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Abstract 

Lo scopo di questa tesi è stato quello di verificare la fattibilità di un processo di digestione 
anaerobica, portato avanti utilizzando come substrato la frazione liquida ricavata da FORSU 
pressata (Screw-Press). È stata posta particolare attenzione sulle caratteristiche del substrato 
utilizzato, ricavato con una tipologia di pretrattamento che consente di ottenere una matrice 
relativamente omogenea e con un basso contenuto di inerti. Il processo è stato portato avanti in 
due bioreattori, in maniera tale da poter testare sia la condizione di mesofilia che di termofilia. I 
reattori sono stati inoculati con una biomassa poco sviluppata e poco differenziata, e sono stati 
portati gradualmente alle condizioni operative, così da simulare nella maniera più realistica 
possibile le condizioni di Start-Up di un impianto a piena scala. I reattori sono stati alimentati in 
fase stazionaria con un OLR = 2 kg(TVS)/m3 d, monitorando giornalmente la stabilità e la resa del 
processo. Infine, sulla base dei dati ottenuti dagli impianti pilota è stato effettuato il bilancio 
energetico nell’ipotesi di Scale-Up del processo. 
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1. Introduzione 

L’incremento demografico che ha accompagnato le ultime decadi, unitamente all’intensiva 

urbanizzazione e alle migliorate condizioni economiche e di benessere della popolazione, ha portato ad 

una crescita considerevole nella produzione di rifiuti a livello mondiale. Man mano che passano gli anni 

e che la produzione di rifiuti cresce, si fa sempre più urgente l’identificazione di un’adeguata strategia 

di gestione del flusso di rifiuti prodotto, in maniera tale da limitare al minimo l’impatto ambientale e, 

qualora possibile, sfruttare questi rifiuti per ottenere materia ed energia. Sarebbe infatti riduttivo 

considerare tutti i rifiuti prodotti come degli scarti dai quali non ottenere più nulla: nella maggior parte 

dei casi è possibile ottenere un ritorno in termini di materia tramite il recupero dei materiali e il 

riciclaggio, o di energia tramite l’incenerimento e la produzione di biogas o biometano.  

Per poter gestire adeguatamente il flusso di rifiuti prodotti è essenziale effettuare una raccolta 

differenziata efficiente, in maniera tale da dividere le varie classi merceologiche in esso presente e 

indirizzare ciascuna alle operazioni di recupero e di trattamento più idonee. Per quanto riguarda la 

frazione organica dei rifiuti solidi urbani (FORSU), il trattamento più idoneo è il trattamento biologico, 

che può essere aerobico, anaerobico o un’integrazione dei due. Il trattamento aerobico consiste 

nell’ossidazione spinta del materiale putrescibile presente nella FORSU, e porta alla produzione di una 

matrice stabilizzata ricca di materiali organici, utilizzabile come ammendante agricolo. Il trattamento 

anaerobico consiste nella digestione biologica dei composti organici presenti nella FORSU e porta alla 

formazione di unità via via più semplici, fino all’ottenimento di un biogas composto prevalentemente 

da metano e anidride carbonica, che può essere utilizzato come combustibile in caldaie o in impianti di 

cogenerazione. Il processo di digestione anaerobica porta alla produzione di un ulteriore scarto, il 

digestato, che può essere inviato a compostaggio, integrando così il processo di trattamento aerobico 

con quello anaerobico. L’utilizzo della digestione anaerobica per il trattamento della frazione organica 

del rifiuto solido urbano è una realtà consolidata in Europa, ed è considerata da molti autori come la 

tecnologia più idonea al trattamento di questa tipologia di rifiuto (i.e. De Baere & Mattheeuws, 2012). 

Il vantaggio principale, oltre al recupero energetico ottenibile tramite la combustione del biogas, è il 

basso impatto ambientale legato a questa tipologia di trattamento: il processo avviene infatti 

interamente all’interno di reattori chiusi, e di conseguenza le emissioni gassose e liquide risultano molto 

ridotte a possono essere gestite agevolmente.  

Prima di poter essere avviata a un trattamento biologico la FORSU deve però essere sottoposta a 

operazioni di pretrattamento, che la rendano omogenea e che riducano quanto più possibile la presenza 

di materiali non biodegradabili indesiderati, come plastica, legno, metalli e inerti. Migliore sarà la qualità 

della FORSU in seguito alle operazioni di pretrattamento, migliore sarà la resa di produzione di biogas 
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in un impianto di trattamento anaerobico e la qualità del digestato in uscita dal processo, che potrà 

quindi più agevolmente essere indirizzato a compostaggio.  

In questo lavoro di tesi è stata studiata la fattibilità di un processo di digestione anaerobica alimentato 

con una particolare tipologia di substrato, ottenuta dalla pressatura a vite della FORSU. Questo 

pretrattamento consente di ottenere una matrice ideale per un processo anaerobico, caratterizzata da 

una granulometria molto ridotta e molto omogenea, e con un contenuto di inerti relativamente basso. 

Il processo è stato studiato in due impianti pilota, dall’inoculo della biomassa nei reattori fino al 

raggiungimento delle condizioni di stabilità, sia in condizioni di mesofilia che di termofilia, valutandone 

le eventuali differenze e criticità e determinando le rese in termini di produzione di biogas e di rimozione 

del substrato. Il lavoro è stato infine concluso con la verifica del ritorno economico di un ipotetico 

impianto di digestione anaerobica a piena scala, alimentato con questa tipologia di substrato. 
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2. La Digestione Anaerobica 

Per digestione anaerobica si intende la degradazione biologica della sostanza organica in condizione di 

anaerobiosi, cioè in assenza sia dell’ossigeno molecolare libero sia dell’ossigeno legato ad altri elementi, 

come ad esempio l’NO3. Questo processo porta prevalentemente alla formazione di due composti 

gassosi: metano CH4 e anidride carbonica CO2. La digestione si articola in quattro fasi distinte, ciascuna 

delle quali portata avanti da particolari gruppi microbici, che interagiscono tra loro in una relazione 

simbiontica, utilizzando di volta in volta i prodotti di scarto della reazione precedente. Le 4 fasi del 

processo sono: l’Idrolisi, la Fermentazione Acidogenica e Acetogenica, e la Metanogenesi. In questa 

ultima fase, alla fine della catena trofica della comunità microbica, gli archeobatteri metanogeni 

producono metano e anidride carbonica, a partire dall’acido acetico risultante dalle fasi precedenti. Il 

biogas così generato è caratterizzato da un potenziale calorifico inferiore (PCI) relativamente alto (circa 

23.0 MJ / m3) ed ha di conseguenza un interesse energetico rilevante, potendo essere inviato in caldaia 

per il recupero termico o in un impianto di cogenerazione per il contemporaneo recupero termico ed 

energetico. Il metano prodotto nella fase finale del processo di digestione, essendo poco solubile in 

acqua, passerà quasi totalmente in forma gassosa e libera, mentre l’anidride carbonica tenderà a 

ripartirsi sia in fase gassosa che liquida, sottoforma di bicarbonato solubile HCO3
-, e questo contribuirà 

al mantenimento del pH ottimale per il processo.  

I batteri anaerobici coinvolti nel processo possono essere classificati in base dell’intervallo di 

temperatura ottimale per la loro crescita: si avranno quindi microorganismi psicrofili (<20°C), mesofili 

(20-40°C) e termofili (45-70°C).  

La digestione anaerobica e la conseguente produzione di biogas sono processi naturali. Lo sviluppo 

tecnologico e conoscitivo sul processo ha permesso di realizzare dei bioreattori nei quali vengano 

mantenute le condizioni ottimali di crescita batterica e di utilizzo dei substrati alimentati, in maniera 

tale da garantire la massima resa di produzione di biogas. I substrati alimentati possono essere della 

natura più varia: dai fanghi di supero degli impianti di depurazione delle acque reflue, alle biomasse di 

natura agricola, ai residui organici industriali, fino alla frazione organica dei rifiuti solidi urbani (FORSU).  

 

2.1 - Le 4 fasi della digestione anaerobica 

Il processo di digestione anaerobica si sviluppa in fasi distinte ma legate tra loro, in una catena trofica 

nella quale i microorganismi utilizzano di volta in volta i prodotti di scarto provenienti delle fasi 

precedenti, fino a degradare nella forma più semplice i composti organici complessi alimentati. Le fasi 

della digestione anaerobica sono 4: Idrolisi, Acidogenesi, Acetogenesi e Metanogenesi (Figura 1).  

 



9 
 

 

Figura 1, Schema generale del processo di Digestione Anaerobica ed elenco dei principali ceppi batterici coinvolti in ciascuna 
fase (Cecchi et al., 2005 modificato) 

 

Durante l’Idrolisi le macromolecole organiche alimentate nel reattore (proteine, polisaccaridi e grassi) 

sono convertite nei loro monomeri (peptidi, saccaridi e acidi grassi). Successivamente avviene 

l’Acidogenesi, un processo che porta alla conversione dei prodotti risultanti dall’Idrolisi in molecole 

ulteriormente più semplici e caratterizzate da un minore peso molecolare, come VFAs (acido acetico, 

propionico, butirrico…), alcoli, aldeidi, chetoni e alcuni composti gassosi come CO2, H2 e NH3. I VFAs 

prodotti in questa fase procedono lungo la catena trofica e vanno incontro a fermentazione 

acetogenica, che li trasforma in acido acetico, acido formico, CO2 e H2. A questo punto entra in gioco la 

biomassa metanogena che porta, seguendo due possibili vie metaboliche principali, alla formazione di 

metano e di anidride carbonica.  
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Idrolisi 

In questa prima fase avviene la degradazione dei substrati organici complessi particolati o solubili 

(proteine, grassi e carboidrati) in unità più semplici (amminoacidi, acidi grassi e monosaccaridi). L’idrolisi 

avviene attraverso due vie: i microorganismi possono colonizzare il materiale organico in sospensione e 

degradarlo (Vavilin et al., 1996), oppure possono secernere nell’ambiente circostante degli enzimi 

extracellulari che catalizzano per le reazioni di idrolisi delle molecole organiche complesse (Zeeman & 

Sanders, 2001). Gli enzimi extracellulari prodotti dai batteri idrolitici possono essere delle cellulasi, 

amilasi, proteasi e lipasi; a seconda degli enzimi coinvolti l’idrolisi può verificarsi seguendo le reazioni 

riportate di seguito (Liu et al., 2011).  

(𝐶6𝐻10𝑂5)𝑛 + 𝑛𝐻20 → 𝑛𝐶6𝐻12𝑂6    (amilasi) 

(𝑅 − 𝐶𝐻𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝐻)𝑛 + 𝑛𝐻20 → 𝑛𝑅 − 𝐶𝐻𝑂𝐻2𝐶𝑂𝑂𝐻 + 𝑛𝑁𝐻3  (proteasi) 

𝐶3𝐻5(𝑂𝐶𝑂𝑅)3 + 3𝐻20 → 𝐶3𝐻5(𝑂𝐻)3 + 3𝑅𝐶𝑂𝑂𝐻   (lipasi) 

L’idrolisi è un processo relativamente lento e viene pertanto considerata dalla maggior parte degli autori 

come la fase limitante dell’intera digestione anaerobica (Cecchi et al., 2005). La cinetica di reazione in 

questo processo segue un modello di primo ordine, ed è quindi legata alla concentrazione di substrato 

presente all’interno del reattore da un’equazione del tipo: 

(−𝑟) = 𝑘𝑆 

Dove (-r) indica la velocità specifica di idrolisi, S la concentrazione di substrato presente e k un 

coefficiente legato alle caratteristiche dei diversi composti digeriti, e che varia a seconda che il substrato 

sia composto da carboidrati (k=0.5-2 d-1), da lipidi (k=0.1-0.7 d-1) o da proteine (k=0.25-0.8 d-1) (Cecchi 

et al., 2005). Influiscono sulla cinetica infine anche il grado di complessità delle catene polimeriche 

presenti nel substrato e le sue dimensioni granulometriche (Hobson & Wheatley, 1993).  

 

Acidogenesi 

L’idrolisi genera dei composti di dimensioni ridotte rispetto alle macromolecole di partenza, rendendo 

così disponibile il substrato al trasporto all’interno delle cellule dei batteri fermentanti acidogenici 

(Cecchi et al., 2005; Liu et al., 2011). Una volta all’interno dei batteri fermentanti, questi composti 

organici vengono metabolizzati, con una prima trasformazione a piruvato e una successiva 

trasformazione in molecole più semplici, come VFAs (acido acetico, propionico e butirrico), alcoli, aldeidi 

e gas come CO2, H2 e NH3. In caso di presenza nel substrato di amminoacidi a base di zolfo, in questa 

fase può avvenire anche la produzione di solfuro di idrogeno H2S, a causa dell’azione di batteri solfato-

riduttori. Gli acidi grassi volatili che si vengono a formare in questo modo saranno principalmente a 

catena corta (VFAs), come acido acetico, propionico e butirrico, e rappresenteranno il substrato alla 

base della successiva fase di degradazione. La reazione di acidogenesi può essere descritta in via 
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generale dalla reazione seguente: 

𝑛𝐶6𝐻12𝑂6 → 3𝑛𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻 

La cinetica di reazione per questa fase segue un modello di Monod a substrato limitante: 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 (
𝑆

𝐾𝑆 + 𝑆
) − 𝐾𝑑  

Dove con μ si indica la velocità specifica di crescita della biomassa fermentante acidogena, con μmax la 

velocità specifica di crescita massima, con S la concentrazione del substrato limitante, con KS la costante 

di semisaturazione e con Kd il coefficiente di decadimento endogeno. 

 

L’acidificazione è portata avanti da un gruppo molto diversificato di batteri, in prevalenza strettamente 

anaerobici, per i quali la presenza di ossidanti come ossigeno o nitrato risulta tossica. È tuttavia presente 

anche una piccola quota di batteri in grado di utilizzare l’ossigeno, in maniera tale da rimuoverlo nel 

caso in cui sia introdotto nel sistema, così da evitare che la sua presenza inibisca l’attività dei 

microorganismi anaerobici (Kondusamy & Kalamhdad, 2014). I batteri acidificanti sono in grado di 

metabolizzare la sostanza organica fino a un valore di pH molto basso, attorno a 4. 

 

Acetogenesi 

Le sostanze risultanti da queste prime fasi di digestione vengono ora convertite dalla biomassa batterica 

fermentante in un processo definito Acetogenesi, che porta alla formazione di acido acetico, acido 

formico, idrogeno e anidride carbonica. La degradazione può avvenire secondo due differenti 

meccanismi (Angelidaki et al.,1998), a seconda che vengano utilizzati acidi grassi a catena lunga, aventi 

più di 5 atomi di carbonio (LCFAs – Long Chain Fat Acids), o acidi grassi a catena corta, con meno di 5 

atomi di carbonio (VFAs – Volatile Fatty Acids).  

Le reazioni biologiche che interessano questa fase di digestione sono molte, e variano in base ai 

composti di partenza utilizzati dai batteri fermentanti per produrre acido acetico. Principalmente si 

distinguono due classi di reazioni: vi sono quelle portate avanti dai batteri acetogenici produttori di 

idrogeno, che convertono VFAs (ad es. acido butirrico e propionico) o alcoli (ad es. etanolo) in acido 

acetico, anidride carbonica e idrogeno molecolare, e quelle portate avanti dai batteri omoacetogeni, 

che producono acido acetico a partire da anidride carbonica e idrogeno molecolare (Liu et al., 2011). 

𝐶𝐻3(𝐶𝐻2)2𝐶𝑂𝑂− + 2𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂− + 𝐻+ + 2𝐻2  (acido butirrico) 

𝐶𝐻3𝐶𝐻2𝐶𝑂𝑂− + 3𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂− + 𝐻𝐶𝑂3
− + 𝐻+ + 3𝐻2 (acido propionico) 

𝐶𝐻3𝐶𝐻2𝑂𝐻 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂− + 𝐻+ + 2𝐻2  (etanolo) 

2𝐻𝐶𝑂3
− + 4𝐻2 + 𝐻+ → 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂− + 4𝐻2𝑂  (batteri omoacetogeni) 
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Durante la fase di acetogenesi può verificarsi inibizione della biomassa fermentante a causa della 

presenza in soluzione di idrogeno molecolare. L’idrogeno può però essere efficacemente mantenuto 

sotto la soglia di inibizione nel sistema grazie all’azione dei metanogeni idrogenotrofi, che lo consumano 

durante la loro attività metabolica, utilizzandolo come agente riducente nella reazione che porta alla 

formazione di metano. Così facendo l’idrogeno viene mantenuto a basse concentrazioni, e la reazione 

di degradazione degli acidi grassi viene resa più probabile, nonostante sia energeticamente sfavorita 

(Cecchi et al., 2005). 

La cinetica di reazione della fase Acetogenica, trascurando l’inibizione causata dalla presenza di 

idrogeno molecolare che come detto poc’anzi è scongiurata dall’attività della biomassa metanogena, 

può essere descritta tramite un modello di Monod a substrato limitante, analogamente a quanto detto 

per la fase Acidogenica. 

 

Le prime 3 fasi della Digestione Anerobica sono spesso raggruppate assieme in un unico processo, 

definito Fermentazione Acida. È importante sottolineare come durante la Fermentazione Acida non 

avvenga alcuna rimozione del materiale organico dalla fase liquida: la sostanza organica complessa viene 

solo trasformata in una forma differente, via via più semplice. La rimozione effettiva della sostanza 

organica dal mezzo acquoso avverrà solo nell’ultima fase, la Metanogenesi, nella quale un’abbondante 

frazione della sostanza organica verrà convertita in composti gassosi, CH4 e CO2, che passeranno dalla 

fase liquida a quella gassosa a seconda della loro solubilità. Il metano presenta un basso valore di 

solubilità in acqua (0.024 g/L a condizioni standard) e per questo motivo tenderà a passare quasi 

interamente in fase gassosa; la CO2 invece, avendo una solubilità in acqua maggiore (1.688 g/L a 

condizioni standard) tenderà a ripartirsi in parte in fase gassosa e in parte in fase liquida nella sua forma 

solubile come ione bicarbonato HCO3
-. 

 

Metanogenesi 

La Metanogenesi rappresenta l’ultimo step della catena trofica anaerobica, ed è caratterizzata dalla 

produzione di metano che, essendo un gas inerte, non reagisce ulteriormente e può considerarsi il 

prodotto finale dell’intero processo. In questa fase ha un ruolo fondamentale la biomassa di 

microorganismi metanogeni, dei ceppi di archeobatteri in grado di convertire acido acetico, CO2 e 

idrogeno molecolare in metano. Il metano può essere generato tramite due vie metaboliche principali: 

la via Acetoclastica e la via Idrogenotrofa. La via Acetoclastica prevede una reazione di dismutazione 

dell’acido acetico, con formazione di metano e di anidride carbonica.  

𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻 → 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2 

Per quanto riguarda la via Acetoclastica la cinetica di reazione può essere simulata utilizzando un 

modello di Monod a substrato limitante, al quale va aggiunto un coefficiente per tenere conto 
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dell’inibizione da eccesso di substrato: 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 (
𝑆

𝐾𝑆(1 + 𝐼 × 𝐾𝐼) + 𝑆
) − 𝐾𝑑  

Dove con KI si indica il coefficiente di semisaturazione relativo alla specie inibente e con I si indica la 

concentrazione della specie inibente (in questo caso I ed S sono rappresentati in entrambi i casi 

dall’acido acetico, che svolge il ruolo di substrato limitante se presente in concentrazione troppo ridotta, 

e di inibente se presente in concentrazioni troppo elevate). 

 

La via Idrogenotrofa porta alla produzione di metano tramite ossidazione anaerobica dell’idrogeno e 

riduzione della CO2. 

𝐶𝑂2 + 4𝐻2 → 𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂 

Essendovi due reagenti alla base della reazione, la cinetica in questo caso seguirà un modello di Monod 

a due substrati: 

𝜇 = 𝜇𝑚𝑎𝑥 (
𝑆1

𝐾𝑆1 + 𝑆1

×
𝑆2

𝐾𝑆2 + 𝑆2

) − 𝐾𝑑  

Dove con S1 e KS1 si intendono concentrazione e costante di semisaturazione dell’anidride carbonica e 

con S2 e KS2 concentrazione e costante di semisaturazione dell’idrogeno. 

 

La maggior parte della produzione di metano (circa il 72%) deriva dalla via Acetoclastica, mentre la 

restante quota (circa il 28%) deriva dalla via Idrogenotrofa (Cecchi et al., 2005).  

Una quota minoritaria di metano può inoltre essere generata tramite ossidazione dell’acido formico 

(Cecchi et al., 2005); inoltre la CO2 può essere idrolizzata ad acido carbonico e metano (Kondusamy & 

Kalamdhad, 2014): 

𝐻𝐶𝑂𝑂𝐻 + 3𝐻2 → 𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂

𝐶𝑂2 + 𝐻2𝑂 → 𝐻2𝐶𝑂3 

4𝐻2 + 𝐻2𝐶𝑂3 → 𝐶𝐻4 + 3𝐻2𝑂 

A prescindere dalla via metabolica percorsa, è solo durante la Metanogenesi che, tramite la 

trasformazione dei composti organici solubili in metano e anidride carbonica, si ha effettivamente una 

rimozione della sostanza organica dalla fase liquida.  

I processi anaerobici per loro natura hanno cinetiche estremamente ridotte, con una velocità di crescita 

specifica in genere di un ordine di grandezza inferiore rispetto a quella della biomassa aerobica (Metcalf 

& Eddy, 2013). Questo comporta una produzione di fanghi di supero dal processo molto limitata, 
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finanche trascurabile, in quanto la materia organica metabolizzata viene in massima parte convertita a 

biogas e solo in una piccola percentuale in materiale cellulare. 

Il biogas prodotto sarà composto prevalentemente da metano (55-60%) e da anidride carbonica (35-

45%), da una piccola quota di acido solfidrico H2S (0.02-0.2%) e da altri composti in tracce, come 

idrogeno, ammoniaca, ossigeno e azoto (Cecchi et al., 2005). 

 

2.2 - Parametri del processo di Digestione Anaerobica 

Il processo di digestione anaerobica, come qualsiasi altro processo chimico o biochimico, può essere 

descritto attraverso l’utilizzo di alcuni parametri, che consentono di dimensionarlo, valutarlo e gestirlo 

nella maniera più opportuna. Questi possono essere divisi in parametri operativi, parametri di stabilità 

e parametri di resa del processo. Altri parametri utili da considerare sono quelli di caratterizzazione. 

 

Parametri operativi 

Con il termine parametri operativi si intendono le condizioni relative al normale funzionamento di un 

processo; questi permettono di descriverne l’attività e possono essere impostati a priori in fase 

progettuale. Per la definizione di un processo di digestione anaerobica i parametri operativi considerati 

sono il tempo di residenza idraulico (HRT), il carico organico volumetrico (OLR) e il regime termico 

 

Tempo di residenza idraulico (HRT – Hydraulic Retention Time) 

Rappresenta il tempo medio di permanenza dei vari elementi di fluido contenuti all’interno di un 

reattore. Il tempo di residenza idraulico HRT è definito come il rapporto tra il volume del reattore e la 

portata volumetrica del substrato alimentato, e può essere calcolato tramite l’equazione 1: 

𝐻𝑅𝑇 =
𝑉𝑅

𝑄
  (1) 

Dove con VR si indica il volume utile del reattore e con Q la portata volumetrica del substrato alimentato 

nel reattore. L’HRT rappresenta un tempo, e viene espresso in d. 

 

Carico organico volumetrico (OLR – Organic Loading Rate) 

È un parametro che riassume la quantità di substrato alimentato nel reattore, in relazione al suo volume 

e al tempo. Può essere calcolato tramite l’equazione 2: 

𝑂𝐿𝑅 =
𝑄×𝑆

𝑉𝑅
  (2) 

Dove con Q si indica la portata volumetrica alimentata nel reattore, con S la concentrazione di sostanza 

organica presente nell’alimento, e con VR si indica il volume utile del reattore. Questo parametro può 
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essere riferito a diverse unità di misura, in base a come si esprime la concentrazione di substrato S; in 

questo lavoro l’OLR verrà espresso in kg(TVS)/m3d. 

 

Regime Termico 

Analogamente a quanto accade nei processi chimici, la scelta del regime termico ricopre un ruolo 

fondamentale nella determinazione delle cinetiche di reazione. Questo ruolo risulta ancora più marcato 

avendo a che fare con processi biologici, in quanto la differente temperatura comporta non solo 

un’accelerazione o rallentamento delle cinetiche metaboliche, ma anche la sostituzione delle comunità 

batteriche operanti nel reattore.  

Il processo di digestione anaerobica può essere condotto in 3 differenti regimi termici: in condizioni di 

psicrofilia (<20°C), di mesofilia (25 - 45°C) o di termofilia (45 – 75°C) (Figura 2).  

 

 

Figura 2, Influenza della temperatura sulle comunità microbiche di interesse (Cecchi et al., 2005 modificato) 

 

Essendo il processo di digestione anaerobica un processo endotermico, risulta necessario fornire 

energia termica al sistema per mantenere il regime termico desiderato. Ne consegue che più elevata 

sarà la temperatura di esercizio, maggiore saranno le richieste di energia affinché questa temperatura 

venga mantenuta. Le cinetiche di reazione in condizione di termofilia sono però superiori rispetto agli 

altri regimi termici, portando all’ottenimento di una maggiore produzione di biogas e di una maggiore 
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resa di rimozione della sostanza organica alimentata. 

 

Parametri di stabilità 

Per parametri di stabilità si intendono quei parametri utili a definire se il processo sta avvenendo in 

condizioni ottimali e stabili nel tempo, o se viceversa non vi sia stabilità ma una variabilità su scala 

temporale della condizione del sistema. Risulta quindi fondamentale non tanto il monitoraggio del 

singolo dato, quanto il monitoraggio della variabilità dei dati nel tempo. I parametri di stabilità 

riguardano sia le caratteristiche chimiche del mezzo di reazione, sia la qualità e quantità del prodotto 

risultante dal processo. Per quanto riguarda la digestione anaerobica vengono in genere considerati 

come parametri di stabilità il pH e l’alcalinità del mezzo di reazione, la concentrazione di VFAs in esso 

presente, così come la produzione di biogas e la sua composizione. 

 

pH 

Il pH nel mezzo di reazione ricopre un ruolo molto importante in quanto influenza fortemente gli 

equilibri di ripartizione tra le specie ioniche in esso contenute. Sebbene alcuni microorganismi coinvolti 

riescano a lavorare anche a pH inferiori, il range di pH ottimale per la digestione anaerobica varia circa 

da 7.5 a 8.5. Per valori di pH inferiori a questo range, l’acido acetico (pKa=4.75) risulta presente in 

soluzione quasi completamente nella sua forma indissociata (CH3COOH), e questo comporterebbe una 

inibizione della biomassa metanogena dovuta ad eccesso di substrato. A valori di pH superiori a questo 

range, invece, l’acido acetico risulta presente in soluzione prevalentemente nella sua forma dissociata 

(CH3COO-): in queste condizioni la concentrazione della sua forma indissociata sarà troppo bassa e non 

riuscirà a garantire un gradiente di concentrazione sufficiente per consentirne il trasporto trans-

membrana nei microorganismi (Cecchi et al., 2005).  

Il pH del reattore è prevalentemente regolato dalla presenza in soluzione di CO2, che aumentando 

l’alcalinità del sistema comporta un’azione tampone nei confronti del pH, e dall’azione dei batteri 

acetoclastici, che rimuovendo con la loro attività metabolica gli acidi dalla soluzione facilitano la 

regolazione del pH.  

 

Alcalinità 

L’alcalinità rappresenta la capacità di un sistema di neutralizzare protoni, e contribuisce in maniera 

sostanziale ad evitare una eccessiva diminuzione del pH nel mezzo di reazione. In un processo di 

digestione anaerobica l’alcalinità è data principalmente dalla presenza dello ione bicarbonato (HCO3
-), 

che si viene a formare in soluzione per la dissoluzione in fase liquida della CO2 prodotta durante le fasi 

di digestione. Secondariamente, svolge un ruolo tampone anche l’ammoniaca (NH3), la cui presenza in 

soluzione è dovuta alla degradazione dei substrati proteici contenuti nell’alimento.  
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L’alcalinità viene generalmente espressa in termini di concentrazione di carbonato di calcio (mg(CaCO3)/L) 

e viene determinata analiticamente tramite una titolazione acido-base. Il valore di alcalinità si può 

esprimere in termini di alcalinità parziale (fino a pH=6) e di alcalinità totale (fino a pH=4). Titolando fino 

a pH 6 si avrà la saturazione del sistema tampone imputabile alla presenza del bicarbonato (pKa=6.35) e 

dell’ammoniaca, mentre spingendo la titolazione fino a pH 4 si determina la dissociazione delle restanti 

basi coniugate, rappresentate prevalentemente dai VFAs presenti in soluzione (acido acetico pKa=4.76, 

acido propionico e acido butirrico) (Figura 3). Determinando la differenza tra alcalinità totale e parziale 

sarà quindi possibile ottenere, in prima approssimazione, una stima della concentrazione degli acidi 

grassi volatili presenti in soluzione (Cecchi et al., 2005).  

 

 

Figura 3, Distribuzione delle principali specie chimiche coinvolte (CO2, HCO3
-, acido acetico e NH3) in funzione del pH  

(Cecchi et al., 2005 modificato) 

 

Il monitoraggio della variabilità dell’alcalinità parziale e totale rappresenta forse una delle analisi più 

importanti da svolgere per descrivere la stabilità del processo in quanto permette, a differenza 

dell’analisi del pH, di avere un riscontro rapido su quella che è la condizione del sistema. L’instaurarsi di 

uno squilibrio all’interno del reattore, con aumento della concentrazione dei VFAs nel mezzo di 

reazione, comporta infatti una diminuzione molto più marcata della capacità tampone del sistema 

rispetto alla diminuzione del pH (Figura 4). 
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Figura 4, Variabilità del pH e dell'alcalinità in funzione dell'acidità del mezzo (Cecchi et al., 2005 modificato) 

 

Acidi grassi volatili (VFAs – Volatile Fatty Acids) 

I VFAs rappresentano il principale prodotto del processo fermentativo che sta alla base della digestione 

anaerobica. Gli acidi grassi volatili, anche definiti acidi grassi a catena corta, sono rappresentati dalla 

formula generale R-COOH, dove R rappresenta un gruppo alchilico contenente tra 0 a 3 atomi di 

carbonio (Cecchi et al., 2005). Nel sistema anaerobico considerato i VFAs presenti sono principalmente 

acido acetico CH3-COOH, acido formico H-COOH, acido propionico CH3CH2-COOH e acido butirrico 

CH3(CH2)2-COOH. Il livello di concentrazione di VFAs all’interno del reattore dipende dall’equilibrio che 

si instaura tra i microorganismi fermentanti e metanogeni. In caso di eccesso di substrato alimentato 

nel reattore, si avrà un’accelerazione delle cinetiche dei batteri fermentanti idrolitici e un’inibizione da 

eccesso di substrato per i metanogeni, con conseguente accumulo di acidi nel mezzo di reazione. La 

concentrazione assoluta di VFAs nel mezzo è però poco indicativa, in quanto dipende da una serie di 

variabili che influenzano le cinetiche batteriche, come la tipologia e la quantità di substrato alimentato, 

i tempi di ritenzione e la temperatura di esercizio. Più rappresentativo della condizione del processo è 

invece l’analisi della variazione nel tempo della concentrazione di VFAs: variazioni repentine di questo 

parametro indicano che l’equilibrio della catena trofica sta scivolando a favore dei batteri fermentanti 

e a scapito della biomassa metanogena.  
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Rapporto VFAs/Alcalinità 

La concentrazione di VFAs all’interno del reattore e la capacità tampone della matrice sono le due 

variabili che rispondono più in fretta in caso di squilibrio del processo. Quando all’interno del reattore 

viene caricata una quantità eccessiva di substrato, l’equilibrio del sistema si sposta a favore dei batteri 

fermentanti acidogeni: questo comporta l’accumulo nel mezzo di acidi grassi volatili, che a loro volta 

consumano la capacità tampone della soluzione portando ad una diminuzione dell’alcalinità parziale. In 

caso di allontanamento dalle condizioni di stabilità del sistema si avrà quindi un aumento della 

concentrazione di VFAs e contemporaneamente una diminuzione dell’alcalinità parziale. Il rapporto tra 

questi due parametri è quindi un indice molto forte delle condizioni del sistema. Finché il rapporto 

VFAs/Alcalinità parziale mantiene valori inferiori a 0.3, il processo si può considerare stabile; quando 

invece si riscontrano valori superiori a 0.3, c’è il rischio che il processo sia soggetto a un fenomeno di 

eccessiva acidificazione (Cecchi et al., 2005). 

 

Produzione di biogas e sua composizione 

Il rendimento in termini di produzione di biogas del processo di digestione anaerobica è fortemente 

legato alla tipologia di substrato alimentato. Ad esempio, alimentando nel reattore un substrato ricco 

di lipidi si potranno raggiungere rese di produzione di biogas maggiori rispetto all’utilizzo di un substrato 

ricco in carboidrati e proteine, però il processo necessiterà di tempi di trattamento maggiori, e quindi 

di un maggiore HRT (Weiland P., 2010).  

Quando il reattore sta lavorando in condizioni di stabilità la produzione e la composizione del biogas si 

manterranno su valori all’incirca costanti (Cecchi et al., 2005). Per questo motivo la misurazione della 

produzione di biogas e della sua composizione è un’importante analisi da affiancare all’analisi di 

alcalinità e della concentrazione di VFAs, al fine di monitorare l’andamento del processo. La diminuzione 

complessiva della produzione di biogas, unitamente all’aumento della percentuale di CO2 in esso 

contenuto, indica che la biomassa metanogena non sta lavorando adeguatamente in quelle condizioni, 

e che potrebbe essere soggetta a fenomeni di inibizione. 

 

Parametri di resa 

La resa del processo di digestione anaerobica viene generalmente definita in riferimento alla produzione 

di biogas e alla rimozione di substrato.  

 

Velocità di produzione del biogas (GPR – Gas Production Rate) 

Questo parametro indica la quantità di biogas prodotto rispetto al tempo e al volume utile del reattore, 

e può essere calcolato tramite l’equazione 3: 
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𝐺𝑃𝑅 =
𝑄(𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠)

𝑉𝑅
  (3) 

Dove con Q(biogas) si indica la portata di biogas prodotto, e con VR il volume utile del reattore. L’OLR può 

essere espresso come m3
(biogas)/m3d. 

 

Produzione specifica di biogas (SGP – Specific Gas Production) 

Questo parametro rappresenta la produzione di biogas rispetto alla quantità di frazione organica 

alimentata, ed è calcolabile con l’equazione 4: 

𝑆𝐺𝑃 =
𝑄(𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠)

𝑂𝐿𝑅 × 𝑉𝑅
  (4) 

L’SGP può essere espresso come m3
(biogas)/kg(TVS). Questo parametro è strettamente legato alla tipologia 

di substrato utilizzato e alla sua biodegradabilità: un substrato più biodegradabile tenderà a essere 

convertito a biogas in misura maggiore e in tempi minori rispetto a un substrato poco degradabile, e di 

conseguenza sarà caratterizzato da un SGP più elevato. L’SGP può essere quindi utilizzato per 

confrontare tra loro le caratteristiche di biodegradabilità di substrati differenti; inoltre permette il 

confronto tra le diverse condizioni operative adottate in processi che utilizzano lo stesso substrato.  

 

Efficienza di rimozione del substrato 

Esprime il grado di conversione a biogas della sostanza organica alimentata al termine del processo di 

digestione. La quantificazione di questo parametro è funzionale alla chiusura dei bilanci di massa, e può 

essere ricavata dall’equazione 5: 

𝜂% =
𝑄 × 𝑆(𝐼𝑁) − 𝑄 × 𝑆(𝑂𝑈𝑇) 

𝑄 × 𝑆(𝐼𝑁)
  (5) 

Dove con η% si indica la percentuale di TVS rimossi, con Q la portata in ingresso e in uscita, e con S(IN) e 

S(OUT) rispettivamente la concentrazione di TVS in ingresso e in uscita dal reattore. È opportuno 

sottolineare che nei processi di digestione anaerobica, essendo trascurabile la produzione di fanghi di 

supero, la portata influente ed effluente assume lo stesso valore. 

 

Parametri di caratterizzazione 

I parametri di caratterizzazione vengono utilizzati per definire le caratteristiche chimico-fisiche sia del 

substrato alimentato che del digestato che si viene a formare al termine del processo. I parametri 

essenziali da tenere in considerazione per la caratterizzazione di una matrice in un processo di 

digestione anaerobica sono principalmente i Solidi Totali (TS), la loro frazione volatile (TVS) e il COD.  

Per Solidi Totali (TS) si intende il contenuto di sostanza secca presente in un campione, e può essere 
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determinato rimuovendo l’umidità dal campione tramite essiccamento in stufa. Rappresenta la somma 

della frazione inerte e della frazione organica di un campione 

I Solidi Totali Volatili (TVS) rappresentano la sola frazione organica presente in un campione, e si 

determinano per differenza tra i TS e la frazione inerte presente nel campione. Per misurare la quota di 

inerti presenti al suo interno, il campione viene sottoposto a incenerimento della sostanza organica in 

muffola.  

Il COD (Chemical Oxygen Demand) è un parametro molto importante in quanto dà un’indicazione 

indiretta dalla quantità di sostanza organica degradabile presente all’interno di un campione. Per 

determinarlo si misura la quantità di ossigeno consumato durante l’ossidazione della sostanza organica 

indotta dall’azione di un forte agente chimico ossidante. 

A queste analisi di caratterizzazione è possibile affiancare delle misurazioni dell’azoto totale (TKN), 

dell’azoto ammoniacale (NH3) e del fosforo totale (P(tot)).  

 

2.3 - Tossicità dell’ambiente di crescita e possibili inibizioni 

L’interazione di un numero così elevato di microorganismi, ognuno con le sue differenti cinetiche e vie 

metaboliche, rende il processo particolarmente delicato e sensibile. Per ottimizzare un processo di 

digestione anaerobica è necessario prendere in considerazione tutti i fattori che lo influenzano, 

positivamente o negativamente. Nonostante venga in aiuto nella trattazione teorica, non vi è nella 

pratica una distinzione temporale e spaziale tra le quattro fasi della digestione, in quanto queste si 

verificano nello stesso momento all’interno del medesimo reattore; ad essere diverse sono però le 

cinetiche dei microorganismi coinvolti, e questo può portare facilmente a uno squilibrio del sistema, con 

crescita eccessiva di alcuni microorganismi e inibizione di altri. Essendo il biogas il prodotto di interesse, 

bisogna strutturare l’intero processo in maniera tale che ad essere avvantaggiata rispetto agli altri 

microorganismi sia la biomassa metanogena, contraddistinta dalle cinetiche minori.  

La biomassa metanogena segue una cinetica di Monod in cui l’acido acetico è substrato limitante se 

presente in concentrazione troppo basse, e inibente se viceversa presente in concentrazione troppo 

elevata. Per garantire che l’acido acetico sia presente in concentrazione ottimale. è necessario 

mantenere il reattore in un range di pH tra 7.5 e 8.5. Concentrazioni eccessive di VFAs possono portare 

all’inibizione del processo, principalmente a causa della risultante diminuzione del pH (Cecchi et al., 

2005). È opportuno inoltre verificare che nel substrato alimentato non siano presenti elementi inibenti, 

come metalli pesanti (ferro, cobalto, nichel…), azoto ammoniacale (NH4
+), sali, acido solfidrico (H2S), 

composti clorurati, disinfettanti ecc. Per quanto riguarda l’azoto ammoniacale risultano in generale 

inibenti concentrazioni superiori a 1500-3000 mg/L (Cecchi et al., 2005). 
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2.4 - Configurazioni impiantistiche 

A seconda del tenore di solidi del substrato alimentato il processo di digestione anaerobica può essere 

diviso in 3 tipologie: 

• Digestione dry: TS > 20 % 

• Digestione semi-dry: TS nel range 10 – 20 % 

• Digestione wet: TS < 10 % 

 

Da un punto di vista impiantistico il processo può essere sviluppato in reattori CSTR (Continuous Stirred 

Tank Reactor) o PFR (Plug Flow Reactor). Un CSTR è un reattore in cui il mescolamento continuo porta 

all’indipendenza temporale e spaziale delle variabili chimico-fisiche e biologiche coinvolte. Questa 

condizione, anche se non completamente verificata nei reattori reali, favorisce le interazioni tra 

substrato e biomassa. Nei reattori PFR il processo si sviluppa non più omogeneamente nello spazio come 

nei CSTR, ma longitudinalmente lungo l’asse del reattore. Per le loro caratteristiche i reattori CSTR sono 

preferibili quando si ha a che fare con un processo di digestione wet, mentre i PFR possono essere presi 

in considerazione per processi semi-dry e dry. In entrambi i casi il processo può avvenire con o senza 

ricircolo, a seconda che si voglia o meno intensificare il tempo di residenza dei solidi (SRT). 

In base alla strategia di alimentazione i processi si dividono in discontinui (batch), continui o semi-

continui. Nei processi discontinui il reattore viene caricato con substrato e inoculo, e il processo avanza 

fino ad esaurimento del substrato alimentato sfruttando tutta la curva di crescita della biomassa. Nei 

processi continui e semi-continui invece l’alimentazione avviene in maniera costante, aggiungendo al 

reattore substrato e rimuovendo la stessa quantità di digestato, in maniera tale da operare in un punto 

stabile della curva di crescita della biomassa. 

Un’altra importante distinzione da fare è quella tra processi a singola fase e a fasi separate (Figura 5).  

 

 

Figura 5, Processo di digestione anaerobica a singola e a doppia fase (Cecchi et al., 2005 modificato)  

Il processo a singola fase si svolge in un unico reattore, e le quattro fasi biologiche della digestione 
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anaerobica avvengono contemporaneamente. In questo caso l’intero processo dovrà essere 

dimensionato sulla base della biomassa avente la cinetica inferiore, ossia la biomassa metanogena. Il 

processo a fasi separate necessita di due reattori distinti, uno adibito alla fermentazione acida (Idrolisi, 

Acidogenesi e Acetogenesi) e uno alla Metanogenesi. In questo modo non sarà più necessario limitare 

l’intero processo alla cinetica della biomassa metanogena, ma sarà possibile dimensionare i due reattori 

in maniera differente e mirata, in modo tale da ottimizzare in un caso la fermentazione del substrato e 

nell’altro la trasformazione dei VFAs in biogas.  
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3. FORSU – La Frazione Organica del Rifiuto Solido Urbano 

La frazione organica e biodegradabile dei Rifiuti Solidi Urbani prende il nome di FORSU; al suo interno 

sono compresi i rifiuti prodotti dalla manutenzione di giardini e parchi, i rifiuti alimentari e di cucina 

prodotti da nuclei domestici, ristoranti e punti vendita al dettaglio, e i rifiuti prodotti dall’industria 

alimentare (Direttiva 2008/98/CE). L’alto tenore di biodegradabilità di questo rifiuto lo rende un 

substrato ideale per i trattamenti biologici, come la digestione anaerobica o il compostaggio. Affinché 

possa essere utilizzato a tale scopo è però opportuno che la sua raccolta venga gestita adeguatamente 

e che venga sottoposto ad alcuni pretrattamenti, allo scopo di limitare al minimo la presenza di inerti 

(come plastica, metalli ed altri materiali indesiderati) e di condizionare il rifiuto rendendolo idoneo alle 

successive fasi di trattamento. Qualora si ritenga opportuno in base a considerazioni di carattere 

ambientale ed economico, è possibile indirizzare questa tipologia di rifiuto anche a operazioni di 

recupero energetico (incenerimento) o di smaltimento in discarica. Quest’ultima opzione però, viste le 

caratteristiche del rifiuto e le consolidate possibilità di recupero, è fortemente disincentivata sia a livello 

europeo (Direttiva 2018/2001) che italiano (D. lgs 152/06 e s.m.i).  

 

3.1 - Contesto Europeo e nazionale: Produzione e gestione dei rifiuti organici 

In Europa la produzione di Rifiuti Urbani (RU) riferita al 2016 è stata pari a 246.6 milioni di tonnellate, 

con una produzione media pro-capite annua di 483 kg/abitante. A livello comunitario si denota però 

una forte disparità tra i Vecchi Stati Membri (Stati entrati in Unione Europea prima del 2004) e i Nuovi 

Stati Membri (Stati entrati in tempi più recenti, dopo il 2004), sia in termini di produzione assoluta, 

rispettivamente pari a 211.7 e 34.9 milioni di tonnellate, che di produzione pro-capite annua, 521 e 335 

kg/abitante. Le principali forme di gestione del flusso di rifiuti prodotto sono il riciclaggio, i trattamenti 

biologici (digestione anaerobica e compostaggio), l’incenerimento e il conferimento in discarica. La 

Direttiva comunitaria in materia ambientale (Direttiva 2018/2001) indica che quest’ultima forma di 

gestione debba essere quanto più possibile evitata, prediligendole strategie di gestione più sostenibili, 

che consentano il recupero di materia o di energia dai rifiuti. Nei Vecchi Stati Membri, che hanno 

implementato da più tempo nel loro sistema legislativo le linee guida dettate dall’Unione, si riscontra 

nel 2016 un conferimento in discarica relativamente basso (20.1%), mentre nei Nuovi Stati Membri, 

entrati in Unione Europea da meno tempo ed ancora in fase di assimilazione delle direttive comunitarie, 

si riscontra un conferimento in discarica pari al 55.1%. Per quanto riguarda il trattamento biologico dei 

rifiuti, nel 2016 in Europa sono stati indirizzati a trattamento biologico 39.8 milioni di tonnellate di rifiuti 

organici, prevalentemente provenienti dai Vecchi Stati Membri (37.1 milioni di tonnellate) e in forma 

marginale dai Nuovi Stati Membri (2.7 milioni di tonnellate). 
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A livello nazionale la produzione di Rifiuti Urbani (RU) è stata nel 2017 pari a 29.6 milioni di tonnellate 

(il 12% della produzione di rifiuti europea), mentre per quanto riguarda la produzione pro-capite annua 

il dato risulta in linea con la situazione comunitaria, con 489 kg/abitante. Del totale di rifiuti prodotti in 

Italia nel medesimo anno, il 22.2% è rappresentato dalla frazione organica, costituita prevalentemente 

dai rifiuti biodegradabili provenienti da cucine e mense e da quelli provenienti dalla manutenzione di 

giardini e parchi, per un totale di 6.6 milioni di tonnellate. 

 

3.2 - Gestione del flusso di rifiuti organici e pretrattamenti 

La gestione della frazione organica dei rifiuti inizia con la scelta della strategia di raccolta (differenziata 

o indifferenziata), che influirà significativamente sia sulle caratteristiche del rifiuto, sia di conseguenza 

sui trattamenti ai quali potrà andare incontro. La strategia di raccolta viene identificata da molti autori 

(e.g. Cecchi et al., 2011) come la prima e più importante operazione di pretrattamento in quanto 

influisce enormemente sulle caratteristiche del rifiuto, e determina di conseguenza sia la complessità 

delle successive fasi di pretrattamento che il destino cui questo rifiuto può andare incontro.  

In caso di raccolta indifferenziata la frazione organica verrà separata dal flusso di rifiuti attraverso una 

selezione meccanica. La raccolta indifferenziata seguita da separazione meccanica della frazione 

organica putrescibile è stata utilizzata in maniera abbastanza estesa tra gli anni ‘80 e ’90 (Cecchi et al., 

2005), ma a causa della forte eterogeneità del rifiuto trattato, porta ad ottenere una FORSU 

qualitativamente scarsa, caratterizzata da un contenuto di inerti e materiali non biodegradabili 

relativamente alto (circa 40 – 50 % TVS/TS, CITEC Guidelines, 2004). Per quanto riguarda la digestione 

anaerobica, trattare un substrato caratterizzato da un alto contenuto di inerti e da un basso tenore in 

solidi volatili comporta due aspetti negativi: da un lato si otterranno delle basse rese di produzione in 

termini di biogas, e dall’altro il digestato residuo risulterà caratterizzato da un’alta concentrazione di 

materiali inerti indesiderati, rendendo più complesse le operazioni di recupero di questo materiale come 

ammendante organico.  

Quando invece la frazione organica viene separata alla fonte tramite raccolta differenziata, si ottiene un 

grado di selezione piuttosto alto (80 – 90 % TVS/TS, CITEC Guidelines, 2004), e questo si traduce in costi 

di pretrattamento minori e in rese di produzione migliori, sia in termine di biogas che di compost (a 

seconda che la FORSU vada incontro a un processo di digestione anaerobica o di compostaggio).  

Anche se proveniente da raccolta differenziata ed essendo quindi caratterizzata da un grado di selezione 

molto elevato, la FORSU dovrà comunque essere pretratta in modo tale da rimuovere quanto più 

possibile le frazioni inerti in essa inevitabilmente contenute. Queste operazioni di pretrattamento hanno 

il duplice fine di rimuovere dalla FORSU i materiali indesiderati e di ridurre la pezzatura del materiale 

organico. I sistemi di pretrattamento sono vari, a seconda della tipologia di rifiuto e del tipo di processo 
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al quale lo si vuole indirizzare. Per quanto riguarda la FORSU i pretrattamenti più comunemente utilizzati 

sono il Soft Wet Refine, l’Hard Wet Refine, la Screw-Press e la Presso-Estrusione. 

 

Soft Wet Refine 

Il vantaggio principale di questo approccio, adatto per impianti a piccola e media scala, è che non 

necessita di un elevato input energetico (solo 100kW di potenza installata) (Cecchi et al., 2011). Il 

pretrattamento prevede una serie di passaggi consecutivi, aventi lo scopo di separare e omogeneizzare 

il flusso di rifiuti organici. Inizialmente si ha la dilacerazione tramite macchine rompi-sacchi e mulini a 

coltelli ad alberi lenti, in modo tale da rompere i contenitori in cui sono racchiusi i rifiuti organici e 

ridurne grossolanamente la pezzatura. Questa fase è seguita da una deferrizzazione per allontanare i 

materiali metallici dal flusso di rifiuto organici, e da una vagliatura per la rimozione degli inerti di 

dimensioni maggiori. La separazione viene successivamente raffinata in un omogeneizzatore che 

consente la rimozione dei materiali inerti di pezzatura minore: tutti i materiali inerti pesanti, come 

sabbia, pietre, ossa e gusci saranno rimossi dal fondo, mentre gli inerti leggeri, prevalentemente 

plastiche, flotteranno verso l’alto e saranno intercettati sul pelo libero del reattore. In Figura 6 è 

schematizzato un esempio tipico di pretrattamento Soft Wet Refine. 

 

Figura 6, schema a blocchi di un generico pretrattamento Soft Wet Refine 

 

Hard Wet Refine 

Questo pretrattamento è molto simile a quanto visto precedentemente per quanto riguarda il Soft Wet 

Refine; in questo caso però la separazione delle frazioni indesiderate dal rifiuto organico avviene 

mediante l’utilizzo di un idropolpatore, caratterizzato da un’elevata richiesta energetica. 

 

Screw-Press 

Una soluzione alternativa ai pretrattamenti precedenti è la Pressatura a vite (Screw-Press). Una prima 

significativa differenza tra questo approccio e il Wet Refine consiste nell’ottenimento di due flussi di 
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rifiuti in seguito al pretrattamento: uno con un alto tenore in solidi da inviare a compostaggio e uno 

semi-liquido da inviare a digestione anaerobica (Cecchi et al., 2011).  

In Figura 7 è schematizzato il meccanismo di funzionamento del pretrattamento. La Screw-Press è 

costituita da una camera metallica forata all’interno della quale viene immessa la FORSU. La pressione 

esercitata da una vite rotante all’interno della camera spinge la FORSU contro le pareti e attraverso le 

fessure della stessa: in questo modo la parte più morbida e umida del rifiuto viene separata dalla parte 

più dura e secca, che rimane invece intrappolata all’interno della camera e viene spinta dalla vite alla 

zona di scarico.  

 

 

Figura 7, Schema di funzionamento del pretrattamento di pressatura a vite (Screw-Press) (Hansen et al., 2007) 

 

Il passaggio attraverso le fenditure delle pareti della pressa consente in un’unica operazione sia la 

separazione delle sostanze meno biodegradabili che la riduzione della pezzatura del rifiuto. 

Questo macchinario ha il vantaggio di funzionare con potenze specifiche installate relativamente basse 

(seppure superiori a un pretrattamento di tipo Soft Wet Refine), ed è adatto al trattamento di una 

FORSU altamente selezionata, in quanto la presenza di materiali inerti comporterebbe abrasioni e 

malfunzionamenti della componente meccanica.  

 

Presso-Estrusione 

Questo approccio, concettualmente simile al pretrattamento tramite Screw-Press, consiste 

nell’immettere il rifiuto in una camera di estrusione forata, all’interno della quale la FORSU viene 

sottoposta ad alta pressione in presenza di acqua, e ciò porta alla fluidificazione delle parti organiche e 

al recupero di buona parte del materiale organico parzialmente interessato dalla presenza di materiale 

inerte (Cecchi et al., 2011). Anche in questo caso le alte pressioni alla quale deve essere sottoposto il 

rifiuto comporteranno un elevato dispendio energetico.  
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4. Obiettivi della sperimentazione 

La sperimentazione pone al centro della sua attenzione il trattamento anaerobico della frazione 

organica dei rifiuti solidi urbani. In particolare, l’obiettivo principale è stato quello di valutare i risultati 

provenienti dalla digestione anaerobica, condotta sia in mesofilia che in termofilia, della frazione liquida 

ricavata da FORSU pressata tramite un pretrattamento di Screw-Press. Questo pretrattamento 

permette di dividere la FORSU in due frazioni: una frazione composta prevalentemente da materiale 

solido che potrà essere trattata in impianti di compostaggio, e una frazione prevalentemente liquida, 

ricca di materiale organico sia sospeso che solubile, particolarmente adatta per le sue caratteristiche ad 

essere inviata a digestione anaerobica. Come ogni cosa, questa tipologia di pretrattamento ha alcuni 

aspetti positivi e altri negativi: il vantaggio principale è il basso contenuto di solidi presenti nella frazione 

liquida che si ottiene in seguito alle operazioni di pressatura, che rendono questo substrato ideale per 

il trattamento di digestione anaerobica, in quanto si limita la quantità di inerti alimentati nel sistema e 

si riducono i rischi di intasamenti e malfunzionamenti delle componenti meccaniche del digestore 

(pompe, valvole, agitatori…). Per contro la richiesta energetica per la spremitura è maggiore se 

paragonata a un pretrattamento tradizionale (i.e. Soft Wet Refine); inoltre suddividendo la FORSU in 

due frazioni, vi sarà solo una parte del materiale organico che andrà incontro a trattamento anaerobico, 

mentre una parte rimarrà legata alla frazione solida della spremuta e non verrà inviata al digestore 

anaerobico, comportando inevitabilmente una diminuzione della resa energetica complessiva (Cecchi 

et al. 2011). 

Le fasi iniziali della sperimentazione hanno avuto come oggetto di studio proprio la caratterizzazione 

della frazione liquida della FORSU pressata, in maniera tale da comprenderne le caratteristiche e 

valutare le eventuali differenze rispetto a quanto si sarebbe potuto ottenere con altre tipologie di 

pretrattamento.  

Le fasi successive della sperimentazione hanno avuto come obiettivo quello di studiare il processo di 

digestione anaerobica della FORSU così pretrattata, studiando l’andamento nel tempo dei principali 

parametri caratteristici e valutando le eventuali differenze in termini di stabilità e produzione riscontrate 

nei due regimi termici presi in esame.  

La parte conclusiva del lavoro ha visto la determinazione delle rese energetiche del processo in 

un’ipotesi di Scale-Up e la stima del ritorno economico dovuto alla vendita dell’elettricità prodotta. 
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5. Materiali e metodi 

5.1 - Inoculo 

Come inoculo dei reattori è stato utilizzato il fango di supero prodotto nel WWTP di Treviso durante il 

trattamento aerobico in linea acque. Il fango è stato prelevato dall’ispessitore statico a gravità del 

WWTP di Treviso (Figura 8), e non è stato sottoposto ad alcuno pretrattamento prima di essere 

utilizzato.  

 

Figura 8, ispessitore statico a gravità del WWTP di Treviso dal quale è stato prelevato l'inoculo 

 

5.2 - FORSU 

Durante la sperimentazione i reattori sono stati alimentati con la frazione liquida di FORSU pressata, 

ricavata tramite un pretrattamento di pressatura a vite (Screw-Press). L’operazione di pretrattamento 

della FORSU è stata eseguita da una ditta esterna. Una volta prelevata la FORSU è stata conservata in 

un serbatoio da 250 litri, mantenuto in agitazione per evitare fenomeni di sedimentazione (Figura 9a e 

9b). 

 

 

Figura 9, 9a) frazione liquida ricavata da FORSU pressata tramite Screw-Press; 9b) serbatoio utilizzato per lo stoccaggio della FORSU 
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5.3 - Reattori utilizzati e strategia di alimentazione 

La sperimentazione è stata condotta in scala pilota utilizzando due reattori di tipo CSTR, equivalenti tra 

loro per quanto riguarda le caratteristiche costruttive (Figura 10).  

 

 

Figura 10, reattori utilizzati durante la sperimentazione 

 

Entrambi i reattori presentano un volume operativo di 230 L e sono realizzati in acciaio inossidabile 

standard AISI-304. La miscelazione è garantita da un agitatore meccanico ad ancora che ruota alla 

velocità di 30 giri/minuto. La miscelazione è fondamentale per ridurre sia la generazione di schiume 

sulla parte superficiale che la sedimentazione del materiale più grossolano sul fondo.  

I reattori sono stati alimentanti in maniera semicontinua, una volta al giorno per 5 giorni ogni settimana. 

Il carico è stato effettuato manualmente, versando la FORSU all’interno dei reattori tramite un imbuto 

posto nella parte superiore. Ogni carico è stato sempre preceduto da uno scarico della medesima 

quantità, in maniera tale da garantire il mantenimento di un volume costante all’interno dei reattori. Lo 

scarico è stato eseguito aprendo una valvola posta nella parte inferiore del reattore. Tramite lo scarico 

è stato anche possibile rimuovere gli eventuali inerti sedimentati sul fondo del reattore, che altrimenti 

porterebbero a una riduzione del volume di reazione.  

Il biogas generato durante il processo è stato indirizzato tramite un sistema di valvole a una guardia 

idraulica, allo scopo di garantire all’interno del reattore una sovrapressione di 0.1 m di colonna d’acqua. 

In coda alla guardia idraulica è stato collegato un Gas Counter RITTER, così da poter monitorare la 
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produzione di biogas del reattore.  

Entrambi i reattori sono coibentati per limitare la dissipazione di calore, e la temperatura interna è 

controllata da una termoresistenza PT100. La parete centrale dei reattori è avvolta da una serpentina 

ad acqua calda, riscaldata da una caldaia elettrica. Il flusso di acqua calda all’interno della serpentina è 

gestito in maniera automatica in base alla temperatura registrata dalla termoresistenza, così da 

garantire all’interno dei reattori il mantenimento della temperatura di esercizio impostata.  

 

5.4 - Condizioni operative 

La sperimentazione ha avuto una durata di 147 giorni. La sperimentazione è stata divisa in 2 periodi:  

• Start-Up (day 0-105) 

• Fase di Stabilità (day 106-147) 

Durante lo Start-Up le condizioni operative dei reattori sono state fatte variare progressivamente a 

seconda delle esigenze della comunità batterica, inizialmente caricando a OLR molto bassi per dare alla 

biomassa il tempo di diversificarsi e strutturarsi, e via via a OLR più alti fino ad arrivare alle condizioni 

operative del secondo periodo (Fase di Stabilità). Con fase di Stabilità si intende quel periodo nel quale 

i flussi di massa risultano stazionari e invarianti rispetto al tempo. Le condizioni operative adottate in 

questa ultima fase sono riassunte in Tabella 1. 

 

Tabella 1, condizioni operative adottate durante la sperimentazione in fase di Stabilità 

Parametro U.M. Mesofilia Termofilia 

HRT d 20.9 20.9 

OLR kg(TVS) / m3d 2 2 

T  °C 37 55 

 

5.5 - Metodi analitici 

L’analisi dei BMP è stata eseguita a inizio sperimentazione, seguendo il metodo descritto in Angelidaki 

(2009).  

Per l’analisi granulometrica è stato utilizzato un setacciatore ad umido, in accordo con la procedura 

descritta nel manuale IRSA “METODI ANALITICI DELLE ACQUE” (APAT, 2003). I setacci utilizzati per 

l’analisi rientravano in un range da 0.25 mm a 3.15 mm.  

Le analisi di caratterizzazione delle matrici liquide (sia della FORSU pressata che del digestato in uscita 

dai reattori), sono state svolte seguendo i metodi presenti nel manuale IRSA “METODI ANALITICI DELLE 

ACQUE” (APAT, 2003). La caratterizzazione di queste matrici ha previsto la determinazione di pH, 
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alcalinità, TS, TVS, COD, sCOD, TKN, N-NH4
+ e P(tot). Per quanto riguarda il digestato in uscita dai reattori 

è stata determinata anche la concentrazione di VFAs mediante l’uso di un gas cromatografo GC Agilent 

Technology 6890N equipaggiato con una colonna DB-FFAP (15 m x 0.53 mm x 0.5 micron), utilizzando 

un detector a ionizzazione di fiamma FID e Idrogeno come gas carrier. La produzione di biogas dei 

reattori è stata determinata tramite un Gas Counter RITTER. La composizione del biogas è stata 

determinata mediante GC equipaggiato con una colonna HP-PLOT MOLESIEVE (30 m x 0.53 mm x 50 

micron), utilizzando come gas carrier Argon e come detector un TCD (Thermal Conductivity Detector). 

Le analisi parametriche per il confronto dei valori di SGP ottenuti in condizione di mesofilia e di termofilia 

sono state effettuate utilizzando il software open-source R (versione 3.5.0, “Joy in Playing”). La verifica 

della normalità dei dati è stata effettuata mediante il test di Shapiro – Wilk (1965). La verifica della 

omogeneità delle varianze è stata eseguita mediante test di Fisher. Per il confronto tra le medie dei 

valori ottenuti in condizione di mesofilia e di termofilia è stato applicato il T-test. 

 

5.6 – Bilanci di massa 

La condizione di stabilità del sistema è stata verificata attraverso la caratterizzazione dei flussi di massa 

in ingresso e in uscita e tramite l’accertamento della chiusura dei bilanci di massa (equazione 6).  

𝐼𝑁 − 𝑂𝑈𝑇 = 𝐴𝐶𝐶   (6) 

Per definizione in fase stazionaria l’accumulo è pari a zero, per cui il bilancio può essere semplificato 

considerando solo i flussi di massa in ingresso e in uscita dal sistema (equazione 7). 

𝐼𝑁 − 𝑂𝑈𝑇 = 0  (7) 

I flussi di massa presi in esame in questa sperimentazione sono rappresentati in Figura 11. 

 

Figura 11, schema riassuntivo dei flussi di massa presi in esame durante la sperimentazione 
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In ingresso si ha solo un flusso liquido: la FORSU pressata alimentata nei reattori. Per quanto riguarda 

l’uscita si hanno invece due flussi: un flusso liquido (il digestato scaricato dai reattori) e un flusso gassoso 

(il biogas prodotto durante la digestione). Per le due matrici liquide sono stati determinati i flussi di 

massa in riferimento ai solidi (TS e TVS), alla sostanza organica (COD e sCOD), all’azoto (TKN e NH4
+) e al 

fosforo (P(tot)). Per il flusso gassoso sono state determinate le quote di CH4 e di CO2 prodotte. 

La percentuale di errore sulla chiusura del bilancio è stata determinata secondo l’equazione 8: 

%𝑒𝑟𝑟𝑜𝑟𝑒 = 𝐼𝑁 − 𝑂𝑈𝑇
𝐼𝑁⁄ × 100  (8) 

 

5.7 – Bilancio energetico 

I dati ricavati dagli impianti pilota verranno poi utilizzati per verificare la fattibilità e le rese energetiche 

del processo nell’ipotesi di Scale-Up.  

Nel passare dall’impianto pilota al piena-scala è opportuno ampliare lo schema a blocchi del processo 

in maniera tale da comprendere oltre alla fase di produzione di biogas anche la fase di conversione 

energetica (Figura 12). 

 

 

Figura 12, schema a blocchi del processo di digestione anaerobica nell'ipotesi di Scale-Up. Al digestore è stato affiancato un 
impianto di cogenerazione (CHP) per la combustione del biogas prodotto 

 

La forma del digestore, per poter procedere alla stima della volumetria e delle superfici di scambio 

termico, è stata approssimata a quella di un cilindro interrato per 1/3 della sua altezza e avente un 

rapporto tra diametro e altezza di 1.4.  
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Per quanto riguarda la conversione energetica si è ipotizzato di utilizzare un impianto di cogenerazione 

(CHP), in grado di utilizzare il biogas come combustibile e convertirlo in parte in energia termica e in 

parte in energia elettrica. L’energia termica generata dall’impianto potrà essere utilizzata per far fronte 

agli autoconsumi del digestore, garantendo il mantenimento del regime termico operativo. Il surplus 

termico residuo potrà essere utilizzato in modi differenti, principalmente legati al contesto territoriale 

dell’impianto: utilizzo diretto da parte del gestore dell’impianto per il riscaldamento degli edifici e 

dell’acqua calda, teleriscaldamento qualora fosse vicino a industrie o utenze finali, disidratazione del 

digestato in uscita dal processo di digestione, ulteriore recupero energetico tramite motori Stirling o 

simili (Rutz D. et al., 2012). Si è poi ipotizzato di vendere l’energia elettrica ricavata dall’impianto CHP 

alla rete, ad una tariffa legata al vigente prezzo di mercato. 
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6. Risultati e discussione 

6.1 – Caratterizzazione dell’inoculo 

La sperimentazione ha avuto inizio con l’inoculo dei reattori. Come inoculo è stato utilizzato il fango di 

supero prodotto in linea acque nel WWTP di Treviso, prelevato dall’ispessitore statico a gravità 

dell’impianto. Entrambi i reattori sono stati riempiti completamente (230 L ciascuno) con il fango, e 

sono stati portati alle rispettive temperature di esercizio.  

Il fango utilizzato come inoculo è stato caratterizzato, per definire la condizione di partenza del sistema. 

Le caratteristiche dell’inoculo sono riassunte in Tabella 2 

 

Tabella 2, caratteristiche chimico-fisiche dell'inoculo 

Parametro U.M. Media min max ds 

TS g(TS) / kg(TQ) 25.4 24.0 26.9 1.31 

TVS g(TVS) / kg(TQ) 18.7 18.2 19.5 0.59 

TVS / TS  % 73.9 72.1 75.9 1.58 

pH  6.29 6.12 6.51 0.15 

N-NH4
+ mg / L 137 128 143 5.95 

Alc. parziale mg(CaCO3) / L 196 186 211 9.85 

Alc. totale mg(CaCO3) / L 527 502 557 21.32 

COD g(O2) / kg(TS) 741.75 718.90 782.30 27.69 

TKN g(N) / kg(TS) 63.61 59.55 66.14 2.84 

P(tot) g(P) / kg(TS) 8.62 7.86 9.81 0.75 

 

6.2 – Caratterizzazione del substrato 

Durante la sperimentazione i reattori sono stati alimentati con la frazione liquida ricavata da FORSU 

pressata. Le analisi di caratterizzazione svolte hanno portato ai dati riassunti in Tabella 3.  

 

Tabella 3, caratteristiche chimico-fisiche della frazione liquida della FORSU pressata 

Parametro U.M. Media min max ds 

TS g(TS) / kg(TQ) 108.3 91.7 125.6 8.73 

TVS g(TVS) / kg(TQ) 83.3 72.3 95.8 7.33 

TVS / TS  % 76.9 73.3 80.7 1.78 

pH  4.90 4.77 5.04 0.08 
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N-NH4
+ mg / L 193 167 220 15.01 

COD g(O2) / kg(TS) 733.74 616.70 830.40 97.78 

sCOD g(O2) / L 31.22 27.05 36.37 3.56 

TKN g(N) / kg(TS) 29.73 25.90 32.87 2.85 

P(tot) g(P) / kg(TS) 10.96 9.93 12.64 1.04 

 

Oltre a questi parametri, è stata analizzata anche la granulometria della matrice. La ripartizione in classi 

granulometriche della FORSU pressata (Screw-Press) è mostrata in Figura 13a. A scopo comparativo, in 

Figura 13b sono presentati i dati della granulometria riferiti a una FORSU pretrattata in maniera 

tradizionale, con un pretrattamento di tipo Soft Wet Refine (dati ricavati da sperimentazioni precedenti 

eseguite sulla medesima tipologia di rifiuto). 

 

 

Figura 13, ripartizione in classi granulometriche della frazione liquida della FORSU pressata (Screw-Press) (13a) e della FORSU 
pretrattata tramite Soft Wet Refine (13b).  

 

Il confronto tra le due figure mette in evidenza come le differenti operazioni di pretrattamento alle quali 

la FORSU può essere sottoposta incidano in maniera rilevante sulla pezzatura del suo materiale.  

Nella FORSU pressata, l’85% dei TVS appartiene alla classe granulometrica < 0.25 mm, mentre nella 

FORSU pretrattata tramite Soft Wet Refine solo il 66% del materiale appartiene a questa classe. Un altro 

dato importante riguarda i TVS di granulometria > 3.15 mm, presenti solo al 3% nella FORSU pressata e 

al 19% in quella pretrattata con Soft Wet Refine.  

Da questo confronto si evince come il pretrattamento tramite Screw-Press consenta di ridurre in 

maniera più spinta la pezzatura del rifiuto organico, riducendo notevolmente la quantità di materiali a 

pezzatura > 3.15 mm e portando ad avere una matrice più omogenea da un punto di vista 

granulometrico. 
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6.3 – Test BMP 

I test sui BMP sono stati svolti per valutare il massimo potenziale di metanizzazione che si può ricavare 

dalla FORSU pressata, utilizzandola come substrato per la digestione anaerobica. Il test è stato eseguito 

sia in condizioni di Mesofilia che di Termofilia.  

Prima di iniziare il test è stata prelevata della biomassa anaerobica da dei digestori a regime presenti 

nell’area sperimentale. Sono stati prelevati 5 L di effluente da un digestore mesofilo e 5 L da un digestore 

termofilo e sono stati conservati in stufe termostatate, rispettivamente a 37°C e 55°C, in taniche aperte 

in maniera tale da garantire la rimozione di eventuale materiale organico residuo.  

In Tabella 4 e Tabella 5 sono riportati i dati della caratterizzazione del contenuto di TS e TVS della 

biomassa utilizzata per il test BMP.  

 

Tabella 4, contenuto in solidi dell'inoculo mesofilo utilizzato per il test BMP 

BM – Biomassa mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

TS g(TS) / kg(TQ) 20.9 17.9 23.9 2.96 

TVS g(TVS) / kg(TQ) 9.6 7.7 14.4 1.86 

TVS / TS % 45.83 43.01 47.93 2.47 

 

Tabella 5, contenuto in solidi dell'inoculo termofilo utilizzato per il test BMP 

BT – Biomassa termofila 

Parametro U.M. Media min max ds 

TS g(TS) / kg(TQ) 17.0 13.2 20.9 3.87 

TVS g(TVS) / kg(TQ) 9.3 7.7 10.9 1.61 

TVS / TS % 55.19 52.17 58.33 3.08 

 

Per ciascun regime termico testato sono state preparate 6 bottiglie, 3 delle quali utilizzate come bianco 

e 3 utilizzate per testare il substrato. Il bianco è stato preparato riempiendo ciascuna bottiglia con 0.5L 

di biomassa mesofila o termofila. Nelle bottiglie utilizzate per testare il substrato, oltre alla biomassa è 

stata aggiunta una quota di FORSU. In accordo con il metodo descritto in Angelidaki (2009), la quantità 

di FORSU da aggiungere a ciascuna bottiglia è stata determinata mantenendo un rapporto 

TVS(substrato)/TVS(biomassa) di 0.3.  

Nelle bottiglie utilizzate per testare il substrato in condizioni di mesofilia sono stati aggiunti 10.1 g di 

FORSU, in quelle utilizzate per testare il substrato in condizioni di termofilia ne sono stati aggiunti 9.8 g. 

Il biogas prodotto all’interno delle bottiglie è stato misurato giornalmente per i primi giorni del test, 
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caratterizzati da una più intensa produzione di biogas, e successivamente a intervalli di tempo maggiori, 

fino al raggiungimento dell’asintoto orizzontale della curva di produzione cumulativa. Sia in condizioni 

di mesofilia che di termofilia il test è stato interrotto dopo 21 giorni. I dati relativi alla produzione 

cumulativa di biogas sono riportati nei grafici in Figura 14. 

 

 

Figura 14, produzione cumulativa di biogas ottenuta tramite test BMP in condizione di mesofilia (13a) e di termofilia (13b) 

 

Per entrambe le condizioni operative è stata determinata la produzione di biogas massima B∞ ottenibile 

a tempo infinito (rappresentato dall’asintoto orizzontale della curva), la produzione di biogas massima 

Bmax ottenibile a livello teorico se tutta la sostanza organica fosse convertita a biogas, e la resa massima 

di rimozione della sostanza organica alimentata ηmax.  

La resa massima di rimozione ηmax in mesofila e in termofilia risulta pari rispettivamente all’84% e 93%. 

Il potenziale di metanizzazione misurato è risultato di 0.470 m3
(CH4) / kg(VS) in mesofilia e di 0.524 

m3
(CH4)/kg(VS) in termofilia. Il potenziale di metanizzazione risulta in linea con quanto riportato in 

Davidsson (2007) (un intervallo di 0.38 – 0.56 m3
(CH4) / kg(VS) su test eseguiti in termofilia su FORSU 

pretrattata tramite Screw-Press) .  

Da questo test si evidenzia come da un processo che sfrutta la biomassa termofila sia possibile ottenere 

delle rese di rimozione della sostanza organica superiori, e quindi una maggiore produzione di biogas e 

metano, in linea con quanto evidenziato dai dati di letteratura (Micolucci et al., 2016; Micolucci et al., 

2018; Panigrahi & Dubey, 2019; Zhang L. et al., 2019). 

 

Sempre in accordo con il metodo descritto in Angelidaki (2009), è stata determinata la costante di idrolisi 

caratteristica del substrato utilizzato alle due condizioni operative. La costante di idrolisi kh è definibile 

come il coefficiente angolare della retta descritta in equazione 11 (Figura 15).  
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𝑙𝑛 (
𝐵∞−𝐵

𝐵∞
) = −𝑘ℎ𝑡  (11) 

 

 

Figura 15, determinazione del coefficiente angolare della funzione espressa in equazione 11, per la stima della costante di 
idrolisi del substrato in condizione di mesofilia (14a) e di termofilia (14b) 

 

Per la condizione di mesofilia e di termofilia le costanti di idrolisi risultano rispettivamente pari a 0.3275 

(R2=0.9646) e a 0.3328 (R2=0.9997). Le cinetiche di idrolisi non risultano quindi in questo caso molto 

influenzate dal regime termico adottato.  

 

I dati ottenuti dal test BMP sono stati utilizzati poi per simulare l’andamento dell’SGP (Figura 16) in 
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funzione dell’HRT, sulla base del modello (equazione 12) proposto in Mata-Alvarez (1990). 

𝑆𝐺𝑃 =
𝐵0

1 + 1/(𝑘 × 𝐻𝑅𝑇)
  (12) 

 

 

Figura 16, andamento teorico dell'SGP in funzione dell'HRT 

  

Sia in condizioni di mesofilia che di termofilia l’andamento delle curve è analogo: ad HRT bassi una 

piccola variazione di questo parametro comporta grandi cambiamenti nella resa; viceversa quando l’HRT 

viene portato a valori maggiori, variare questo parametro non porta a significativi aumenti della resa. 

Questa situazione è determinata dal fatto che ad HRT superiori si ha un maggiore tempo di contatto tra 

biomassa e substrato, dando quindi modo al sistema di degradare la quasi totalità della sostanza 

organica biodegradabile. Man mano che la sostanza organica biodegradabile viene convertita in biogas, 

la quantità di substrato residuo risulterà in concentrazione sempre minore, e di conseguenza svolgerà 

un’azione sempre più limitante sulla cinetica della biomassa metanogena.  

Nel caso in cui si dovesse lavorare con un impianto a piena scala e a regime, la portata di FORSU influente 

sarebbe costante, e l’unico modo per aumentare l’HRT sarebbe quello di aumentare le volumetrie dei 

reattori, aumentandone di conseguenza però la spazio in pianta, i costi di costruzione e i costi di 

esercizio dovuti al riscaldamento e al mescolamento: per questo motivo, e sulla base di quanto 

osservato nel grafico in Figura 16, si è deciso di lavorare a un HRT di 20.9 giorni (corrispondenti al carico 

di 11 L di FORSU al giorno in reattori da 230 L), considerandolo il giusto compromesso tra resa di 
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rimozione della sostanza organica e volumetrie del reattore. 

 

6.4 – Andamento dei parametri operativi 

OLR e HRT 

Entrambi i reattori hanno seguito lo stesso andamento per quanto riguarda i parametri operativi OLR e 

HRT. L’andamento dell’OLR e dell’HRT è rappresentato in Figura 17, valida sia per il reattore mesofilo 

che per quello termofilo. 

 

 

Figura 17, andamento dell'OLR e dell'HRT nell’arco della sperimentazione. I dati sono presentati come media settimanale. La 
linea rossa verticale indica l’inizio della fase di Stabilità del processo 

 

Durante le prime due settimane non sono stati effettuati carichi, così da dare all’inoculo il tempo di 

acclimatarsi nelle nuove condizioni ambientali. Il giorno 14 in ciascun reattore è stato effettuato un 

carico di OLR = 0.5 kg(TVS)/m3d; per i giorni successivi non sono stati effettuati carichi. Dal giorno 24 in 

poi sono stati effettuati carichi costantemente sulla base della strategia di alimentazione scelta per la 

sperimentazione: carichi quotidiani per 5 giorni alla settimana, seguiti da 2 giorni (finesettimana) in cui 

non sono stati effettuati carichi.  

I carichi sono stati fatti progredire in maniera lenta e graduale, così da evitare fenomeni di inibizione da 

eccesso di substrato nella biomassa metanogena, fino a portare l’OLR a 2 kg(TVS)/m3d. 

Per quanto riguarda l’HRT si è deciso di mantenere nelle prime fasi della sperimentazione un valore 

superiore a quello operativo prefissato, in maniera tale da favorire la biomassa metanogena ed evitare 
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possibili fenomeni di wash-out. Solo a partire dall’8a settimana i reattori sono stati portati all’HRT 

operativo di 20.9 giorni. 

 

6.5 – Andamento dei parametri di stabilità: 

Le analisi dei parametri di stabilità sono state eseguite quotidianamente. I grafici seguenti riportano 

l’andamento della media settimanale, calcolata escludendo il weekend e il primo giorno della settimana, 

in maniera tale da ridurre al minimo l’influenza sul parametro dei 2 giorni nei quali non sono stati 

effettuati carichi. 

 

pH 

La biomassa metanogena lavora in maniera ottimale per pH compresi tra 7.5 – 8.5. In Figura 18 è 

riportato l’intervallo sopracitato e l’andamento del pH nei due reattori. 

 

 

Figura 18, andamento del pH in funzione del tempo da inizio a fine sperimentazione. I dati sono presentati come media 
settimanale, sia per la condizione di mesofilia che di termofilia. Il grafico riporta inoltre l'andamento dell'OLR, così da 

mettere in luce le relazioni esistenti tra pH e OLR. Le linee rosse orizzontali indicano il range di pH all’interno del quale il 
processo è considerato stabile 

 

Nelle prime settimane di sperimentazione il pH presenta in entrambi i reattori una variabilità più 

marcata, pur rimanendo quasi sempre all’interno del range di stabilità del pH 7.5 – 8.5. Nel periodo in 

cui l’OLR è stato fatto salire da 0.5 a 2 kg(TVS)/m3d, si nota in entrambi i reattori una lieve diminuzione 

del pH, dovuta probabilmente alla maggiore produzione di VFAs nelle fasi di fermentazione. Una volta 
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raggiunto un valore costante di OLR anche il pH si è riportato a valori più stabili e maggiormente in linea 

con l’intervallo di stabilità del pH 7.5 – 8.5. 

 

Alcalinità  

L’andamento dell’alcalinità parziale e totale nei due reattori è mostrato in Figura 19 (Mesofilia) e in 

Figura 20 (Termofilia). In entrambe le condizioni risulta evidente come l’alcalinità sia legata all’OLR; dai 

grafici in Figura 19 e 20 si evince come sia l’alcalinità totale che parziale cresca in relazione all’aumento 

della quantità di substrato caricato nei reattori. Come sottolineato precedentemente, è stato necessario 

progredire in maniera lenta e graduale con i carichi, in maniera tale da non stressare il sistema e non 

causare un accumulo eccessivo di acidi nel mezzo di reazione.  

Il monitoraggio continuo dei valori di alcalinità ha permesso la verifica e la gestione dell’attività della 

biomassa metanogena, non ancora pienamente sviluppata: nel caso in cui l’analisi avesse evidenziato 

un incremento significativo del delta tra alcalinità parziale e totale, sarebbe stato sospeso o ridotto il 

carico, in maniera tale da rallentare le cinetiche della biomassa fermentante e favorire le cinetiche di 

quella metanogena. 

 

 

Figura 19, andamento dell'alcalinità parziale e totale in condizione di mesofilia. Il grafico riporta inoltre l'andamento 
dell'OLR, così da mettere in luce le relazioni esistenti tra alcalinità e OLR. La linea rossa verticale indica l’inizio della fase di 

Stabilità del processo 
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Figura 20, andamento dell'alcalinità parziale e totale in condizione di termofilia. Il grafico riporta inoltre l'andamento 
dell'OLR, così da mettere in luce le relazioni esistenti tra alcalinità e OLR. La linea rossa verticale indica l’inizio della fase di 

Stabilità del processo 

 

L’andamento dell’alcalinità risulta molto simile sia in mesofilia che in termofilia. Durante la fase di Start-

Up l’alcalinità parziale cresce progressivamente man mano che aumentano i carichi. Questo si verifica 

in quanto aumentando i carichi aumenta progressivamente la produzione di biogas, e di conseguenza 

la quantità di CO2 disciolta nel mezzo di reazione sottoforma di HCO3
-. L’alcalinità totale del sistema 

segue l’andamento dell’alcalinità parziale, rispetto alla quale mantiene un delta indicativamente 

costante. Una volta raggiunta la fase di Stabilità, le distribuzioni di valori di alcalinità ottenute nelle 

diverse condizioni di regime termico sono risultate normali e omoschedastiche, a testimonianza della 

stazionarietà del processo e della indipendenza delle variabili dal tempo. 

In Tabella 6 e Tabella 7 sono riassunti i valori di alcalinità totale e parziale nelle due condizioni operative 

durante il periodo di Stabilità (dalla 16a settimana a fine sperimentazione). Per quanto riguarda 

l’alcalinità parziale del sistema, è possibile osservare come i valori risultino in linea con il range di stabilità 

del processo (3000-5000 mg(CaCO3)/L), indicato in Stafford (1980). 

 

Tabella 6, alcalinità parziale e totale del reattore mesofilo in condizione di stabilità 

Alcalinità - Mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

Alcalinità parziale mg(CaCO3)/L 4037.0 3661.5 4471.8 279.0 

Alcalinità totale mg(CaCO3)/L 5522.6 5011.6 6093.7 372.0 
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Tabella 7, alcalinità parziale e totale del reattore termofilo in condizione di stabilità 

Alcalinità - Termofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

Alcalinità parziale mg(CaCO3)/L 3777.2 3438.6 4183.2 235.5 

Alcalinità totale mg(CaCO3)/L 5209.7 4708.5 5577.6 290.7 

 

VFAs 

Per quanto riguarda i VFAs (Figura 21) si riscontrano dei valori molto elevati e molto variabili nelle prime 

settimane di sperimentazione. Questo è dovuto sia alla bassa alcalinità presente nel sistema che alla 

presenza di una biomassa metanogena non ancora pienamente sviluppata e non in grado di degradare 

attivamente i VFAs prodotti durante le fasi di fermentazione. Con il passare delle settimane la comunità 

microbica si è via via strutturata, e questo ha permesso una degradazione più efficace dei VFAs prodotti, 

mantenendoli sempre a un ridotto livello di concentrazione.  

 

 

Figura 21, andamento della concentrazione di VFAs in condizione di mesofilia e di termofilia. Il grafico riporta inoltre 
l'andamento dell'OLR, così da mettere in luce le relazioni esistenti tra VFAs e OLR. La linea rossa verticale indica l’inizio della 

fase di Stabilità del processo 

 

Rapporto VFAs / Alcalinità parziale 

Un indice utilizzato per valutare la stabilità di un processo di digestione anaerobica è il rapporto tra VFAs 

e Alcalinità parziale. L’andamento di questo indice è rappresentato nel grafico in Figura 22, e segue 
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indicativamente quanto visto nel grafico precedente (Figura 21) per quanto riguarda i soli VFAs. Nella 

prime settimane di sperimentazione questo rapporto è caratterizzato da valori molto elevati, anche di 

molto superiori a 0.3 (indicato in Cecchi et al., 2005 come valore soglia del rapporto affinché un processo 

di digestione anaerobica possa essere considerato stabile). Dalla sesta settimana in poi il sistema 

presenta, sia in mesofilia che in termofilia, dei valori sempre largamente inferiori alla soglia sopracitata.  

 

 

Figura 22, andamento del rapporto tra la concentrazione di VFAs e l’alcalinità parziale in condizione di mesofilia e di 
termofilia. Il grafico riporta inoltre l'andamento dell'OLR, così da mettere in luce le relazioni esistenti tra questo rapporto e 
l’OLR. La linea rossa verticale indica l’inizio della fase di Stabilità del processo; la linea rossa orizzontale indica la soglia di 

stabilità del processo 

 

Produzione di biogas e sua composizione 

La produzione del biogas è stata analizzata solo a partire dalla 10a settimana. In Figura 23 è mostrato 

l’andamento del GPR dalla 10a settimana a fine sperimentazione. Dal grafico risulta evidente come 

questo parametro, sia in mesofilia che in termofilia, abbia visto un trend di crescita durante la fase di 

Start-Up, e si sia portato poi a valori mediamente più stabili.  
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Figura 23, andamento della velocità di produzione di biogas (GPR) in condizione di mesofilia e di termofilia. Il grafico riporta 
inoltre l'andamento dell'OLR, così da mettere in luce le relazioni esistenti tra GPR e OLR. La linea rossa del grafico indica 

l’inizio della fase di Stabilità del processo 

 

In Tabella 8 sono riassunti i valori di GPR ottenuti nelle due condizioni operative durante il periodo di 

Stabilità (dalla 16a settimana a fine sperimentazione).  

 

Tabella 8, Gas Production Rate (GPR) raggiungo in condizione di Stabilità 

Parametro U.M. Media min max ds 

GPR – Mesofilia m3
(biogas) / m3 d 1.43 1.16 1.60 0.10 

GPR - Termofilia m3
(biogas) / m3 d 1.68 1.27 1.91 0.17 

 

La composizione del biogas è stata ugualmente analizzata a partire dalla 10a settimana, e non ha 

presentato significative alterazioni durante l’intera sperimentazione (Figura 24). 
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Figura 24, andamento della composizione del biogas in condizione di mesofilia (23a) e di termofilia (23b) 

 

Il biogas prodotto dal reattore mesofilo ha avuto una percentuale media di metano e di anidride 

carbonica rispettivamente di 56.1% (± 3.6%) e 43.9% (± 3.6%); il biogas prodotto dal reattore termofilo 

invece di 55.9% (± 1.9%) e 44.1% (± 1.9%).  

 

SGP 

L’andamento dell’SGP nel periodo di Stabilità è mostrato in Figura 25. In Figura 26 sono mostrati i box-

plot dei valori di SGP nelle due condizioni operative.  

 

 

Figura 25, andamento dell'SGP durante la fase di Stabilità del processo, in condizione di mesofilia e di termofilia 
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Figura 26, box-plot rappresentante la distribuzione dei valori ottenuti per l'SGP in condizione di mesofilia (a sinistra) e di 
termofilia (a destra) 

 

In condizioni di Termofilia è stato ottenuto un valore di SGP (0.813 m3/kg(TVS)) superiore a quanto 

ottenuto in Mesofilia (0.692 m3/kg(TVS)) (T-test; p-value < 0.05). Questi valori sono risultati leggermente 

inferiori rispetto a quelli riportati in Micolucci (2016), che indicava per il medesimo substrato un valore 

di SGP pari a 0.9 m3/kg(TVS) in termofilia e 0.79 m3/kg(TVS) in mesofilia. L’SGP ottenuto in questa 

sperimentazione è risultato però superiore a quanto riportato in Cavinato (2013), che indicava per 

FORSU pretrattata tramite Soft Wet Refine un valore di SGP pari a 0.57 m3/kg(TVS) in condizioni di 

termofilia.  

 

6.6 – Bilanci di massa 

Bilancio dei solidi (TS e TVS) 

Il bilancio di massa per quanto riguarda TS e TVS può essere espresso dall’equazione 13 e 14: 

 𝑉𝑆
𝑑⁄

𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
− 𝑉𝑆

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
− 𝑉𝑆

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠)
= 0  (13) 

𝑇𝑆
𝑑⁄

𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
− 𝑇𝑆

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
− 𝑉𝑆

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠)
= 0  (14) 

Sulla base della composizione media di metano e anidride carbonica del biogas, è stato determinato un 

fattore di conversione pari a 0.94 L(biogas)/g(VS), utilizzato per esprimere in termini di VS il biogas prodotto 

dalla digestione anaerobica nelle due condizioni operative. In Tabella 9–10–11–12 sono riassunti i flussi 
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di massa riferiti ai solidi in entrata e in uscita nelle due condizioni operative, e la percentuale di errore 

nella chiusura del bilancio. 

 

 

Tabella 9, flussi di massa riferiti ai VS in entrata e in uscita dal reattore mesofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa VS - Mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

VS/d IN (FORSU) g(VS) / d 473.51 403.75 533.36 27.48 

VS/d OUT
 (digestato) g(VS) / d 127.79 104.60 174.05 23.15 

VS/d OUT
 (biogas) g(VS) / d 359.52 286.42 404.28 32.08 

% errore % 2.9    

 

 

Tabella 10, flussi di massa riferiti ai VS in entrata e in uscita dal reattore termofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa VS – Termofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

VS/d IN (FORSU) g(VS) / d 473.51 403.75 533.36 27.48 

VS/d OUT
 (digestato) g(VS) / d 99.72 42.97 152.12 30.64 

VS/d OUT
 (biogas) g(VS) / d 399.82 296.47 462.60 41.18 

% errore % 5.5    

 

 

Tabella 11, flussi di massa riferiti ai TS in entrata e in uscita dal reattore mesofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa TS - Mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

TS/d IN (FORSU) g(TS) / d 618.18 500.05 676.28 36.69 

TS/d OUT
 (digestato) g(TS) / d 237.84 191.76 313.29 39.74 

VS/d OUT
 (biogas) g(VS) / d 359.52 286.42 404.28 32.08 

% errore % 3.4    
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Tabella 12, flussi di massa riferiti ai TS in entrata e in uscita dal reattore termofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa TS - Termofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

TS/d IN (FORSU) g(TS) / d 618.18 500.05 676.28 36.69 

TS/d OUT
 (digestato) g(TS) / d 218.87 107.42 304.24 59.28 

VS/d OUT
 (biogas) g(VS) / d 399.82 296.47 462.60 41.18 

% errore % 0.1    

 

L’efficienza di rimozione della sostanza organica determinata in base ai TVS risulta pari al 73.0 % in 

condizione di mesofilia e al 78.9 % in termofilia. In Figura 27 sono schematizzati i flussi di massa in 

entrata e in uscita dal sistema per la condizione di mesofilia e di termofilia. 

 

 

Figura 27, schema riassuntivo dei flussi di massa di TS e TVS in condizione di mesofilia (sopra) e di termofilia (sotto) 
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Bilancio della sostanza organica (COD) 

Il bilancio di massa relativo al COD può essere calcolato tramite l’equazione 15. 

𝐶𝑂𝐷
𝑑⁄

𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
+ 𝑠𝐶𝑂𝐷

𝑑⁄
𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
− 𝐶𝑂𝐷

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
− 𝑠𝐶𝑂𝐷

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
− 𝐶𝑂𝐷

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑏𝑖𝑜𝑔𝑎𝑠)
= 0 (15) 

Per esprimere in termini di COD il biogas prodotto è stato utilizzato il fattore di conversione 0.45 

L(CH4)/g(VS), ricavato in base al rapporto stechiometrico della reazione di ossidazione della materia 

organica. In Tabella 13 e Tabella 14 sono riassunti i flussi di massa riferiti al COD in entrata e in uscita 

nelle due condizioni operative, e la percentuale di errore nella chiusura del bilancio. 

 

Tabella 13, flussi di massa in entrata e in uscita dal reattore mesofilo in riferimento alla sostanza organica, e percentuale di 
errore nella chiusura del bilancio di massa 

Bilancio di massa COD - Mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

COD/d IN (FORSU) g(O2) / d 440.65 370.36 498.70 58.72 

sCOD/d IN (FORSU) g(O2) / d 171.75 148.82 200.09 19.60 

COD/d OUT
 (digestato) g(O2) / d 128.52 124.23 132.66 3.63 

sCOD/d OUT
 (digestato) g(O2) / d 18.70 15.84 20.30 1.25 

COD/d OUT
 (biogas) g(O2) / d 456.25 363.48 513.05 40.71 

% errore % 1.5    

 

Tabella 14, flussi di massa in entrata e in uscita dal reattore termofilo in riferimento alla sostanza organica, e percentuale di 
errore nella chiusura del bilancio di massa 

Bilancio di massa COD - Termofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

COD/d IN (FORSU) g(O2) / d 440.65 370.36 498.70 58.72 

sCOD/d IN (FORSU) g(O2) / d 171.75 148.82 200.09 19.60 

COD/d OUT
 (digestato) g(O2) / d 104.24 92.29 124.22 12.52 

sCOD/d OUT
 (digestato) g(O2) / d 30.49 24.31 35.28 4.14 

COD/d OUT
 (biogas) g(O2) / d 504.58 374.16 583.82 51.97 

% errore % 4.4    

 

L’efficienza di rimozione della sostanza organica determinata in base al COD risulta pari al 76.0 % in 

condizione di mesofilia e al 78.0 % in termofilia. In Figura 28 sono schematizzati i flussi di massa in 

entrata e in uscita dal sistema per la condizione di mesofilia e di termofilia. 
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Figura 28, schema riassuntivo dei flussi di massa della sostanza organica in condizione di mesofilia (sopra) e di termofilia 
(sotto) 

 

Bilancio dell’Azoto 

Per quanto riguarda l’Azoto il bilancio ha preso in considerazione i flussi di massa su secco (TKN) e su 

liquido (N-NH4
+) (equazione 16). In questo caso la determinazione del bilancio è agevolata dal fatto che 

non si hanno flussi di massa gassosi in uscita. In Tabella 15 e Tabella 16 sono riassunti i flussi di massa 

riferiti all’Azoto e la percentuale di errore nella chiusura del bilancio.  

𝑇𝐾𝑁
𝑑⁄

𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
+

𝑁 − 𝑁𝐻4
+

𝑑
⁄

𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
− 𝑇𝐾𝑁

𝑑⁄
𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
−

𝑁 − 𝑁𝐻4
+

𝑑
⁄

𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
= 0 (16) 

 

Tabella 15, flussi di massa riferiti all’Azoto in entrata e in uscita dal reattore mesofilo, e percentuale di errore nella chiusura 
del bilancio di massa 

Bilancio di massa Azoto - Mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

TKN/d IN (FORSU) g(N-NH4+) / d 17.39 15.56 19.18 1.55 

N-NH4
+/d IN (FORSU) g(N-NH4+) / d 1.03 0.89 1.15 0.11 

TKN/d OUT
 (digestato) g(N-NH4+) / d 11.16 10.30 11.76 0.60 

N-NH4
+/d OUT

 (digestato) g(N-NH4+) / d 7.42 7.09 7.60 0.22 

% errore % 0.9    
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Tabella 16, flussi di massa riferiti all’Azoto in entrata e in uscita dal reattore termofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa Azoto - Termofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

TKN/d IN (FORSU) g(N-NH4+) / d 17.39 15.56 19.18 1.55 

N-NH4
+/d IN (FORSU) g(N-NH4+) / d 1.03 0.89 1.15 0.11 

TKN/d OUT
 (digestato) g(N-NH4+) / d 11.36 10.53 12.23 0.76 

N-NH4
+/d OUT

 (digestato) g(N-NH4+) / d 7.60 6.98 8.26 0.40 

% errore % 2.9    

 

Bilancio del Fosforo 

Per quanto riguarda il Fosforo il bilancio ha preso in considerazione solo i flussi di massa su secco (P(tot)) 

(equazione 17). In Tabella 17 e Tabella 18 sono riassunti i flussi di massa riferiti al Fosforo e la 

percentuale di errore nella chiusura del bilancio.  

𝑃(𝑡𝑜𝑡)

𝑑
⁄

𝐼𝑁

(𝐹𝑂𝑅𝑆𝑈)
−

𝑃(𝑡𝑜𝑡)

𝑑
⁄

𝑂𝑈𝑇

(𝑑𝑖𝑔𝑒𝑠𝑡𝑎𝑡𝑜)
= 0 (17) 

 

Tabella 17, flussi di massa riferiti al Fosforo in entrata e in uscita dal reattore mesofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa Fosforo - Mesofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

P(tot) /d IN (FORSU) g(PO4
3-

) / d 6.58 5.96 7.59 0.62 

P(tot) /d OUT
 (digestato) g(PO4

3-
) / d 6.67 5.94 7.26 0.51 

% errore % 1.4    

 

Tabella 18, flussi di massa riferiti al Fosforo in entrata e in uscita dal reattore termofilo, e percentuale di errore nella chiusura del 
bilancio di massa 

Bilancio di massa Fosforo - Termofilia 

Parametro U.M. Media min max ds 

P(tot) /d IN (FORSU) g(PO4
3-

) / d 6.58 5.96 7.59 0.62 

P(tot) /d OUT
 (digestato) g(PO4

3-
) / d 6.86 6.18 7.91 0.69 

% errore % 4.3    
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6.7 – Bilancio energetico in ipotesi di Scale-Up 

I dati ricavati dagli impianti pilota sono stati utilizzati per verificare la fattibilità e le rese energetiche del 

processo nell’ipotesi di Scale-Up descritta al Capitolo 5.7.  

In Tabella 19 sono riassunti i dati presi in considerazione per il dimensionamento dell’impianto e per la 

verifica delle sue rese. 

 

Tabella 19, dati di partenza nell'ipotesi di Scale-Up del processo 

 U.M. Valore 

Bacino servito AE 100000 

Produzione specifica FORSU kg(FORSU) / AE d 0.3a 

TS FORSU  g(TS) / kg(FORSU) 298a 

TVS / TS FORSU  0.90a 

η Screw-Press  0.75c 

PCI biogas MJ / m3 23.0 

η termica CHP  0.5 

η elettrica CHP  0.4 

T(alimento) °C 10 

Cp (alimento) kJ / kg °C 4.184 

T(aria) °C 20 

T(suolo) °C 25 

Cst esterno MJ / m2 °C d 6.05b 

Cst interrato MJ / m2 °C d 10.36b 

Cst fondo MJ / m2 °C d 24.61b 

Prezzo di vendita dell’elettricità € / MW 130c 

a (Micolucci et al., 2018) 
b (Metcalf & Eddy; 2003) 
c (Valentino et al., 2018) 

 

Sulla base dei dati ipotizzati, la portata di  TVS in ingresso nell’impianto risulta pari a 6035 kg(TVS)/d. Data 

questa portata di TVS in ingresso, per poter mantenere il sistema ad un OLR = 2 kg(TVS)/m3 d, il digestore 

dovrà avere un volume di 3017 m3. Per mantenere l’HRT = 20.9 d la portata totale da alimentare nel 

reattore risulta pari a 144400 kg(alimento)/d. 

In queste condizioni il digestore produrrà 4176 m3
(biogas)/d se tenuto in condizioni di mesofilia (SGP = 

0.692 m3/kg(TVS)) oppure 4906 m3
(biogas)/d se in condizioni di termofilia (SGP = 0.813 m3/kg(TVS)).  

L’energia termica ricavabile dalla combustione del biogas in un impianto di cogenerazione risulta di 

48100 MJ/d e di 56500 MJ/d rispettivamente in mesofilia e in termofilia. In entrambi i casi la quantità 
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di energia termica ricavata risulta sufficiente a soddisfare gli autoconsumi del digestore legati al 

mantenimento del regime termico operativo: in mesofilia si avrà un surplus termico di 31600 MJ/d e in 

termofilia di 28900 MJ/d.  

Oltre all’energia termica, l’impianto di cogenerazione porta ad ottenere una quantità di energia elettrica 

pari a 3900 MWh/anno in mesofilia, e 4584 MWh/anno in termofilia. Considerando un prezzo di vendita 

senza incentivi di 130 €/MWh (Valentino et al., 2018), la vendita dell’energia elettrica prodotta 

porterebbe a un profitto di 507000 €/anno lavorando in mesofilia e di 595900 €/anno in termofilia. 

  



57 
 

 
 

7. Conclusioni 

Come discusso nel capitolo introduttivo, la frazione organica del rifiuto solido urbano è un rifiuto 

qualitativamente molto valido che, se indirizzato agli opportuni pretrattamenti meccanici e trattamenti 

biologici, permette di ottenere un ritorno sia in termini di energia che di materia. Lo scopo di questa 

sperimentazione è stato quello di approfondire l’utilizzo di un substrato ottenuto tramite una specifica 

tipologia di pretrattamento: la frazione liquida ricavata da un processo di spremitura a vite (Screw-Press) 

della FORSU. Il pretrattamento consiste nel suddividere la FORSU in ingresso in una frazione liquida, che 

è stata oggetto di questa sperimentazione, e una frazione solida. La matrice ottenuta con questo 

pretrattamento, rispetto a quella ottenibile in seguito a un pretrattamento tradizionale (i.e. Soft Wet 

Refine), risulta caratterizzata da una percentuale molto minore (3% rispetto al 19%) di solidi a pezzatura 

grossolana (> 3.15 mm) e da una percentuale maggiore (85% rispetto al 66%) di solidi a pezzatura molto 

fine (< 0.25 mm); la maggiore omogeneità del substrato da un punto di vista granulometrico, 

unitamente alla bassa percentuale di inerti in esso contenuto, può risultare vantaggiosa per quanto 

riguarda le operazioni di gestione del substrato, come ad esempio la fase di alimentazione nei reattori, 

la fase di stoccaggio e le fasi di miscelazione.  

Dai dati ricavati tramite il test BMP il substrato è risultato promettente sia in condizioni di mesofilia che 

di termofilia, presentando un potenziale di metanizzazione rispettivamente di 0.470 m3
(CH4) / kg(VS) e di 

0.524 m3
(CH4) / kg(VS), una resa massima di rimozione della sostanza organica rispettivamente dell’84% e 

del 93%, e una costante di idrolisi rispettivamente di 0.3275 e 0.3328.  

La FORSU pretrattata tramite pressatura a vite (Screw-Press) è stata utilizzata come substrato in un 

processo di digestione anerobica a singola fase, condotto in condizioni di mesofilia e di termofilia in due 

impianti pilota. In entrambe le condizioni la fase di Start-Up non ha evidenziato problemi e si è riusciti, 

facendo salire gradualmente l’OLR del sistema, a trasformare la biomassa poco differenziata presente 

nell’inoculo in una biomassa ben strutturata e in grado di rimuovere attivamente il carico organico 

alimentato.  

Sia in condizioni di mesofilia che di termofilia il processo è risultato stabile alle condizioni operative 

adottate, e tutti i bilanci di massa considerati sono stati chiusi con un errore inferiore al 5%. La 

sperimentazione ha messo inoltre ulteriormente in luce le migliori performance di produzione di biogas 

che possono essere raggiunte lavorando in condizioni di termofilia: per il trattamento termofilo infatti 

è stato registrato un SGP di 0.813 m3/kg(TVS) rispetto allo 0.692 m3/kg(TVS) del trattamento mesofilo. Un 

SGP superiore si traduce in una maggiore produzione di biogas e in una maggiore resa di rimozione della 

sostanza organica.  

L’ipotesi di Scale-Up del sistema ha evidenziato come vi sia una possibilità applicativa del processo anche 

a piena scala, abbinando il digestore anaerobico ad un impianto di cogenerazione per la combustione 
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del biogas prodotto. Nell’ipotesi di servire un bacino di 100000 AE, lavorando con questa configurazione 

impiantistica in condizioni di mesofilia sarebbe possibile ottenere 3900 MWh/anno di energia elettrica 

(507000 €/anno); lavorando invece in condizioni di termofilia l’energia elettrica prodotta dal processo 

risulterebbe pari a 4584 MWh/anno (595900 €/anno). 

Concludendo si può affermare che questa sperimentazione ha ulteriormente messo in luce le già note 

potenzialità del processo di trattamento anaerobico della frazione organica dei rifiuti solidi urbani, e ha 

dimostrato la possibilità di utilizzo per questo processo della frazione liquida ricavata dalla FORSU 

pressata. Sono tuttavia necessari ulteriori studi per approfondire l’argomento, valutando ad esempio 

l’andamento e la stabilità del processo a OLR superiori, e cercando di definire al meglio i vantaggi legati 

all’utilizzo di un substrato pretrattato in questo modo rispetto all’utilizzo dei metodi tradizionali. 
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Abbreviazioni 

CHP = Combined Heat and Power, cogenerazione di calore ed elettricità 

COD = Chemical Oxigen Demand, richiesta chimica di ossigeno 

CSTR = Continuosly Stirred Tank Reactor 

ds = deviazione standard 

FORSU = Frazione Organica Del Rifiuto Solido Urbano 

GP = Gas Production 

GPR = Gas Production Rate, velocità di produzione di gas 

HRT = Hydraulic Retention Time, tempo di ritenzione idraulico 

N-NH4 = azoto ammoniacale 

OLR = Organic Loading Rate, carico organico volumetrico 

P(tot) = fosforo totale 

sCOD = COD solubile 

SGP = Specific Gas Production, produzione specifica di gas 

TKN = Total Kjiendhal Nitrogen 

TS = Solidi Totali 

TVS = Solidi Totali Volatili 

VFAs = Volatile Fatty Acids, acidi grassi volatili 

WWTP = Waste Water Treatment Plant, impianto di trattamento delle acque reflue 
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