenzione
viene posta nei reattori, di cui si da una brevecdeione e si approfondiscono le
motivazioni della scelta.

2.1.2.1 RCSTR
Questa unita simula il comportamento di un reatideale completamente mescolato.

E’ stata scelta per il fotobioreattore poiché pdtendi inserire le cinetiche di reazione,
operare in condizioni di equilibrio liquido/vapoeecon componenti non convenzionali;
e stata preferita al RPFR perché non crea problemi le user kineticsinserite
dall'utente, cioé le cinetiche non disponibili meddelli di Aspen PIU2".

Il reattore RCSTR infatti viene simulato inserensha cinetica di tipo Monod:

__kcscey

X = res ! (2.1)
dove:

¢ € la velocita di crescita della biomassa [k& sT];

k e la costante di crescita [1/s];

cs € la concentrazione del substrato limitante, iestp caso indicata con la O
[kg/m’Y;

¢, @ la concentrazione della biomassa [k/m

Ky € il parametro che rappresenta la concentraziosalmtrato necessaria affinché la
reazione abbia velocita pari a meta della velaoigssima [kg/ri.

Il simulatore non prevede nei propri modelli ciosetjuesto tipo di cinetica, per cui
necessario scrivere unsubroutine in linguaggio Fortran comeuser kinetic Le
concentrazioni e le specifiche del reattore vengmassate dal simulatore al programma
Fortran che esprime la stechiometria e la cinetedle reazioni, e restituisce al
simulatore i valori necessari a chiudere i bilasamnateria. Il volume del reattore viene
fatta variare per ottenere la produttivitd di bi@se voluta, e si imposta come
concentrazione di biomassa in ingresso al reaiftoedore di 1g/l.
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2.1.2.2 RStoic

Questa unita viene utilizzata nelle combustionicpéi non richiede le cinetiche di
reazione e possiede un comando interno che cdiatechiometria della reazione di
combustione. Non potendo operare con composti mmmvenzionali, deve essere
accoppiata al reattore RYield.

2.1.2.3 RGibbs

Questa unita calcola le composizioni dei prodottiequilibrio delle fasi andando a
minimizzare I'energia libera di Gibbs della miscetmtenuta nel reattore. E’ necessario
quindi specificare due vincoli dei tre disponibiita pressione, temperatura e calore
scambiato. E’ inoltre possibile definire un appiocdi temperatura per modificare i
risultati dell’equilibrio, imponendo una differendatemperatura positiva o negativa fra
la temperatura effettiva nel reattore e quella aviene calcolato I'equilibrio, per
rendere conto delle limitazioni cinetiche nel presae

2.1.2.4 RYield

Il reattore RYield viene utilizzato nei casi in qwn si conoscono la stechiometria e la
cinetica delle reazioni, mentre sono note le reseubdotti della reazione che si vuole
simulare. In particolare nelle simulazioni compiwgaesta unita si € rivelata utile
dovendo scomporre i componenti non convenzionali pnepri elementi costitutivi
prima di sottoporli a combustione o gassificaziamgettivamente nei reattori RStoich

e RGibbs, e per simulare la pirolisi.

2.1.3 Modelli termodinamici

Sono stati utilizzati due modelli termodinamicelle apparecchiature che trattano fasi
liquide a bassa temperatura e pressione si e &mattanodello NRTL, in cui la
solubilita dei gas é stata valutata con la leggéiemry. Per le apparecchiature che
trattano sostanze in fase gassosa, a temperapuessoni elevate, si € invece applicato
il modello di Peng Robinson con la correzione dst®o-Mathias.

2.2 Simulazione delle alternative progettuali

Le simulazioni sono state effettuate mantenendariata la parte di produzione di
microalghe e i sistemi di separazione della biomassausta dall’'olio prodotto,
modificando invece la metodologia di recupero dergia della biomassa esausta. Le
varie sezioni della simulazione sono descritte s@pmente nel seguito.
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2.2.1 Sezione di produzione

Dato che I'obiettivo dello studio non e quello diausimulazione rigorosa del reattore, il
sistema di reazione e costituito da un reattore RCEfe, oltre ad essere il modello piu
semplice risulta migliore del PFR in termini di dudtivita a parita di tempo di
permanenza. Questo € dovuto al fatto che la reazacautocatalitica (eq. 2.1), essendo
la concentrazione dei prodotti tra i fattori a nnatere dell’espressione cinetica.

2.5

1.5

Concentrazione biomassa [g/]]

0.5
0
0 5 10 15 20 25 30
t[h]
Figura 2.1. Confronto della concentrazione in uscita tra uattere PFR (= = ) e

CSTR (— ) al variare del tempo di permaneiazaarita di alimentazione.

Come € ben visibile nel grafico di Figura 2.1, aitpadi tempo di permanenzdh], la
concentrazione di microalghe in uscita € sensibilmaenaggiore nel reattore CSTR
rispetto al PFR.

Il reattore viene simulato con un’alimentazionesgas composta da una miscela di
azoto e CQal 5% molare. L’'azoto funge da nutriente e, seblppresta assunzione con
corrisponde alla situazione reale, per i motivatial 8 2.1.1.1, si preferisce operare in
questo modo per non complicare ulteriormente il eflod del processo. Altre
alimentazioni al reattore sonorilake upe il riciclo dell’acqua, e il riciclo di biomassa,
in modo da ottenere una concentrazione in entrata @ 1 g/L. L'alimentazione
gassosa, in largo eccesso, viene qui dispersa,nman iimpianto reale pud essere
riciclata grazie ad un sistema di captazione, alreihvia in testa al reattore.
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2.2.2 Sistemi di separazione e riciclo

Una prima separazione viene effettuata splittanddepdella corrente in uscita dal
reattore, composta da acqua e alghe, all’alimemnt@zdel reattore, per ottenere una
concentrazione in ingresso pari a 1 g/l. In segaitgiene una seconda separazione per
filtrazione, in cui la concentrazione di solido m&einnalzata fino al 20% su base
ponderale, che costituisce un valore di riferimgodo un buon processo di filtrazione.
L’acqua restante viene anch’essa recuperata d¢atirial reattore.
Per poter estrarre I'olio contenuto nelle alghebilamassa deve essere ulteriormente
concentrata, sebbene nuove alternative cornelldysisvengano proposte per evitare la
fase di essiccamento (Colat al, 2010). Queste tecnologie tuttavia non vedontanel
biomassa esausta una potenziale riserva di eneedggandola al ruolo di prodotto di
scarto, in contrasto con l'obiettivo del nostrodstu Le microalghe vengono quindi
essiccate sfruttando i fumi di combustione, in pparecchiatura il cui obiettivo e
ridurre 'umidita della biomassa in proporzione 1Ga
Il reattore RYield, come spiegato nel § 2.1.2.4yvsea scomporre i composti non
convenzionali nei propri costituenti, in questoacéalga in biomassa esausta e olio, in
base alla frazione di olio imposta in uscita dablioreattore. Questo valore viene
inserito in uncalculator implementato nelle simulazioni, che valuta: I'dépia di
formazione dell’alga ponendo il bilancio di entalpra entrata e uscita del reattore pari
a 0, il calore specifico e la composizione (vedpi@do 3).
Per ottenere la composizione di un’alga indipenglaente dalla sua percentuale d’olio,
€ necessario conoscere la composizione di un’aggione di cui € nota la percentuale
di olio (Tabella 3.3). Viene quindi calcolata langposizione della biomassa esausta,
cioe privata dell'olio, tramite la formula seguente

Wexh,i = w (2.2)
dove w,,p; € la frazione ponderale del componente i-esiméart@bmassa esausta,
waigi € la frazione ponderale del componente i-esimdafgd, w,;; € frazione
ponderale del componente i-esimo nell’'okog la frazione ponderale di olio nell’alga.
Calcolata la composizione della biomassa esaustagiante rispetto alla percentuale di
olio contenuto dall'alga (Scragget al, 2001), € possibile ottenere la composizione
dell'alga al variare del contenuto lipidico secomnato

Waig,i = 1- x)Wexh,i + X Woiri (2.3)

| valori dei calori specifici ¢,) dell'alga e della biomassa esausta vengono edicol
secondo la regola di Kopp:
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Cp = L Wi Cpji (2.4)

dovec, € in [kJ kg- K%, w; & la frazione ponderale del componente i-esimg; gkJ
kg K] & il calore specifico elementare del componesmsiino nella biomassa.
| valori deic,; vengono riassunti nella Tabella 2.1.

Tabella 2.1. Calori specifici dei composti elementari
(http://lwww.cheresources.com/estcp.shtml)

Element MW [g/mol] Temperature [K]
311 339 366 394 422 450
Heat Capacity [kJ kg* K]
Carbon (C) 12.01 0.87029 0.96889 1.05297 1.126499212 1.25176
Hydrogen (H2) 2.02 14.2367 14.2834 14.3300 14.37668.4232 14.4698
Nitrogen (N2) 28 1.01797 1.02212 1.02627 1.0304303458 1.03873
Oxygen (02) 32 0.83788 0.87882 0.91100 0.93682 7885 0.97533

Non potendo simulare I'estrazione dell’olio da wumposto non convenzionale come la
biomassa, questa viene separata dalla correnteigale con un’operazione fittizia e

inviata alla parte dell'impianto dedicata al reaupdella sua energia. L'olio e I'acqua
vengono inviati a un estrattore (Extract) dove dlvente (esano) separa l'olio

dall'acqua. Nel caso reale, in cui I'olio € contenmelle alghe, I'esano penetra nelle
pareti cellulari rompendole e liberando l'olio cBediscioglie nel solvente (Sforza,

2011). La miscela apolare e separata in una coldndiatillazione che recupera I'esano
nel distillato e I'olio nel residuo. L'acqua in utcdall’estrattore viene inviata, con la
biomassa esausta, agli impianti di valorizzaziamergetica.

2.2.3 Recupero dell’energia contenuta nella biomassa

L’energia contenuta nella biomassa puo essere eeatgpprincipalmente in tre modi:
mediante combustione, gassificazione e pirolisi.

2.2.3.1 Combustione

In questo caso I'energia termica, semplicementelqita bruciando la biomassa, puo
essere utilizzata direttamente in impianto, o afidBvamente per ottenere energia
elettrica tramite cicli a vapore. Poiché non é fimkes bruciare componenti non
convenzionali, la biomassa esausta viene suddineapropri elementi costituenti
(RYield), quindi viene inviata alla combustione um reattore RStoich, ponendo la
portata d’aria in entrata al reattore tale da reoraf/venire la combustione a piu di 1100
°C, temperatura sopra la quale diventa rilevanggdauzione di ossidi di azoto.
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2.2.3.2 Gassificazione

La gassificazione € un metodo per convertire i aostigcarboniosi in gas e combustibili
liquidi, e per consentire un sequestro di ;C&onomicamente sostenibile. Tramite
guesta tecnologia si converte qualsiasi materimgrcontenente carbonio in gas di
sintesi 6yngaj. Il carbonio reagisce con vaporE acqueo e ossigam difetto) a
pressioni e temperature elevate, andando a foromasyngascostituito soprattutto da
idrogeno e monossido di carbonio, acqua, metana altd sottoprodotti (H2S, CO2,
HCN, NH3...), che vanno in seguito separati.

Sebbene sia la combustione che la gassificaziame girocessi di ossidazione, la prima
avviene in eccesso di ossigeno, mentre la secomdacarenza, realizzando
un’ossidazione parziale.

La gassificazione viene simulata attraverso laipiabre scomposizione della biomassa
nei componenti elementari, alimentando la miscéaltante in un’unita RGibbs.
Questo modo di simulare la gassificazione € ottinusin quanto il reattore di Gibbs é
un reattore all’equilibrio: la temperatura alla fu&ar avvenire la gassificazione puo
essere variata per tenere conto della non idesditarocesso.

La portata di aria, alimentata a 10 bar secondadiazioni di un lavoro precedente
(Zanella, 2009), € stata scelta in modo da ottelaecemposizione dedyngasa piu alto
contenuto energetico, cioé con la maggior frazjpmederale di He CO.

2.2.3.3 Piralisi

La pirolisi € un processo di decomposizione termidcaostanze organiche, ottenuta
tramite calore in assenza di agenti ossidanti,red €i produrre composti liquidi e
gassosi ad alto contenuto energetico, a temperiatigréri rispetto alla gassificazione.
La pirolisi viene simulata grazie ad un reattorei€d, che decompone la biomassa
esausta nei prodotti della pirolisi, in modo daadgurre i risultati raccolti da (Pan Pan,
2010) e validati dai dati forniti dal professor Ber dell’'University of Western Ontario
(Berruti, 2011). Si € deciso di procedere con quapproccio data la notevole difficolta
nel simulare rigorosamente il processo di pirolksgausa del gran numero di reazioni e
composti coinvolti.

| dati ottenuti dal professor Berruti sono statqusiti in un reattore di pirolisi
schematizzato in Figura 2.2.

In questo reattore la camera di combustione viemegrata con il letto fluido dove
avviene la pirolisi. La camera di combustione éndilica e il reattore di pirolisi
disposto ad anello intorno a questa, con una paretemune, attraverso cui avviene lo
scambio termico. Per migliorare lo scambio terngcottenere una pirolisi piu rapida,
sono predisposti ddift tubescon entrata e uscita nel reattore di pirolisi chssano
attraverso la camera di combustione per far cireola biomassa e un fluido inerte
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verso l'alto. Il fluido inerte e la biomassa escata tubo verso un’area libera del
reattore di pirolisi a bassa densita di letto fizaato.

L’apparecchiatura e il processo sono particolarememdicati alla pirolisi di biomassa
agricola a bassa densita.

Figura 2.3. Reattore per la pirolisi

| combustibili utilizzati nella camera di combuste possono essere gassosi, liquidi o
solidi, ed é stato dimostrato (Xat al, 2011) che il reattore e autosufficiente
termicamente se vengono bruciati i gas di pir@igiarte dei vapori ddiio oil. Mentre

il reattore e in funzione, il materiale da pirokze € posto nel reattore di pirolisi
anulare, facoltativamente mescolato ad un soliddénper migliorare la distribuzione, e
viene fluidizzato da un flusso di gas inerte alitaém dal fondo del reattore e distribuito
da un piatto forato. L'uscita déft tubesé posta ad un’altezza tale da essere al di sopra
del letto fluidizzato. Possono essere presentbd&lesper migliorare il mescolamento
e lo scambio termico sia nel reattore di pirolisemella camera di combustione. I
materiale che pu0 essere trattato in questo reatpud avere una dimensione
caratteristica massima di 3 mm e deve essere atgifigo ad ottenere un contenuto di
umidita inferiore al 10%.

2.2.4 Combustione dell’'olio

Parte dell'olio prodotto puo essere bruciata pedprre calore o energia elettrica nel
caso la quota ottenuta dalla biomassa non siaceirfte a coprire i costi energetici
dell'impianto di produzione.
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La simulazione di questa operazione € eseguita anediun reattore RStoich
imponendo, come nel caso di combustione della bssmache la portata d’aria
alimentata al reattore mantenga la temperaturgjuata nella combustione, inferiore ai
1100°C.

2.3 Pinch Tecnology Analysis (PTA)

L’analisi di Pinch € una metodologia atta a minmaiz i consumi energetici di un
processo ottimizzando i sistemi di recupero debreahttraverso una rete di scambiatori
rigenerativi e consente quindi di ridurre i cogieaativi dell'impianto.

L’ottimizzazione si raggiunge accoppiando opportoaeate le correnti che devono

essere raffreddate (correnti calde) con quelle aévono essere riscaldate (correnti

fredde), minimizzando il carico termico esterngisicaldamento e raffreddamento.

La rete degli scambiatori di calore di un procedsuve necessariamente soddisfare il

primo ed il secondo principio della termodinamidiaprimo principio consente di

calcolare le variazioni di entalpia delle corresite attraversano gli scambiatori, ma non

considera il fatto che si puo trasportare caloremmcorrente calda a una fredda solo se
la temperatura della corrente calda € maggioreudila fredda. Per ottenere quindi un
risultato significativo e realizzabile nella reattave essere rispettato anche il secondo
principio.

Lo scopo principale della PTA & mirare ad un recop®timale di energia prima di

entrare nel dettaglio della progettazione. In ubcpsso con pigtreamdi materia e di

energia, come ad esempio una rete di scambiatagstg ottimo viene raggiunto

individuando il punto dove la forza motrice per doambio di energia termica tra
correnti calde e correnti fredde € minimo. Questde&o punto di Pincle la sua

temperatura definisce la temperatura di pinch. TA Bcompone quindi il processo in
due parti, individuando tutti i possibili recupéermici al di sopra e al di sotto della

temperatura di pinch, senza che correnti a temperanaggiori rispetto a quella di

pinch possano interagire con quelle al di sotto.

La tecnica puo essere riassunta da un algoritmgaosto dalle seguenti istruzioni:

1. Scelta della temperatura minima di approccio, titcscompresa trai5 e i 20°C. Si
osserva che per ogni temperatura di approccioeesis soluzione diversa del
problema, e si puo ottenere la temperatura di oteogonomico.

2. Distinzione delle correnti del processo in caldeedde e loro caratterizzazione.

3. ldentificazione degli intervalli di temperatura eostruzione del diagramma
corrispondente.

4. Costruzione del diagramma delle curve compositeterchinazione della richiesta
minima diutility e la temperatura di pinch.
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5. Calcolo del minimo numero di scambiatori di cal@@pra e sotto il punto di pinch.
6. Costruzione della rete di scambiatori rigenerativi.

Si fa notare che I'obiettivo della PTA é definiraauschema che determina la minore
quantita possibile di energia prelevata dall’'esierm che questo non € mai I'ottimo
economico di progettazione, che deve tener conthelel costo d’investimento di
ogni scambiatore di calore in base all'area necessla scambio; la PTA rappresenta
comunque un buon punto di partenza per la progettazdel processo con minimi
consumi energetici.






Capitolo 3

Analisi energetica del processo

In questo capitolo vengono presentati i risultétigmuti nelle simulazioni effettuate con
il simulatore di processo Aspen Pillse nell’analisi di pinch. | conti e le tabelle si
riferiscono a contenuti di olio nell’'alga fra il 3®il 70% su base ponderale, mentre i
risultati principali si riferiscono al 70% poiché@ gueste condizioni si ottengono le
prestazioni migliori dal punto di vista energetico.

3.1 Proprieta dei componenti non convenzionali

Il simulatore di processo possiede dei modelli dnepase alla composizione del
componente non convenzionale, ne predicono l'elstatfi formazione, il calore
specifico e la densita. Tuttavia questi modellipme studiati per la descrizione di
biomasse, si riferiscono prevalentemente al carbeddianno fornito risultati errati nel
caso delle microalghe, come si vede nella TabellaRer poter simulare il processo di
produzione diNannochloropsis salinasiene quindi utilizzato un approccio diverso,
inserendo manualmente tramite la funzione ENTHGENalori di entalpia di
formazione e calore specifico adeguati, disponeddalati di bibliografia per la
biomassa che non corrispondono a quelli previstiratalelli.

Dato che l'obiettivo dello studio € quantificare pbtere calorifico della biomassa
esausta per poterne valutare 'uso nel recuperta geltenza termica necessaria al
processo, si e calcolato il valore del potere daorinferiore (LHV) a partire dai dati
di bibliografia riguardanti I'olio e I'alga (Minow&al995; Biller e Ross, 2011):

__ LHVg1g—x LHV 4

LHVy;, = : (3.1)

1-x
Per l'alga studiata, com = 0.3, si e scelto il valore diHV,;, = 20 MJ/kg, per l'olio
LHV,; = 36 MJ/kg, ottenendo per la biomads#/,;, = 13.14 MJ/Kkg. Il valore riferito
all'alga Nannochloropsis salinae stato calcolato come una media tra i dati di
bibliografia citati per alghe contenenti questargiia di olio.
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Tabella 3.1. Potere calorifico della biomassa esausta calcolata
diversi modelli disponibili in Aspen PIU%

Modello implementato LHV calcolato [MJ/kg]
ENTHGEN -13.140
Dulong correlation -25.360

Boie correlation -25.926
Grummel and Davis correlation -25.562
Mott and Spooner correlation -26.056

Nella Tabella 3.1 si puo vedere come i modelli iempéntati in Aspen predicono il
potere calorifico della biomassa in modo del tirtexdeguato.

Per il calcolo del valore di entalpia di formazioDéIFGEN da inserire nel modello
ENTHGEN di Aspen PIU¥' riferito al componente non convenzionale Alga@gcalla
biomassa priva di olio, si deve innanzitutto cadeelil potere calorifico inferiore della
biomassa esausta.

Dato che i composti non convenzionali non possoervenire nelle reazioni, questi
vengono decomposti negli elementi costituenti ttanireattore RYield B17 impostato
a 25 °C e 1 atm, come mostrato nel flowsheet ragptato in Figura 3.1.

Bi17

&>

RYIELD

Figura 3.1. Flowsheet della combustione degli elementi delteniassa

Il flusso di componenti elementari ottenuto viengiato a combustione nel reattore
RStoich B20, nel quale si impone scambio termiao @& e pressione pari a 1 atm. |
prodotti della combustione sono quindi raffreddaio a 100 °C nello scambiatore
Heater B1, che fornisce il valore della potenzantea scambiata. Per ottenere il potere
calorifico inferiore viene tolta I'acqua dalla cente e si procede con un successivo
raffreddamento a 25 °C (temperatura alla qualergealtata la biomassa esausta). La
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somma dei calori scambiati rappresenta il potel@ifao di una corrente contenente la
stessa quantita di componenti elementari della &gs®, ma in forma non legata, cioe
senza l'entalpia di formazione della biomassa ate@siesto valore puo essere definito,
secondo la legge di Hess, come:

AHcomb,elem = Hf,prod - Hf,elem ) (3.2)

dove AH ompelem € il potere calorifico dei componenti della biosesnon legati,
Hf 04 € I'entalpia di formazione dei prodotti di combase eHy .., € I'entalpia di
formazione dei componenti elementari.

Allo stesso modo € possibile definire il poterendéico della biomassa esausta:

AHcomb,bio = Hf,prod - Hf,bio ) (3.3)

dove AH ,mp pio € il potere calorifico della biomassa esaust,g;, € I'entalpia di
formazione della biomassa esausta. Sottraendo ée rdlazioni e ricordando che
Hf ¢1em = 0, Si Ottiene:

Hf,bio = AHcomb,elem - AHcomb,bio ) (34)

da cui si ricava il valore da inserire nel paramdHFGEN del modello ENTHGEN,
pari a 13.424 MJ/kg.

Per poter sfruttare il dato ottenuto il reattorei®d B17 viene connesso tramite una
corrente di energia al reattore in cui avviene tanlustione per rendere conto
dell'entalpia di formazione della biomassa esausiae mostrato in Figura 3.2.

Bi7

2

EYIELD

Figura 3.2. Flowsheet della combustione della biomassa
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Il reattore quindi non necessita piu della condigisullo scambio di calore perdendo un
grado di liberta. Conoscendo il valdt&V,;,, si puo verificare che nella simulazione si
ottiene il valore desiderato, cioé la combustioméene con un potere calorifico pari a
quello ritrovato in bibliografia.

Il valore da inserire per I'entalpia di formaziodell’alga viene invece calcolato in
modo che nel reattore RYield che divide il compdeenon convenzionale Alga in
Alga2 (la biomassa esausta) e olio, venga chiudmlahcio energetico, cioe che si
ottenga un valore pari a zero per il calore scatoldall’apparecchiatura.

Per descrivere I'olio sono stati scelti 2 tra glida grassi che lo costituiscono (Grossi,
2001): l'acido palmitico e I'acido arachico. Comego vedere dalla Tabella 3.2, questi
insieme all’acido palmitoleico formano il 61.86%lltdetero olio.

Tabella 3.2. Frazione ponderale dei principali componenti dalib
proveniente da microalghe (Grossi, 2001)

Acido grasso Frazione ponderale [-]
Acido palmitico (GegH3,0,) 0.117
Acido arachico (GH300,) 0.306
Acido palmitoleico (GsH3005) 0.196

Dato che l'acido palmitoleico non & presente netaase di Aspen PIUY,
I'equivalente percentuale di quest’ultimo viene r@ggto all'acido palmitico, visto che i
due composti sono molto simili e ché 'V calcolato dal simulatore per questi 2 oli,
riportati nelle percentuali calcolate secondo lazieni seguenti, corrisponde ai dati di
bibliografia:

%C16:04¢414+%C16:1eq
%C16:050q1+%C16: 1001 +%C20:5,041

%C16: 05y

(3.6)

%C20: 54 = %C20:5real (3.7)

%C16:070q1+%C16:110q1+%C20:5104]

dove: %C16:0y,, € la percentuale di acido palmitico inserita né@hwatore,
%C16:0,.., € la percentuale di acido palmitico re#e(16: 1,..,; € la percentuale di
acido palmitoleico real@sC20: 5, € la percentuale di acido icosapentaenoico imserit
nel simulatore%C20: 5,..,; € la percentuale di acido icosapentaenoico reale.

La composizione dell’'olio viene calcolata tenendoconsiderazione tutti i tre acidi
grassi, normalizzando le percentuali in modo siraila relazione (3.7). Viene calcolata
la formula bruta dell’olio mediando quelle dei 3dagrassi presi in considerazione,
pesandole tramite le frazioni normalizzate:
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Coit = %C16: 0y * 16 + %C16: 1o * 16 + %C20: 545 * 20 (3.8)
0o = %C16: 0gim * 2 + %C16: Lo * 2 + %C20: 5gjm * 2 (3.9)
H,i = %C16: 0 * 32 + %C16: 1gim * 30 + %C20: 5jp * 40 (3.10)

ottenendor;; ggH353,0, .

La composizione elementare in frazione ponderal€olie viene quindi calcolata
dividendo i contributi dei vari componenti al peswlecolare per il peso molecolare
totale dell'olio:

ioit PM;
Coit PMc+04j; PMo+Hyj PMy

Woil,i = (3.11)
Ottenuta la composizione dell’olio, & possibilecotdre la composizione della biomassa
esausta, invariante rispetto al contenuto di olioua stessa alga, conoscendo la
composizione dell’alga (Tabella 3.4), dalla relasd2.2).

| risultati sono riportati nella Tabella 3.3.

Tabella 3.3. Composizione elementare dell’olio e della biomassa
esausta in frazioni ponderali per un’alga contereeiht’0% di olio

Specie C (0] H N
Olio 0.762 0.113 0.125 0
Biomassa esausta 0.524 0.305 0.079 0.092

Il potere calorifico inferiore dell’olio calcolatm queste condizioni risulta essere pari a
35.10 MJ/kg, minore di circa il 2.5% rispetto a WBmendicato in bibliografia, a
conferma della ragionevolezza della procedura hbioba proposta. Viene inoltre fatto
notare che il potere calorifico inferiore calcolater I'intera alga risulta essere, per
0.3, pari a 19.72 MJ/kg, inferiore dell'1.5% rigjoeal dato desunto dalla letteratura.

3.2 Processo di produzione delle alghe

Il flowsheet implementato nel simulatore viene rtpto in Figura 3.3.

L’alimentazione del reattore di produzione RCSTRuha concentrazione di biomassa
pari a 1g/L, mantenuta costante grazie al ricicpeerato dallo splitter B2. Viene
alimentata inoltre una corrente gassosa compost@@aal 5% molare in azoto. Le
uscite sono composte dalla biomassa prodotta segpesqua, mentre in fase gassosa é
presente ossigeno, generato dal metabolismo delaalssa, oltre alla C{hon reagita
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e all'azoto, che sono in abbondante eccesso peinmaorre un regime limitante dovuto
a questi due componenti, secondo la stechiomeggeritta dalle seguenti relazioni:

€0, - C + 0, (3.8)
H0 = Hy +0, (3.9)

La composizione dell'alga € stata determinata danatisi condotta da CHELAB S.r.l.
suNannochloropsis salinaontenente il 30% di olio (vedi Tabella 3.4). $spono cosi
valutare i consumi e i prodotti del reattore, riptirin Tabella 3.5.

Tabella 3.4. Composizione dell'alga Nannochloropsis salina da
un’analisi di laboratorio

Componente Percentuale [-]

C 59.51
H 9.30
N 6.47
O 24.72

Tabella 3.5. Prodotti e consumi di un fotobioreattore che proelu
Nannochloropsis salina

Sostanza Produzione [kg/kggd Consumo [kg/Kgugdl

CGo, - 2.182
H,O - 0.837
N, - 0.065
0, 2.083 -
Alga 1 -

La concentrazione in uscita dal fotobioreattorengieegolata variando il volume del

reattore, cioe il tempo di permanenza, per otterlargroduttivita necessaria al

raggiungimento del valore desiderato, e a mantel@emdncentrazione in ingresso al
reattore pari a 1 g/L grazie allo splitter B2. Beto le alghe prodotte vengono in parte
riciclate in testa al fotobioreattore, mentre latpaestante viene inviata a filtrazione,
dove si raggiunge un contenuto secco pari al 2@écato come un valore medio nella
filtrazione; si recupera quindi 'acqua da riciéan testa al reattore.
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3.3 Separazione dell'olio dalla biomassa

Il flowsheet implementato nel simulatore viene rtpto in Figura 3.4.

La corrente ALGA in arrivo dal processo di produmoviene essiccata tramite lo
scambiatore B2, che porta la frazione di acqu®%é fispetto alla biomassa.

La microalga viene scomposta dal reattore RYieldrBdlio e biomassa esausta, quindi
la miscela di acqua, olio e componente non conesiate viene raffreddata dallo
scambiatore B5 alla temperatura di 35°C. Il sepagaB8 scompone la corrente in una
composta dall’acqua e I'olio, I'altra dalla biomasssausta, per simulare I'estrazione
dell'olio dalla biomassa esausta, come indicatopaftagrafo 8§ 2.2.2. Lastream
composta dall’acqua e I'olio viene quindi inviathaacolonna di estrazione liquido-
liquido B9, formata da 10 stadi teorici, assiemes@biente, in questo caso esano. Il
modello termodinamico utilizzato in questa unitadNRTL, che riesce a simulare lo
smiscelamento liquido-liquido.

Le entrate e le uscite da questa unita sono ritssatia Tabella 3.6

Tabella 3.6. Portate in entrata e in uscita dall’estrattore Uiglo-

liquido
OLIO+H20 SOLV  OLIO+SOL ACQUA
H,O 0.1000 0.0044 0.0044 0.1000
CeHs 0 0.7928 0.7928 4.23E-06

Ci6H3:02 0.3540 8.03E-08 0.3535 4.42E-04
CaoH3002 0.3460 1.89E-08 0.3456 4.32E-04

La corrente ACQUA ricca in acqua viene inviata eémse alla biomassa esausta alla
sezione di recupero termico, mentre I'esano colibl’'estratto vengono alimentati alla

colonna di distillazione B10. Questa colonna, costpala 5 piatti, viene fatta operare
in modo da ottenere un recupero dell’esano del%9don una purezza del 99.4%. |

risultati delle simulazioni sono riassunti nellab&fa 3.7.

Tabella 3.7. Portate in entrata e in uscita dalla colonna di

distillazione
OLIO+SOL DIST RESIDUO
H,O 0.0044 0.0044 1.32E-07
CeHia 0.7928 0.7895 0.0033

Ci6H3:02 0.3535 4.85E-07 0.3535
CaoH3002 0.3456 3.03E-08 0.3456
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Il prodotto di testa viene riciclato alla colonniaedtrazione previonake updell’esano
perso, mentre dal fondo si recupera I'olio che @ms3ere inviato ad altre sezioni
dell'impianto o utilizzato per fornire tramite commiione l'energia necessaria alla
chiusura dei bilanci del processo.

3.4 Recupero energetico della biomassa esausta

3.4.1 Combustione

La combustione e il modo piu semplice di recupel&pergia della biomassa. Il
flowsheet del processo e rappresentato in Figdra 3.

Dalla sezione di separazione arrivano le correnbiomassa e acqua, derivante dalla
scomposizione fittizia descritta nel precedenteagafo, che vengono miscelate e
inviate al reattore RYield B17, dove la biomassanei scomposta nei costituenti
elementari. Questa corrente viene quindi inviateattore RStoich B20 dove avviene la
combustione completa della biomassa fittizia .Latgia d’aria € regolata da una
specifica progettuale in modo che si ottenga la pleta combustione e che la
temperatura dei fumi non superi i 1100 °C. | furangono raffreddati fino a 120 °C per
ricavare I'energia necessaria a far essiccaredm#gsa. Si € scelta questa temperatura
poiché essa garantisce da un lato buon salto termigpetto all’evaporazione
dell’'acqua, dall’altro mantiene in fase gassosamifdi combustione, evitando problemi
nello scarico dovuti alla presenza di acqua in fagaeda.

Le unita utilizzate nelle simulazioni e le loro diioni operative sono riassunte nella
Tabella 3.8.

Tabella 3.8. Unita e condizioni operative delle apparecchiature
utilizzate nella simulazione della combustione

Unita Pressione [atm] Temperatura [K]
RYield B17 1 329.52
RStoich B20 1 1373.15
Heater B21 1 393.15

Il calore necessario ad assicurare l'autosuffiGetgmica dell’intero processo, qualora
la quota fornita dalla biomassa esausta non fasiieisnte, viene ottenuto bruciando
parte dell’'olio prodotto nel reattore RStoich Bll5pareggio viene raggiunto variando
la frazione di split dello splitter B14, in modoecla somma dei calori scambiati da tutti
gli scambiatori sia pari a zero. Questo rimediodésfd il primo principio della
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termodinamica. Per rispettare anche il secondaipimsi € proceduto con un’analisi di
pinch, che consente di minimizzare I'utilizzouilities termiche esterne.

3.4.2 Gassificazione

Un secondo metodo per ottenere energia dalla bssmesausta e la gassificazione, un
processo tramite il quale, alimentando in un reattmntenente il materiale carbonioso
da gassificare (sotto pressione e ad alta tempajadgenti ossidanti in difetto rispetto
alla reazione di combustione, si ottengono prodyatisosi destinati alla combustione,
denominatisyngas Questa tecnica puo essere accoppiata alla commbestll'interno di
turbine a gas delyngas per recuperare, oltre al potere calorifico, anehergia elettrica
grazie all’espansione dei gas combusti.

Il flowsheet del processo e rappresentato in Fi§usa

Dopo aver decomposto la biomassa come nel cassd aethbustione (paragrafo 8§ 3.4),

i componenti elementari vengono inviati, alla press di 10 bar. nel reattore RGibbs
B18 assieme ad una corrente di aria anch’essa essgpmlla pressione di 10 bar in 2
stadi con intercooler, e preriscaldata a 150°Ccoimpressore B23 lavora con un
rapporto di compressione pari a 4, quindi I'ariané raffreddata a 40°C per limitare i
costi di compressione e inviata ad un secondo cesspre che la porta alla pressione
finale desiderata. La portata di aria da inviareealtore € stata determinata tramite uno
studio di sensitivita nel quale e stato individuétmiglior valore al fine di ottenere la
composizione debyngasa piu alta concentrazione di CO e, Hjuindi a maggior
contenuto energetico. | risultati di questa analsio riassunti dal grafico in Figura 3.4,
nel caso in cui il contenuto di olio nell’alga #i80% ponderale.

In generale, si fa notare che la composizionesgiebasnon e costante al variare del
contenuto di olio poiché cambia la frazione di acguesente nella biomassa esausta,
infatti 'essiccazione viene fatta sull’alga intagr

Come si puo osservare, l'ottimo € intorno a 1.2lkgria per kg di biomassa esausta,
dato che in queste condizioni le concentraziontgle CO sono maggiori; tuttavia si
preferisce operare il reattore a portate di aggdéemente superiori, intorno a 1.5 kg/kg
biomassa esausta, poiché in questo modo si consuitadl carbonio solido ottenendo
solamente composti gassosi, piu facili da trasperéautilizzare; un secondo motivo,
come si puo vedere nella Figura 3.5, e che, selaptrazione molare di fcali per
portate di aria pari a 1.5 kg/kg di biomassa, ka gortata cresce, ed e solo a causa della
maggior quantita di Nche la frazione molare diminuisce.
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Frazione molare [-]
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Figura 3.4. Composizione del syngas in frazione molare alarardella portata di
aria inviata al reattore di gassificazione. C), Ho ( —), N ( =—), CH (— ),
CO (—), CO(— ), D (—)
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Figura 3.5. Portata molare dei componenti del syngas al varidella portata di
aria inviata al reattore di gassificazione. C), Ho (— ), N (=), CH ( — ),
CO(—),COt= ), D(—)
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La composizione dedyngasottenuto nelle condizioni ottimali € riassuntolaélabella
3.9.

Tabella 3.9. Composizione del syngas all’'uscita dal gassifioato
nelle condizioni ottimali all’equilibrio

Sostanza Frazione molare

0O, Tracce
N, 0.331
CO, 0.015
H,O 0.027
CO 0.306
CH, 0.003
H, 0.318
C 0

Il calculator implementato nella simulazione varia la portatarid’ al gassificatore in
modo da ottenere il massimo dalla gassificazionmatiare della portata di biomassa
esausta disponibile.

Per simulare il funzionamento di una turbina a gase inserito nella simulazione |l
reattore RStoich B20, nel quale avviene la combaosti del syngas i gas di
combustione vengono quindi fatti espandere isopitamente nella turbina B6 e in
seguito raffreddati a 120°C per recuperare il @afesiduo.

Tabella 3.10. Unita e condizioni operative delle apparecchiature
utilizzate nella simulazione della gassificazione

Unita Pressione [atm] Temperatura [K]
RYield B17 1 329.52
RGibbs B18 10 1302.89
Heater B19 10 673.15
RStoich B20 10 1245.63
Turbina B6 1 739.04
Heater B21 1 393.15
Compressore B23 4 441,79
Heatx B26 4 438.59
Heater B24 4 313.15
Compressore B25 10 406.39

Heater B21 1 393.15
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Come si puo vedere nel flowsheet in Figura 3.5 palrte debyngasviene inviato alla
turbina, in particolare lo splitter B1 agisce indooda ottenere tramite la turbina a gas
la quantita di corrente necessaria al process@nde la parte restante ad una semplice
combustione, che fornisce una quota maggiore drealspetto alla turbina, dato che si
evita I'espansione isoentropica.

Le unita utilizzate nelle simulazioni e le loro diioni operative sono riassunte nella
Tabella 3.10.

3.4.2.1 L’approccio di temperatura nel reattore RGibbs

Dato che il reattore di Gibbs opera all’equilibtewmodinamico, si e pensato che fosse
necessario impostare il cosiddetto approccio diperatura al reattore. Questo si
applica per tener conto dell’impossibilita di ragggere I'equilibrio termodinamico
nelle apparecchiature reali, in quanto sarebbefuasti tempi di permanenza infiniti,
quindi dimensioni enormi. L’approccio di temperauimpone al reattore uno
scostamento della temperatura raggiunta all’equolibfacendo quindi variare la
composizione all’interno del reattore.

Dalle simulazioni effettuate si vede che, sebbenedmposizione detyngassubisca
delle modifiche in base alla temperatura di appooacelta, la somma dei poteri
calorifici forniti dagli scambiatori B19, che poitasyngasad una temperatura di 400°C,
e B21, che raffredda i fumi di combustione fino20IC, e costante, come & possibile
notare in Tabella 3.11.

In particolare, se gli scostamenti di temperatarabd abbassare |la temperatura di uscita
dal reattore, il primo scambiatore fornisce minontcibuto poiché il salto termico e
minore, ma il contributo del secondo € maggiorstoviche ilsyngasha un potere
calorifico maggiore, mentre accade il contrario psrostamenti positivi della
temperatura.

Questo risultato non deve sorprendere, in quanfmtiére calorifico della biomassa
esausta e costante, ed essendo I'unico paramedronfthisce sui bilanci di energia, e
owvio che I'energia che si ottiene e indipendera#’idotesi di reattore all’equilibrio.
Come si vedra nel paragrafo successivo, I'ener@ g ottiene dalla gassificazione
risulta pari a quella ottenuta dalla combustionegdasmdo a convalidare i risultati
ottenuti. Per un’analisi piu accurata si dovreblbelaae a simulare la reazione di
gassificazione in maniera rigorosa inserendo letahe di reazione.

Va inoltre osservato che i dati della simulaziongferiscono ad ursyngasottenuto da
biomassa esausta contenente una percentuale diaudedivante da un’alga con il 70%
di olio. Per percentuali di olio inferiori, I'acqupresente nella biomassa esausta
diminuisce, poiché la separazione tra I'acqua éitemassa avviene quando l'alga e
ancora integra, quindi, abbassando la percentualéodla quantita di biomassa esausta
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aumenta rispetto a quella dell’acqua. A questssoaa una diversa composizione del
syngasprodotto, il cui potere calorifico aumenta al dimire dell’'umidita presente nella
biomassa.

Tabella 3.11. Caratteristiche del syngas a vari approcci di

temperatura

Approccio 1 Approccio 2 Approccio 3 Normale Approco 4
Temperatura [K] 1125.83 1132.04 1147.09 1181.79 1235.58
Frazioni molari
0O, Tracce Tracce Tracce Tracce Tracce
N, 0.3050 0.3052 0.3062 0.3089 0.3135
CO, 0.0293 0.0331 0.0379 0.0440 0.0514
H,O 0.0786 0.0753 0.0725 0.0718 0.0736
CoO 0.2695 0.2656 0.2602 0.2523 0.2418
CH, 0.0001 0.0005 0.0021 0.0066 0.0142
H, 0.3175 0.3203 0.3212 0.3164 0.3054
C 0 0 0 0 0
LHV [MJ/kg] 7.697 7.689 7.677 7.621 7.526
Calore scambiato [MJ/kg]
B19 -0.763 -0.775 -0.802 -0.863 -0.958
B21 -3.661 -3.650 -3.622 -3.561 -3.466
Totale -4.424 -4.424 -4.424 -4.424 -4.424

Per confronto, si e calcolato che il potere calwifdi unsyngasottenuto a partire da
una biomassa esausta ottenuta da un’alga conteihe3@@o di olio in condizioni di
equilibrio e pari a 8.371 MJ/kg, maggiore rispedtoprecedente, come si puo vedere
dalla Tabella 3.11.

Si nota che questi valori sono in linea con i deltivi al potere calorifico di usyngas
proveniente da biomassa ritrovati in bibliografzaputo, 2009; Graniglia, 2010).

3.4.3 Pirolisi

La pirolisi consiste nella decomposizione termicaamposti carboniosi in assenza di
agenti ossidanti, al fine di ottenere sostanzeidgjue gassose ad alto contenuto
energetico. La simulazione di questa alternativagaasa della grande quantita di
reazioni coinvolte nella pirolisi, viene effettudtasandosi su dati di bibliografia (Pan
Pan et al, 2010) riferiti alla pirolisi diNannochloropsis oculatahe, seppur non
identica allssalina dovrebbe fornire risultati confrontabili.
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Il flowsheet del processo e rappresentato in Fi§ua

Dato che le condizioni, in particolare 'umiditalldebiomassa trattata, risultano diverse
rispetto ai dati di bibliografia, € stato necessaadattarli. Si € considerata la fase
acquosa in uscita dalla pirolisi come somma delitlita di partenza con la parte
formata a partire dalla biomassa, per ottenere amanpetro che indica il tasso di

conversione della biomassa in acqua durante l&giro
[ = ligout—liqin (313)

bio

Ottenuto questo parametro dal riferimento citatcstato possibile calcolare I'acqua
generata nelle condizioni di esercizio delle simiglai, diverse per ogni percentuale di
olio nell'alga:

liQOut,sim = liqin,sim + 1 biogim (3-14)

Sulla base di questo dato sono state scalate tatpatei prodotti della simulazione
rispetto ai dati bibliografia, ottenendo i valoragsunti nella Tabella 3.12, che vanno
inseriti nel reattore RYield B13.

Tabella 3.12.Risultati delle simulazioni sulla pirolisi confrtati ai
dati di bibliografia

% olio Umidita Biooils Char Gas
0.3 0.210 0.288 0.263 0.239
0.4 0.226 0.282 0.258 0.234
0.5 0.247 0.274 0.251 0.228
0.6 0.277 0.263 0.241 0.219
0.7 0.323 0.247 0.226 0.205

Riferimento  0.160 0.306 0.280 0.254

E’ stato predisposto in Aspen Pllisun calculator che scala automaticamente i risultati
di bibliografia in base al contenuto di acqua ndllamassa esausta in entrata alla
pirolisi. Il reattore in cui avviene la pirolisi de essere operato alla temperatura di
400°C, temperatura alla quale i dati di bibliogaadffrono la migliore resa in prodotti
liquidi e gassosi. Per le simulazioni viene quiadteposto al reattore uno scambiatore
che porta a questa temperatura I'alimentazione.

Nelle simulazioni 'umidita & stata rappresentatene acqua, ichar come carbonio
solido, la composizione dei gas é stata desunta gabblicazione citata, mentre per i
bio oils, composti da una grande quantita di sostanzestivieon presenti nel database
del simulatore, si & scelto di utilizzare un coniposhe avesse lo stesso potere
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calorifico, in particolare una miscela di metanad etanolo scelta in modo da
riprodurre il valore di letteratura del potere c¢#loo deibio oils (Pan Panet al, 2010).
Anche se questa scelta puo essere criticata, detanetanolo ed etanolo non sono
presenti se non in minima parte & oils, si ricorda che I'analisi svolta in questa tesi
riguarda esclusivamente i consumi energetici ela@omposizione ddiio oils.

| prodotti della pirolisi vengono inviati a combigste nel reattore RStoich B20, al quale
viene alimentata anche una corrente d’aria cheapata completa combustione
dell'alimentazione. | fumi vengono quindi raffredda 120°C per recuperare I'energia
termica.

Le unita utilizzate nelle simulazioni e le loro diioni operative sono riassunte nella
Tabella 3.13.

Tabella 3.13. Unita e condizioni operative delle apparecchiature
utilizzate nella simulazione della pirolisi

Unita Pressione [atm] Temperatura [K]
Heater B6 1 673.15
RYield B13 1 673.15
RStoich B20 1 1224.83
Heater B21 1 393.15

Anche in questo caso e previsto un sistema peiidseuparte dell’olio prodotto al fine
di ottenere la chiusura del bilancio termico glebal

| risultati delle simulazioni vengono discussi penfronto nel seguente paragrafo.

3.5 Confronto delle alternative

Le alternative sopra descritte vengono confrontati@tando le portate di olio nette
prodotte per chilogrammo di alga fatto crescerefoibioreattori, tenendo conto che
parte dell'olio viene utilizzato per integrare insumi energetici del processo. In
particolare I'analisi si € divisa in due momentiinpa si € approfondita la convenienza
di arricchire in olio la biomassa prodotta, in ssbo luogo si € evidenziata la tecnica
migliore per recuperare I'energia della biomassasis.

3.5.1 Sensitivita della produttivita rispetto al contenuto di olio

L’analisi viene svolta variando il contenuto dimlnell’alga. Nannochloropsis salina
che naturalmente contiene il 30% di olio, puo essericchita fino ad arrivare al 70%,
per cui si e deciso di coprire questo intervalldonstudio di sensibilita. | risultati
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vengono riportati nel grafico di Figura 3.6, doveappresenta la produttivita di olio in
kg di olio prodotto per kg di alga fatta crescesd fotobioreattore, nel caso in cui il
I'energia della biomassa venga recuperata per csticne.
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Figura 3.6. Produttivita di olio al variare della frazione pderale di olio nell’alga
nel caso della combustione della biomassa esausta

Si puo notare come la produttivita cresce all’autaendella frazione ponderale di olio
presente nell'alga. Dalle simulazioni risulta itifahe, sebbene la biomassa esausta da
bruciare cali con 'aumentare della presenza d,dIblio necessario a compensare
I'energia atta a sostenere il processo aumenta mspetto all’'olio prodotto. Questo
fatto dipende dal maggior potere calorifico delbalispetto alla biomassa esausta.

Il risultato e simile anche nei casi di gassificewd e di pirolisi della biomassa esausta,
come verra mostrato nel paragrafo seguente.

3.5.2 Miglior alternativa progettuale

Le alternative nello sfruttamento della biomassaust sono state valutate in base alla
produttivita di olio per chilogrammo di alga gerterael fotobioreattore, imponendo
come vincolo che i consumi energetici della partesfduttamento della biomassa
esausta venissero coperti. In particolare, i comsemergetici comuni ai tre tipi di
metodi sono: I'evaporazione dell’acqua per essedaralghe, i consumi della colonna
di distillazione dell’olio, il raffreddamento dell@omassa e del solvente per I'estrazione
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nella torre di estrazione. Per il processo che eég@ila combustione non ci sono altre
richieste, mentre nella gassificazione si ha ilstono di energia elettrica dovuto ai
compressori, e il mantenimento ad alta temperatalaeattore di gassificazione. Infine
nella pirolisi si deve preriscaldare il reattoneofia 400°C.

Il grafico di Figura 3.7 riassume i risultati ottén
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Figura 3.7. Confronto delle alternative progettuali nello stamento della
biomassa esausta—¢ ) gassificaziore; ( omlaustione, € - — ) pirolisi, = — )
gassificazione con efficienza= % € ) gasaifione con efficienza = 0.8

Come si puo osservare, la gassificazione sembrereskere la migliore alternativa se
non si tiene conto dei consumi elettrici.

Calcolando questi con un’efficienza di compressoturbine pari a 1, si vede che |l
risultato eguaglia quello della combustione. Quéstim non deve sorprendere, poiché é
legato al fatto che l'alga ha lo stesso potererdado, in qualsiasi forma essa venga
trasformata.

Non e tuttavia possibile avere efficienza meccapadaa 1 nella realta, quindi i risultati
della gassificazione sono inferiori rispetto altanbustione; si vede infine dalla Figura
3.7 che la pirolisi risulta essere un’alternatinva@a peggiore.

Nella Tabella 3.14 sono riassunti i bilanci enagjeeffettuati con l'ausilio delle
simulazioni in Aspen PIU¥ nel caso piu favorevole, cioé quando l'alga éiatimente
composta per il 70% di olio.
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Tabella 3.14. Confronto dei consumi termici delle alternative
progettuali

Combustione Gassificazione Pirolisi

Bilanci termici [kW/kg alga]

B2 2.8194 2.8194 2.8194
B5 -0.0338 -0.0338 -0.0338
B12 -0.0044 -0.0044 -0.0044
B10C -0.1368 -0.1368 -0.1368
B10OR 0.2607 0.2607 0.2607
B21 -0.9682 -0.5893 -0.9177
B24 -0.0847

B19 -0.2046

B6 0.0871
B16 -1.9370 -2.0264 -2.0746
Tot 0 0 0

Bilanci elettrici [kW/kg alga]

C1 0.1206

Cc2 0.0781

Turb -0.1987

Tot 0

Olio prodotto [kg/kg alga] 0.495 0.485 0.480

| risultati dimostrano che nella combustione siuma maggior produzione di olio per
chilogrammo di alga generato, come gia anticiphtogassificazione, un processo dal
punto di vista impiantistico e del controllo risukssere molto piu complessa, va presa
in considerazione solo nel caso in cui ci siant fmessioni ambientali.

Infatti, la combustione dedyngasé piu pulita rispetto alla semplice combustiontade
biomassa tal quale, poiché le emissioni gassose maito basse. Inoltre la pirolisi e la
gassificazione risultano convenienti quando i ptbdormati devono essere trasportati
in un altro luogo per la combustione; in tal casftatii, il trasporto di gas e liquidi
risulta molto piu semplice rispetto al trasportohbibmassa solida. In questo studio
tuttavia il calore della biomassa deve essere tafoutdirettamente nell'impianto di
produzione, quindi questo vincolo non é rilevante.
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3.6 Risultati della PTA

L’analisi € stata compiuta per la combustione déllemassa esausta a partire da
un’alga contenente il 70% di olio, normalizzatiwadchilo di alga prodotta.

La temperatura minima di approccio, che rappresdataminima differenza di
temperatura consentita tra due flussi che attramersino scambiatore, e stata impostata
a 10°C.

Per la distinzione tratreamcalde e fredde si & costruito I'inventario di éuiié correnti
che si vogliono riscaldare o raffreddare, nel qualegono riportati:

* la portata ponderale moltiplicata per il calopedfico;

* la temperature in ingressB ) ed uscitaT,);

« il calore disponibile, fornito dalle simulazioni.

Nelle simulazioni di processo si ricava il valorglld portata moltiplicata per il calore
specifico conoscendo tutti gli altri valori delilaizione:

Q = 1c,(T; — T,) (3.16)

Siriporta in Tabella 3.15 la lista delle corrgmr il caso in esame.

Il nome delle correnti € lo stesso flelwsheein appendice.

Per costruire il diagramma degli intervalli di teengtura le temperature dekbéream
calde vengono riportate invariate (a sinistra), reeguelle dellestreamfredde sono
abbassate defTminscelto (a destra).

Tabella 3.15.Riassunto delle correnti da riscaldare e raffredela

Corrente Stato m*Cp [KW/K] Tin[K] Tout [K] Q [kW]

FUMIOLIO Hot 2.00E-03 1373.15 393.15 1.955
FUMIBIO Hot 9.80E-04 1373.15 393.15 0.960
BIO+OLIO Hot 5.19E-04 373.17 308.15 0.034

15 Hot 5.42E-04 337.96  308.15 0.016
Condenser Hot 0.116 337.96 336.96 0.116
Reboiler Cold 0.262 577.58 578.58 -0.262
ALGA evap Cold 2.453 373.17 374.17 -2.453

ALGA risc Cold 4.89E-03 298.15 373.17 -0.367

Le streamsono rappresentate da frecce che vanno dallaclalla Tinae per cui le
correnti calde hanno una freccia rivolta versaa#$p e viceversa per le fredde.

In questo caso sono presenti cinque correnti caltte fredde, la cui rappresentazione
nel diagramma degli intervalli di temperatura e trada in Figura 3.8.
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| Correnti calde | Correnti fredde I
FUMIOLIO FUMIBIO BIO+OLIO 15 Condenser Rebodler ALGA evap ALGA risc
m*Cp [KWFK]  0.0020 0.0010 0.0005 00005 01368 02608 24533 0.0049
T [K] T [K]-ATmin
1373.15 1363.15 Hot [kW] Cold [kW] Hot-Cold [KW]
23341 0 23341
58858 A 578.58
0.0030 02616 -0.2586
587.58 577.58
0.5784 0 0.5784
39315\ N 383.15
0 0 0
38417 N 374.17
0 24533 24533
383.17 A 373.17
0 0.0489 -0.0489
373.15 363.15
0.0183 0.1720 -0.1537
337.96 1 327.96
| 0.1172 0.0049 0.1123
336.96 v 326.96
0.0076  0.0353 -0.0277
308.15 N v 29815
Tot 30815 3.0815 0

Figura 3.8.Diagramma degli intervalli di temperature

Per il calcolo del punto di Pinch & necessarioragstle curve composite calde e fredde
e lagran compositedifferenza delle due precedenti.

La composite calde e fredde si ottengono riportaimdon grafico in ascissa i calori
cumulati e in ordinata le temperature degli intér¢guelle a sinistra della Figura 3.5).

Tabella 3.16.Potenze termiche cumulate calde e fredde.

T[K]  Hot[kW] Cum Hot[kW] Cold [kW] Cum Cold [kW]  G.C.[kW]

1373.15 2.334 3.082 0 3.082 0.000
588.58 0.003 0.747 0.262 3.082 2.334
587.58 0.578 0.744 0 2.820 2.075
393.15 0 0.166 0 2.820 2.654

384.17 0 0.166 2.453 2.820 2.654
383.17 0 0.166 0.049 0.367 0.201

373.17 0.018 0.166 0.172 0.318 0.152
337.96 0.117 0.148 0.005 0.146 -0.002
336.96 0.031 0.031 0.141 0.141 0.110
308.15 0 0 0 0 0

Partendo dal valore 0 kW, che corrisponde alla t¥atpra piu bassa, si sommano le
potenze termiche calcolate, riportate in Figurag@Bogni intervallo, come proposto in

Tabella 3.16.

Per rispettare il secondo principio della termodiiea la curva composita fredda deve
sempre stare sotto la composita calda.
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Bisogna quindi traslare verso destra la curva dvaiore opportuno, pari al valore piu
negativo dellayrand compositeottenendo i valori riportati nella Tabella 3.17.

Tabella 3.17.Potenze termiche traslate

T [K] Cum Hot [kW] Cum Cold Trasl [kW] G.C. traslat a [kW]

1373.15 3.082 3.084 0.002
588.58 0.747 3.084 2.336
587.58 0.744 2.822 2.078
393.15 0.166 2.822 2.656
384.17 0.166 2.822 2.656
383.17 0.166 0.369 0.203
373.17 0.166 0.320 0.154
337.96 0.148 0.148 0.000
336.96 0.031 0.143 0.112
308.15 0 0.002 0.002

Le rappresentazioni grafiche delle curve cumulaldace fredda traslata sono riportate
in Figura 3.6.

Si vede che il processo considerato presenta utopdinPinch alla temperatura di
337.17 K, alla quale le due curve si toccano.

Si puo notare come la gran parte del calore pueresgcuperata interconnettendo le
correnti tramite scambiatori rigenerativi, sebbsi@necessario fornire dellgility per
rimuovere il calore dalle correnti calde a bassapieratura, in particolare quello dovuto
alla condensazione dell’esano nella colonna dilldsbne; il calore che invece e
necessario fornire alle correnti fredde puo esseoeiperato bruciando un’ulteriore
frazione di olio, in questo caso pari ad una quamidn rilevante.

La grand composite rappresentata in Figura 3.7.
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Figura 3.7.Grand composite

Il processo e quindi autosufficiente dal punto dtar termico, e nel caso piu
conveniente si ottiene una quantita di olio al me&téi consumi molto soddisfacente.
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L’analisi pud quindi essere ampliata andando a iderasre anche i consumi elettrici
legati alla produzione delle alghe e al recupererggtico della biomassa, per valutare
se il processo e autosufficiente nella sua toteliwalutarne I'effettiva fattibilita su larga
scala. Si analizza quindi se I'energia prodottaesaimuella che bisogna investire, con
uno strumento chiamato EROHr(ergy Return on Energy Investment

3.7 Valutazione dellEROEI

L’EROEI (Energy Return On Energy Investm)egt un indicatore che rivela se |l
processo di produzione di biocombustibili € coneate dal punto di vista energetico,
cioe se I'energia che viene spesa € minore di @ubk si ottiene nei prodotti. In questo
studio viene adottato un modello di EROEI del sécoardine (Colin, 2010) che tiene
conto sia dei flussi diretti di energia, sia di ljurdiretti, come espresso nella formula:

EDO‘ut"'Zj v;jOj

EROEI = ,
EDint+XkVilk

(3.17)
dove:

ED,,; € I'energia diretta che esce dal processo [MJ/h];

v; & I'energia equivalente del j-esimo output nonrgetico [MJ/Kg];

0; e la portata del j-esimo output [kg/h];

ED;, e I'energia diretta che entra nel processo [MJ/h];

¥ € I'energia equivalente del k-esimo input non gagco [MJ/Kg];

I, € la portata del k-esimo input [kg/h].

| flussi di energia diretta includono I'energia tdliea e il calore, mentre i flussi di
energia indiretta sono costituiti dai flussi di er@ che contengono energia,
moltiplicati per la loro energia equivalente.

Per questa analisi vanno quindi calcolati tuttus$i di materia ed energia rilevanti che
sono coinvolti nel processo.

I consumi di energia elettrica riguardano tuttefdsi necessarie alla crescita, alla
raccolta e alla concentrazione delle microalghdéa aleparazione dell'olio dalla
biomassa, alla movimentazione delle microalghella déomassa esausta e alle ventole
necessarie a insufflare I'aria utilizzata per lanboistione dell'olio e della biomassa
esausta.

Questi valori sono stati ricavati in parte dallengiazioni, in parte dal catalogo di
Sareco S.r.l., azienda specializzata nel trattaoneetle acque. Per quanto riguarda
quest’ultimo caso, i valori di consumo di enerdigtteica legati a specifiche portate di
fluido da trattare riportate nel catalogo sonoistatmalizzati alla portata di 1kg'tdi



42 Capitolo 3

biomassa secca, mentre le portate di liquide segaté alla concentrazione della
biomassa.

Le apparecchiature che consumano energia nel F@seso:

il compressore che alimenta il reattore con l'ariacchita in CQ;

la pompa per il ricircolo dell’acqua al fotobioreat;

il filtro pressa per concentrare la sospensioneagalgale al 10%;

la coclea per la movimentazione della sospensioneentrata;

la pompa che alimenta la miscela esano/olio atbéfstre;

la pompa che ricircola I'esano all’'estrattore;

la pompa che trasporta 'olio dalla stazione diggsbne alla combustione o agli stadi di
lavorazione successiva;

il nastro trasportatore per il trasporto della bémsa esausta alla combustione;

la ventola per I'insufflamento di aria al bruciegalell’olio;

la ventola per I'insufflamento di aria all'incenterie della biomassa;

| risultati sui consumi di energia elettrica rigdanti il caso di combustione della
biomassa esausta con contenuto iniziale di olide nalicroalghe pari a 70% sono
riportati nella Tabella 3.18.

Tabella 3.18. Consumi energetici diretti riguardanti il caso di
combustione della biomassa esausta con contenut@len di olio
nelle microalghe pari a 70%

Apparecchiatura Consumo energetico [MJ/h]
Compressor for CO2 0.423
Pump for recirculation photobiorreactor 0.255
Filter Press 0.030
Cochlea for sludge 0.007
Pump for hexane + oil 5.1E-04
Pump for hexane (extraction) 3.1E-04
Pump for oil (extraction) 2.4E-04
Conveyer for transport of biomass 9.4E-04
Compressor air for combustion of oll 0.013
Compressor air for combustion of biomass 0.031

Il calore fornito necessario in queste condiziostato calcolato nel paragrafo § 3.6 ed e
pari a 10.4 MJ/h.

La valutazione energetica dei flussi di materiangolti nell'intero processo riguarda:

le perdite di acqua nel fotobioreattore;

I'acqua di raffreddamento;
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i nutrienti: NaNQ, CO,, NaH,POy.H,0, FeC}.6H,0;

le perdite di esano nell’estrazione e conseguestiarione.

Le portate di acqua e esano sono state calcoldtesiimulazioni di processo, mentre |
nutrienti sono stati ricavati dalla composizionemneéntare della microalga, eccezion
fatta per il ferro, la cui portata € stata calalatpartire dall’articolo (Morel, 1991). |

valori di energia equivalente sono stati ricavati’drticolo di Colin (2010).

| risultati ottenuti sono riassunti nella Tabellal® e sono invarianti rispetto alla
percentuale di olio contenuta nell’alga.

Tabella 3.19. Consumi energetici indiretti riguardanti il caso di
combustione della biomassa esausta con contenut@le di olio
nelle microalghe pari a 70%

Sostanza Portata [kg/h] Energia equivalente Consumenergetico [MJ/h]
Process water 6.461 1.33 kJ/kg 0.009
Cooling water 0.089 11.23 kJ/L 0.001
Sodium Nitrate 0.327 9.38 MJ/kg 3.067

CO, 6.11 0 MJ/kg 0.000

Sodium phosphate

monobasic hydrate 5.1E-03 13.83 MJ/kg 0.071

Ferric chloride hexahydrate 2.0E-04 20 MJ/kg 0.004
Hexane loss 0.006 63.76 MJ/kg 0.391

Si fa notare come I'energia equivalente della,&t pari a zero, diversamente da
quello che viene riportato nell’articolo di ColiaQ10); viene infatti ipotizzato in questo
studio che la C®sia disponibile senza costi, ad esempio da unantpidi combustione
situato nei pressi dell'impianto di produzione ddbiomassa: pertanto I'unica energia
associata alla C£2 quella legata alla sua compressione per essaeta al PBR, che
viene calcolata come consumo energetico diretto.

In uscita dal processo si hanno le portate di bgsaa@&sausta e olio, pari rispettivamente
a 0.3 kg/h e 0.7kg/h.

Alla luce dei risultati ottenuti, si pud notare cemon siano presenti output diretti (a
parte I'olio che viene pero computato attraversodrgia equivalente).

Si passa quindi a valutare come recuperare I'eadegimica ed elettrica necessaria a far
funzionare il processo.
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3.7.1 Caso base

In questo caso l'energia elettrica viene prelewddta rete, mentre il calore, in gran
parte dovuto all’essiccamento della biomassa, viemato attraverso la combustione di
metano. La portata di metano, da inserire tranglut indiretti, & calcolata valutando |l
calore dovuto alla combustione del metano e reatipeino ad una temperatura di
120°C per garantire un buon salto termico nell@ssore.

[ risultati al variare del contenuto di olio sonassunti nella Tabella 3.20.

Tabella 3.20.EROEI al variare della frazione di olio nella maalga
per il caso base

Frazione di olio nell’alga 0.3 0.5 0.7

Input materia [MJ/h] 14.734 14.817 14.922
Input energia [MJ/h] 0.756 0.758 0.760

Tot input [MJ/h] 15.490 15.575 15.682

Tot output [MJ/h] 19.998 24.570 29.142
EROEI 1.29 1.58 1.86

3.7.2Caso 1

In questo caso, I'energia elettrica viene ancoraifa dalla rete, mentre il calore viene
prelevato dalla combustione della biomassa e dehail’olio.

| calcoli sulla quantita di olio e biomassa da laie sono forniti dalle simulazioni di
processo (paragrafo 3.5).

| risultati al variare del contenuto di olio sonassunti nella Tabella 3.21.

Tabella 3.21.EROEI al variare della frazione di olio nella maalga
per il caso 1

Frazione di olio nellalga 0.3 0.5 0.7

Input materia [MJ/h] 3.543 3,543 3.543
Input energia [MJ/h] 0.756 0.758 0.760
Tot input [MJ/h] 4299 4301 4.303

Tot output [MJ/h] 8.726 13.257 17.805

EROEI 2.03 3.08 4.14
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3.7.3 Caso 2

Y

In questo caso, anche l'energia elettrica e pradatitonomamente attraverso un
generatore a combustibile, in cui viene alimenfzdae dell’olio prodotto. Si assume
un’efficienza del generatore pari al 33%.

[ risultati al variare del contenuto di olio sonassunti nella Tabella 3.22.

Tabella 3.22.EROEI al variare della frazione di olio nella maalga
per il caso 2

Frazione di olio nellalga 0.3 0.5 0.7

Input materia [MJ/h] 3.543 3.543 3.543
Input energia [MJ/h] 0 0 0
Tot input [MJ/h] 3.543 3543 3.543
Tot output [MJ/h] 6.458 10.983 15.525
EROEI 1.82 3.10 4.38

Confrontando i risultati riassunti nelle Tabell2@. 3.21 e 3.22, si pud vedere come
'EROEI sia sempre maggiore di 1, percio il proceésempre vantaggioso dal punto di
vista energetico. Tuttavia i risultati migliori sitengono per alte frazioni di olio, e nel
caso 2 il valore massimo ottenuto é 4.38, il clgaifica che il processo produce piu di
quattro volte I'energia che viene utilizzata peenéere le microalghe; questo € un buon
risultato, poiché il valore &€ comparabile con duailaltre fonti di energia, anche non
rinnovabili (Colin, 2010).

Nel caso in cui i composti dell’azoto, che pesanaltonnel calcolo degli input di
energia, possano essere assunti con energia espivglari a zero, cosa che avviene se
vengono recuperati, ad esempio, dalle deieziordgite in un allevamento animale, nel
migliore dei casi (Caso 2 con alghe al 70% di ol@)ottiene EROEI = 32.66, molto
positivo.

3.8 Considerazioni conclusive

Si puo concludere che la combustione ¢ il procesgtiore sia dal punto di vista della
semplicitd impiantistica, sia dal punto di vistd dsultati ottenuti. L’analisi di pinch
dimostra come le correnti calde e fredde possaseresnterconnesse in modo che |l
fabbisogno dutilities dall’esterno sia praticamente nullo.

La valutazione del’lEROEI infine conferma la failith dal punto di vista energetico
del processo, il che fa ben sperare per gli sviltygpri di questa tecnologia.






Capitolo 4

Modellazione del fotobioreattore

In questo capitolo vengono affrontate alcune qaestfondamentali inerenti la
modellazione dei fotobioreattori outdoor, in pastere i profili di intensita luminosa
all'interno delle colture e la relazione tra questila cinetica di crescita algale.
L’interesse e focalizzato su un particolare tipaahttore del quale viene brevemente
descritta la geometria, mentre la progettazionecigae € discussa nel capitolo
successivo.

Sono infine introdotti i concetti di efficienza éstintetica e massima produzione teorica,
che vengono calcolati per i casi di interesse.

4.1 Introduzione

Un tipico fotobioreattore € un sistema a tre fdsmezzo liquido, le microalghe, che
costituiscono una fase solida in sospensione, ed fase gassosa costituita
preminentemente da azoto, anidride carbonica etyergs volta a nutrire ed a
movimentare le alghe. Altro elemento indispensapédeché abbia luogo la fotosintesi
(Posten 2009) e una fonte di energia luminosa

La crescita dei microrganismi nei fotobioreattonur® processo complesso, che risulta
dalla combinazione di effetti prodotti dalla fotossi, dalla fluidodinamica e dalla
distribuzione della luce nel fotobioreattore.

La luce e il fattore che influenza maggiormente daescita fotosintetica delle
microalghe, in particolare quando non sussistomalizeoni di limitazione da nutrienti.

In generale, le colture microalgali sono limitatdla disponibilita di energia luminosa,
infatti questa non puo penetrare in profonditana gsospensione concentrata a causa dei
fenomeni di assorbimento seattering inoltre I'effetto considerevole delelf-shading
da parte delle cellule determina una diminuziorgoersnziale dell'intensita luminosa
dalla superficie irradiata verso il centro del tead. Di conseguenza si riscontra una
distribuzione spaziale della luce nel fotobioreattche porta alla coesistenza di zone ad
altissima illuminazione con zone del tutto buiefr@ambe inadatte per la crescita
cellulare a causa, rispettivamente, dei fenomefotdinibizione e fotolimitazione.

Un ulteriore importante elemento che determinaréstazioni di un fotobioreattore e il
mescolamento, il quale provoca il movimento delgda tra le zone illuminate e quelle
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oscure del reattore. La crescita delle microalgh@tti non dipende soltanto
dall'intensita luminosa ma anche dalla “storia”lid&iminazione cui le singole cellule
sono esposte nel loto movimento all’interno delttoea, che rientra nel concetto di
“regime di illuminazione” light regime.

Secondo molti autori, un aumento della frequenza @a le alghe si spostano dalle
zone oscure a quelle illuminate del reattore datearan considerevole miglioramento
della produttivita (Chisti 2007, Grobbelaar 1994rolkbelaaret al. 1996). Tali
movimenti periodici sono detti “cicli luce/buiotight/dark cycle}, ed il fenomeno nel
suo complesso e denomindishing light effect.

Per i motivi appena ricordati la progettazione di fotobioreattore richiede una
comprensione esaustiva di come interagiscono tra la fluidodinamica, illight
transfer e le reazioni di fotosintesi, come illustrato golaéicamente in figura 2.1
(Posten 2009).

Fluttuazioni luce/buio in ogni
elemento di volume.

Fluidodinamica Light transfer

Reazione

Figura 4.1. Rappresentazione schematica dell'interazione arfldidodinamica, la
fotosintesi e il light transfer nei fotobioreattori

Gradienti di pH e p®lungo
la direzione di moto del
fluido, nutrimentc

Cinetica dipendente dalla luce;
dinamica della fotosintesi.

La modellazione dei fotobioreattori richiede in gendi determinare (Pruvost, 2010):
1. La radiazione totale fotosinteticamente attiva @hegde sulla superficie del
fotobioreattore durante il ciclo diurno;
2. i profili di intensita luminosa all’interno del fobioreattore;
3. la relazione tra la cinetica di crescita algalalezhmpo di intensitarédiation
field) nel fotobioreattore.
Il primo dei tre punti risulta il piu semplice inugnto basato su principi assodati
dell'ingegneria solare, della meteorologia e dstfafisica.
Gli altri due punti invece possono essere affrordah diversi approcci a differente
grado di complessita, di cui i principali sono dé@timel seguito.
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Il reattore che si vuole modellare e di tifflat-plate e possiede una superfi
rettangolare esposta di 1 ettaro. Figura 4.2 si fornisce unauarappresentazione
grafica.

Irradiated surface
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Figura 4.2. Rappresentazione schematica del fotobioreattore etigg della
modellazione del capitolo 4 e delle simulazioniaigitolo 5

Prima di affrontare tre suddetti livelli di progettazione si ritiel@portuno descrivere
principali fenomeni fisici che possono determindiedfetto dell'intensita luminos:
sull’andamento della fotosintesi. La comprensioneuksti fenomeni, infatti, risult
fondamendle per valutare la bonta o meno di un qualsiasieto cineticc

4.2 Calcolo della radiazione solare incidente

La radiazione solare che incide sulla superficiardfotobioreattoroutdoorpud essere
stimata in funzione della locazione geograficalla posizione dell’'apparecchiatL

In particolare, & possibile stimare la radiazioneidente al variare della stagione
tenendo conto del ciclo diurno, ovvero al variadl’'dra del giorno. A tal fine s
utilizza un modello molto diffuso in letteraty, riportato da Duffie e Beckman (2006)
guale prevede una distribuzione simmetrica detlearaone solare incidente sul siste
intorno all’ora solare di mezzogiorn

Si faccia riferimento alla Figura 4.3, nella quaeno rappresentate le relazi
geometriche fondamentali tra i vari angoli astrongimai costruttivi di cui si tiene con
nel modello.

Siano note la latituding nella quale si trova il reattore ed il giornalell’anno, contato
a partire dalla data 1 gennaio dell’anno conside
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La radiazione giornaliera “extraterrestr&x{raterrestrial daily radiatioh Hy, definita
come la radiazione solare incidente su un pianoaginario orizzontale posto al di
fuori dell’atmosfera, € data dalla (Duffie e Beckm2006):

o = §-86.4-103 1+ 0.033 (36071)
0 = - 033cos (==

2T

36

X (cos¢ cosd sinwg + “())S sing sin5) , (4.2)
doveHo e espressa in [J*dn?], n & il giorno dell’anno¢ & la costante di irraggiamento
solare ed & pari a 1353 W4n¢ la latitudine [gradi]¢ la declinazione solare [gradi] e
w, 'angolo solare all’alba [gradi].

Zenith
h

Normal to
horizontal surface

Figura 4.3. Schematizzazione della superficie del fotobioogatisu cui incide la
radiazione solareff € I'angolo di inclinazione del reattor#; &€ I'angolo azimutale,
y € I'angolo solare rispetto alla direzione sud.

La declinazione solare e data da:

8§ = 23.45sin (360 28‘””)

365

(4.2)

Il risultato ottenuto é espresso in gradi, meritngbmento del seno € in radianti.
L’angolo solare all'alba si ottiene dalla relazione

w; = arcos (—tand tang) . (4.3)

Nota Hy, la radiazione giornaliera globale che incide sa superficie orizzontalé,
puo essere calcolata in funzione dell'indice dsparenza dell’atmosfer;, il quale si
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puo a sua volta ricavare da dati meteorologicudgb termine per una certa locazione
geografica. La relazione tkhedH, € la seguente:

H=K,-H,. (4.4)

A questo punto & possibile calcolare la radiazigiernaliera E [pE m? d’]
fotosinteticamente attiva incidente sul sistemasdo la relazione (Acien Fernandeiz
al., 1997; Molina Grimaet al. 1999):

E=E-H, (4.5)

dove Ef rappresenta l'efficienza fotosintetica della rathaz solare §E/J]. Questo
termine, che é definito appunto come il rapporto I&r radiazione fotosinteticamente
attiva e la radiazione incidente globale, dipendkgiorno dell’'anno e dalla stagione.
Un dato di letteratura riferito ad Almeria (Moli&imaet al. 1999) indica un valore
medio pari a 1.74E/J.

Per simulare il ciclo diurno, si possono deterngniavalori di intensita luminosh[uE
m? s'] ad una determinata ora solare del giorno a patéti’equazione:

I=E( = )(a+bcosw)(w), (4.6)

86.4:103 sin wg—ws COSs wg

dove i terminia, b e I'angolo solare orari@ sono dati dalle:

w = 15(12 — hs), (4.7)
a = 0.4090 + 0.5016 sin (ws — /3), (4.8)
b = 0.6609 — 0.4797 sin (ws — 1/3). (4.9)

Il termine hs rappresenta l'ora solare nellintervallo 0-24. tuiite le precedenti
equazioni 'angolaw, € espresso in radianti.

Puo risultare utile stimare il numero di ore diduegli orari di alba e di tramonto. A tal
fine si possono adoperare le seguenti relazioni:

Naayiight = 2 wg/15, (4.10)
Rsunrise = (12 - %)/24, (4.11)

housee = (12 +22)/24, (4.12)
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dove Ngayiight € il numero di ore del giorndisunise € '0ra dell’alba ehsynser€ I'ora del
tramonto.

La radiazione diretta € definita come radiazionessa nell’angolo solido del disco
solare senza tenere conto della componente diffdsmeeret al. 2004); essa arriva
sulla superficie orizzontale con un definito angaianclinazione rispetto alla verticale.
La radiazione solare diffusa € invece quella laditézione viene variata a causa dello
scatteringatmosferico. La componente diffusa della radiagigiornaliera globale che
incide su una superficie orizzontale si puo stintane I'equazione:

H¥/ = H(1.390 — 4.027Kh + 5.530Kh? — 3.108Kh?) . (4.13)

Di conseguenza, le componenti diffusa e direttdickeinsita che incidono su una
superficie orizzontale sono date rispettivamente da

19f = E, Hdiff( ud )( €0S W C0S W5 ) (4.14)

86.4:103/ \sin ws—ws cos wg
197 =] — [T (4.15)

dovel®™ & la componente diffusal® la componente diretta, entrambe i [m? 1.

Si procede ora al calcolo della radiazione chedm@u una superficie inclinata di un
angolof, come mostrato in figura 4.4, scomposta nelle dus componenti diretta e
diffusa.

Queste due componenti, definite rispettivamenteecttfl e 19 | sono date da:
JAirT _ pdir | pdir (4.16)
IdiffT — Idiff . Rdiff’ (417)

dove il termineR™" indica il rapporto tra la radiazione diretta e lGuéotale su una
superficie inclinata ed il termin@"™ indica il rapporto tra la radiazione diffusa e kpie
totale. Questi due termini si possono calcolareleaslazioni:

R = cos0/cosb, , (4.18)
R = (1 + cosB)/2 . (4.19)

L’angolo ¢ quantifica linclinazione della radiazione soladiretta rispetto alla
perpendicolare uscente dal piano inclinato dellpedicie del reattore. Esso si puo
ricavare dall’equazione:
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cosO = (sind sing cosf) — (sind cos¢ sinf cosy) +
+(cosé cos¢ cosf cosw) + (cosd cosg sinf cosy cosw)
+(cosé sinf siny sinw) . (4.20)

L’angolo y, detto angolo superficiale azimutale, indica lavideione rispetto al
meridiano locale della proiezione su un piano an#ale della normale alla superficie
inclinata, ed é zero in direzione sud esatta, positerso est e negativo verso ovest.
Questo angolo € indicato in figura 4.3 e dipendeatae viene orientato il reattore.
L’angolo zenitaled, € dato dall’equazione:

cos@, = (sind sing) + (cosd cos¢p cosw) . (4.22)
La radiazione globale che giunge sulla superfictinata del reattore € data quindi da:
Iy = 14T 4 JAUIT (4.22)

Naturalmente, se I'angolo di inclinazione del reate nullo, si ricava immediatamente

4.3 Calcolo dei profili di irradianza nel fotobiore attore

by

Come premesso nell'introduzione, la disponibilitalete e il fattore che influisce
maggiormente sulla crescita algale, per cui risuldispensabile sviluppare modelli
matematici in grado di prevedere in modo suffiecéeménte accurato la distribuzione
della luce all'interno di un fotobioreattore. Anchjgando ci si trova in condizioni di
perfetto mescolamento e di uniformita delle pragriettiche, tale distribuzione non
risulta mai omogenea: la radiazione luminosa inigmmto del reattore e infatti
funzione della radiazione totale alla superficidadeoltura, delle proprieta ottiche della
coltura e della distanza dalla superficie irradadhreattore.
In letteratura sono disponibili diversi modelli raatatici per valutare la radiazione
all'interno dei fotobioreattori, che sono riferiti gran parte a reattori tubolari (Molina
Grima, 1996 e 1999; Evers 1991). La semplice gewandel fotobioreattore di figura
4.2 consente di adoperare un modello semplificatali eaffrontare il problema
scomponendolo in due parti:

1. calcolo della radiazione appena sotto la supertleleeattore;

2. calcolo della radiazione in ciascun punto del mzatt



54 Capitolo 4

Una volta nota la radiazione alla superficie dektiae, si puo risalire alla distribuzione
nelle altre zone mediante una legge che tenga atelt@stinzione della luce dovuta
essenzialmente all'assorbimento ed attatteringda parte delle particelle microalgali.
Un’ipotesi fondamentale alla base della trattazierobe il fotobioreattore sia illuminato
soltanto attraverso la superficie superiore, siogfrdgono trascurati i contributi forniti
dalla radiazione che incide direttamene sulle digidaterali o che viene riflessa dal
terreno su di esse. Si tratta di un’assunzioneti@izke in quanto il reattore presenta
una superficie esposta laterale molto meno esigsetto a quella superiore.

4.3.1 Irradianza alla superficie interna del reattore

Per calcolare il valore dell'irradianza appena sddt superficie interna del reattore e
necessario tenere conto dei fenomeni di riflessieneifrazione che avvengono
allinterfaccia tra I'atmosfera ed il reattore.

La trattazione precisa di questi fenomeni risultenplessa, in quanto la radiazione
incidente deve attraversare tre strati in seri@ sinato sottile di vetro che costituisce
I'involucro esterno del reattore, uno strato gassg®e si trova tra la superficie esterna e
quella del liquido ed infine I'interfaccia gas-ligo interna al reattore.

La trattazione proposta € semplificata perché tieoeto soltanto dei fenomeni di
riflessione/rifrazione della superficie esterna vietro del reattore, ma trascura la
presenza di analoghi fenomeni sia all'interfacai it vetro ed il film di gas che
all'interfaccia tra il gas ed il liquido.

Finora si e calcolata la radiazione totale ched@acsu di una generica superficie
orizzontale.

I fenomeni di riflessione e di rifrazione interessala radiazione che giunge alla
superficie del reattore secondo una precisa irglme, ovvero la radiazione diretta piu
la porzione della radiazione diffusa collimante dandiretta. E’ difficile stimare
quest'ultima in modo preciso, perché dipende datenehriabili, fra cui quelle
meteorologiche. Sebbene si disponga di metodi apprati per la stima, si preferisce
assumere la ragionevole approssimazione che leemerde di radiazione diffusa
collimante con la radiazione diretta sia pari ab@@ella radiazione diffusa totale
(Incropera e Thomas, 1978). Si definisce quindi nnava intensita data appunto dalla
somma della diretta e della diffusa collimata:

I, =147 402 - 197 (4.23)

Si abbia un fotobioreattore con inclinazione oriabe nulla, ovvero tale chie= 0 ef
= 0,. In figura 4.4 viene rappresentata una seziongcadr di tale reattore.
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Figura 4.4. Rappresentazione di una sezione verticale debfoteattore.

Assumendo un’interfaccia poco rugosa tra 'atmasfed il reattore, la riflessivit&,

definita come il rapporto tra la radiazione riflese quella incidente, pud essere
calcolata secondo la legge di Fresnel:

TP B
_1 sin (6, t9r)+tanz(6?Z 6,) | (4.23)
2| sirf(6,+6,) tarf(6,+6,)
dove I'angolod; € I'angolo di rifrazione, dato dalla legge di Snel
6 :arcsir(smezj . (4.25)
n/n

| termini n, edn; sono gli indici di rifrazione rispettivamente dakzzo in cui la luce
penetra e dell'atmosfera. La trasmissiig definita come:

T=1-19. (4.26)
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Fissata una direzione verticaeon origine alla superficie del reattore e creszeon
la profondita, si pud quindi calcolare l'intensiiaetta totale & = 0, che e data dal
prodotto tra la trasmissivitae l'irradianza totale:

Lo=1"1I. (4.27)

La radiazione diffusa incide sul sistema in un dmd@b< 4,< 90° ed € quindi rifratta,
secondo la legge di Snell e considerando lindiceridazione n, pari a quello
dell’acqua, in un cono compreso tra 0 e 48.75°.

La porzione dell'intensita luminosa che non €& oamdinte con quella diretta dipende
dall’angolo#, secondo la legge:

i’ (6,,¢) =i,cosf, , (4.28)

dove ip & lintensitd ad, = 0 [uE m? s* sfl]. Questultima pud essere correlata
allintensita diffusa®™ secondo I'equazione:

$=2m =112
0.8 = [ [ i(6,.¢)cod, sivdods . (4.29)

$=0 6=0

Da quest'ultima, sostituendo in essa la (4.23) Kipmtesi di simmetria sferica, &
possibile ricavare il valore dellg

. 0.8 "
lo = 0=ml2 :
21T j cos g, sind do,

6=0

(4.30)

L'intensita luminosa immediatamente al di sottol'dekrfaccia atmosfera-reattore,
dettai®//, & data da:

i (6,0) =02, E(6,)i" (6,.9) . (4.31)

dove n;; € il rapporto tra gli indici di rifrazione tra primo ed il secondo mezzo
costituente l'interfaccia.

Per ricavare l'irradianza a partire dall’intendiianinosa diffusa, € necessario condurre
un’integrazione su tutti i possibili angoli solictie si hanno nel cono di rifrazione.

Ad esempio, nel caso in cui Si possa assumere eoangria monodimensionale,
ovvero tale per cui I'estinzione della radiazioneinosa nel mezzo avviene solo lungo
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una dimensiong, e nota la legge di estinzione (ad esempio tipm€&tp come forma
funzionalef(z), I'irradianza diffusa perz = 0 si ricava dall’equazione:

6,=48.75

| =2m | i%%(6,4)Cco, siBd8,. (4.32)
6,=0

z=0

Naturalmente si e posf(e=0) = 1.

La trattazione e facilmente estendibile al casoegae di un reattore inclinato di un
angolof semplicemente sostituendo il valoreda quello did; in tutte le equazioni
precedenti.

4.3.2 Distribuzione della luce nel fotobioreattore

Lo stepsuccessivo € quello di determinare la distribuzidalla luce nel fotobioreattore
a partire dal valore per= 0.

In letteratura sono disponibili numerosi modelli temaatici riguardanti lo studio del
radiation field in fotobioreattori; tali modelli riguardano pripalmente reattori
tubolari, e sono in grado di stimare i profili diuminazione sia in due dimensioni
(Evers, 1991) che in 3D (Acien Fernandezal. 1997). La geometria semplice del
fotobioreattore in esame permette comunque di opesd un livello di complessita
inferiore, ovvero di considerare la distribuzionella luce lungo la sola direzione
verticale.

Una simile approssimazione é valida solo per fabaattori nei quali I'illuminazione &
fornita attraverso una singola superficie o al nmagsdue superfici (Cornegt al,
1995). Nel caso in esame il reattore riceve laaadne solare solo attraverso la
superficie superiore.

I mezzo contenuto nel fotobioreattore, che coesestsenzialmente in una soluzione
acquosa diluita con microalghe in sospensione,eveamsiderato come non emissivo e
non fluorescente ma soggetto ai fenomeni di ass@hio escatteringda parte delle
particelle microalgali (Acien Fernandetral. 1997, Thomas e Incropera, 1978).
L’equazione da cui si parte per determinare lariistione della luce é la cosiddetta
“equazione del trasporto radiativo” (RTEadiative transfer equation

La RTE per un sistema come quello schematizzatéigara 4.4, non emissivo e non
fluorescente, soggetto ad assorbimento seattering e rappresentabile come
monodimensionale, assume la forma (Thomas e Incppd®78; Chandrasekhar, 1960;
Siegel e Howell, 2002):
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. 2T
cosg 22 =g g0 A pLifieQ AR Q -0 X, @39
Z %,—(A) 41T ¢

B)

dove:

i, rappresenta l'intensita specifica ad una certgheaza d’'ondaE m? s* nm* sr];

Z rappresenta la dimensione lungo la quale la gsiatalcola la distribuzione, come
visto in figura 4.2;

A € lalunghezza d’onda [nm];

Q, e’ sono angoli solidi il cui significato & precisatioseguito;

B, & il coefficiente di estinzione [;

o, € il coefficiente discatteringim™];

P, & laphase functionla quale quantifica la distribuzione angolarelalsicattering
multiplo.

Il significato dell’equazione (4.33) si comprendmsiderando un elemento di fluido di
lunghezza d come quello rappresentato in Figura 4.5. Lint@nshe attraversa |l
suddetto elemento diminuisce nel tratto a causa dei fenomeni di assorbimento e
scattering rappresentati dal termine (A) dell’equazione,i@ng incrementata in virtu
dello scatteringmultiplo, ovvero dalla radiazione deviata dalleeabarticelle verso il
tratto considerato, quantificata dal termine (B)' eélguazione.

Mezzo non emissivo, non
fluorescente, soggetto ad

assorbimento scattering

Figura 4.5. Rappresentazione schematica dell’estinzione detla in un elemento
di fluido non fluorescente, non emissivo e soggadtassorbimento e scattering.

Il coefficiente di estinziongs, tiene conto dell’attenuazione della luce causaa s
dall’'assorbimento da parte della biomassa che dalittering Esso e dato quindi da:

Pr=ay+oy, (4.34)
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dovea; ¢ il coefficiente volumetrico di assorbimente,eil coefficiente volumetrico di
scattering, entrambi espressi infmQuando nel mezzo & presente biomassa, il valore
di questi coefficienti pud essere considerato propoale alla concentrazione di
biomassa stessa per cui valgono le equazioni:

a, = Eal ' Cx y (435)
oy =Esp-Cy, (4.36)

con E,, coefficiente massivo di assorbimento?[ky’], E; coefficiente massivo di
scattering[m? kg'] e C, concentrazione di biomassa [kg'n

La phase functiorP, descrive la distribuzione angolare della radiazideviata dalle
particelle ed irradiata in tutte le direzioni, gm@d non essere uniforme; un esempio di
cio si ha in presenza di particelle di forma filapoke quali deviano la luce verso delle
direzioni preferenziali. Nel caso in esame, si@igzato che le microalghe presentino
forma sferica e che la distribuzione angolare delthazione dispersa dalle particelle sia
uniforme, ovvero che lscatteringmultiplo sia isotropico. In questo caBp= 1.

Per quanto riguarda I'angolo solidy, vale la seguente equazione:

dQ, = sinb,d6,de, (4.37)

dove, con riferimento alla Figura 44, rappresenta I'angolo di inclinazione del raggio
incidente rispetto allo zenit dopo la rifrazionepecostituisce I'angolo di azimuth.
L’angolo solido Q' rispetto al quale si ha la doppia integrazione teemine (B)
rappresenta I'angolo tra una generica direziorsedérézione definita d#, ey.

Per il reattore considerato, sotto I'ipotesi di uhstribuzione monodimensionale della
luce, il problema di determinare il campo di rathae si riduce essenzialmente nel
risolvere opportunamente la (4.33).

Risulta comunque indispensabile la conoscenza defficienti E,; e Eg; delle
equazioni (4.35) e (4.36); la loro determinaziomalta complessa in quanto essi
dipendono da grandezze, quali la quantita di pigm@nesente nelle microalghe, che
variano a seconda delle condizioni operative. Utdlis preciso dei due coefficienti
richiederebbe quindi un considerevole impegno spamtale, anche perché la letteratura
e carente di dati che permettano di adoperare pnoegio univoco con microalghe
diverse. Si dispone attualmente soltanto di laassai eterogenei che si riferiscono a
specie di alghe diverse e risolvono la RTE secaptwocci dissimili.

I modelli ritenuti piu significativi sono quelli diambert-Beer e di Cornet al. (1995):

di questi due si fornisce una descrizione detteglia
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4.3.2.1 Legge di Lambert-Beer
La legge di Lambert-Beer e senz’altro la piu seogpé diffusa legge di estinzione della
luce in un mezzo torbido. Essa si basa su duespfatiedamentali:
1. la direzione della radiazione incidente non vaugadte I'attraversamento del
mezzo;
2. l'effetto dello scatteringda parte delle particelle solide é trascurabiépeito
all'assorbimento.
Il modello & quindi intrinsecamente poco precisarglo si trattano sistemi concentrati
in quanto trascura un effetto, quello dedlcattering che per elevate concentrazioni di
biomassa incide considerevolmente sul comportaméeksistema. (Fernandet al.
1997a). Tuttavia, quando la componentefaliward scatteringe prevalente sulle altre, il
modello si puo applicare con discreti risultaticfiopera e Thomas, 1978).
La precedente ipotesi si traduce nel trascuraernhine (B) della (4.33) e nel porre di
conseguenza il coefficiente di estinzighepari ada;. Dalle equazioni (4.33), (4.34) e
(4.35) si ottiene quindi la nota relazione:

di,(2) _ _ :
cosb, 4z E..C., ). (4.38)

Integrando la precedente ra 0 e lo spessoregenerico, si ottiene:

cosg

r

i,(2) :iA(z:O)&x;{—wj . (4.39)

Dal momento che la radiazione solare e policroraatla relazione precedente va
riferita a variabili che tengano conto dellintespettro. Un approccio rigoroso
richiederebbe la conoscenza precisa sia delldhiigione spettrale dell’irradianzazas

0 che dellandamento del coefficiente di assorbitmean funzione dil. Tuttavia in
letteratura si assume spesso un approccio moltplgmeato che consiste nel mediare le
grandezze precedenti nella lunghezza d’onda sectndelazioni (Fernandeet al.
1997):

i(z) = j i,(2) dA , (4.40)
E :ijE A (4.41)
a AA A ' '
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dovei(z) & l'intensita luminosa espressa jtE[m? s* sr'], mentreE, & il coefficiente di
assorbimento massivo mediato nella lunghezza d'onda

Questo approccio € particolarmente diffuso quandmtano sistemi dipendenti dalla
radiazione solare, la cui distribuzione spettraelta di difficile quantificazione a causa
dell'elevata variabilita a seconda della locaziggeografica, della stagione e delle
condizioni climatiche. La relazione di Lambert-Bsepuo quindi riscrivere come:

(4.42)

1(z) =1, exp{—wj .

coséd.

Per procedere con il calcolo e necessario conoflcewefficienteE,, che dipende dalla
concentrazione di pigmento presente nella biomaskalla concentrazione di biomassa
stessa (Molina Grimat al1994).

Applicando la (4.42) direttamente riferita all'in@ta si puo ricavare la legge di
estinzione riferita all’intensita diretta:

. E,[C, ¥
19" =19 exp ————| . 4.43
o 1tenf BT s

La legge di estinzione dell'intensita diffusa darimvece dalla (4.32):

6,=48.75

» - E [C [ .
| 9 =277 i (g @)lexg ——2—=— |[co®. siddg . 4.44
z j z:O( z¢) { COSH j r r r ( )

g.=0 r
Per ciascuna quotasi avra quindi un’irradianza totale data dalla swadella diretta e
della diffusa:

I, =15 +15" (4.45)

4.3.2.2 Modello di Cornet et al.

Il modello di Cornetet al. si basa sulla soluzione dell’equazione (4.33)osl&tipotesi

di Schuster, in base alle quali viene trascuratalitdribuzione angolare sia della
radiazione incidente sulla parete illuminata deltt@e, sia della radiazione deviata
dalle particelle dentro il reattore. |l campo diligzione € quindi considerato isotropo e
I'intensita risulta indipendente dall’angolo aziralgt (Cornekt al. 1992 e 1995; Cornet

e Albiol 2000). Inoltre, la radiazione dispersa lelaparticelle $catteredl viene
considerata parallela alla direzione principaldadeddiazione, e tale da assumere verso
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concorde o discorde con questa. Per comprendegdiomguesto concetto, si fa
riferimento alla Figura 4.6.

Iy I- : Iy
< z z+Az —
— ——
1/2Es-C,-Az'I;
—>
1/2Es-C,-Az'I;
I I
0 L
—> ——>
+ +
Iz Iz+Az
—> —»
0 Z Z2+Az L

Figura 4.6. Rappresentazione di un elemento di fluido perotiello di Cornet &al.

Le irradianze vengono suddivise in due flussi ofip@ssunti paralleli alla direzione
principalez. Nell’elemento di volumeAz si possono scrivere quindi le due seguenti
equazioni, che derivano dal bilancio di energiaiaai® e che tengono conto
rispettivamente del flusso di radiazione diretto p@sitivo) e di quello inverso (o
negativo):

I} =Ly, +1/2E,CoAzI; =E,Cy Az I} —1/2Es Cy Az I} (4.46)
I; =0, +1/2E CoAz I} =E, Co Az I} —1/2Es Cy Az I (4.47)

Ai termini di scatteringe stato assegnato un fattore 1/2 in modo chdahdio di
energia radiante tenga conto del fatto che met&udeigia dispersa “diretta” (cioe nella
direzione positiva)l/2 Es C, Az I}, viene riflessa nella direzione opposta e va pésta
sommata come termine additivo nell’altro bilandi@ due equazioni possono essere
riscritte in forma differenziale:
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dl; :_Eacxlz +1 ESCX( I_z_ |+z)
dz 2
(4.48)
U —vecii+iec (i-17)
dz 2

Il sistema (4.48) pu0 essere risolto sotto oppearitondizioni al contorno. Ad esempio,
nota la radiazione incidente per O (stimata nel paragrafo precedente) e posiaapar
zero la radiazione sulla faccia opposta del reat(gootesi credibile per il reattore
considerato, in quanto, ad elevata concentrazidnenidroalghe, la radiazione si
estingue del tutto prima di raggiungere la base rdattore), le due condizioni al
contorno diventano:

z=0 I'=1I_,
(4.49)
z=L I/ =0

Sebbene il metodo si riferisce a luce artificidlenodello pud essere esteso per tenere
in considerazione le specifiche caratteristicheahiche della radiazione solare, come
la variazione dell'angolo di incidenza o la distriione della densita del flusso
diretto/diffuso della luce solare durante il giorno

Nelle condizioni al contorno si distingue quindi ta componente diretta e diffusa della
radiazione solare.

Il profilo di estinzione risultante dellintensitaminosa direttdy;, e diffusalgis lungo la
dimensione verticale del FBR & dato quindi dalle seguenti equazionuyBstet al,
2010):

o (2) _ 2 (+a)expld,, @-h)l- (-a)exp[Ed, (= h)]
4 (0) cos®  (#af expf,h} (Fa ) expfd,h ]

(4.50)
| i (Z) _ 4(1+ a)exp[dy (z— h)]- A-a)exp[Eo,; (z= h)]
_ (4.51)
() (I+a) expPyh - (-a ¥ exptd,h]
5, =% (E, +2bE) (4.52)
" cosd

Oy = 20C, (E, + 2bE) (4.53)
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ag= B (4.54)

(E, +2bE))

dove:

l4ir(2) = intensita diretta fotosinteticamente attivagtofonditéz [uE m? s™;
l4ir(0) = intensita diretta fotosinteticamente attivagitofondita OiE m? s™;
l4i(2) = intensita diffusa fotosinteticamente attivaagifofonditéz [LE mi? s™;
l4i(0) = intensita diffusa fotosinteticamente attivaagifofondita OiE m?s™;
6 = angolo di incidenza della radiazione solare]frad

h = profondita del FBR [m];

z = dimensione verticale del FBR [m];

E. = coefficiente massivo di assorbimentd’fika];

Es = coefficiente massivo dicattering[m?/kg]:;

b = frazione dibackscatteringadimensionale].

Dalle equazioni precedenti € possibile ricavarepiibfilo dell'intensita luminosa
fotosinteticamente attiviaa ciascuna profonditadel reattore:

1(2) =1y, (2)+ 14 (2) (4.55)

La coltura microalgale puo essere distinta in doeezin funzione della distribuzione
dell'irradianza: una zona “illuminata” ed una zdieacura”. La suddivisione tra le due
zone si ottiene da un valore di irradianza dettoatiianza di compensazion&g, il
qguale corrisponde al minimo valore di energia mamarichiesto per ottenere una
velocita di crescita della biomassa positiva. Natac di un reattore rettangolare, nel
quale l'estinzione dell'irradianza pud essere d#acrtenendo conto di un’unica
dimensione, la frazione illuminata(working illuminated fractiopé data dal rapporto
tra la profondita della cultura alla quale si ha’'iadianza pari a quella di
compensazione, dettg e la profondita totalb:

- % 4.56
y=- (4.56)

Valori di y minori di 1 indicano che tutta la luce disponiljiler la fotosintesi ricevuta
viene assorbita dalla coltura, mentre valori maggiol indicano che parte della luce
viene trasmessa verso l'esterno del FBR.

La legge ricavata risulta piu precisa rispetto adembert-Beer nello studio di sistemi
con concentrazione massiva elevata, in genere m&gdi 1 g L. Risulta comunque

cruciale la capacita di stimare i coefficienti dsarbimento scattering
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4.4 Cinetica di crescita microalgale in funzione de  lla luce

In letteratura sono disponibili diversi modelli reatatici che mettono in relazione la
cinetica di crescita delle microalghe con lintéasiuminosa cui esse sono esposte
(Bitaubé Péreet al 2008, Yun e Park 2003). In generale si distingudue tipologie di
modelli: i modelli statici e quelli dinamici (LuoA&l-Dahhan 2003).

I modelli statici sono basati sfitting delle curve di crescita in funzione della luce;, pe
cui sono di natura empirica 0 semiempirica. Greaadla loro semplicita, essi sono
attualmente i piu utilizzati nello studio dei fotokeattori; tuttavia, sebbene diano
risultati accettabili, mancano di generalita in geaignorano la natura dinamica dei
fenomeni che rappresentano.

I modelli dinamici tentano invece di stabilire unalazione tra la fisiologia della
fotosintesi e la cinetica di crescita; per quest possiedono l'importante vantaggio di
essere in grado di rappresentare i diversi fenonochei possono avere luogo nei
fotobioreattori (fotoinibizione, fotolimitazione,t@). Naturalmente sono molto piu
complessi di quelli statici.

In questo capitolo vengono descritti due modeditisi che sono stati ritenuti i piu adatti
tra quelli presenti in letteratura per rappresentbsistema di interesse: il modello di
Molina Grima (Molina Grimeet al, 1995) e quello elaborato da Cornet (Cowrtedl,
1995)e generalizzato da Pruvost (Pruvesal, 2010). Si descrive inoltre il significato
del termine di mantenimento, di cui € sempre necegssenere conto per fornire una
descrizione adeguata della cinetica.

4.4.1 Modello di Molina Grima et al.

Il modello di Molina Grima e il modello statico pdiffuso nella letteratura che riguarda
i fotobioreattori microalgali. Esso parte dalla idefione di intensita medi&,, come
media volumetrica delle intensita puntuali che sovano all'interno di un
fotobioreattore in virtu della distribuzione dellace (Molina Grimaet al, 1995, Acien
Fernandeet al, 199D; Molina Grimaet al, 1998):

ly=1J, 1dL. (4.72)

Come detto, le singole microalghe si spostano woathnente tra zone di diversa
intensita luminosa e ciascuna cellula subisce wréazione istantanea dei livelli di
esposizione. L'ipotesi alla base di questo modeliche la microalga adatti la propria
velocita di crescita all'intensita media tra quelleevute nel cammino percorso. Di
conseguenza, in un reattore perfettamente agitateelocita di crescita [h™] si pud
esprimere come funzione dellg.
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L’equazione e del tutto analoga alla classica @aeadi Monod con la differenza che il
fattore che limita la crescita € la luce anzichéutriente:

| q
MU= & (4.73)

q q
Ik +Iav

dove umax € la velocita massima di crescita'Jhed I [uE mi? s'] & una costante
specifica di irradianza che rappresentad,lan grado di dare una velocita di crescita
pari a meta di quella massima.
Questo modello si adatta ai casi in cui:

1. i nutrienti sono forniti al reattore in quantitdetala non limitare in alcun modo

la crescita delle microalghe;

2. sioperain condizioni di perfetta agitazione.
In effetti i lavori di Molina Grimeet al. si riferiscono in larga parte a sistemi CSTR, nei
quali & necessario comunque riferirsi ad una graralenediata.
Il modello possiede un vantaggio significativo gdp ai numerosi altri modelli di
guesto tipo pubblicati in letteratura: quello dig¢ee conto dei fenomeni fondamentali
della fotoinibizione e della fotolimitazione.
Si suppone infatti che la fotoinibizione abbia loogplo ad intensita luminose molto
elevate, le quali si riscontrano in volumi limitael reattore e prossimi alla superficie
irradiata. Per tenere conto del fenomeno, il pateotedell’equazione viene espresso in
funzione dell'intensita luminosa maggiore che sb @vere nel reattore, ovvero quella
alla supeficiel,=o; nelle rimanenti zone del reattore, anche in gualbggette a
fotolimitazione, si assume che abbia luogo lanegazione delle cellule danneggiate.
L’equazione assume pertanto una forma piu elab@atan un numero maggiore di
parametri rispetto alla (4.73); per I'al§daeodactylum tricornutumiene scritta come
(Acien Fernandeet al.1998):

s

M=o av - , (4.74)
| a {ME] [b+ c }
e

1

mentre per lasochrysis Galbanai ha (Molina Grimaet al. 1996):
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| (Mo /1,20)

H= s o - (4.72)

| valori dei parametri per le due microalghe sopontati nella Tabella 4.1.

Tabella 4.1.Parametri delle equazioni (4.74) e (4.75).

Parametro Unita |. Galbana P. tricornutum
Lmax ht 0.0444 0.063
I pE m?s? 170.68 94.3
Ki pE m?s? 2217.2 3426
a Adim - 3.04
b Adim - 1.209
c Adim - 514.6
n Adim 12.8 -
n, Adim 2728.8 -

Tali valori sono stati determinati in fotobioreattperfettamente agitati in condizioni
sperimentali del tutto compatibili con quelle atjeali si vuole operare nel presente
lavoro: per I'algd. Galbanasono applicate radiazioni luminose fino a 3gENM* s’ e
concentrazioni fino ai 2.2 g/l di microalga; perRatricornutumé stato utilizzato un
reattoreoutdoora concentrazioni analoghe.

4.4.1.1 Espressione del termine di mantenimento

Per quantificare correttamente la cinetica di dtasa sistemi biologici, € necessario
tenere conto del mantenimento, ovvero della patkedergia consumata dalla cellula
per funzioni diverse da quelle legate alla prodoeiai nuovo materiale cellulare.
Quest'ultima definizione in realta € poco precisajuanto include tutte le componenti
dell'attivita vitale delle cellule non direttamentegate alla crescita quali (van
Bodegom, 2007):

variazioni (‘shifts’) nei pathwaysmetabolici;

reazioni varie che richiedono energia;

motilita della cellula;

variazioni nel carbonio stoccato in forma polimaric

regolazione osmotica;

consumi extracellulari di componenti non coinvakila regolazione osmotica;

S o
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7. proofreading sintesi gurnoverdi componenti macromolecolari quali enzimi ed
RNA;

8. difesa dallo stress da ossigeno.
Nell’ambito della cinetica di crescita e piu cotoetenere conto soltanto del cosiddetto
“mantenimento fisiologico”, il quale e definito cenuna forma di metabolismo basale o
endogeno che include solo le componenti di regofezi osmotica,turnover di
componenti macromolecolari e motilita cellulare.
La legge piu semplice che si assume attualmentgueettificare il consumo di energia
da parte della biomassa consta di due contribuid: imdipendente dalla crescita,
legato al mantenimento fisiologico, ed uno propmmaie alla velocita di crescitache
quantifica il costo energetico della sintesi dirhassa (Geider e Osborne 1989):

W, = o+ U (4.73)

Il termine u, indica appunto la velocita specifica di consumaidergia da parte della
biomassay € quella di mantenimentoéeé una costante adimensionale che quantifica
il costo di sintesi.

Supponendo che le microalghe possiedanbudyetdi carboniou, e uo sono espresse
in grammi di carbonio consumato o prodotto per gnardi carbonio della cellula al
giorno, ovvero, semplificando, in il | costi metabolici di mantenimento sono quindi
indipendenti dau mentre i costi di sintesi descrivono I'incrememtel consumo di
energia che € richiesto da una cellula rispettanatabolismo basale per produrre
biomassa. Tali costi addizionali sono dovuti phratmente alliptake di ioni
inorganici, all'incorporazione di tali ioni in in@edi metabolici ed alla sintesi di
componenti cellulari strutturali e funzionali a e dagli intermedi. L'indipendenza
del mantenimento dalla crescita cellulare e statdtarcriticata in letteratura ed ha
suscitato un profondo dibattito, ma nonostantencid sono ancora stati elaborati validi
modelli alternativi, in particolare per sistemi dh&ttano microalghe.

E’ fondamentale notare che l'equazione (4.73) nascdve il fenomeno della
respirazione cellulare; per quantificare la velddti respirazioney (dark respiration
rate) vale infatti 'equazione:

r,=r,+bu (4.74)

dovery € la velocita di respirazione minima pet0 eb € una costante adimensionale.
edrg hanno le stesse unita di misura;de uq.

Le equazioni (4.73) e (4.74) coincidono soltantb gaso di microrganismi nei quali
I'energia provveduta dalle reazioni cataboliche teettamente accoppiata a quella
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richiesta dalle reazioni anaboliche; in questo csisleary = ur, ro = uo € b = ¢ Tale
condizione risulta sperimentalmente non validai g&temi microalgali.

Quanto detto finora sulla modellazione del conswanergetico in sistemi biologici si
traduce in un approccio cinetico che consiste iselvere il bilancio di materia nei
bioreattori definendo una costante cinetindd™] del tutto analoga alla, per cui il
bilancio di specie chimica in un generico biore@tmtchviene espresso come:

dc
= 4C,~mG, (4.75)

doveC, & la concentrazione di biomassa infy Data la sua definizione matematica, il
mantenimento cosi definito tiene necessariameméoatdella cinetica di morte e non

soltanto dei processi fisiologici elencati in préeeza. La costante cinetica effettiva
data quindi da:

Mg = —M. (4.76)

La determinazione del valore i puo essere effettuata sperimentalmente, in cardizi
di luce limitante, estrapolando tla O la relazione tra velocita di crescita effedtinyg e
irradianza, nell'ipotesi che a basse irradianzdifendenza dic dalla densita di flusso
fotonico sia lineare, ovvero che valga la relazione

U =al —m, (4.77)

con a pendenza iniziale [frspE™d?]. La costante di mantenimento stimata per
I'alga Isochrysis Galbanaa Grimaetal. presenta un valore pari a 0.00385 the & di
circa un ordine di grandezza inferiore rispetta atbstante di crescita.

Si sottolinea che in letteratura esistono altrirappi per quantificare il mantenimento,
validi in particolare per sistemi di biomassa batgenei quali il fattore limitante non é
la luce ma il substrato. Tra questi si riportaneviemente il modello del coefficiente di
mantenimento e quello della concentrazione mininglstrato.

L’approccio del coefficiente di mantenimento cotesigsel definire il minimo consumo
di substrato che consente di mantenere le cellule:

, (4.78)

« Sé la concentrazione di substrato [ L
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« & il consumo specifico di substratd'fs

« m’ & il coefficiente di mantenimento{s

* Yg e il coefficiente di resa del substrato [adim].
Il mantenimento denota in questo approccio I'extomsumo di substrato che non e
adoperato per scopi di crescita. Il limite prindgpdi questo modello € dato dal fatto che
non e possibile simulare condizioni in cui si hascita negativa di biomassa come
invece accadeva nel caso precedente.
L’equazione (4.78) é stata migliorata tenendo caieb fatto che il coefficiente di
mantenimento include una parte che diminuiscewatientare dic:

q= n1+Y£+ m(l—ﬂij : (4.79)
G max

Il coefficiente di mantenimento € stato in quesaisacscomposto in una parte costante
ed indipendente dalla crescitan,f ed in una parte che invece dipende da esgsa (
Permane comunque il limite dell'impossibilita diea& crescite negative, come succede
per I'equazione (4.78).

Infine in alcuni modelli, anziché tenere conto &sEmente del mantenimento e/o della
morte cellulare, si e introdotta una concentraziorieima di substrat&m,, sopra la
quale avviene la crescita. Sofgi, si assume che la crescita sia zero, sebbenetsia pi
corretto considerare una crescita negativa.

Questi due ultimi approcci non risultano utili gartrattazione dei fotobioreattori per
due motivi: innanzitutto perché essi presuppongaoadizioni di limitazione da
substrato anziché da energia luminosa, e poi perebguno dei due e stato fino ad ora
adottato per la trattazione di sistemi microalgadir cui non si dispone di alcun dato di
letteratura.

4.4.2 Modello di Cornet et al.

L’approccio di Cornet correla puntualmente I'intéasuminosa alla costante cinetica di
crescita, ed i valori puntuali gi vengono in seguito mediati per calcolare una cbsta
cinetica media; quest'ultima e adoperata nelle 2igna di bilancio di materia del
fotobioreattore.

La cinetica di crescita della microalga nelle zéileminate” del reattore & correlata

all'intensita luminosa puntuale secondo 'equazi@eivostet al, 2010):

K

<1 (2) 9E,1(2) C, (4.80)

Ix (Z) = Pw
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dove:

r« (2) rappresenta la velocita di crescita volumetriedacbiomassa a profondita z [kg m
3 S—l];

pm € la massima resa energetica sulla dissipaziofweatii nell’antenna [adim];

K & una costante di saturaziop&[m?s™;

@ & la media spaziale della resa quantica per lersalZ della fotosintesi [kgE™].

La cinetica di crescita media nel fotobioreattodaéa da:

1% 1
(r)= yz'([rx (z)dz+(1-y) = Z:)i [ dz (4.81)

dove y rappresenta la frazione illuminata del FBR rgd rappresenta la velocita di
crescita volumetrica negativa nella zona oscuraatdtore.

In genere, per le microalghe, il tempo necessardgswitchda un regime metabolico
di crescita ad uno di respirazione e dell'ordinadi¥iersi minuti (Pruvoset al, 2010);
sebbene un’ampia parte del FBR possa trovarsi mdizmni di scarsa illuminazione
(specie nelle ore di luce iniziali e finali dellaoghata), il mescolamento dovrebbe
consentire a ciascuna cellula di sostare soloppehi secondi in tali zone, rendendo |l
tempo di permanenza in queste insufficiente a debare il suddettoswitch
metabolico. Per queste ragioni si puo assumeragtante le ore del giorno il valore di
rvd Sia pari a zero; cio equivale a dire che non sit@&onsumo di biomassa legato ai
processi di respirazione. Chiaramente, durantedenotturne loswitch metabolico ha
luogo, ed il conseguente catabolismo pud essemaspntato introducendo un termine
di crescita negativo costante (la cosiddetta “custdi mantenimento”).

Queste assunzioni sono differenti da quelle adotat Molina Grimeet al, in quanto
essi inglobano un termine di mantenimento negativanella costante di crescita
indipendentemente dalle suddette consideraziomitivel ai tempi necessari per gli
switch metabolici; la cinetica viene quindi espressa sengomer,, = (1 — m)C,, Sia
durante le ore di elevata illuminazione che durapiglle notturne.

Questo approccio viene ritrovato in una pubblicagisuccessiva (Pruvost al, 2011),
nella quale I'autore, pur analizzando il caso Hindinazione artificiale per la crescita,
utilizza una microalga, in particolardNeochloris oleoabundans,e non un
microorganismo procariote come nella precedentdlmdzione. In questo articolo, la
cinetica di crescita rimane la stessa dellequazidqd.80), ma il termine di
mantenimento viene assunto come il termimelella relazione (4.76), in questo caso
pari a 510° b,

Per la microalgdN. oleoabundans, valori di K, py € @ sono assunti rispettivamente
pari a 90 umol M s*, 0.8 e 1.830° kg uE™* (Provostet al, 2011).
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4.5 Massima produzione di biomassa da microalghe

Per i sistemi di produzione di biomassa da mictoalg possibile calcolare un limite
teorico di produttivita in termini di massima praitne annua per unita di superficie.
Questo limite & basato su considerazioni termodiclzgne pertanto non puo essere
superato; inoltre esso viene calcolato assumenticieekze unitarie, per cui non é
raggiungibile nei sistemi reali. La conoscenza dietlimite risulta comunque
fondamentale nell'analisi e nella progettazione fdébbioreattori, in quanto permette
un confronto tra i valori di resa ottenuti ed i siag ottenibili.
Il calcolo del limite teorico e sviluppato di seguied € poi confrontato con il valore
ottenibile in un sistema reale tenendo conto detfieienze fondamentali.
Si fa riferimento a sistemi di produziomaitdoor, nei quali I'unica fonte di energia
disponibile per la produzione di biomassa e laazdne solare.
Il calcolo del limite teorico € basato su due agsm fondamentali (Weyeet al.
2010):
1. il sistema produttivo riesce a sfruttare tutti itoioi incidenti sulla propria
superficie;
2. Tutta I'energia ricevuta viene utilizzata dal simste soltanto per produrre
biomassa.
Nel seguito della trattazione la validita di quedte ipotesi viene discussa in relazione
al comportamento dei sistemi reali.

4.5.1 Massima produttivita teorica

La principale legge fisica che limita la produttévidi un sistemautdoor € il primo
principio della termodinamica, che puo essere aspreon l'equazione:

E|N 2 ESTOREE (4_82)

dove:
E,, & la radiazione solare incidente sull'area di pmaiue [MJ nf anno'];
E<roreo € '€nergia chimica stoccata sotto forma di biesaa[MIm?anna'].

La quantita di energia stoccata come energia chimiquindi limitato dalla quantita di
energia solare disponibile. Il meccanismo mediahtquale I'energia solare viene
trasformata in energia chimica € la fotosintesg pid essere rappresentata in prima
approssimazione mediante la reazione elementare:
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CO, + H,0+8 fotoniJ - CH,O+ Q, (4.83)

In questa equazione si assume che la forma basilar®lecola creata nel processo di
fotosintesi per stoccare I'energia solare sottontordi energia chimica sia quella del
carboidrato piu semplice, ovvero la formaldeides bl formula chimica Ci®.

La massima produzione teorica di biomaBsg, in kg di biomassa prodotta all’anno
per nf di sistema produttivo, & data da:

P = M coziia Ecars
Esiom (4.84)

dove:

M coziq SONO le moli annue di CQidotte a carboidrato per’ndi sistema produttivo
[kmol CO;, ridotte- anné™ m™];

E s € il contenuto energetico del carboidrato [kJ/mol]

Esou € il contenuto energetico della biomassa [kJ/kg].

Il termine M, 4, PUO essere stimato secondo I'equazione:

M. = Esu (06PARI100)
CO2ri
Eror [OR (4.85)

dove:

E., & 'energia solare totale incidente sul sistemaiivfanno'];

%PAR e la percentuale fotosinteticamente attiva dedliigia solare totale [adim];

E.o; € I'energia media di una mole di fotoni [MJ/moldat];

QRe il Quantum requiremerjtnoli fotoni/mole CQ ridotta].

| termini presenti nelle equazioni (4.84) e (4.88hgono singolarmente esaminati di
seguito.

4.5.1.1 Energia solare totale

Il termine Eg,,, ovvero I'energia solare totale incidente sulesist produttivo, puo
essere stimato secondo i metodi descritti in 8§ Ad?esempio per la citta di Palermo si
stima un irraggiamento solare annuo di circa 58 arivlanna™.

4.5.1.2 Frazione fotosintetica dello spettro

Solo una porzione dell’energia totale incidentaissistema di produzione di biomassa
e effettivamente sfruttabile nella fotosintesi. @aeporzione & detta PAR e coincide
con la frazione dello spettro che presenta lunghéamda comprese tra 400 e 700 nm.
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In letteratura si assume un valore percentualeAR PPari al 45.8%, che in realta é
leggermente sovrastimato rispetto all’energia gif@mente utilizzata nella fotosintesi,
in quanto lo spettro di assorbimento della clolafiper le microalghe presenta
assorbimenti maggiori agli estremi (cioe versaul@ blu e rossa) rispetto che al centro.

4.5.1.3 Energia del fotone
L’energia di un fotone puo essere calcolata, natarighezza d’'onda con la legge di
Planck:

EFOT = h - C//‘l, (486)

dove:

h & la costante di Planck = 6:668>* [Js];

c & la velocita della luce = 2.998° [m/s];

/. € la lunghezza d’onda [m].

Nellintervallo del PAR, l'energia dei fotoni varida circa 299 kJ/mol per i piu
energetici { pari a 400 nm) a circa 171 kJ/mol per i meno ertaigg pari a 700 nm).
Nellequazione (4.85) si assume un valore di eremplcolato per una lunghezza
d’onda media di 531 nm, da cui risulta un termiipg; pari a 225.3 kJ/mol.

4.5.1.4 Contenuto energetico del carboidrato
Questo termine rappresenta il contenuto energel&docarboidrato sintetizzato nella

fotosintesi in virtu delinput di energia solare. Nel caso semplificato dellazicaee
(4.83) l'energia solare viene stoccata sotto fodnanergia chimica nella formazione
della molecola di CkD. Il valore medio assunto in letteratura per tuesrmine € pari
a 482.5 kJ/mol (Weyer, 2010).

4.5.1.5 Quantum requirement

Il termine Quantum requirememappresenta il numero di moli di fotoni richiegter
ridurre una molecola di COa CHO secondo la reazione elementare (4.83). Se il
sistema fotosintetico possedesse efficienza payfetisterebbero 3 moli dei fotoni meno
energetici (che possiedono una energia pari a-1¥%£ 513 kJ) per sintetizzare una
molecola di CHO.

In realta i fotoni richiesti sono molti di piu e latteratura non € unanime sul valore

effettivo; il valore che attualmente raccoglie ponsensi € di 8 moli di fotoni, valido
per i meccanismi fotosintetici maggiormente efiitiee funzionanti sulla base dello
“schema Z".

Nell’'equazione (4.85) si € quindi assunto quiQ = 8.
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4.5.1.6 Contenuto energetico della biomassa
Il contenuto energetico della biomasdg,.,,, spesso indicato come “calore di

combustione”, indica quanta biomassa pu0 esserdofieo per una data quantita di
energia raccolta.

| valori utilizzati in letteratura per questo termaivariano da 20 a 23.75 kJ/g; qui si
assume un valore intermedio di 21.9 kJ/g.

4.5.2 Produttivita reale

Come detto in precedenza, il limite teorico di pridiita si basa sulle due assunzioni
fondamentali che il sistema produttivo riesca aittdre tutti i fotoni incidenti sulla
propria superficie e che tutta I'energia ricevuémga utilizzata dal sistema soltanto per
produrre biomassa.

In realta la prima ipotesi non e realistica per thagivi: il primo € che non tutti i fotoni
incidenti sono effettivamente trasmessi al sistentausa ad esempio dei fenomeni di
riflessione da parte della superficie del fotob@drere, ed inoltre non tutti i fotoni
trasmessi sono effettivamente utilizzati, in qugrdde dell’energia viene dissipata.
Anche la seconda ipotesi non vale nei sistemi ii@atjuanto parte dell’energia viene
adoperata dalle microalghe per adempiere a funziellari quali la respirazione o la
sintesi di molecole complesse anziché per la priodezdi biomassa.

Per tenere conto di questi fenomeni, che riduca@nproduttivita effettiva dei sistemi
reali, si introducono nell’equazione (4.84) tremténi di efficienza, sicché I'espressione
diventa:

M .q,.q LE
P :—COIZE“d LEE B (B [ pg
BIOM (4.87)

dove:

P & la produttivita in un sistema reale [kg bionagsmdotta m? anne';

N € lefficienza di trasmissione dei fotoni [moli &toni trasmessi/moli di fotoni
incidenti];

e € lefficienza di utilizzo dei fotoni [moli di fotai utilizzati/moli di fotoni trasmessi];
Ns € lefficienza di accumulo della biomassa [adim].

Il significato delle tre efficienze viene meglioegjificato di seguito.

4.5.2.1 Efficienza di trasmissione dei fotoni
L’efficienza di trasmissione dei fotoni tiene contlelle perdite di energia solare
incidente sul sistema produttivo dovute alla pattice geometria del bioreattore
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(ovvero ai fenomeni di riflessione o di assorbineda parte di superfici quali quella
esterna dell'apparecchiatura) ed atmtteringdella radiazione da parte della particelle
microagali.

Questa efficienza pu0 essere massimizzata mediarisgleguata progettazione del
reattore, e secondo dati di letteratura puo raggitein sistemi ottimizzati valori del

90%.

4.5.2.2 Efficienza di utilizzo dei fotoni

Questo termine tiene conto del fatto che, quandeelmla non si trova in condizioni
ottimali di temperatura o di illuminazione, nonsge ad utilizzare tutti i fotoni assorbiti
e dissipa parte dell’energia disponibile.

In condizioni di sovrassaturazione di luce I'effiozar,. assume valori del 10- 30%
mentre in condizioni di sottosaturazione si assastalori del 50-90%.

L’efficienza attualmente conseguita nei sistemiimgsulta in genere prossima al 50%.

4.5.2.3 Efficienza di accumulo della biomassa

Questo termine quantifica I'energia che viene adapeper svolgere funzioni cellulari
anziché essere accumulata come biomassa. Viendiqigfinita come rapporto tra
I'energia chimica stoccata nella cellula come bissage I'energia totale ricevuta.

Tutte le funzioni cellulari che richiedono energano contenute in questo termine:
mantenimento, riparazione, sintesi di molecole desge, etc. Il fabbisogno energetico
di queste funzioni cellulari risulta difficilmentguantificabile, in quanto derivante da
meccanismi molto complessi e altamente dipendentatiori quali la specie coinvolta,
la temperatura e la fonte di azoto. D’altrondeuas=e un valore},, del 100% é
irrealistico in quanto equivale ad affermare chedfula non richiede alcuna energia
per le svolgere le proprie funzioni vitali.

In letteratura (Weyer, 2010) si reperiscono divestiene per questa efficienza che
variano nell'intervallo 11-88% a seconda del tipalda e delle condizioni operative.
La parte relativa al mantenimento di questa effizeeé in genere inclusa nel modello
cinetico dei fotobioreattori mediante la costante ndantenimento esaminata in
precedenza.

4.5.3 Risultati

La massima produlttivita teorica viene stimata apldo I'equazione (4.87) con valori
per le tre efficienze pari al 100% ed assumendati di insolazione della citta di
Palermo; i valori di tutti i termini dell’'equazioned il risultato sono riassunti nella
Tabella 4.2.
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Il valore di produttivitd massimo risulta pari a53tonha’anné®. Questo valore varia
notevolmente a seconda della latitudine, per cuesgimpio nella citta di Malaga, con
valori medi di insolazione di 6000 Md*anna', si raggiungono produttivitd massime
pari a 410 torha™-anna®.

Per stimare un valore reale raggiungibile in utesi® ottimizzato, si possono assumere
efficienze pari al 90% per la trasmissione deiat80% per I'utilizzo dei fotoni e 60%
per 'accumulo di biomassa. In questo caso la ptowba del sistema reale scende a
87.8 torha™-anna', che rappresenta un valore comunque elevato tis@etvalori
attualmente raggiunti in sistemi reali.

Tabella 4.2. Sommario dei termini adoperati nell’equazione .8
per la stima della massima produttivita in un siséealgale.

Termine Simbolo Unita di misura Valore
Energia solare totale annua Esun MJ in tutto lo spettro 5872
m2anno
(Palermo)
Porzione fotosintetica dello %PAR Mj PAR 45.8%
M] in tutto lo spettro
spettro
Energia dei fotoni Eror MJj PAR 22510°

moli fotoni incidenti

- . . . li di fotonit [
Efficienza di trasmissione dei Nrr moli di fotoni trasmessi 100%

moli fotoni incidenti

fotoni

Efficienza di utilizzo dei fotoni N moli di fotoni utilizati 100%

moli fotoni trasmessi

moli di fotoni utilizzati

Quantum Requirement QR
moli di CO, ridotte a CH,0

kJ CH,O0 creati come biomassa
moli di CH,0

482.5

Contenuto energetico del Ecars

carboidrato

Efficienza di accumulo della Nap K] biomassa accumulata 100%

k] CH,O0 creati

biomassa
. k] biomassa accumulata
Contenuto energetico della Epiom 21.310°
kg biomassa
biomassa
Massima produlttivita teorica Prax L 32.5

m2anno




78 Capitolo 4

4.6 Efficienza fotosintetica in sistemi microalgali

L’efficienza fotosintetica dei sistemi di produzeibasati sulle microalghe puo essere
definita in svariati modi; le definizioni piu diffe in letteratura sono quelle di resa
guantica e resa bionenergetica (Molina Grehal 1997).

La resa quanticae viene definita come quantita di biomassa genepatamole di
fotoni ricevuta in [g E]. Essa & quindi data dal’equazione:

wE = Pb/ I:vol’ (488)

dove:

Py € la produttivita volumetrica di biomassa [&f m’];

Fvo € la portata di fotoni assorbita nell’'unita diwwle [E m® hY.

La resa quantica puo essere convertita in uniédeéigia se viene divisa per I'energia di
una mole di fotoni, ovvero per il termingE.,; visto in precedenza. Si ottiene pertanto
un nuovo termine di resg; espresso in [g KJ:

Gy =Wel B (4.89)

by

A questo punto e possibile ottenere la resa bigetiea y che rappresenta la
percentuale di energia luminosa convertita in eéaeofimica; essa viene calcolata
semplicemente moltiplicando la regg; per il terminek;,,, ovvero per il calore di
combustione della biomassa: ’

W=, [Egpy, A0 (4.90)

In generale, nel corso di tutta la successiva azaihe, si fara riferimento
semplicemente ad una “efficienza fotosintetica gleby‘ definita come:

wl = E‘stored/EIN ’ (491)

dove anche in questo cadfy, rappresenta la radiazione solare incidente suil'afie
produzione [MJ rifannd'] ed Eq orep[MJI-m?annd’] & I'energia chimica stoccata sotto
forma di biomassa. Il termin&g;orep Si PUO ricavare immediatamente se & nota la
produttivita areal®, [kg m? annc']:

Estored = Pax EBIOM ' (492)
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L’efficienza fotosintetica globale e superiormeliteitata da un valore teoricg,,
dato da:

w' - ECARB I:%PAR .

(4.93)
= E_ QR 100

Yax PUO essere stimato assumendo i medesimi valosiderati nel calcolo della

massima produttivita teorica, ovvero quelli riptirtzella Tabella 4.2; si ottiene quindi
una massima resa nel PAR pari al 26.9%. Cio sigmitihe solo il 26.9% dell’energia
solare fotosinteticamente attiva disponibile pusees convertita in biomassa, ovvero |l
12.3% dell’energia solare totale tenendo contovdkdre del PAR.
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Risultati e discussion

In questo capitolo vengono simulate le prestazibnin fotobioreattore di tipflat-plate
adoperando i criteri modellistici presentati ngdit@lo precedent

Vengono studiati in particolare la differenza trenodelli proposti da Molina Grima
Cornet, le prestazioni in dinamico di un fotobidtese e l'effetto che i paramet
fondamentaliinducono sull’efficienza e sulla produttivita deftopesso. | model
utilizzati vengono preliminarmente validati conatiddi bibliografia per confermarne
correttezza dell'implementaziol

5.1 Condizioni operative del fotobioreattore

Lo schema del fabioreattore, analogo a quello della Figura 4.&ngiper comodit
riportato in Figura 5.1.

Irradiated surface

H,O
Biomass é
MNutrients A D LI T e LI h

I o ® ® .
(] a hd —2 ° —2 hd -—2
& & & & [ Hjo
I =) Biomass
co, | Nutrients

Figura 5.1 Rappresentazione schema del fotobioreattore oggetto del
modellazione del capitolo 4 e delle simulazionighelsente capitol

Esso e uilat-plate che si sviluppa secondo la dimensione prevalerite heghezza, |
per il quale si fissa un’area esposta alla radrezgolare pari ad 1 ettaro. Tutti i calc
di produttivita sviluppati in seguito sono quindferiti a questa unita di area. |
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dimensione verticale del fotobioreattore non é afigsin quanto rappresenta una
variabile importante in funzione della quale svofgstudi di sensitivita.

L’alga cui sono riferite le simulazionileochloris oleoabundar(®ruvostet al 2011).

Il fotobioreattore possiede un elevato grado diaagbne in direzione trasversale a
quella del flusso, conferita da un sistema di insise di bolle di gas, le quali
forniscono prevalentemente aria arricchita in,@@r nutrire le microalghe. Per questo
motivo il reattore puO essere in prima approssiorai considerato un PFR.
L’equazione del bilancio di materia per un simiattore che opera in stato stazionario

Y

e:

dC
V& = U C, (5.1)

dove C e la concentrazione di microalghe in peso secdl, [g € la dimensione
longitudinale del reattore [m} & la velocita della sospensione [m/ske [s'] & la
velocita di crescita effettiva data dalla diffezartra la velocita di crescita e quella di
mantenimento (equazione 4.76). Integrando I'equezi(.1) tra la concentrazione di
ingressoCi, e quella di uscitaC,,; fino alla lunghezzaX del reattore, si ottiene la
concentrazione di biomassa in uscita:

Cout = Cin @Xp( lueﬁ Xj : (52)
\'

La produttivita del fotobioreattor [Kg-h™] pud essere calcolata come:

P=(Cp~G,)LV, (®-3)

out
doveV & la portata volumetrica alimentata’/hj. La produttivita reale del processo
risulta inferiore a quella calcolata secondo I8)5n quanto un bioreattore di tipo PFR
deve necessariamente possedere un sistema di tazeame e riciclo di biomassa nel
quale sono inevitabili delle perdite.

In prima approssimazione si simula comunque iltoeatisolato prescindendo dal
sistema di riciclo ed assumendo nel caso baseimn@atazione con concentrazione di 1
g/L di microalghe e portata volumetrica di 10° m*. Si assume che la portata
volumetrica rimanga costante nell’attraversamemareattore, ovvero che il contributo
volumetrico delle alghe sia trascurabile.

Il fotobioreattore € disposto orizzontalmente (dagti inclinazionep = 0) con l'asse
longitudinale allineato alla direzione nord-suddgalo superficiale azimutale= 0).
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5.1.1 Condizioni di irraggiamento solare

La collocazione geografica scelta per il fotobiti@® € quella di Almeria, in Spagna,
per la quale si dispone di tutti i dati metereatbgiecessari per eseguire le simulazioni.
In particolare il parametro indispensablig efficienza fotosintetica della radiazione
solare, che compare nell’equazione (4.5), € nottugisamente per la localita citata.
Sarebbe auspicabile uno studio sperimentale ditguparametro anche per altre
locazioni geografiche.

Almeria € localizzata presso il tropico del Canead,una latituding di 36°48'N e ad
una longitudine di 2°54'W. L'indicé&;, stimato da Grimat al.(1999), varia tra 1.64 e
1.99 uE J*, per cui gli autori assumono un valore medio pati.74uE J*. Il clima a
questa latitudine & semi-arido e cio comporta eiergdori di insolazione. In tabella 5.1
sono riportati i dati di insolazione giornaliera dige mensileH, in MJ m? d*, sia
misurati (Duffie e Beckman 2006) che stimati se@ianodello riportato nel capitolo
4.

Tabella 5.1 Dati metereologici riferiti alla localita di Alméa. Per
ciascun mese sono riportati il “giorno tipico metetngico” TMD, i
valori di insolazione misurati e calcolati secondmodelli esposti nel
capitolo 4 ed infine I'indice di chiarezza atmosfar medio mensile

Kh.
Mese ™D H misurato H calcolato K,
[MIm?d?" [mIm?d7

Gennaio 17 9.80 9.76 0.57
Febbraio 16 12.56 12.45 0.56
Marzo 16 15.38 15.19 0.53
Aprile 15 19.67 19.67 0.56
Maggio 15 24.11 23.70 0.60
Giugno 11 25.97 25.55 0.62
Luglio 17 26.76 26.59 0.66
Agosto 16 23.67 23.52 0.64

Settembre 15 18.95 18.87 0.61
Ottobre 15 14.41 14.45 0.60

Novembre 14 10.42 10.43 0.57

Dicembre 10 9.14 9.11 0.58

Per ciascun mese, l'insolazione calcolata € quéaita al “giorno meteorologico
tipico” TMD (typical metereological dgy ovvero al giorno raccomandato come
riferimento per ottenere stime prossime a quelldisndel mese considerato (Duffie e
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Beckman 2006). Nella tabella si riportano inoltteidici di chiarezza atmosferidé,
medi mensili. Questi risultano molto ridotti rispetal valore medio annuale di 0.74
assunto da Grimat al(Fernandezet al. 199M) in tutti i loro articoli; si ritiene
opportuno attenersi ai valori riportati in tabetagquanto piu cautelativi.

5.2 Scelta dei modelli

Come premesso nel capitolo 4, la simulazione debioreattore necessita della scelta
di appropriati modelli per riprodurre il profilo distinzione della luce nel reattore e il
legame tra la radiazione luminosa e la cineticarescita della biomassa.

In questo studio viene per prima cosa validatoptapcio proposto da Pruvost (Pruvost
et al, 2010), nel quale il modello di estinzione dellad di Cornet viene ampliato per
poter essere applicato all'irradiazione solare, esmiegato nel paragrafo § 4.3.2.2.
Dato che nel lavoro di Pruvost viene utilizzatopacariote e non un’alga, per ottenere
risultati piu sensati la cinetica di crescita vianedellata seguendo un altro articolo
(Pruvostet al, 2011), in cui viene utilizzatid. oleoabundas

Il modello proposto da Molina Grima € stato ampiateediscusso in un lavoro
precedente (Sciortino, 2010), e si rimanda al infento per i risultati ottenuti e la
procedura di validazione.

I due modelli, insieme a quello per il calcolo dethdiazione solare incidente ed al
bilancio di materia del fotobioreattore, sono statplementati mediante il simulatore di
processo gPROMS®; e stato possibile in tal modaiksire le prestazioni del reattore
sulla base dei seguenti dati: collocazione geozaafiatitudine), data, geometria del
reattore e caratteristiche dell'alimentazione.

5.3 Validazione del modello di Pruvost

Per validare il programma sviluppato si e eseguitea simulazione secondo le
condizioni ritrovate nella pubblicazione citata (fRwst et al, 2010). | parametri
utilizzati vengono riassunti nella Tabella 5.2nllcroorganismo procariote studiato e
Arthrospira platensis|e cui costanti di crescita cinetica sono riasswaitearagrafo 8
4.4.2, e i cui coefficienti di assorbimento e sadty valgono rispettivamentg, = 162
m? kg*, Es = 636 nf kg, b = 0.03.

Nel lavoro citato viene simulato il transitorio dn reattore CSTR, il cui bilancio di
materia e:

dc C
o = () — -, (5.4)
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dove(r,) e definito da (4.81) con le semplificazioni diseeisl paragrafo § 4.4.2.

Tabella 5.2. Parametri utilizzati nelle simulazioni per validaré
modello di Pruvost (2010)

Parametro Valore

Latitudine 47°12 N

T 2.7 [giorni]
Giorno 15 Luglio
Co 0.04 gLt

Il programma e stato impostato in modo da otteraielo di iluminazione giornaliero
secondo la (4.6) e, come si puo vedere nel grafideigura 5.2, questo si ripercuote
sulla concentrazione in uscita dal reattore, dam reei periodi in cui il reattore non e
illuminato la crescita e negativa; in questi ladsitempo infatti si ha loswitch al
metabolismo di respirazione per i microorganisnoicarioti (Pruvost, 2010).
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Figura 5.2. Concentrazione in uscita dal reattore CSTR peradbtema studiato da
Pruvost (2010)
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Come si puo vedere nella Figura 5.3, i risultaticcguantitativamente molto vicini a
quelli riportati da Pruvost. E’ quindi possibile mbudere che il programma e stato
costruito in modo corretto.
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Figura 5.3. Risultati ottenuti nella pubblicazione di Pruvosf0(0). La
concentrazione e descritta dalla linea continua

Per questo microorganismo, viene anche propostamalazione di un reattore PFR
continuo, il cui bilancio di materia risulta:

(Litx= —v%+rx . (5.5)
In questo caso, la concentrazione e la velocitaeticita dipendono sia dalla coordinata
spaziale che dal tempo.

Il reattore & stato simulato per una concentrazinriagresso al reattore di 1 g'Ldi
profondita 0.05 m e con un tempo di permanenzagpadi h.

A causa degli errori di tipo numerico associatiflatso a pistone tipico del reattore
PFR, si & deciso di partire con una concentrazaditirterno del reattore pari a 1 g'L

E’ infatti impossibile per il calcolatore simulata propagazione di un disturbo a
gradino, come si ha quando, passato il tempo ah@eenza all'interno del reattore, la
concentrazione all'interno del reattore dovrebbsspee da 0 a 1 g'L(aumentata della
quota prodotta durante l'attraversamento del regitdnoltre va al di la degli obiettivi
del nostro studio la descrizione del transitoriaiale dovuto allcstart updel reattore.

| risultati ottenuti sono riportati nel grafico Bigura 5.4.
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Figura 5.4. Concentrazione in uscita dal fotobioreattore PFR dinamico
sottoposto ad illuminazione naturale nei mesi dirgggo ( - - = ), aprile (— ),
agosto£ - )

Si nota come lo stazionario viene raggiunto pogoodche € trascorso un tempo pari al
tempo di permanenza all'interno del reattore, pd0 ore.

5.4 Confronto dei modelli di estinzione e di cresci ta

In questo paragrafo vengono confrontati i risultatenuti nelle simulazioni eseguite
con i modelli di Cornet e Molina Grima. In partiacé vengono considerati i profili di
crescita in un reattore PFR stazionario per uneigaeondizione di illuminazione. Data
I'impossibilita di reperire i valori dei parametdhe compaiono nelle cinetiche di
crescita proposte da Molina Grima e Cornet petdasa alga, si € deciso di utilizzare il
modello con la cinetica di crescita di Cornet evdriare I'approccio con cui viene
valutata l'irradianza all’interno dell’espressio(#.80). In particolare, si propone un
confronto tra:

A. un approccio proposto da Molina Grima, in cui bfido di estinzione della luce
viene mediato nella profondita e quindi inseritdlaneelazione di crescita
microalgale, con una legge di estinzione dell'isienluminosa di tipo Lambert-
Beer;

B. un modello di tipo Cornet, in cui il termin@ (irradianza locale) viene calcolato
puntualmente ottenendo un coefficientevariabile lungo la profondita del
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reattore: questo viene mediato per ottenere lacitalodi crescita media,
variabile lungo la lunghezza del reattore. In questso la legge di estinzione
dell'intensita luminosa € quella proposta da Cqgrnet
C. Un secondo approccio, del tipo di Molina Grima, elopero il profilo di
estinzione e calcolato secondo I'approccio di Corne
Il reattore viene fatto operare nel giorno caréteo di aprile, andando ad imporre una
intensita luminosa incidente sul vetro costantar qdla media delle intensita calcolate
nell'arco delle 24 ore, secondo la (4.6), che tésphri a = 395.28 [LE i sY].
| profili di estinzione, per una concentrazionendcroalghe pari a 1 gt, calcolati
secondo gli approcci di Lambert-Beer e Cornet, sgoartati in Figura 5.5.
Per prima cosa si nota come, per profondita magdidk cm, la luce € completamente
assorbita. Di conseguenza I'utilizzo di reattorincprofondita superiori a qualche
centimetro non sembra giustificato, sebbene la Incelente in queste condizioni sia
bassa rispetto ai valori che si possono avere negleentrali della giornata.
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Figura 5.5. Profilo di estinzione secondo il modello di Coret+) e Lambert-Beer
(- =) alla concentrazione di 1 g'L

Un reattore profondo possiede infatti ampie zonaues nelle quali le alghe possono
ripristinare i sistemi fotosintetici eventualmentdanneggiati in virtu della

fotoinibizione, che pud avere luogo nelle parti pgposte del reattore durante le ore
centrali della giornata; tuttavia, se la frequerdiapassaggio dalle zone ad alta
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illuminazione a quelle oscure del reattore € bassa il reattore opera in condizioni di
scarsa irradianza esterna, le alghe permangonoga lm zone del reattore soggette a
foto limitazione, e cio si ripercuote in modo negatsulla produttivita.

Il comportamento sperimentalmente osservabile amagltura reale soggetta al suddetto
livello di radiazione potrebbe scostarsi da queliscritto dal presente modello: la
coltura, sotto i 5 cm di profondita, potrebbe npparire del tutto oscurata, bensi di una
colorazione verde che si attenua progressivametie. e spiegabile secondo |l
fenomeno, descritto nel capitolo precedente, delbeébimento preferenziale alle
lunghezze d’onda del blu e del rosso, di cui ilsprde modello non tiene conto in
guanto adopera un coefficiente di assorbimento atedu tutte le lunghezze d’onda del
PAR.

Per valutare una situazione estrema, si sono ealcgrofili di estinzione della luce nel
caso in cui il reattore si trovi alle ore 12:00 del luglio: in queste condizioni
I'insolazione e la massima registrata in tutto dripdo dell’anno. | risultati sono
riportati in Figura 5.6.
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Figura 5.6. Profilo di estinzione secondo il modello di Coret+) e Lambert-Beer
(- -), alla concentrazione di 1 g'L

Come si vede, il valore calcolato dall'approccio @brnet alla profondita O risulta
superiore rispetto alla luce incidente; questo ps®ere imputato alla parte di luce che
viene rifratta pemack scatteringdalle cellule alle varie profondita. Se si esclude
deviazione iniziale, i profili risultano molto simiper l'alga studiata e per la
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concentrazione considerate, dando conferma allposigione di cui al paragrafo 8§
4.3.2.1, che la relazione di Lambert-Beer sia w@apér concentrazioni inferiori a 1.5 g
L™

Alla luce di questo risultato, € logico aspettasio piccole differenze nei profili di
concentrazione calcolati con diversi modelli pgorivfilo di estinzione della luce, come
dimostrato dalle curve tratteggiate nel graficd-jura 5.7. | risultati riportati valgono
per un reattore profondo 0.05 m, con un tempo anpaenza di 50 ore.

D’altra parte, nello stesso grafico, si nota chesimulazioni ottenute utilizzando
I'approccio di Cornet producono risultati molto piautelativi rispetto a quelli ricavati
mediando I'intensita della luce nel calcolo deli&ocita di crescita, come suggerito da
Molina Grima. Di conseguenza si € deciso di pregeitimodello di crescita di Cornet
nella trattazione successiva del problema; va nagftuntualizzato che i parametri
cinetici sono stati ricavati per l'approccio traeniii modello di Cornet, mentre la
proposta di Molina Grima andrebbe valutata conrpate appositamente correlati.
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Figura 5.7. Profili di concentrazione nel reattore al variargell’approccio al
calcolo dei profili di estinzione della luce allierno di un PBR con tempo di
permanenza di 50 ore e profondita di 0.05 m. Cofnet= ) , Molina Grima con
intensita della luce calcolata con Lambert-Beer-(-), Molina Grima con intensita
della luce calcolata con Cornet-(- )

Analoga conclusione si puo trarre anche dal gradiceigura 5.8. In tutti i casi si vede
come la velocita di crescita cala all’aumentardadeinghezza del reattore. Se la Figura
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5.8 viene confrontata con la Figura 5.6, si capishe questo risultato e legato
allaumento della concentrazione. Infatti, a maggiconcentrazioni, la luce viene
assorbita in misura maggiore, quindi puo essewnitiata una minor profondita del
reattore. A minore intensita di luce, come si pwedere nella relazione (4.80), la
velocita di reazione cala.

Il fatto che nella Figura 5.7 la pendenza dellacemtrazione non cali € dovuto alla
presenza della concentrazione nella relazione Y4@9 cui i due termini, che hanno
andamento discordante, si compensano fino a darepmaiilo lineare della
concentrazione. Per concentrazioni piu alte é wigttaerosimile aspettarsi che la
velocita di crescita tendera a calare.
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Figura 5.8. Profili di velocita di crescita nel reattore al siare dell'approccio nel
calcolo dei profili di estinzione della luce allterno del PBR. Cornet ), Molina
Grima con intensita della luce calcolata con Corrfe+ =), Molina Grima con
intensita della luce calcolata con Lambert-Beer (=)

Lo scalino mostrato nei profili della Figura (58)dovuto ad un problema di origine

numerica. E’ stato infatti necessario calcolagdfilo di intensita luminosa, e quindi la

costante di crescita, alla concentrazione ottenetgpasso di integrazione precedente.
Essendo la concentrazione in ingresso nota, i pding punti di integrazione hanno

dunqgue la stessa costante di crescita
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5.5 Influenza dell'intensita luminosa

E’ interessante valutare la concentrazione di aséla biomassa per diverse intensita
di luce, nel caso di un reattore profondo 0.05 core un tempo di permanenza di 50 h.
Si e fatta variare l'intensita incidente sulla stigee prendendo diverse frazioni della
luce incidente a mezzogiorno nel giorno tipico drile, da 0.25 a 1.5 volte questo
valore. | risultati sono riassunti nella Figura.5.9
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Figura 5.9. Concentrazione in uscita dal reattore al variardld@ensita luminosa
alla superficie del reattore

Come si vede, la concentrazione in uscita aumamtenoado meno che lineare. |l
risultato non sorprende, ma dipende dalla formaiturale della relazione (4.80).

5.6 Influenza dell’altezza del reattore

In questo paragrafo viene valutato l'effetto delpmofondita del reattore sulla
produttivita, a parita di tempo di permanenza. Slieeiso di riferirsi alla produttivita,
piuttosto che alla concentrazione in uscita dattoe® poiché € logico aspettarsi che la
concentrazione cali con laltezza: le velocita neednfatti vengono influenzate
negativamente dalle parti buie del reattore. Tudtgyer mantenere costante il tempo di
permanenza, la portata € maggiore, per cui la pieda potrebbe risultare elevata.
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Anche in questo caso, si € deciso di riferire cohlall'intensita media del giorno tipico
di aprile.
La produttivita e stata calcolata secondo la relaei

P:w*24*365, (5.5)
doveP & la produttivita [kg if annd'], C,,. & la concentrazione in uscita dal reattore
[kg m™], C, & la concentrazione in entrata al reattore [Kf, @ € la portata volumetrica
[m®*hY] eS & la superficie del reattore fin

| risultati sono riportati in Figura 5.10.
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Figura 5.10.Produlttivita del fotobioreattore al variare dellagfondita

Si vede come la produttivita cali linearmente carptofondita del reattore. Il dato é
principalmente legato alla frazione illuminata dehttorey, definita dall’equazione
(4.56), come la frazione del reattore che viengjitaga da una irradianza maggiore di
quella di compensazione, definita a sua volta ctariaminosita alla quale la costante
di crescitap supera la costante di mantenimentpcioé quandque > 0. Per l'alga
utilizzata nello studio, questa situazione si vegifa valori di luminosita maggiori di 3
HE m? s, Il calcolo & stato effettuato inserendo nellazine (4.80), divisa ped,, il
valore di intensita luminosa in corrispondenzaglele si ottiene un numero maggiore
di m, che per quest'alga & 1.39*16™.
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Alla concentrazione di entrata di 1 d,Lquesto risultato corrisponde alla profondita di
0.0115 m, che in termini di frazione illuminata mgeriassunto nella Tabella 5.3.

Tabella 5.3. Frazione illuminata al variare della profondita de
reattore per concentrazione di 1 ¢ kll'intensita luminosa media del
giorno tipico di aprile

Profondita reattore [m] y

0.025 0.46
0.05 0.23
0.075 0.15
0.1 0.12

Si e deciso di non simulare profondita minori p@ichel caso di massima insolazione,
paragrafo § 5.4, la profondita alla quale si raggail’irradianza di compensazione é
0.015 m e si vuole lasciare il tempo ai meccani@tasintetici di ripararsi nella parte
buia del reattore. Il valore di influisce inoltre sull’efficienza di accumulo dell
biomassa, come verra discusso nei paragrafi suecess

5.7 Influenza del tempo di permanenza

Per queste prove le dimensioni del reattore soai® shantenute pari ad un ettaro di
area esposta e profondita di 0.025m, mentre e statata la portata in ingresso al
reattore, mantenendo costante la concentraziotielieéntazione.

L’intensita luminosa imposta e pari alla media 'deknsita luminosa del giorno tipico
di aprile. | risultati sono riassunti nel graficokigura 5.11.

La variazione € molto meno marcata del caso preteded € da imputare anch’essa al
calo di resa, messo in luce nel capitolo successivo
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Figura 5.11. Produttivita del reattore al variare del tempo pérmanenza per un
PBR profondo 0.05 m.

5.8 Calcolo dell’efficienza fotosintetica

Si é visto che l'efficienza fotosintetica complessidi un fotobioreattore € data dal
prodotto di tre diverse efficienze: quella di trassione e quella di utilizzo dei fotoni, e
guella derivante dai processi fisiologici delle mmlghe, detta di accumulo della
biomassa. In questo paragrafo si quantifica il @bato di ciascuna di queste
componenti sull’efficienza totale.

| valori di efficienza vengono calcolati a partdai risultati delle simulazioni effettuate
nei paragrafi precedenti tramite la formula (4.91).

Il valore di irradiazione solare annua, fornitoetiamente dalla simulazione, € pari a
6376 MJ nif annd', mentre il valore dEsregViene calcolato conoscendo la produttivita
areale e il contenuto energetico della biomassatopaguale a 21.9 MJ/kg, come
indicato nel paragrafo § 4.4.1.6.

| valori calcolati nelle simulazioni del paragrd&®.6 sono riassunti nella Tabella 5.4.
Le simulazioni fanno riferimento al giorno tipiceldmese di aprile, quindi possono
essere ragionevolmente presi come valori medi derrbanno. | risultati dimostrano
come lefficienza sia molto bassa anche rispettgailbre del limite teorico di resa
calcolato al paragrafo 8 5.6, pari a 26.9 % seitifal PAR e 12.3% sull'intero spettro.
Un simile calcolo é stato eseguito con riferimeaitwisultati di cui al paragrafo § 5.7,
ottenendo i dati riassunti in Tabella 5.5.
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Tabella 5.4. Efficienza fotosintetica globale al variare della
profondita del reattore

Profondita reattore [m] v’ % v’ % nel PAR

0.025 1.52 3.32
0.05 1.18 2.57
0.075 0.84 1.84
0.1 0.51 112

Anche in questo caso, si ottengono efficienze miolitdane dai valori teorici, anche se
I'effetto del tempo di permanenza € minimo.

Tabella 5.4. Efficienza fotosintetica globale al variare dehtgo di
permanenza

Tempo di permanenza [h] ¥’ % ¥’ % nel PAR

6.25 1.67 3.65
22.7 161 3.52
50 1.52 3.32
83.3 141 3.08

5.8.1 Efficienza di accumulo della biomassa

| risultati ottenuti nel paragrafi 8 5.8 possongse¥s spiegati in parte, come anticipato
nel paragrafo § 5.4, dall'influenza che ha la foaz non illuminata del reattore. Se, nel
caso di differenti profondita, appare subito chimmme aumentando l'altezza del
reattore aumenta la frazione in cui la luce asswaleri minori all’irradianza di
compensazione, nel caso di differenti tempi di @aremza il discorso é analogo:
aumentare i tempi di permanenza significa infatinantare la concentrazione che si
riesce a raggiungere nelle colture. A fronte di oreggior concentrazione, la curva di
distribuzione della luce subisce un drastico cptiché la profondita che la frazione di
luce fotosinteticamente attiva riesce a raggiungsi@ con la concentrazione della
biomassa a causa di un maggior assorbimento dagiagtiesta.

Aumentando la frazione non illuminata del fotobaitere diminuisce di conseguenza le
velocita di crescita media, e quindi il terminendiintenimento, che in questo studio é
costante, assume maggiore peso sulla velocitedcita effettiva.

In Figura 5.12 & proposto il confronto tra i profili Yet € U per un reattore con
profondita di 0.05 m e 50 h di tempo di permanenza.
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Figura 5.12.Confronto tra 4 (— ) edd( = =) per un PBR profondo 0.05 m e con
un tempo di permanenza paria a 50 h

Per le simulazioni effettuate € stata calcolapmaiametrax:

a= % , (5.6)
che quantifica la parte dovuta al mantenimento’afétlienza di accumulo della
biomassa.
| profili di & sono proposti nella Figura 5.13.

Come si puo vedere, nel caso di reattore profon@ én il parametrax ha valori
inferiori. Si puo inoltre vedere che con la lungreerel reattore, e quindi con 'aumento
della concentrazione, cala, secondo quanto precedentemente supposto.

L’analisi fino a qui condotta non giustifica pe lbassa efficienza ottenuta in tutte le
simulazioni; infatti se viene omesso il termine rdantenimento nell’equazione del
bilancio di materia del reattore, I'efficienza fetotetica si alza, per il reattore profondo
0.05 m, a 2.09% per quanto riguarda il totale deitz incidente, 4.57% se riferita al
PAR, grazie alla maggior concentrazione in useitguindi maggior produttivita, valori
sempre lontani dal massimo teorico. L'efficienztofintetica ottenuta & quasi il doppio
rispetto a quella calcolata con il termine di maiteento, quindi si pud assumere che
I'efficienza di accumulo della biomassa dovuta@bsnantenimento per questo caso si
attesti intorno al 55%, come confermato dal grafitd-igura 5.13. Non & possibile
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tuttavia calcolare come cambia questo dato seesetconto, oltre al mantenimento,
anche della riparazione e della sintesi di molecotaplesse.
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Figura 5.13. Profili del parametroa al variare della profondita del PBR per 0.025
mE—)e0.05m€- )

Il profilo di concentrazione ottenuto nelle simutaz effettuate senza il termine di
mantenimento viene riportato nel grafico di Figbra4.
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Figura 5.14. Profilo di concentrazione nel reattore PFR profor@05 m a tempo di
permanenza di 50 h cor{ ) e senza manteminten-)

5.8.2 Efficienza di trasmissione dei fotoni

Come detto nel capitolo 4, la superficie in vetad ckattore riflette una porzione della
luce incidente che dipende soprattutto dall’angblmcidenza della luce solare.
Naturalmente una maggiore quantita di luce riflegganporta una diminuzione
dell’efficienza di trasmissione dei fotoni e quindlell’efficienza fotosintetica
complessiva del reattore.

Lo studio di (Sciortino, 2010) dimostra che quegtandezza assume valori prossimi
all'unita per la maggior parte delle ore di lucdlalgiornata, e da cio si puo desumere
che la riflessione della luce incidente non comigbe in modo significativo alla
diminuzione dell’efficienza fotosintetica del sista.

In particolare, nelle simulazioni effettuate il @e# di trasmissivita si attesta a 0.95,
percio I'efficienza di trasmissione dei fotoni d 66%.

5.8.3 Efficienza di utilizzo dei fotoni

Dai risultati ottenuti in questo studio si pud qiicare questa efficienza conoscendo i
valori dell'efficienza fotosintetica, dell’efficiema di trasmissione dei fotoni e
dell’efficienza di accumulo della biomassa (sengdifdo si ipotizza che questa sia
costituita dal solo termine di mantenimento) tranfét formula:
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ottenendo, per il reattore profondo 0.05 m a temippermanenza pari a 50 hyp =
18.4 %, che non varia anche se calcolato per reatio diversa profondita.

Il maggiore contributo € quindi dato dall’efficiemai utilizzo dei fotoni, la quale é
come detto legata alla capacita da parte dellaoalighe di sfruttare I'energia ricevuta
per tramutarla in energia chimica. Quanto dettopaeagrafi precedenti mostra come
sia possibile incidere in modo sostanziale suléstaizioni del sistema solo se si riesce
ad agire sulla suddetta efficienza. Tuttavia il tcolfo di questa risulta difficile in
guanto essa scaturisce dal contributo di diverselé , tra i quali la geometria del
sistema, e fenomeni, fra cui la fotoinibizione ddtolimitazione, dei quali é difficile a
livello modellistico quantificare i contributi indduali.

5.8.4 Considerazioni conclusive

Un sistema cosi progettato raggiunge quindi effioée complessive che vanno da
0.51% a 1.67%, ovvero riesce a convertire in eaergimica appena una frazione tra
lo 0.51% e I'1.67% della radiazione solare. Quekstto &€ concorde con quelli riportati
in letteratura riguardo alle prestazioni reali @@iobioreattori di scala pre-industriale
(Weyeret al. 2010), e con il lavoro sperimentale svolto dalf@ssor Bertucco, non
ancora pubblicato.

Si conclude che I'energia che non viene utilizaaeme convertita in calore, e questo
influisce sulla temperatura del PBR. Per questalproatica si rimanda al lavoro
esaustivo compiuto da (Sciortino, 2010).

Si pud quindi concludere che l'efficienza e moltstante dalla massima teorica
raggiungibile, e questo € dovuto in buona parteoatributo dell’efficienza di utilizzo
dei fotoni. Inoltre si & visto che la geometrial dempo di permanenza del reattore
influiscono sull’efficienza di utilizzo della biorsaa, quindi questi parametri vanno
attentamente valutati nel dimensionamento di utioea

Per ottenere migliori prestazioni intermini di efénza di utilizzo dei fotoni, lo studio
su altri tipi di alghe potrebbe individuare unad@peamicroalgale piu efficiente rispetto a
N. oleoabundansovvero piu capace di adeguarsi alle condizionn rattimali di
irradianza esterna garantendo livelli di cresdieaati.



Conclusioni

In questa tesi di laurea si € affrontato il tembaderoduzione di bioolio da microalghe
dal punto di vista della simulazione di processo.

La tesi si & occupata in particolare di due prolulénbilancio energetico del processo
ed il calcolo delle prestazioni di un fotobioreagttiat-plate.

Per quanto riguarda il bilancio energetico, si sealutate tre soluzioni per recuperare
'energia contenuta nella biomassa a valle deléesbne dell'olio: combustione,
gassificazione e pirolisi.

Si é in primo luogo mostrato come rendere il preoesutosufficiente dal punto di vista
termico. In secondo luogo € stata svolta I'anatislla profittabilita energetica del
processo tramite lindicatore EROEErergy Return On Energy Investmenper
valutare se viene prodotta piu energia di quellssomata.

Si e evidenziato come la combustione, I'alternatdiaprocesso meno complessa,
conduce ai risultati migliori. La gassificaziondire ad essere impiantisticamente piu
complicata, ha prestazioni inferiori, e deve esgeesa in considerazione solo nel caso
siano piu pressanti i problemi di ordine ambientateentre la pirolisi fornisce
prestazioni ancora piu basse. In particolare singostrato che, allaumentare della
percentuale di olio nelle microalghe, la portatiandi olio prodotta € piu elevata, il che
significa che & di fondamentale importanza increiarenla percentuale di olio nelle
microalghe.

L’analisi dei risultati ottenuti per 'TEROEI condendi concludere che, da questo punto
di vista, il processo di produzione di biomassanitzroalghe pud essere molto attraente.
Per quanto riguarda la modellazione dei fotobidoeat si sono evidenziati due
problemi fondamentali : la capacita di descrivéggofilo di distribuzione dell’'intensita
luminosa all'interno del reattore ed il legamelaainetica di crescita delle microalghe
e l'intensita luminosa stessa. Per quanto rigudnolamo aspetto, si &€ concluso che, per
migliorare I'affidabilita delle simulazioni, e auspbile la realizzazione di un lavoro
sperimentale che consenta di ricavare le propottighe delle microalghe di interesse.
Per descrivere la crescita della biomassa in funezaell'irraggiamento si € adoperato |l
modello di Cornet adattato da Pruvagser il calcolo dei profili di distribuzione
dell'irradianza in condizioni di illuminazione nagle. Si sono cosi ottenute alcune
indicazioni fondamentali sullo spessore del palndtitosintetico e sul tempo di
permanenza nel fotobioreattore. Infatti si € dimadst che 'aumento dello spessore fa
diminuire la produttivita e che € conveniente opereon bassi tempi di permanenza,
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poiché a basse concentrazioni si evita un’estirzidroppo rapida dell'intensita

luminosa all'interno della coltura.

In ogni caso si sono simulati livelli di efficienatosintetica inferiori al 2%, risultato

che é stato in buona parte attribuito all’efficiardi “utilizzo dei fotoni”, a conferma del

fatto che le microalghe non si trovano nelle comdizdi illuminazione ottimale per

crescere. In ogni caso sarebbe utile individuara sjpecie microalgale in grado di
operare con velocita di crescita elevate ancheomdizioni di illuminazione esterna

“ostili” (troppo elevate o troppo ridotte).

In sintesi si & dimostrata evidente l'importanza approfondire lo studio dei

fotobioreattori sia dal punto di vista modellistiobe sperimentale, perché solo in
questo modo si possono trovare delle configurazobtiei siano efficienti dal punto di

vista produlttivo.



Nomenclatura

C = concentrazione di microalghe in soluzione, iaggecco [g/l]

c = velocita della luce = 2.998° [m/s]

¢, = calore specifico [kJ kK™

¢, = concentrazione di biomassa [kgho [g I™]

cs = concentrazione di substrato [kg'ho [g 1]

D = diluizione [d]

E = radiazione giornaliera fotosinteticamente atfijva m? s*]

E. = coefficiente di assorbimento massivo mediattariehghezza d’onda [frkg™]
E,;= coefficiente massivo di assorbimentd’[kg"]

Esov = contenuto energetico della biomassa [kJ/kg]

E.ars= contenuto energetico del carboidrato [kJ/mol]

ED,,: = energia diretta che esce dal processo [MJ/h];

ED;, = energia diretta che entra nel processo [MJ/h];

E, = radiazione solare incidente sull'area di prodogi[MJ nf anno']
E; = efficienza fotosintetica della radiazione solar&/J]

E-or = energia media di una mole di fotoni [MJ/mol fajon

E, = coefficiente dscatteringmassivo mediato nella lunghezza d’ondd kuj']
E<orep = €N€rgia chimica stoccata sotto forma di biomgsk}m2annd’]
E.,\ = energia solare totale incidente sul sistemaiiffannc']

E,; = coefficiente massivo dicattering[m? kg]

Fvo = portata di fotoni assorbita nell'unita di volufem™ h']

h = costante di Planck = 6.68>*[Js]

H = radiazione giornaliera globale che incide su smperficie orizzontale [Jdm?;
entalpia [kJ]

Ha = altezza del reattore [m]

Ho = radiazione giornaliera “extraterrestre” [J ]

hs = ora solare nell'intervallo 0-24

hsunrise= Ora dell’alba;

hsunset= Ora del tramonto;

| = intensita luminosfuE m? s?]

| v = intensita medialE m? s

I, = costante specifica di irradianzeg] m? s

io = intensita &, = 0 [uE m? s’ srf
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radiazione globale che giunge sulla superfiotdinata del reattoraif m s?]
i, = intensita specifica ad una certa lunghezza didnl m? s nm* sr’]

I, = portata del k-esimo input [kg/h].

'_, = intensita totale diretta quando la dimensiomticadez & nulla LE m? s?]
k = costante cinetica [t

K, = coefficiente di assorbimento della biomassadgi

Kat = parametro per stimare I'attenuazione [g]m

Kh = indice di trasparenza dell’atmosfera [adim]

Km = parametro che rappresenta la concentrazionelditreito necessaria affinché la
reazione abbia velocita pari alla meta della védogiassima [kg i

| = conversione della biomassa in acqua nella girfadim]

lo

m = costante di mantenimento’jh

m = portata massiva dnedium[kg/s]

Mcopig= mMoli annue di C@Q ridotte a carboidrato per andi sistema produttivo
[moli/m?]

n = giorno dell’anno; indice di rifrazione; parteate dell'indice di rifrazione complesso
[adimensionale]

Naaylight = numero di ore del giorno

P, = produttivita areale [kg fhanno']

Py = produttivita volumetrica di biomassa [g°h}]

P, = phase functiofiadim]

0; = portata del j-esimo output [kg/h];

QR= Quantum requiremerjmoli fotoni/mole CQ ridotta]

Q. = radiazione solare che incide istantaneamentsisteima [W/m]

ro = rate di respirazione minimo per crescita nuleQ) [d’]

rq = dark respiration ratgd™]

ry = velocita di crescita [kg ths’]

RY™ = rapporto tra la radiazione diffusa e quellaleosal una superficie inclinata [adim]
RI" = rapporto tra la radiazione diretta e quellaléosa una superficie inclinata [adim]
S= concentrazione di substrato [fj;laltezza del reattore [m]

t, = “tempo di luce’[h]

v = velocita della soluzione [m/s]

V = volume del reattore [th

V = portata volumetrica [I/s]

v; = energia equivalente del j-esimo output non ezterg [MJ/kg];

w = frazione ponderale [adim]

x = dimensione longitudinale del reattore [m]; faa® di olio nell’alga [adim]

X = lunghezza del reattore [m]
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z = dimensione verticale del reattore [m]
%PAR = percentuale fotosinteticamente attiva dell’ereesplare totale [adim]

Lettere greche

a = rapporto trauer e g [adim]

a, = coefficiente volumetrico di assorbimento fn

B, = coefficiente di estinzione [

vy = angolo superficiale azimutale [gradi]

Yk = energia equivalente del k-esimo input non eneg@VJ/kg];

o = declinazione solare [gradi]

N = efficienza di accumulo della biomassa [adimereliein

N = efficienza di trasmissione dei fotoni [moli ddtdni trasmessi/moli di fotoni

incidenti]

e = efficienza di utilizzo dei fotoni [moli di fotonutilizzati/moli di fotoni trasmessi]

0 = inclinazione della radiazione solare direttgeito alla perpendicolare uscente dal
piano inclinato della superficie del reattore [gfad

0, = angolo di rifrazione [gradi]

0, = angolo zenitale [gradi]

/. = lunghezza d’onda [nm]

u = velocita di crescita della biomass&]h

o = rate specifico di consumo di energia per mantenimeditd |

Ua = Viscosita dell’aria aspirata [R&

Lert = velocita di crescita effettiva, ovvero a mendaleostante di mantenimentoih

max = velocitd massima di crescita’jh

w = rate specifico di consumo di energia da parte dellanissa [d]

tw = Vviscosita della soluzione filtrata, prossimaualta dell’acqua pura [Ps

& = costante di irraggiamento solare [W™?jn densita ottica della particella
[adimensionale]; nell'espressione del mantenimentstante adimensionale che
quantifica il costo di sintesi

0, = coefficiente volumetrico dicatteringm™]

T = trasmissivita [adim]; tempo di permanenza nattoee [h]

¢ = angolo di azimuth [gradi]

w = resa bioenergetica [adimensionale]

¥ = riflessivita [adim]

w'= efficienza fotosintetica globale [adimensionale]

we = resa quantica [g

k) = resa quantica espressa in unita di energiaf kJ

® = angolo solare orario [radianti]
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w, = angolo solare all’alba [gradi]
Qr , 2 = angoli solidi [sr]
¢ = latitudine [gradi]

Apici
diff = componente diffusa

dir = componente diretta
difft = componente diffusa incidente su una superfiwénata
dirt = componente diretta incidente su una superfibnata

Pedici
max= massimo

min = minimo
in = in ingresso
out = in uscita

Acronimi

CF = combustibili fossili

GHG =greenhouse gas

LHV = lower heating value

PAR = radiazione fotosinteticamente attiva
PM = peso molecolare

PFD =photon flux density

PFR =plug flow reactor

PSF = fattore fotosintetico

RTE =radiative transfer equation

TMD = giorno tipico meteorologico (typical meteregical day)
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Figura 3.3. Flowsheet del processo di produzione delle alghe
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Figura 3.4. Flowsheet dei processi di separazione dell'olii eombustione della biomassa esausta
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Figura 3.6. Flowsheet dei processi di separazione dell’olirelisi della biomassa esausta



