
 

Processo Calcium Looping con membrane 
perovskitiche per l’apporto di ossigeno: 

modellazione e simulazione del ciclo 
completo carbonatatore e calcinatore 

 
Tania Antonini, Andrea Di Carlo, Pier Ugo Foscolo, Katia Gallucci, Lucia 

Maria Cavallo, Giorgio Calchetti, Antonio, Di Nardo, Stefano Stendardo 

 

 
 

 
 
 

Report RdS/PAR2017/205 

 

 

 

 

 

Agenzia nazionale per le nuove tecnologie, 
l’energia e lo sviluppo economico sostenibile  MINISTERO DELLO SVILUPPO ECONOMICO 



 

PROCESSO CALCIUM LOOPING CON MEMBRANE PEROVSKITICHE PER L’APPORTO DI OSSIGENO: 

MODELLAZIONE E SIMULAZIONE DEL CICLO COMPLETO CARBONATATORE E CALCINATORE 

Tania Antonini1, Andrea Di Carlo1, Pier Ugo Foscolo1, Katia Gallucci1, Lucia Maria Cavallo1,2, Giorgio Calchetti2, 

Antonio, Di Nardo2, Stefano Stendardo2 

1 Dip. DIIIE dell’Università de L’Aquila 
2 ENEA: DTE-PCU-IPSE 

 

Settembre 2018 
 

Report Ricerca di Sistema Elettrico 
 
 
Accordo di Programma Ministero dello Sviluppo Economico - ENEA 
Piano Annuale di Realizzazione 2017 
Area: Generazione di energia elettrica con basse emissioni di carbonio 
Progetto B.2: Polo Tecnologico del Sulcis: Tecnologie e Metodologie ‘Low Carbon’ e  Edifici ad energia quasi zero(nZEB) 
Parte A1: Parte A1: Tecnologie per impiantistica energetica ‘Low carbon’  
Obiettivo c.1: Materiali ‘low cost’ e innovativi per la cattura della CO2 e produzione di H2 
Task 2: Materiali e Processi di rigenerazione attraverso membrane perovskitiche 
 Responsabile del Progetto: Dr.ssa Franca Rita Picchia, ENEA 
 
Responsabile scientifico ENEA per il contratto con l’Università degli Studi dell’Aquila: Ing. Stefano Stendardo 

Responsabile scientifico per l’Università degli Studi dell’Aquila: Prof. Pier Ugo Foscolo 

 

 

 

 



 

3 

Indice 
 

SOMMARIO ......................................................................................................................................................................... 4 

1 INTRODUZIONE .......................................................................................................................................................... 5 

2 PROCESSO CALCIUM LOOPING: EQUAZIONI CINETICHE E TRASFERIMENTO DI OSSIGENO CON MEMBRANE MIEC 7 

2.1 DESCRIZIONE DELLE EQUAZIONI CINETICHE PER IL REFORMER ........................................................................................... 7 
2.2 DESCRIZIONE DELLA VELOCITÀ DI TRASFERIMENTO DI OSSIGENO ....................................................................................... 8 
2.3 VELOCITÀ DI CALCINAZIONE ...................................................................................................................................... 9 

3 STUDIO IDRODINAMICO MEDIANTE UN COLD MODEL ........................................................................................... 12 

4 MODELLO DI SIMULAZIONE PER L’UNITA CAL ......................................................................................................... 16 

4.1 RISULTATI DELLE SIMULAZIONI ................................................................................................................................ 20 
4.1.1 Simulazione 3D dell’intero circuito CaL ....................................................................................................... 28 

5 CONCLUSIONI ........................................................................................................................................................... 30 

 
 

 

 
 

 

  



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE-ENEA 

4 

Sommario  
I temi sviluppati nell’ambito del presente accordo di collaborazione tra l’ENEA e il Dipartimento di 
Ingegneria Industriale e dell’Informazione e di Economia dell’Università dell’Aquila (DIIIE) riguardano la 
simulazione di un processo completo di Calcium Looping (CaL) per la separazione della CO2 attraverso 
sorbenti solidi a base di ossido di calcio (CaO). 𝐂𝐚𝐂𝐎𝟑 ↔ 𝐂𝐚𝐎 + 𝐂𝐎𝟐       𝚫𝐇𝟎𝐫 = 𝟏𝟕𝟖 𝐤𝐉/𝐦𝐨𝐥 
Il ciclo in questione riguarda la de-carbonatazione di syngas mediante ossido di calcio, utilizzato come 
sorbente solido dell’anidride carbonica (CO2) attraverso la reazione inversa di quella rappresentata sopra, e 
l’impianto di riferimento è quello dell’infrastruttura di ricerca ZECOMIX (ENEA 5 kmol/h di H2). 
In particolare, verrà prevista l’integrazione di un modello del rigeneratore (calcinatore) con membrane 
perovskitiche per l’apporto di ossigeno con un reattore di carbonatazione in cui far avvenire il processo SER 
(Sorption Enhanced Reforming), al fine di operare in un ciclo chiuso. La necessità di rigenerare 
periodicamente il sorbente solido e di mantenere uniforme la temperatura in tutte le zone del reattore, in 
presenza di reazioni esotermiche ed endotermiche con cinetiche diverse tra loro, suggerisce la scelta di un 
sistema a doppio letto fluidizzato, caratterizzato dalla facilità di movimentazione del solido granulare tra il 
reattore di decarbonatazione/reforming e il calcinatore, e da una miscelazione ottimale del letto, che 
garantisce appunto omogeneità di temperatura. La fattibilità di alimentare O2 al rigeneratore a letto 
fluidizzato bollente contenente un fascio multi-tubi di membrane perovskitiche è stata studiata attraverso 
un modello di simulazione. Nel reformer la porta di fluidizzazione, ad una temperatura di 500 °C, è 
costituita da CH4 e H2O in rapporto 1:4, mentre nel calcinatore è costituita da CH4 e CO2, preliminarmente 
riscaldata fino a 700 – 850 °C mediante scambio termico con la corrente del gas in uscita (≈ 900 °C): la 
portata complessiva del gas e il contenuto di metano sono sufficienti per raggiungere una vigorosa 
fluidizzazione bollente (u ≈ 10 umf) e una temperatura richiesta dalla calcinazione, rispettivamente. Test 
sperimentali in condizioni ambiente mediante un “cold” model del calcinatore a letto fluidizzato bollente 
con internals (aste verticali che simulano il sistema OTM) vengono eseguiti per supportare il progetto 
dell’unità di calcinazione della piattaforma sperimentale ZECOMIX. Lo studio idrodinamico viene eseguito 
per simulare l’espansione del letto fluidizzato e per valutare il comportamento delle bolle nel calcinatore, in 
presenza di membrane tubolari verticali per il trasferimento di ossigeno. 
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1 Introduzione 
 L’abbondanza di gas naturale a basso costo, resa disponibile da innovative tecniche di estrazione, 
accompagna la transizione verso un’economia a basse emissioni di carbonio. Il gas naturale è caratterizzato 
da una composizione chimica ricca in idrogeno e contenuto di carbone relativamente scarso, così che 
quando il suo utilizzo sostituisce carbone o petrolio, la velocità di accumulo di anidride carbonica 
nell’atmosfera viene sostanzialmente ridotta [1 – 5]. Pertanto, l’utilizzo di fonti energetiche rinnovabili e 
l’aumento dell’efficienza energetica sono alla base dello sviluppo economico sostenibile e consentono una 
migliore distribuzione delle risorse [6 – 8]. La prospettiva di un’economia basata sull’idrogeno porta ad una 
sostanziale riduzione delle emissioni di inquinanti in generale, e di gas serra in particolare, associate al 
consumo di energia in tutti i settori dell’economia [9, 10]. La reazione di reforming con vapore (o 
semplicemente reazione di reforming o steam reforming) è un processo catalitico maturo di interesse 
industriale per la produzione di syngas a partire da idrocarburi (spesso metano) e vapore acqueo [11], 
tuttavia ancora suscettibile di importanti miglioramenti miranti a condizione di reazione più miti e ad una 
resa di idrogeno più elevata riducendo il numero di apparecchiature in un processo di intensificazione [12]. 
Al fine di aumentare l’equilibrio della reazione di reforming secondo il principio di Le Chatelier, è stato 
dimostrato che l’aggiunta di sorbenti solidi a base di ossido di calcio per la cattura di CO2 al catalizzatore a 
base di Nichel nel reformer è fattibile da un punto di vista di compatibilità energetica tra i processi di 
reforming e assorbimento [13, 14], e di integrazione termica tra le reazioni endotermiche e esotermiche: 𝑺𝑴𝑹 𝑪𝑯𝟒 + 𝑯𝟐𝑶 ↔ 𝟑𝑯𝟐 + 𝑪𝑶 ∆𝑯𝟐𝟗𝟖𝟎 = +𝟐𝟎𝟔    𝒌𝑱/𝒎𝒐𝒍     (1) 𝑾𝑮𝑺 𝑪𝑶 + 𝑯𝟐𝑶 ↔ 𝑯𝟐 + 𝑪𝑶𝟐 ∆𝑯𝟐𝟗𝟖𝟎 = −𝟒𝟏      𝒌𝑱/𝒎𝒐𝒍     (2) 𝑪𝑩𝑵 𝑪𝒂𝑶 + 𝑪𝑶𝟐 → 𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑 ∆𝑯𝟐𝟗𝟖𝟎 = −𝟏𝟕𝟖   𝒌𝑱/𝒎𝒐𝒍     (3) 

L’utilizzo di reattori a letto fluidizzato per il processo SER garantisce un buon funzionamento in regime 
stazionario mediante la circolazione del materiale solido tra il reformer ed il rigeneratore [15, 16]. Le unità 
dimostrative hanno lavorato con successo e sono stati studiati bilanci di materia e di energia per differenti 
condizioni di processo negli impianti industriali al fine di valutare la fattibilità tecnica ed economica del 
processo integrato [17 – 19].  
Sono stati inoltre studiati aspetti intrinseci riguardanti i processi simultanei di reforming catalitico e 
assorbimento di CO2, a diversi livelli: i) preparazione e caratterizzazione di sorbenti sintetici a base di CaO 
con sufficiente capacità, ii) studio della velocità di assorbimento e stabilità ripetuta a diversi cicli di 
rigenerazione del sorbente, iii) preparazione e caratterizzazione di materiali ibridi sorbente-catalizzatore, iv) 
resistenza all’attrito di particelle nell’ambiente del letto fluidizzato, v) modelli multi-scala a livello della 
singola particella , vi) e infine approcci fluidodinamici computazionali (CFD)  per simulare accuratamente il 
reformer a letto fluido [14, 20– 25]. 
Una minore attenzione è stata rivolta alla rigenerazione dei sorbenti, cioè alla calcinazione del carbonato di 

calcio, necessaria a far ricircolare il sorbente ‘fresco’ al reattore SER, mediante una circolazione continua 

del solido, per consentire il funzionamento in regime stazionario [26]. Nell'intero processo, tuttavia, la 

rigenerazione del sorbente è la fase di conversione che richiede il più alto livello di temperatura: al fine di 

ottenere CO2 pura (per il suo utilizzo e / o stoccaggio), sono necessari circa 900 ° C a pressione ambiente 

per consentire un salto di concentrazione di anidride carbonica favorevole rispetto alle condizioni di 

equilibrio [27]; inoltre, essendo il processo di calcinazione endotermico, il calore deve essere fornito al 

calcinatore in queste condizioni di alta temperatura. Quest’ultimo aspetto è particolarmente impegnativo 

se si considerano sia i costi di investimento che l’efficienza globale richiesta: infatti, sono state studiate 

diverse opzioni per fornire l’apporto di calore necessario al processo di rigenerazione del sorbente che 

vanno dalla produzione di energia tramite fuel cell a partire da rifiuti solidi come combustibili accoppiati al 

reformer, al riscaldamento mediante processi di ossi-combustione di un combustibile gassoso (metano), al 

fine di evitare la diluizione della CO2 prodotta con azoto [28]. Quest’ultima opzione appare più efficiente e 

più facile da realizzare in casi pratici, tuttavia è richiesta la disponibilità di un flusso in alimentazione di 

ossigeno puro, con un notevole aumento dei costi. Questa problematica riguarda impianti di piccole e 
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medie dimensioni, dove un'unità di separazione dell'aria (ASU) sarebbe difficile da integrare nell'intero 

impianto [17]. L'innovazione studiata in questo lavoro consiste nell'uso di membrane per il trasferimento di 

ossigeno ad alta temperatura (OTM) per fornire l'O2 necessario in alimentazione. La loro permeabilità 

aumenta con una funzione esponenziale della temperatura e raggiunge valori apprezzabili proprio nelle 

condizioni operative del calcinatore; inoltre, la pressurizzazione dell’aria in alimentazione sul lato retentato 

della membrana non è necessaria, perché il meccanismo di permeazione è governato dalla differenza di 

potenziale elettrochimico e si basa sulla diffusione di anioni ossigeno ed elettroni attraverso il corpo della 

membrana in direzioni opposte [29]. In questo lavoro di ricerca, si studia la fattibilità di fornire ossigeno a 

un calcinatore a letto fluido bollente mediante un sistema OTM con un modello di simulazione, con 

riferimento alla piattaforma pilota ZECOMIX. Si utilizza sorbente naturale: dolomite calcinata [30, 31]. La 

piattaforma sperimentale rappresenta un importante strumento per valutare in maniera quantitativa un 

complesso mix di diversi processi, che vanno dalla gassificazione del carbone in un letto fluido bollente, alla 

pulizia del syngas prodotto, alla cattura della CO2, alla combustione del syngas ricco di idrogeno in una 

microturbina a gas (100 kW), la cui integrazione rappresenta il fattore chiave delle elevate prestazioni 

energetiche del ciclo.  
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2 Processo Calcium Looping: equazioni cinetiche e trasferimento di 
ossigeno con membrane MIEC 

Come già menzionato sopra  [32], il lavoro di ricerca consiste nello studio di fattibilità di un sistema 
integrato che vede da una parte il modello del rigeneratore (calcinatore) con membrane perovskitiche per 
l’apporto di ossigeno e dall’altra un reattore di carbonatazione in cui far avvenire il processo SER (Sorption 

Enhanced Reforming), al fine di operare in un ciclo chiuso (Figura 1a).  In Figura 1b, è riportato un dettaglio 
della singola membrana tubolare per il trasferimento di O2. È bene precisare che studi di permeabilità su un 
modulo OTM sono stati investigati sperimentalmente in un lavoro precedente [33] al fine di ottimizzare la 
configurazione (di tipo finger) ed evitare stress termici eccessivi tra la membrana (di tipo ceramico) ed il 
supporto (in acciaio INOX). 
  

a) b) 
Figura 1. a) Schema concettuale di un processo Calcium Looping (CaL) per la cattura di CO2 con un 

sistema integrato di membrane a trasporto di ossigeno; b) Dettaglio di una singola membrana tubolare 

con relativi raccordi per l’ingresso di aria, trasferimento di ossigeno attraverso le pareti della 

membrana e retentato. 

2.1 Descrizione delle equazioni cinetiche per il reformer 
Il set di reazioni (1) – (3) che avvengono nella sezione di de-carbonatazione e reforming hanno lo scopo di 

produrre H2 e sequestrare dalla corrente gassosa la CO2 su sorbente solido a base di ossido di calcio 

(dolomite calcinata). L’ossido di magnesio contenuto nella dolomite calcinata non contribuisce 

direttamente a catturare la CO2 in quanto il carbonato di magnesio si decompone a temperature più basse 

rispetto a quelle di esercizio del reattore di de-carbonatazione, contribuendo tuttavia a stabilizzare la 

struttura del sorbente solido in un processo multiciclico carbonatazione – calcinazione. In fase di 

carbonatazione – reforming, la composizione globale dell’alimentazione è fissata in modo da consentire 

condizioni “autotermiche” di funzionamento, cioè bilanciando la produzione di energia legata alla cattura 

della CO2 da parte del sorbente solido (dolomite calcinata) e, in minore misura, alla reazione di WGS, con il 

fabbisogno di energia richiesto dal processo endotermico di steam reforming del metano. Nel dettaglio, le 

reazioni di steam reforming del metano e WGS avvengono in presenza di un catalizzatore a base di Nickel 

non solo per ragioni di carattere cinetico, ma anche per la necessità di operare in condizioni 

termodinamicamente favorevoli per una resa apprezzabile di idrogeno. Le velocità di reazioni per il 

reforming del metano e WGS sono descritte con il modello cinetico riportato in [34], mentre per il processo 
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di carbonatazione si fa riferimento ad un modello a grani (PGM) sviluppato e approfondito in lavori 

precedenti [35 - 37]. 

 

𝑟𝑆𝑀𝑅 = 𝑘𝑆𝑀𝑅0 ∙ 𝑒𝑥𝑝(−𝐸𝑆𝑀𝑅/𝑅/𝑇) ∙ (𝑃𝐶𝐻4 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 − 𝑃𝐶𝑂𝑃𝐻23𝐾𝑆𝑀𝑅 )𝑃𝐻2𝑂1.596   [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔/𝑠]   

(4) 

𝑟𝑊𝐺𝑆 = 𝑘𝑊𝐺𝑆0 ∙ 𝑒𝑥𝑝(−𝐸𝑊𝐺𝑆/𝑅/𝑇) ∙ (𝑃𝐶𝑂 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 − 𝑃𝐶𝑂2𝑃𝐻2𝐾𝑊𝐺𝑆 )𝑃𝐻2𝑂    [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔/𝑠] 

 

(5) 

𝑟𝐶𝐵𝑁 = 𝑁𝐶𝑎𝑂 𝑑𝑋𝑑𝑡 = 𝑁𝐶𝑎𝑂 6𝑉𝐶𝑎𝑂𝛿𝐶𝑎𝑂 𝑘𝐶𝐵𝑁(1 − 𝑋)2 3⁄ (𝐶𝐶𝑂2 − 𝐶𝐶𝑂2,𝑒𝑞) 1 + 𝑘𝐶𝐵𝑁2𝐷𝑃𝐿 𝛿𝐶𝑎𝑂 √1 − 𝑋3 (1 − √ 1 − 𝑋1 − 𝑋 + 𝑋 ∙ 𝑍3 )  [𝑚𝑜𝑙/𝑚3/𝑠];   𝐶𝐶𝑂2 ≥ 𝐶𝐶𝑂2,𝑒𝑞 

 

(6) 

dove: 𝐾𝑆𝑀𝑅 = 1.167 ∙ 1013 ∙ 𝑒𝑥𝑝 (− 26830𝑇 )   [𝑎𝑡𝑚2] [38] (7) 𝐾𝑊𝐺𝑆 = 1.767 ∙ 10−2 ∙ 𝑒𝑥𝑝 (4400𝑇 )         [𝑎𝑡𝑚2]  [38] (8) 𝑘𝐶𝐵𝑁 = 𝑘𝑆 ∙ 𝑁𝐶𝑎𝑂 (9) 𝐷𝑃𝐿(𝑋) = 𝐷𝑃𝐿,0 ∙ 𝑒𝑥 𝑝(−𝑎 ∙ 𝑋𝑏) (10) 

Le costanti cinetiche della reazione di steam methane reforming e water gas shift sono quelle proposte dal 

modello di Numaguchi e Kikuchi [34]; i valori dei principali parametri per il processo SESMR sono riportati in 

Tabella 1. 

 

Tabella 1. Valori dei principali parametri del processo SESMR 

Costante cinetica pre-esponenziale della reazione SMR, 𝑘𝑆𝑀𝑅0  kmol/(kg∙atm0.404∙s) 2.634∙102 

Energia di attivazione della reazione SMR, 𝐸𝑆𝑀𝑅 kJ/mol 106.87 

Costante cinetica pre-esponenziale della reazione WGS, 𝑘𝑊𝐺𝑆0  kmol/(kg∙atm∙s) 0.248 

Energia di attivazione della reazione WGS, 𝐸𝑊𝐺𝑆 kJ/mol 54.531 

Diametro del grado di CaO, δCaO  [41] [nm] 150 

Costante di velocità intrinseca di carbonatazione, ks [43] [m4/kmol/s] 5.95∙10-7 

Valore iniziale del coefficiente di diffusione dello strato 

prodotto, 𝐷𝑃𝐿,0  [41] 

[m2/s] 2.0∙10-5 

a (parametro nell’espressione di DPL) [41] [-] 36.8 

b (parametro nell’espressione di DPL) [41] [-] 2 

 

2.2 Descrizione della velocità di trasferimento di ossigeno  
L’ossigeno è alimentato progressivamente nel calcinatore per mezzo di un fascio di membrane verticali a 

trasporto di ossigeno immerse nel letto fluidizzato, con flusso di aria all’interno. Membrane perovskitiche a 

conduzione mista ionico-elettronica (MIEC) mostrano una buona permeabilità agli ioni ossigeno ad elevate 

temperature (> 700 °C) con un flusso di permeazione, 𝐽𝑂2, descritto con una legge di tipo Arrhenius; non è 

necessario pressurizzare l’aria in alimentazione [29, 33]: 
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𝐽𝑂2 = 𝑘𝑔(𝑃𝑂2,𝑎𝑖𝑟 − 𝑃𝑂2,𝐼)/𝑅𝑇 = (𝑑𝑚,𝑜𝑢𝑡/𝑑𝑚,𝑎𝑣) ∙ 𝑘𝑟 [𝑚𝑜𝑙/𝑐𝑚2/𝑠] (11) 

𝑘𝑟 = 0.488 ∙ 𝑒𝑥𝑝[−13021/𝑇]   [𝑚𝑜𝑙/𝑐𝑚2/𝑠] 
(12) 

L'equazione della velocità di trasferimento sopra descritta è notevolmente semplificata se si considera che, 

non appena l'ossigeno permea attraverso le membrane nel letto fluidizzato, il metano brucia 

istantaneamente alle elevate temperature, secondo la seguente equazione stechiometrica, espressa in 

termini di una mole di ossigeno che permea attraverso la superficie OTM: 𝑂2 + 2(𝛽 + 1)3𝛽 + 4 𝐶𝐻4 → 2𝛽3𝛽 + 4 𝐶𝑂 + 23𝛽 + 4 𝐶𝑂2 + 4(𝛽 + 1)3𝛽 + 4 𝐻2𝑂 (13) 

dove il rapporto tra CO e CO2 prodotto dalla combustione del metano 𝛽 è dato da [39] in funzione della 

temperatura.  𝛽 = 103.4 ∙ 𝑒𝑥𝑝 [−12400/1.98/𝑇] (14) 

Le membrane perovskitiche a fibra cava sono in grado di fornire ossigeno puro al calcinatore, evitando così 

un’unità di separazione dell’aria ad alta intensità energetica (ASU) [40], anche se la loro stabilità meccanica 

deve ancora essere ottimizzata.  

 

2.3 Velocità di calcinazione 
Il calcinatore si comporta come un reattore a letto mobile dove il sorbente esausto prelevato dal reformer 
viene alimentato non appena sopra il distributore dei gas ad una temperatura di circa 650 °C, mentre il 
materiale calcinato ritorna al reformer ed il suo contenuto di calore aiuta a far funzione il reattore SER in 
modalità adiabatica (Figura 1a). Le tenute sulle linee di trasferimento del solido aiutano a controllare la 
velocità di circolazione del sorbente e le perdite di carico tra i due reattori. La portata massica in ingresso al 
calcinatore è fissata in accordo alle richieste di de-carbonatazione dell’intero processo e alla capacità di 
cattura del sorbente. 
Per sviluppare un modello realistico del calcinatore ed ottenere previsioni numeriche del suo 
comportamento, si sceglie la dolomite Pilkington come sorbente per la cattura della CO2, con proprietà 
chimiche e fisiche riportate in Tabella 2. 
 

Tabella 2. Proprietà chimico – fisiche della dolomite Pilkington [41]   

Parametri  Valori 

CaO [%, weight] 55.1  

MgO [%, weight] 44.9 

NCaO  [kmol/m3] 12.7 

Z  [-] 2.18 

εp0 [-] 0.62 

εpMgCO3-CaCO3 [-] 0.13 

ρp,calci [kg/m3] 1307 

dp  [µm] 500  

 
Al fine di ottenere una corrente di CO2 di purezza relativamente elevata, CaCO3 deve essere calcinato in 

un’atmosfera ricca di CO2; in accordo all’equilibrio termodinamico tra CaO e la CO2 gassosa [27], la 

temperatura di calcinazione aumenta all’aumentare della pressione parziale di CO2 (Figura 2). 

Un test di calcinazione con un campione di dolomite fresca è stato effettuato in un analizzatore 

termogravimetrico PT 1000 (TGA) Linseis STA PT dotato di un sistema di controllo dinamico della velocità 
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del gas (L40 / 2053), per studiare il comportamento dinamico di questo sorbente naturale per la cattura di 

CO2 a base di CaO, in condizioni analoghe a quelle assunte per il reattore di calcinazione. 

In questo test TGA, sono state utilizzate particelle di dolomite Pilkington con diametro medio di 500 μm 
come materiale solido. 

Il profilo di temperatura imposto nell’analisi, consiste in una prima fase di calcinazione a 925 °C per 30 

minuti dopo una rampa di riscaldamento di 10 °C/min, seguita da una fase di raffreddamento a 30 °C, 

sempre in atmosfera di solo N2: questa procedura assicura una calcinazione completa di dolomite. La fase di 

carbonatazione, a 650 °C per 30 minuti, e una seconda calcinazione a 925 °C per 180 minuti sono state 

eseguite sotto una corrente gassosa di CO2/N2 pari all'80/20 % in volume, mentre la rampa di riscaldamento 

a 10 °C/min tra queste fasi è stata effettuata in atmosfera di CO2 pura. 

La conversione sperimentale della dolomite calcinata in funzione del tempo, ottenuta con condizioni severe 

di rigenerazione, è mostrata in Figura 3. 

 

 

 

Figura 2. Curva di equilibrio per la reazione tra 

CaO e CO2. Le linee rosse rappresentano il salto 

di temperatura dallo step di carbonatazione 

(reattore SER) alle condizioni di calcinazione 

necessarie per ottenere CO2 pura a pressione 

atmosferica.  

Figura 3. Conversione di CaCO3 a CaO in funzione 

del tempo: dati sperimentali ottenuti con 

condizioni severe di rigenerazione e previsioni 

numeriche ottenuto con il modello di Fang et al. 

[42] con costante cinetica modificata. 

In accordo al modello cinetico proposto da Fang et al. [42]:  𝑑𝑋𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖𝑑𝑡 = 𝑘0𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖𝑒−𝐸𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 𝑅𝑇⁄ (1 − 𝑋𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖)2 3⁄ (𝐶𝐶𝑂2,𝑒𝑞 − 𝐶𝐶𝑂2);     𝐶𝐶𝑂2,𝑒𝑞 > 𝐶𝐶𝑂2 (15) 

la curva di calcinazione prevista (Figura 3) si adatta in modo soddisfacente ai risultati sperimentali quando il 

fattore pre-esponenziale, 𝑘0𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 , nella costante cinetica è uguale a 18000 m3/mol/s. Nel loro lavoro con un 

diverso tipo di dolomite ed in condizioni operative simili, è stato proposto un valore più elevato, 𝑘0𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖= 

23797 m3/mol/s, che sebbene dello stesso ordine di grandezza indica una velocità di calcinazione 

leggermente più veloce. Il termine di energia di attivazione nell'equazione (15), 𝐸𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝑅, è uguale a 18041 

K, come proposto in [42]. 

Di conseguenza, la velocità di reazione per il processo di calcinazione è: 𝒓𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊 = 𝑁𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝑑𝑋𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝑑𝑡   [𝑚𝑜𝑙/𝑚3/𝑠] (16) 

La relazione esistente tra la conversione di carbonatazione,  𝑋, e il grado di calcinazione 𝑋𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 è: 𝑋𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 = 1 − 𝑋 
(17) 
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Nell’unità di calcinazione, va considerato che il sorbente parzialmente carbonatato è alimentato alla base 
del reattore, dove il livello di temperatura è al di sotto di quello richiesto dalla calcinazione; pertanto, ci si 
aspetta che avvenga una certa carbonatazione addizionale, in presenza di una fase gassosa ricca di anidride 
carbonica, prima di raggiungere il livello di temperatura richiesto per la calcinazione in quelle condizioni. 
Questo potrebbe apparire come un evento avverso; tuttavia, come risulterà evidente dai risultati delle 
simulazioni, il calore prodotto dalla carbonatazione esotermica contribuirà a migliorare il profilo della 
temperatura e la permeabilità della membrana alla base del reattore: di conseguenza la completa 
calcinazione è raggiunta con un'altezza di letto inferiore a quella richiesta quando la fonte aggiuntiva di 
calore endogeno fornita dall'ulteriore carbonatazione del sorbente è assente; d'altra parte, l'input di 
metano necessario per fornire energia termica al calcinatore è mantenuto lo stesso in entrambi i casi. 
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3 Studio idrodinamico mediante un Cold Model 
Al fine di studiare la qualità della fluidizzazione e supportare il progetto del calcinatore a letto fluidizzato 
con membrane a trasporto di ossigeno da integrare nella piattaforma sperimentale ZECOMIX, è stato 
condotto uno studio idrodinamico a temperatura ambiente realizzando un modello freddo costituito da 
una colonna cilindrica trasparente con internals (aste verticali che simulano il sistema OTM). L’obiettivo è 
verificare l’influenza degli internals sulla fase bolle e la distribuzione dei tempi di residenza della fase 
gassosa. La Figura 4 mostra il layout del modello freddo; l’aria a temperatura ambiente (1) è stata scelta 
come agente gassificante, e l’olivina è stata scelta come materiale del letto. L’apparato sperimentale è 
dotato di un banco rotametri per la misura ed il controllo dell’aria, che varia da 9.30 a 513 l/min (2). Sulla 
base delle specifiche di progettazione per l’impianto ‘caldo’, e in accordo ai criteri di similitudine dinamica 
per la qualità della fluidizzazione [44], le caratteristiche geometriche e le condizioni operative per il modello 
freddo sono state correttamente fissate (Tabella 3).L’olivina (𝜌𝑝 = 2800 𝑘𝑔/𝑚3; 𝑑𝑝 = 174 µ𝑚) e la 

dolomite (𝜌𝑝 = 1307 𝑘𝑔/𝑚3; 𝑑𝑝 = 500 µ𝑚) sono entrambe appartenenti al Gruppo B nella classificazione 

di Geldart [45], quando sono fluidizzate con aria ambiente. La colonna cilindrica mostrata in Figura 4, con 
diametro interno di 144 m, è realizzata in Plexiglas.Un fascio di tubi verticali costituito da 136 aste, ciascuna 
lunga 500 mm e 3 mm di diametro interno, è alloggiato all’interno del letto fluidizzato di particelle di olivina 
(3). Le aste sono assemblate con un passo quadratico e mantenute in posizione attraverso due distanziatori 
in plastica orizzontali. Una sonda di pressione (4), può essere spostata verticalmente e posizionata a diverse 
altezze del letto durante le prove sperimentali ed è collegata ad un trasduttore piezoelettrico Kistler per 
l’analisi delle fluttuazioni dinamiche di pressione (5). È bene notare che, in accordo ai risultati ottenuti ed 
illustrati di seguito, il numero adimensionale 𝑳𝒆 scritto in termini di rapporto tra il pitch e il diametro medio 
delle particelle è più significativo di quello riferito al diametro della colonna. In effetti, per i vincoli operativi 
il diametro della colonna nel modello freddo è 144 mm, anche se sarebbe dovuto essere uguale a 200 mm 
per accordarsi strettamente con la regola della similitudine geometrica: tuttavia, l'area superficiale esterna 
complessiva delle aste immerse nel letto fluidizzato è tre volte quello della parete della colonna, e i risultati 
dei test sul modello freddo (Figura 5) mostrano chiaramente l'effetto dominante del pitch sulla dimensione 
delle bolle e sull’andamento del flusso all'interno del letto. 

 
Figura 4. Modello freddo di un letto cilindrico fluidizzato bollente con internals 
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Tabella 4. Caratteristiche geometriche e condizioni operative del reattore di calcinazione e  

la sua similitudine dinamica con il modello freddo 

 
Calcinatore 

(T≈900°C, P=1 bar) 
Modello freddo 

(T=20°C, P=1 bar) 𝜌𝑔 (𝑘𝑔/𝑚3) 0.46 1.1 𝜇 (𝑃𝑎 ∙ 𝑠) 4.4∙10-5 1.8∙10-5
 𝜌𝑝 (𝑘𝑔/𝑚3) 1307 2800 𝑑𝑝 (µ𝑚) 500 174 𝐷𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛 (𝑚𝑚) 600 144 𝑂𝐷𝑂𝑇𝑀/𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎𝑙𝑠 (𝑚𝑚)  10.0 3.0 𝐷𝑖𝑚𝑒𝑛𝑠𝑖𝑜𝑛𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑖𝑡𝑐ℎ (𝑚𝑚) 28.9 10.0 𝑢𝑚𝑓(𝑚/𝑠) 0.06 0.04 𝐴𝑟 = 𝑑𝑝3𝜌𝑝(𝜌𝑝 − 𝜌𝑔)𝑔𝜇2  1.10∙106

 1.25∙106
 𝐷𝑒 = 𝜌𝜌𝑝 3.5∙10-4

 3.9∙10-4
 𝐹𝑙 = 𝑢0𝑢𝑚𝑓 11 10 𝐿𝑒 = 𝐿𝑑𝑝 (𝑃𝑖𝑡𝑐ℎ𝑑𝑝 ) 𝟓𝟖 𝟓𝟕 

 
Il rapporto tra lo spazio orizzontale tra i tubi OTM (aste verticali nel modello freddo) immerse nel letto e il 
diametro delle particelle è ben superiore a 10, questo assicura il libero movimento delle particelle 
fluidizzate in entrambi i sistemi e un’estensione affidabile alle condizioni idrodinamiche del calcinatore 
delle fluttuazioni dinamiche di pressione, espansione del letto e proprietà delle bolle misurate con il 
modello freddo. 
 

Queste indagini sperimentali hanno dimostrato che il fascio verticale immerso nel letto svolge un ruolo 
fondamentale per definire l’ordine di grandezza delle dimensioni orizzontali delle bolle, come mostrato 
nella Figura 5. L’ampiezza delle fluttuazioni dinamiche di pressione è sostanzialmente ridotta dalla presenza 
del fascio di tubi verticali: la Figura 5a confronta i risultati ottenuti con e senza internals; questo risultato è 
confermato dall’andamento corrispondente della deviazione standard del segnale di pressione in funzione 
della velocità di fluidizzazione, misurato a diverse altezze nel letto (Figura 5b) e dall’osservazione delle 
dimensioni orizzontali delle bolle verso la superficie del letto, registrate con l’aiuto di una videocamera 
(Figura 5c). 
 

La Figura 5d mostra le bolle che risalgono lungo la superficie del letto di particelle, vicino la parete laterale 
della colonna in Plexiglas: questa immagine mostra che le bolle sono piuttosto allungate e la loro 
dimensione orizzontale è dello stesso ordine di grandezza della sezione libera del passo della maglia 
quadrata su cui è alloggiato il fascio di aste verticali.  
 

Infine, le Figura 5eI e 5eII, mostrano che a parità di condizioni operative, l’altezza del letto fluidizzato 
espanso è maggiore quando le aste verticali sono assenti: in questo caso la velocità di risalita della bolla è 
più lenta. In conclusione, in presenza degli internals le bolle sono molto più piccole e più veloci di quelle 
osservate nel letto vuoto, in accordo con analoghi studi su letti fluidizzati bollenti con membrane verticali 
[46]. 
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Figura 5. Qualità della fluidizzazione osservata con il modello freddo con e senza internals. a) ampiezza delle 
fluttuazioni di pressione; b) deviazione standard in funzione della velocità di fluidizzazione; c) dimensione orizzontale 
delle bolle stimata sulla superficie del letto mediante osservazioni visive ; d) effetto del fascio di tubi verticali sulla 
riduzione della dimensione delle bolle (altezza iniziale del letto = 153 mm e u/umf=10); e) confronto dell’altezza del 
letto fluidizzato senza (I) and con (II) il fascio di tubi verticali (altezza iniziale del letto = 280 mm e u/umf=10). 
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Infine sono state effettuate  prove con tracciante, a gradino e ad impulso, con il modello freddo per 
caratterizzare la distribuzione dei tempi di residenza del gas e il comportamento dinamico della fase gas 
che fluisce nel letto fluidizzato. Nella corrente di ingresso sono state realizzate perturbazioni di 
concentrazione aggiungendo anidride carbonica alla corrente di aria di fluidizzazione. La concentrazione di 
CO2 è stata rilevata in uscita mediante una sonda di campionamento del gas posizionata appena sopra il 
letto, e con un analizzatore online ABB. I test con tracciante a gradino e ad impulso hanno fornito una 
caratterizzazione congruente dei tempi di residenza. 
Nella Figura 6  sono riportati i risultati in forma adimensionale ottenuti con un input ad impulso per diverse 
velocità fluidizzazione. Ad u/umf = 10, sono stati valutati il primo ed il secondo momento di RTD e 
conseguentemente è stato stimato il numero di Pèclet assiale. 
 

 
Figura 6. Caratterizzazione adimensionale di RTD in fase gas per il modello freddo ottenuta a diverse velocità di 
fluidizzazione; stima del numero di Pèclet assiale per u = 10 umf. 
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4 Modello di simulazione per l’unita CaL 
Sono stati scritti bilanci molari e di energia per l’unità CaL assumendo che la portata di gas in ingresso 𝑸𝒕𝒐𝒕,𝟎 è divisa tra la fase bolle ed emulsione in accordo alla teoria di fluidizzazione delle due fasi [47] 
applicata al sistema di particelle del Gruppo B secondo la classificazione di Geldart: 𝑄𝑡𝑜𝑡,0 = 𝑄𝑏,0 + 𝑄𝑒,0;      𝑄𝑒,0/𝑆 = 𝑢𝑚𝑓 + 𝑢𝑝𝜀𝑚𝑓;         𝑢𝑝 = 𝑊𝑠,0/(𝜌𝑝,0  ∙ 𝑆) (18) 

Per l’unità di reformer, la progettazione dell’apparecchiatura, è finalizzata alla produzione di una corrente 
di H2 pari a 5 kmol/h con un’alta concentrazione su base secca, per rispettare il fabbisogno richiesto dalla 
turbina della piattaforma sperimentale ZECOMIX. Rispettando tale vincolo, è stata fissata opportunamente 
la corrente in alimentazione, con un rapporto H2O/CH4 = 4. In accordo con quanto definito nell’ambito del 
progetto di ricerca TEPSI, si assume che la fase solida nel reattore sia costituita da catalizzatore a base di 
Nichel e sorbente, in rapporto 0.5 kg di catalizzatore per kg di dolomite calcinata. Al termine della fase di 
carbonatazione, l’ossido di calcio è trasformato in carbonato di calcio, mentre l’ossido di magnesio non 
subisce alcuna trasformazione nel campo di temperature considerato. Si passa quindi alla successiva fase di 
calcinazione in cui, tramite apporto di calore (reazione di ossi-combustione del metano), viene realizzata la 
rigenerazione del solido, attraverso la reazione inversa della carbonatazione. La calcinazione del sorbente 
carbonatato consente di operare in ciclo chiuso. 
La CO2 prodotta dalla calcinazione in fase solida determina un incremento della fase bolle lungo l’altezza 
del letto, a causa dell’insorgenza di bolle endogene. Questo fenomeno assomiglia a quello che accompagna 
la devolatilizzazione di particele di combustibile da biomassa immerse in un letto fluidizzato [48, 49], 
sebbene in questo caso contribuisca favorevolmente al movimento ascendente dell’intero letto di particelle 
progressivamente calcinate (e quindi meno dense). D'altra parte, il cambiamento relativamente piccolo del 
flusso molare dovuto alla formazione degli ossidi di carbonio e vapore, quando il metano brucia 
istantaneamente con l'ossigeno non appena questo permea attraverso le membrane tubulari (vedi Eq. (11) 
- (12)), è ripartito sia nelle bolle che nell'emulsione, secondo i coefficienti stechiometrici mostrati sopra e la 
frazione di volume della rispettiva fase all'interno del letto, 𝜹𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊e (𝟏 − 𝜹𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊) che a sua volta consente di 
valutare la quantità di superficie di membrane a trasporto di ossigeno a contatto con la fase bolle ed 
emulsione, rispettivamente. La frazione di bolle all'interno del letto è stimata attraverso le prove sul 
modello freddo a basse velocità superficiali: la seguente espressione è stata ottenuta mediante 
interpolazione delle misure sperimentali di espansione del letto in funzione della velocità di fluidizzazione: 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 = 0.012 𝑢𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖𝑢𝑚𝑓,𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 +  0.11;         𝑢𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 >  𝑢𝑚𝑓,𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 (19) 

Nel calcinatore, sia la temperatura che la portata molare aumentano progressivamente lungo l'altezza del 
letto e così anche la velocità superficiale del gas, quindi anche la frazione volumetrica della fase bolle, 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖, aumenta in funzione di 𝑢𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 . 
In Tabella 5 si riportano i valori delle portate di solido scambiate tra le due unità di carbonatazione e 
calcinazione del processo CaL. Il solido entra nel calcinatore alla temperatura del reattore SESMR (≈ 650 °C) 
e con un grado di carbonatazione, X0, uguale al 48 % in modo da assicurare un buon compromesso tra la 
capacità di carbonatazione e la velocità di assorbimento della CO2 nel processo SER [35]. Nel calcinatore, il 
gas in alimentazione (CH4 + CO2) viene preriscaldato grazie allo scambio di calore con la corrente di uscita 
dal calcinatore (≈ 900 ° C). In particolare, il contenuto di metano è fissato con riferimento alla potenza 
termica richiesta dal calcinatore, che deve essere fornita dalla combustione del metano; il flusso di anidride 
carbonica invece consente di raggiungere la velocità di fluidizzazione operativa.  
 

Tabella 5. Portate di solido scambiate tra le due unità di carbonatazione e calcinazione nel processo CaL 

Carbonatatore -> Calcinatore 

Ws 0.101 kg/s 362.94 kg/h 

Sorbente (X0 = 0.48) 0.071 kg/s 254.94 kg/h 

CaO 0.016 kg/s 55.94 kg/h 
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MgO 0.027 kg/s 96.98 kg/h 

CaCO3 0.028 kg/s 102.01 kg/h 

Catalizzatore 0.030 kg/s 108.00 kg/h 

Calcinatore -> Carbonatatore 

Ws
* (X0 = 0) 0.090 kg/s 324.00 kg/h 

Sorbente 0.060 kg/s 216.00 kg/h 

CaO 0.033 kg/s 119.02 kg/h 

MgO 0.027 kg/s 96.98 kg/h 

Catalizzatore 0.030 kg/s 108.00 kg/h 

L’apporto di ossigeno al calcinatore è fornito dal fascio di tubi OTM (membrane a trasporto di ossigeno), 
costituito da 341 tubi verticali di materiale perovskitico, 10 mm di diametro esterno, collegati in parallelo 
per consentire il flusso di aria all’interno dei tubi (lato retentato) e garantire così una sufficiente 
permeazione di ossigeno attraverso le pareti laterali. L'altezza statica del letto di materiali solido e il suo 
diametro sono fissati sulla base di calcoli preliminari su geometria e dimensioni ragionevoli del sistema 
OTM; la sezione trasversale del letto tiene conto della riduzione dell'area superficiale dovuta alla presenza 
delle membrane tubolari. 
In Tabella 6 si riportano i principali parametri di input dei due reattori a letto fluidizzato (reformer e 
calcinatore), utilizzati nelle simulazioni. 

Tabella 6. Principali parametri di input dell’unità CaL 

Reformer Calcinatore 

Condizioni operative  Valori Condizioni operative  Valori 𝑃 [atm] 1 𝑃 [atm] 1 𝑇𝑔,0 [°C] 500 𝑇𝑔,0 [°C] 850, 750, 700 𝑇𝑠,0 [°C] 850 𝑇𝑠,0 [°C] 650 𝐹𝐶𝐻4,0 [mol/s] 0.40 𝐹𝐶𝐻4,0 [mol/s] 0.21 𝐹𝐻2𝑂,0 [mol/s] 1.60 𝐹𝐶𝑂2,0 [mol/s] 1.33 

Dimensioni del reformer Dimensioni del calcinatore 𝐻𝑟𝑒𝑓 [mm] 1100 𝐻𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 [mm] 1000 𝑑𝑟𝑒𝑓 [mm] 1000 𝑑𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 [mm] 600 𝑆𝑟𝑒𝑓 [m2] 0.78 𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 [m2] 0.26 

Principali parametri di input  Sistema OTM 𝑢𝑚𝑓,𝑟𝑒𝑓  (650 °C) [m/s] 0.08 𝑁  [-] 341 𝜀𝑚𝑓 [-] 0.42 𝑑𝑚,𝑜𝑢𝑡 [mm] 10.0 𝑋0 [-] 0 𝑑𝑚,𝑎𝑣 [mm] 9.6 𝑀𝑠𝑜𝑟𝑏 [kg] 478 𝐻𝑂𝑇𝑀 [mm] 500, 570, 610 𝑀𝑐𝑎𝑡 [kg] 239 Principali parametri di input 𝜌𝑝,𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 [kg/m3] 1307 𝑢𝑚𝑓,𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖  (900 °C) [m/s] 0.06 𝜌𝑐𝑎𝑡 [kg/m3] 2200 𝜀𝑚𝑓 [-] 0.42 𝛽𝑐𝑎𝑡 [-] 0.23 𝜌𝑝,0 [kg/m3] 1698 𝑑𝑐𝑎𝑡 [µm] 400 𝑑𝐵 [mm] 28.9 (𝑑𝐵,0), 57.8, 86.7 𝑉𝑙𝑒𝑡𝑡𝑜 [m3] 0.28 𝐷𝑅 [m2/s] 0.18 

   𝑋0 [-] 0.48 

In particolare, per il processo SESMR sono stati sviluppati ed integrati numericamente bilanci molari di 
materia in regime stazionario nella regione bolle ed emulsione per ogni singolo componente chimico 
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coinvolto nelle reazioni di reforming, water - gas shift e simultanea cattura della anidride carbonica (CH4, 
CO, H2, CO2, H2O, CaO/CaCO3). Il gas in fase bolle fluisce all’interno del letto in regime a pistone, mentre il 
gas nella fase emulsione, ed il solido a contatto con la fase densa, sono perfettamente miscelati. 

Modello reformer 

Fase gas bolle – PFR 𝑑𝐹𝑏𝑑𝑧 + 𝐾𝑏𝑒,𝑖 6 ∙ 𝛿𝑟𝑒𝑓𝑑𝐵 (𝐶𝑖𝑏 − 𝐶𝑖𝑒)𝑆𝑟𝑒𝑓|𝑖=𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2,𝐶𝑂2,𝐻2𝑂 = 0 (20) 

Condizioni al contorno 𝑧 = 0 →    𝐹 = 𝐹0|𝑏 (21) 

Fase gas emulsione a contatto con il solido – CSTR (𝐹𝑖𝑒,0 − 𝐹𝑖𝑒) + ∫ 𝐾𝑏𝑒,𝑖 6𝛿𝑟𝑒𝑓𝑑𝐵 (𝐶𝑖𝑏 − 𝐶𝑖𝑒)𝑆𝑟𝑒𝑓𝑑𝑧𝐻
0+ 𝑟𝑖𝜌𝑐𝑎𝑡𝛽𝑐𝑎𝑡(1 − 𝛿𝑟𝑒𝑓)(1 − 𝜀𝑚𝑓)𝑉𝑙𝑒𝑡𝑡𝑜|𝑖=𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2,𝐻2𝑂 = 0 (𝐹𝑖𝑒,0 − 𝐹𝑖𝑒) + ∫ 𝐾𝑏𝑒,𝑖 6𝛿𝑟𝑒𝑓𝑑𝐵 (𝐶𝑖𝑏 − 𝐶𝑖𝑒)𝑆𝑟𝑒𝑓𝑑𝑧𝐻
0+ [𝑟𝑊𝐺𝑆𝜌𝑐𝑎𝑡𝛽𝑐𝑎𝑡−𝑟𝐶𝐵𝑁(1 − 𝛽𝑐𝑎𝑡)](1 − 𝛿𝑟𝑒𝑓)(1 − 𝜀𝑚𝑓)𝑉𝑙𝑒𝑡𝑡𝑜|𝑖=𝐶𝑂2 = 0 

(22) 

Fase solida (sorbente) – CSTR 𝑄𝑠𝑜𝑟𝑏 ∙ 𝑁𝐶𝑎𝑂 ∙ (𝑋 − 𝑋0) = 𝑟𝐶𝐵𝑁(1 − 𝛿𝑟𝑒𝑓)(1 − 𝜀𝑚𝑓)(1 − 𝛽𝑐𝑎𝑡)𝑉𝑙𝑒𝑡𝑡𝑜 (23) 

Il parametro 𝛽𝑐𝑎𝑡 rappresenta la frazione di solido occupato dal catalizzatore: 𝛽𝑐𝑎𝑡 = 11 + 𝑉𝑠𝑜𝑟𝑏𝑉𝑐𝑎𝑡  (24) 

Lo scambio di gas tra la fase bolle ed emulsione, per unità di volume del letto, è descritto mediante un 
termine di trasferimento che appare nel bilancio molare per ciascun composto: il coefficiente di 
trasferimento, 𝐊𝐛𝐞,𝐢 è stimato secondo il metodo proposto da Kunii e Levenspiel [32]: 

𝐾𝑏𝑒,𝑖 = 34 ∙ 𝑢𝑚𝑓 + 𝐷𝑖,𝐻2𝑂1/2 ∙ ( 𝑔𝑑𝐵)1/4|𝑖=𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2,𝐶𝑂2 
(25) 

𝐾𝑏𝑒,𝐻2𝑂 = 34 ∙ 𝑢𝑚𝑓 
(26) 

Gas e solido entrano nel reformer a due temperature diverse. È sufficiente scrivere un bilancio globale di 
temperatura poiché è stato dimostrato numericamente che le due temperature si uniformano rapidamente 
ad una distanza vicino al diametro della particella. 𝑊𝑠 ∗∙ 𝐶𝑝,𝑠 ∙ (𝑇𝑠,0 − 𝑇) + 𝐹𝑔 ∙ 𝐶𝑝,𝑔 ∙ (𝑇𝑔,0 − 𝑇) + 𝑟𝐶𝐵𝑁∆𝐻𝑟𝐶𝐵𝑁(1 − 𝛿𝑟𝑒𝑓)(1 − 𝜀𝑚𝑓)(1 − 𝛽𝑐𝑎𝑡)𝑉𝑙𝑒𝑡𝑡𝑜+ (𝑟𝐶𝐵𝑁∆𝐻𝑟𝐶𝐵𝑁 − 𝑟𝑆𝑀𝑅∆𝐻𝑟𝑆𝑀𝑅)𝛽𝑐𝑎𝑡(1 − 𝛿𝑟𝑒𝑓)(1 − 𝜀𝑚𝑓)𝑉𝑙𝑒𝑡𝑡𝑜 + 𝑄𝑝 

(27) 

Nel bilancio di energia del reattore di reforming autotermico si considera una perdita di calore, 𝑄𝑝 pari al 2 

% del calore esotermico fornito dalla reazione di carbonatazione. 
Anche per l’unità di calcinazione, oltre ai bilanci molari di materia in regime stazionario nella regione bolle 
ed emulsione per ogni singolo componente chimico della reazione di ossi-combustione e di calcinazione 
(CH4, CO, CO2, H2O, CaCO3/CaO), sono stati sviluppati ed integrati numericamente bilanci di energia allo 
stato stazionario per il gas ed il solido. Il gas (bolle ed emulsione) a contatto con il solido nella fase densa 
fluisce in regime a pistone, ma con dispersione assiale (modello ADGF). 

Modello calcinatore 
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Fase gas bolle (ADGF) 

𝐷𝑅 𝑑2𝐶𝑖,𝑏𝑑𝑧2 − 1𝑆 (𝑄𝑏 𝑑𝐶𝑖,𝑏𝑑𝑧 + 𝐶𝑖,𝑏 𝑑𝑄𝑏𝑑𝑧 ) − 𝐾𝑏𝑒,𝑖 6𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖𝑑𝐵 (𝐶𝑖𝑏 − 𝐶𝑖𝑒) + 𝜈𝑖𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 𝑁𝜋𝑑𝑚,𝑜𝑢𝑡𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 𝐽𝑂2|𝑖≡𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2𝑂= 0 

(28) 

Dove i coefficienti stechiometrici 𝝂𝒊 , dati nell’ Eq. (13), sono positivi per i prodotti di combustioni e negativi 
per il metano. 
La portata volumetrica in fase bolle cambia con la temperatura e la portata molare, in accordo con 
l’equazione di stato dei gas perfetti (la perdita di carico attraverso il letto è trascurata): 𝑄𝑏,𝑧 = 𝑄𝑏,0 𝑇𝑔,𝑧𝑇𝑔,0 𝐹𝑏,𝑧𝐹𝑏,0 ;          𝑄𝑏,0𝑇𝑔,0 𝐹𝑏,0 = 𝑅𝑃  ;        𝑑𝑄𝑏𝑑𝑧 = [𝐹𝑏,𝑧 𝑑𝑇𝑔𝑑𝑧 + 𝑇𝑔,𝑧 𝑑𝐹𝑏𝑑𝑧 ] 𝑅𝑃 (29) 

𝑑𝐹𝑏𝑑𝑧 = ∑ 𝜈𝑖𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖𝑁𝜋𝑑𝑚𝐽𝑂2𝑖 + 𝑟𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝐶𝐵𝑁(1 − 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖)(1 − 𝜀𝑚𝑓)𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖;        (30) 

dove:  𝒓𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊/𝑪𝑩𝑵 = 𝒓𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊         𝑠𝑒  𝐶𝐶𝑂2 < 𝐶𝐶𝑂2,𝑒𝑞                (vedi equazione 16)  𝒓𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊/𝑪𝑩𝑵 = −𝒓𝑪𝑩𝑵     𝑠𝑒  𝐶𝐶𝑂2 ≥ 𝐶𝐶𝑂2,𝑒𝑞                 (vedi equazione 6)  

𝐶𝐶𝑂2,𝑏 = 𝐹𝑏,𝑧𝑄𝑏,𝑧 − ∑ 𝐶𝑖,𝑏𝑖≡𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2𝑂  (31) 

Fase gas emulsione (ADGF) 

𝐷𝑅 𝑑2𝐶𝑖,𝑒𝑑𝑧2 − 1𝑆𝑏𝑒𝑑 (𝑄𝑒 𝑑𝐶𝑖,𝑒𝑑𝑧 + 𝐶𝑖,𝑏 𝑑𝑄𝑒𝑑𝑧 ) + 𝐾𝑏𝑒,𝑖 6𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖𝑑𝐵 (𝐶𝑖𝑏 − 𝐶𝑖𝑒)+ 𝜈𝑖(1 − 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖) 𝑁𝜋𝑑𝑚,𝑜𝑢𝑡𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 𝐽𝑂2|𝑖≡𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2𝑂 = 0 
(32) 

𝑑𝑄𝑒𝑑𝑧 = [𝐹𝑒,𝑧 𝑑𝑇𝑔𝑑𝑧 + 𝑇𝑔,𝑧 𝑑𝐹𝑒𝑑𝑧 ] 𝑅𝑃 ;     𝑑𝐹𝑒𝑑𝑧 = ∑ 𝜈𝑖(1 − 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖)𝑁𝜋𝑑𝑚𝐽𝑂2; 𝑖    
𝐶𝐶𝑂2,𝑒 = 𝐹𝑒,𝑧𝑄𝑒,𝑧 − ∑ 𝐶𝑖,𝑒𝑖≡𝐶𝐻4,𝐶𝑂,𝐻2𝑂  

(33) 

Nella simulazione del calcinatore, il coefficiente di trasferimento tra la fase bolle ed emulsione, 𝐊𝐛𝐞,𝐢 è 
calcolato con l’espressione seguente: 𝐾𝑏𝑒,𝑖 = 34 ∙ 𝑢𝑚𝑓 + 𝐷𝑖,𝐶𝑂21/2 ∙ ( 𝑔𝑑𝐵)1/4

 
(34) 

Fase solida (Carbonato di calcio) 

𝑢𝑝𝑁𝐶𝑎𝑂 𝑑𝑋𝑑𝑧 = −𝑟𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝐶𝐵𝑁(1 − 𝜀𝑚𝑓)(1 − 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖) 
(35) 
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Dove 𝑢𝑝 è definita nell’Eq. (18) in riferimento alla portata massica di solidi entranti alla base del letto e 

alla loro densità; 𝑢𝑝 è costante lungo il letto perché il volume della particella non cambia. 

Condizioni al contorno: 

Le condizioni al contorno di Danckwerts sono fissate sia nella sezione di ingresso che di uscita dal sistema 
[50]: 𝑧 = 0 →    𝐹 = 𝐹0|𝑏 𝑒⁄ ;     𝑄 = 𝑄0|𝑏 𝑒⁄ ;     𝐹𝐶𝐻4,0 = (𝐶𝐶𝐻4𝑄 − 𝐷𝑅 𝑑𝐶𝐶𝐻4𝑑𝑧 𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖)|0,  𝑏 𝑒⁄  0 = (𝐶𝑖𝑄 − 𝐷𝑅 𝑑𝐶𝑖𝑑𝑧 𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖)|0,   𝑏 𝑒,   𝑖≡𝐶𝑂,𝐻2𝑂⁄      ;    𝑋 = 𝑋0  𝑧 = 𝐻𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 →   𝑑𝐶𝑖𝑑𝑧 = 0  (36) 

Per il calcinatore sono stati risolti numericamente due bilanci di energia distinti per il gas e solido che 
entrano nel reattore a due temperature diverse. 
Il termine di conduttività termica viene omesso nel bilancio di energia dei solidi nel letto: infatti 
l’integrazione numerica con l'aggiunta di tale termine nell'Eq. (38) mostra che il profilo di temperatura dei 
solidi lungo il letto, cambia molto poco, se confrontato con quello ottenuto con trasferimento convettivo. 
Inoltre, la presenza del fascio di tubi verticali di membrane perovskitiche, ostacola i fenomeni di 
miscelamento all’interno del letto. Si tratta tuttavia di presupposti conservativi, in quanto il profilo di 
temperatura nella parte inferiore del letto potrebbe essere leggermente più ripido di quello prodotto dal 
modello (Figure 9 – 11) con un aumento di permeabilità del sistema OTM e con una riduzione dell’altezza 
del reattore per consentire una completa calcinazione del solido. 
Bilancio di energia fase gassosa 𝐹𝑔 ∙ 𝐶𝑝,𝑔̅̅ ̅̅ ̅ ∙ 𝑑𝑇𝑔𝑑𝑧 = (1 − 𝜀𝑚𝑓)(1 − 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖) [ℎ𝑔𝑠 6𝑑𝑝 (𝑇𝑠 − 𝑇𝑔) + 𝑟𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝐶𝐵𝑁𝐶𝑝,𝐶𝑂2(𝑇𝑠 − 𝑇𝑔)] 𝑆𝑏𝑒𝑑  −∙ 𝐽𝑂2𝑁𝜋𝑑𝑚,𝑜𝑢𝑡∆𝐻𝑟1 − 0.04𝐹𝐶𝐻4,0𝛥𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏,𝐶𝐻4/𝐻𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 (37) 

 

Bilancio di energia fase solida 𝑊𝑠 ∙ 𝐶𝑝,𝑠 ∙ 𝑑𝑇𝑠𝑑𝑧 = (1 − 𝜀𝑚𝑓)(1 − 𝛿𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖) [ℎ𝑔𝑠 6𝑑𝑝 (𝑇𝑔 − 𝑇𝑠)  + 𝑟𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝐶𝐵𝑁𝐶𝑝,𝐶𝑂2(𝑇𝑔 − 𝑇𝑠)−𝑟𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖/𝐶𝐵𝑁 ∆𝐻𝑟2] 𝑆𝑐𝑎𝑙𝑐𝑖 
(38) 

Condizioni al contorno: 𝑧 = 0 →   𝑇𝑔 =  𝑇𝑔,0;       𝑇𝑠 =  𝑇𝑠,0         (39) 

Il coefficiente di trasferimento di calore gas-particella, ℎ𝑔𝑠, è stimato con la correlazione di Gunn [51] 𝑁𝑢 = (7 − 10𝜀𝑚𝑓 + 5𝜀𝑚𝑓2) ∙ (1 + 0.7𝑅𝑒0.2𝑃𝑟1 3⁄ ) + (1.33 − 2.4𝜀𝑚𝑓 + 1.2𝜀𝑚𝑓2) ∙ 𝑅𝑒0.7𝑃𝑟1 3⁄  
(40) 

I calori specifici dei componenti gassosi e solido sono stati calcolati con le correlazioni in funzione della 
temperatura [52]. 

4.1 Risultati delle simulazioni 
Il sistema di equazioni integro-algebrico-differenziali per il reformer è stato risolto numericamente con il 
software MATLAB® impostando un ciclo iterativo con la funzione bvp5c (per il sistema di equazioni 
differenziali ordinarie del primo ordine) e fsolve (per il sistema integro-algebrico), dove il vettore soluzione 
delle portate molari della fase densa è stato calcolato con una tolleranza dell’ordine di 1 ∙ 10-5. In Tabella 7 
si riportano i principali risultati del reattore di reforming a diversi rapporti catalizzatore / sorbente. In 
entrambi i casi esaminati, si raggiunge una portata molare di idrogeno di 5 kmol/h come richiesto dalle 
specifiche della turbina nella piattaforma sperimentale ZECOMIX, con una purezza di H2 su base secca 
superiore all’85 %. La conversione del metano supera il 90 %. Nella simulazione finale del processo 
integrato CaL, si è scelto di lavorare con un rapporto Msorb/Mcat = 2 come da specifiche ZECOMIX: con un 
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grado di carbonatazione del 48 % in ingresso al calcinatore si raggiunge la temperatura desiderata di ≈ 900 
°C e una calcinazione completa del sorbente solido con un’altezza del fascio OTM di 0.50 m (vedi Figura 9a). 

Tabella 7. Composizione del syngas de-carbonizzato con due diversi rapporti di catalizzatore e sorbente.  𝑴𝒕𝒐𝒕 = 𝟕𝟏𝟕 𝒌𝒈 
𝟏𝟐 𝑴𝒄𝒂𝒕 + 𝟏𝟐 𝑴𝒔𝒐𝒓𝒃 

𝟏𝟑 𝑴𝒄𝒂𝒕 + 𝟐𝟑 𝑴𝒔𝒐𝒓𝒃 𝑦𝐶𝐻4,𝑑𝑟𝑦 [-] 0.02 0.02 𝑦𝐶𝑂,𝑑𝑟𝑦 [-] 0.05 0.05 𝑦𝐻2,𝑑𝑟𝑦 [-] 0.86 0.88 𝑦𝐶𝑂2,𝑑𝑟𝑦 [-] 0.06 0.05 𝑋𝐶𝐻4 [-] 0.93 0.92 𝑋𝑐𝑎𝑟𝑏 [-] 0.54 0.48 𝐹𝐶𝐻4 [kmol/h] 0.10 0.11 𝐹𝐶𝑂 [kmol/h] 0.31 0.27 𝑭𝑯𝟐 [kmol/h] 5.08 5.08 𝐹𝐶𝑂2 [kmol/h] 0.37 0.28 𝐹𝐻2𝑂 [kmol/h] 3.42 3.39 

In Figura 7 si riportano gli andamenti delle portate molari dei componenti gassosi in fase bolle e del 

diametro equivalente delle bolle, calcolato con la formula di Darton [54], in funzione dell’altezza del 

reformer.  

 

  
Figura 7. a) Risultati del reformer ottenuti con le simulazioni in funzione dell’altezza del letto (Mcat/Msorb = 2): 

a) andamento delle portate molari in fase bolle per ogni componente chimico; b) andamento del diametro 

delle bolle. Temperatura calcolata con il bilancio di energia: T = 652 °C. 

L’espansione del letto, poiché il flusso gassoso è aumentato, è interamente attribuibile al volume crescente 

di bolle che si sviluppano nel reattore. Nel processo SESMR, le bolle sono libere di muoversi, pertanto la 

loro dimensione definita per mezzo del diametro equivalente dB risulta essere fino a tre volte superiore alla 

dimensione della bolla confinata nel fascio OTM del calcinatore. Si calcola, con il bilancio di energia (Eq. 27), 

una temperatura del reattore autotermico di reforming pari a 652 °C, imponendo una temperatura dei gas 

in ingresso (CH4 + H2O) a 500 °C e dei solidi a 850 °C. Il sorbente solido, carbonatato al 48 %, viene prelevato 

al di sopra del letto ed inviato nel reattore di calcinazione ad una temperatura prossima a quello del 

reformer. È bene precisare che i risultati ottenuti, sono oggetto di ipotesi conservative per il processo 
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integrato, pertanto in un lavoro futuro, sarà interessante valutare l’influenza dei principali parametri 

operativi sulla prestazione del processo globale. 

In Figura 8 si riporta l’andamento della portata massica di solidi scambiati in funzione dell’altezza del 
calcinatore, dove Ws è la portata di solidi totali in ingresso al calcinatore e Ws

* la portata di solidi totali 
inviati al carbonatatore (Tabella 5). Nell’ipotesi di perfetto mescolamento per il reformer, il solido 
istantaneamente raggiunge il valore Ws in ingresso al calcinatore (vedi Figura 11c). In un lavoro futuro, oltre 
ai solidi proveniente dal carbonatatore, si dovrà considerare anche l’alimentazione di sorbente fresco al 
calcinatore necessario a sostituire quello esausto. 

 
Figura 8. Andamento della portata di solido (sorbente + catalizzatore) in funzione dell’altezza del calcinatore. 

Le equazioni di bilancio per il calcinatore, insieme alle condizioni al contorno sono state integrate 
numericamente utilizzando la funzione bvp5c del software MATLAB®. La funzione bvp5c, già utilizzata nel 
modello del reformer, utilizza un codice alle differenze finite che implementa il metodo di Lobatto IIIa del 
quarto ordine per ottenere la soluzione delle equazioni differenziali. Questa è una formula di collocazione e 
l'algoritmo polinomiale di collocazione fornisce una soluzione C1-continua con un'accuratezza uniforme del 
quinto ordine in [0, H]. In particolare, la formula è implementata con una routine implicita di Runge-Kutta, 
in cui le equazioni algebriche vengono risolte direttamente [53]. Inoltre, la funzione bvp5c è in grado di 
stimare l'errore vero, quello tra la soluzione esatta del sistema di equazioni differenziali alle derivate 
parziali e la soluzione numerica del sistema di equazioni differenziali ordinarie. Grazie a questa stima, la 
funzione adatta la discretizzazione spaziale per mantenere l'errore inferiore alla tolleranza dichiarata 
dall'utente. Per questo motivo, è stata effettuata un'analisi di sensitività variando l'errore massimo relativo 
ed assoluto da 1 · 10-1 a 1 · 10-8, corrispondente ad una discretizzazione spaziale iniziale di 2 · 10-4 m e 8 · 10-

6 m, rispettivamente. La differenza massima assoluta tra i corrispondenti valori di concentrazione valutati ai 
diversi limiti di tolleranza è nell'ordine di 1 · 10-5. 
I principali risultati ottenuti con le simulazioni per il reattore di calcinazione sono riassunti in Figura 9. 
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Figura 9. Principali andamenti del calcinatore ottenuti con le simulazioni in funzione dell’altezza del letto (Tg,0 = 850 °C, 
X0 = 0.48 %, HOTM = 0.50 m, dB=dB,0): a) profilo di temperatura del gas e grado di carbonatazione del sorbente solido, b) 
portate molari dei componenti gassosi (CH4, CO2, CO, H2O), c) concentrazioni volumetriche della fase bolle ed 
emulsione, d) portate volumetriche (fase bolle, emulsione e totale). 

Il profilo della temperatura del gas lungo il letto è mostrato nella Figura 9a, insieme alla progressiva 
riduzione del grado di carbonatazione dell’ossido di calcio. Vale la pena notare che, nelle condizioni 
operative presunte, si prevede che il letto di solidi raggiunga uno stato completamente calcinato nella parte 
superiore del calcinatore, dove il solido particolato viene estratto per essere ricondotto al reattore SESMR; 
la temperatura del gas aumenta prima fino ad un livello di temperatura idoneo per la calcinazione e poi si 
mantiene ad un valore quasi costante durante il processo di reazione. Il tempo di riscaldamento delle 
particelle solide con la corrente di gas caldo in ingresso al reattore di calcinazione è dell’ordine di 1 s e 
corrisponde ad una distanza di circa 400 µm dalla base del reattore [32].  
La progressiva combustione del metano lungo il reattore con l’ossigeno permeato attraverso il sistema 
OTM consente di raggiungere la temperatura desiderata del gas e del solido: Hcalci segna la fine di questo 
processo di riscaldamento e l'inizio del processo di calcinazione, appena 0.11 m, ovvero poco più di un 
quarto dell'altezza complessiva del fascio verticale della membrana, HOTM. Il processo di calcinazione 
termina appena al di sotto di HOTM, fissato grazie a un dimensionamento preliminare del sistema OTM in 
termini di superficie di permeazione disponibile e velocità di permeazione dell'ossigeno, JO2, in funzione 
della temperatura. 
È ben noto che JO2 aumenta esponenzialmente con la temperatura (vedere Eq. 11 e 12), così che la fase di 
riscaldamento sia influenzata dalla bassa permeabilità all'ossigeno nella regione di ingresso: nelle 
simulazioni si presume che la temperatura della membrana sia uguale a Tg ad ogni altezza del reattore. Di 
conseguenza, è importante garantire un livello di temperatura il più alto possibile nella sezione di ingresso 
del reattore: questo è parzialmente ottenuto dal riscaldamento della corrente gassosa alla base del 
reattore, e anche da un'ulteriore iniziale carbonatazione delle particelle solide in ingresso a contatto con un 
gas ricco di anidride carbonica, come evidenziato in Figura 9a. Questo processo esotermico, già simulato 
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mediante un affidabile modello di carbonatazione (PGM), rende disponibile un'ulteriore quantità di calore 
rispetto a quella prodotta dalla sola combustione del metano, proprio nella zona inferiore del calcinatore. 
D'altra parte, per evitare che la temperatura del gas (e del solido) aumenti oltre il livello richiesto dalla 
calcinazione, è fondamentale scegliere l'altezza corretta per il fascio OTM, HOTM e / o portata del flusso di 
metano. Nelle simulazioni, è stata considerata una perdita di calore dal calcinatore all'ambiente 
circostante, lungo l’altezza del letto, pari al 4% del calore prodotto dalla combustione del metano; questa 
ipotesi è soddisfacente per apparecchiature su scala pilota e ben isolate. Questo spiega la lenta 
diminuzione del profilo di temperatura che appare in Figura 9a nella parte superiore del calcinatore, al di 
sopra del fascio tubolare OTM. La stabilità della temperatura durante la calcinazione indica che la 
permeazione dell'ossigeno è la fase che controlla l'evoluzione del processo di de-carbonazione delle 
particelle, attraverso il calore in ingresso associato alla combustione del metano, che è essenziale per far 
progredire la reazione di calcinazione endotermica e mantenere il livello di temperatura necessario a 
garantire una cinetica chimica apprezzabile. 
La Figura 9b mostra l'evoluzione della portata molare di tutti i composti gassosi lungo l'altezza del letto, 
come previsto dal modello. La riduzione del flusso molare di CH4 e l'aumento di CO e H2O, come risultato 
della reazione di combustione con O2, è moderata nella parte inferiore del calcinatore, confermando 
l’andamento della permeabilità dell’ossigeno in funzione della temperatura.  
Le concentrazioni volumetriche sono riportate in Figura 9c: la densità molare complessiva del gas 
diminuisce prima a causa dell'aumento della temperatura (secondo la legge dei gas ideali) e poi rimane 
abbastanza stabile. Per ciascun componente gassoso, vi sono lievi differenze di concentrazione tra la fase 
gas - bolle ed emulsione, questo è dovuto ad una dimensione delle bolle molto piccola e quindi ad un'area 
superficiale specifica relativamente grande nell’interscambio bolle – emulsione in fase gassosa. È anche 
evidente l'influenza della dispersione assiale sul profilo di concentrazione dei prodotti di combustione 
(principalmente CO e H2O), che non sono presenti nella portata di ingresso del reattore con un contributo 
convettivo. 
La variazione della concentrazione volumetrica e della portata molare di tutti i componenti ha un chiaro 
effetto sul profilo della portata volumetrica nella fase bolle ed emulsione, rispettivamente (Figura 9d). In 
termini assoluti, l'aumento del flusso in bolle in funzione dell'altezza del letto è in gran parte predominante 
a causa della formazione di bolle endogene quando si forma CO2 gassosa a causa della de-carbonazione 
delle particelle solide. 
Infine, in Figura 10 si riportano gli andamenti dei principali parametri del ciclo chiuso Calcium Looping, 
lungo l’altezza dei due rattori a letto fluidizzato (Hcalci = 1 m e Href = 1.1 m). La prima parte della Figura 10 è 
relativa al profilo dei parametri, Tg, X, Ws, rispettivamente, in funzione dell’altezza del calcinatore in regime 
a pistone, mentre la seconda parte descrive il comportamento del carbonatatore a perfetto mescolamento. 
É ben evidente che nel carbonatatore, i parametri investigati raggiungono istantaneamente le condizioni di 
ingresso del calcinatore. 
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Figura 10. Profili dei principali parametri del ciclo chiuso CaL in funzione dell’altezza del reattore di 

calcinazione (Hcalci = 1m) e del reformer (Href = 1.1 m): a) profilo di temperatura del gas, b) profilo di 

conversione del sorbente solido, c) profilo della portata di solidi che circolano tra i due letti fluidizzati. 
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Figura 11. Concentrazione volumetrica lungo l’altezza del calcinatore al variare del diametro equivalente delle bolle, 
dB; gli altri parametri del modello sono quelli utilizzati in Figura 9.  

 

 

 

 

Figura 12. (a) temperature del gas, Tg, (b) flusso di permeazione, JO2, e (c) grado di carbonatazione del solido, X, lungo 
l’altezza del calcinatore, per differenti valori di temperatura del gas iniziale, Tg,0; l’altezza delle membrane verticali a 
trasporto di ossigeno è un parametro che varia per ottenere una completa calcinazione del materiale solido in ogni 
caso esaminato. 

 
Le Figure 11 e 12 (a, b, c) mostrano la sensitività delle simulazioni in funzione di alcuni parametri del 
modello e condizioni di ingresso del calcinatore. 
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In Figura 11 è rappresentata l’influenza del diametro delle bolle sul profilo di concentrazione volumetrica 
dei componenti gassosi. In accordo con i risultati ottenuti sul modello freddo sperimentale, il diametro 
della bolla iniziale è stato scelto uguale al passo della maglia quadrata su cui è alloggiato il fascio verticale 
OTM. Tali prove hanno dimostrato che le bolle sono generalmente di forma allungata, con lunghezza 
sostanzialmente più grande della larghezza. Per questo motivo si è deciso di studiare l’influenza del 
diametro equivalente delle bolle, lasciando invariati gli altri parametri riassunti in Tabella 6. Dal confronto 
in Figura 11 è evidente che all’aumentare della dimensione dB la piccola differenza di concentrazione tra la 
fase gas bolle ed emulsione tende a crescere all’aumentare della dimensione della bolla, ciò è dovuto al 
fatto che la sua superficie specifica diventa progressivamente più piccola ed i flussi di interscambio tra le 
due fasi (bolle ed emulsione) si riducono. In tutti e tre i casi, i principali parametri che caratterizzano il 
calcinatore, HOTM e Hcalci, rimangono invariati. La Figura 12 (a,b,c), invece, mostra che i cambiamenti più 
importanti sono legati alle differenti temperature di ingresso della corrente gassosa, Tg,0. Come già detto in 
precedenza, la temperatura di ingresso del solido (Ts,0 ≈ 650 °C) è calcolata dal bilancio di energia del 
reattore di assorbimento della CO2 e reforming. Le Figure 12a e b mostrano come la temperatura influenzi 
fortemente la permeazione delle membrane a trasporto di ossigeno e quindi il calore sensibile rilasciato 
dalla combustione del metano, in modo che il profilo di temperatura vari in maniera considerevole lungo il 
calcinatore. Ovviamente più bassa sarà la temperatura della corrente gassosa in ingresso e maggiore sarà la 
superficie di membrana richiesta per avere una completa calcinazione del sorbente solido (Figura 12c). 
In un recente lavoro sulla simulazione CFD di un reattore a letto fluidizzato SESMR su scala pilota [25], è 
stata dimostrata l’influenza del grado di calcinazione del sorbente solido alimentato al reformer sulla 
prestazione del processo combinato. I risultati numerici del modello CFD hanno mostrato che con particelle 
completamente calcinate e ad ogni velocità superficiale del gas investigata, si ottiene una composizione 
vicina all’equilibrio chimico del processo SESMR; quando il grado di calcinazione iniziale viene ridotto, 
anche la resa di idrogeno viene ridotta, sebbene superiore a quella corrispondente all'equilibrio di uno SMR 
normale. Di conseguenza, la calcinazione completa è un obiettivo desiderabile, anche se non un requisito 
rigoroso. I risultati ottenuti con il modello CFD sono stati confrontati con il modello del reformer sviluppato 
in MATLAB®, nelle medesime condizioni operative [25]. In Tabella 8 si riporta un confronto dei risultati 
numerici ottenuti con i due diversi simulatori. 
 

Tabella 8. Confronto dei risultati ottenuti con la simulazione MATLAB e CFD di un reattore a letto fluidizzato 

SESMR. 

Modello MATLAB 

XCaO ≈ 0.5 XCaO ≈ 0.25 XCaO ≈ 0 

ugas,0 

[m/s] 
yCH4,dry 

 [-] 
yH2,dry  

[m/s] 
ugas,0 

[m/s] 
yCH4,dry 

 [-] 
yH2,dry  

[m/s] 
ugas,0 

[m/s] 
yCH4,dry 

 [-] 
yH2,dry  

[m/s] 

0.2 0.04 0.81 0.2 0.038 0.87 0.2 0.036 0.90 

0.4 0.08 0.75 0.4 0.08 0.79 0.4 0.08 0.83 

0.5 0.11 0.72 0.5 0.11 0.76 0.6 0.11 0.80 

Modello CFD 

XCaO = 0.5 XCaO = 0.25 XCaO = 0 

ugas,0 

[m/s] 
yCH4,dry 

 [-] 
yH2,dry  

[m/s] 
ugas,0 

[m/s] 
yCH4,dry 

 [-] 
yH2,dry  

[m/s] 
ugas,0 

[m/s] 
yCH4,dry 

 [-] 
yH2,dry  

[m/s] 

0.2 0.04 0.82 0.2 0.025 0.93 0.2 0.011 0.96 

0.4 0.05 0.78 0.4 0.035 0.88 0.4 0.016 0.96 

0.5 0.055 0.76 0.5 0.04 0.88 0.6 0.02 0.96 

La differenza dei risultati, in termini di frazione molare su base secca di CH4 e H2, ottenuti con i due modelli 
è dovuta al diverso approccio fluidodinamico del processo esaminato. Il modello bifasico, descritto nei 
paragrafi precedenti, ed integrato in MATLAB® prevede una netta separazione tra la fase gas – bolle, priva 
di catalizzatore e costituita prevalentemente dal gas, e fase gas– emulsione, regione in cui avviene la 
reazione chimica, costituita da gas e buona frazione dei solidi. Si tratta pertanto di un modello del tutto 
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conservativo, in grado di fornire un comportamento del reattore paragonabile a quello reale in diverse 
condizioni operative, ma senza controllare accuratamente il flusso gas – solido nel letto. Il modello ottenuto 
con il simulatore CFD invece è basato su una più accurata trattazione fluidodinamica, in cui si pone 
maggiore attenzione al controllo del flusso del gas e del solido nel reattore con un grado di vuoto che varia 
lungo il letto. Nel modello CFD, è stata calcolata una maggiore conversione del metano, questo è dovuto ad 
un effetto by-pass del gas che è più evidente quando il sorbente è completamente calcinato e la reazione di 
carbonatazione è molto più veloce. 
4.1.1 Simulazione 3D dell’intero circuito CaL 

Il lavoro è stato completato con un studio modellistico CPFD (Computation Particle-Fluid 

Dynamics) del calcinatore a letto trascinato e fluidizzato con corrente di CO2 tale da garantire una 
portata di solidi al carbonatatore non superiore a 0.09 kg/s. Sono state determinate le principali 
grandezze geometriche (diametro D=20 cm altezza = 5metri) e fluodinamiche (velocità di ingresso 
circa 7 m/s) del reattore di rigenerazione. La temperatura ella CO2 di ricircolo è stata fissata a 700 
°C. Tale rigeneratore è stato inseguito integrato in un unico circuito al reattore di carbonatazione 
al fine di verificare le grandezze principali precedentemente stimate dal modello Matlab. Il 
modello CPFD così formulato è riportato in Figura 16 che mostra il grado di vuoto all’interno del 
circuito dopo circa 16,5 secondi. 
 

 
Figura 16 Grado di vuoto all’interno del circuito carbonatatore, calcinatore e due loop 

seals: modello CPFD formulato attraverso approccio Euleriano Lagrangiano. t=16.5 secondi 

Il modello oltre a verificare i parametri operativi (portata di ricircolo, temperatura di esercizio dei 
reattori) è stato utilizzato per verificare la stabilità idrodinamica del circuito attraverso l’innesto di 
due loop seals (LS) a valle del carbonatatore e a valle del rigeneratore. Sono stati dimensionati in 
maniera tale da garantire la portata di solidi e quindi la produzione di idrogeno al carbonatatore di 
circa 5 kmol/h. Inoltre il modello ha dato informazioni circa la potenziale segregazione tra la fase 
catalizzatore e la fase sorbente escludendo tale fenomeno per valori di particella di sorbente e 
catalizzatore rispettivamente di 500 micron e 440 micron. La Figura 17 mostra la distribuzione dei 
principali componenti all’interno del calcinatore e del carbonatatore dopo circa 9 secondi 
dall’ingresso dei gas da decarbonizzare. Oltre la buona resa di conversione di CH4 in H2 è degno di 
nota che la scelta sia delle condizioni iniziali in termini di portate di fluidizzazione dei reattori e dei 
loop seal, che della geometria dei loop seal sono tali per cui la componente combustibile del 
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syngas prodotto (CO, CH4, H2) rimane confinata all’interno del carbonatatore. Questo garantisce 
da un lato la stabilità di esercizio del processo CaL in termini di produzione di combustibile da 
avviare all’isola di potenza, dall’altra un controllo puntuale della combustione all’interno del 
calcinatore senza che questa venga influenzata da ulteriore apporto di combustibile non voluto. 

 
Figura 17 Frazione molare dei principali composti chimici al tempo t=16.5 secondi  relativo 

intervallo di calcolo (a) H2 0 – 0.64 ; (b) CH4 0 – 0.10; (c) CO 0 – 0.16; (d) H2O 0 – 0.58.  

Infine in Figura 24 viene riportato il campo di CO2 e temperatura all’interno circuito CaL: si vede 
come la scelta della portata di solidi dal calcinatore al carbonatatore è tale per cui la temperatura 
all’interno del carbonatatore (657 °C) garantisce sia una buona resa di conversione di CH4 in H2 sia 
una buona uniformità all’interno del reattore.  

 
Figura 24 (a) Distribuzione all’interno del circuito CaL di (a) CO2 e (b) temperatura  
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5 Conclusioni 
Questa attività di ricerca affronta un’importante tematica, quella relativa alla fase di rigenerazione dei 
sorbenti a base di CaO utilizzati ciclicamente per catturare CO2 in processi di SESMR, che racchiude diversi 
potenziali vantaggi rispetto al processo tradizionale come una migliore efficienza energetica e una 
riduzione dei costi grazie alla semplificazione impiantistica. La calcinazione è un processo endotermico e 
deve essere eseguita ad alta temperatura (≈900 ° C) e a pressione atmosferica. Fornire calore in queste 
condizioni non è un compito facile: per consentire un apporto diretto di calore all'interno del reattore, 
l’ossi-combustione del metano è il processo suggerito, utilizzando Membrane a Trasporto di Ossigeno 
(OTM), che separano ossigeno dall’aria ad elevate temperature, specialmente nel caso di applicazioni su 
piccola scala. Studi precedenti hanno caratterizzato la permeabilità agli ioni ossigeno di membrane tubolari 
di tipo perovskitico e validato un modello di tipo Arrhenius per il flusso di permeazione di O2 in funzione 
della temperatura. In questo lavoro, è stata studiata la cinetica di calcinazione di un campione di dolomite 
attraverso analisi sperimentali termo-gravimetriche, che ha contribuito a definire la costante cinetica da 
inserire nell’espressione cinetica presente in letteratura. Infine la realizzazione e il funzionamento di un 
modello freddo, geometricamente e dinamicamente simile al calcinatore, ha permesso di evidenziare la 
qualità idrodinamica della fluidizzazione e la distribuzione del tempo di residenza del gas quando il fascio di 
membrane verticali OTM è inserito nel letto cilindrico. I test sperimentali sopra descritti, sono stati utilizzati 
per studiare un modello di simulazione in grado di prevedere numericamente il comportamento del 
calcinatore, costituito da bilanci molari per ogni specie chimica nella fase gas - bolle, - emulsione e fase 
solida, e bilanci energetici per il gas e solido che si muove nel reattore. È stato simulato il processo 
integrato Calcium Looping: i risultati numerici ottenuti dalla simulazione del processo di reforming e cattura 
di CO2 hanno soddisfatto la richiesta di H2 in turbina (5 kmol/h) con una purezza su base secca superiore all’ 
85 %. Nel calcinatore, i risultati mostrano come sia possibile la completa calcinazione del campione di 
dolomite richiesto dal processo SESMR, utilizzando la superficie di permeazione del sistema OTM immerso 
nel letto fluidizzato, per fornire O2 puro al processo di ossi-combustione del metano. La permeabilità 
dell’ossigeno attraverso le membrane MIEC è fortemente legata alla temperatura, così che il grado di 
calcinazione ottenibile è strettamente correlato alla temperatura di ingresso del gas; di conseguenza la 
velocità di trasferimento dell’ossigeno è il processo fondamentale che influenza le dimensioni e le 
condizioni operative del calcinatore. Infine, le simulazioni hanno mostrato l’importante contributo sul 
profilo di temperatura (e quindi sulla permeabilità) nella parte bassa del calcinatore dovuto ad un ulteriore 
carbonatazione delle particelle solide in ingresso, che migliora l’apporto di calore fornito dalla combustione 
esotermica del metano, riducendo l’altezza complessiva del fascio OTM. 
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Abbreviazioni 

ASU Unità di separazione dell’aria 

CBN Carbonatazione 

CFD Fluidodinamica computazionale 

MIEC Conduzione Mista Ionico - Elettronica 

OTM Membrane a Trasporto di Ossigeno 

PGM Modello a grani della particella 

SMR Steam Methane Reforming 

TGA Analizzatote termo-gravimetrico 

WGS Water Gas Shift 

Simboli 𝒄𝒑,𝒈 Calore specifico dei gas, J/mol/°C 𝒄𝒑,𝒔 Calore specific dei solidi, J/kg/°C 𝑪𝒊 Concentrazione molare dei component i-esimi, mol/m3
 𝒅𝑩 Diametro delle bolle, m 𝒅𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊 Diametro del calcinatore, m 𝒅𝒎 Diametro medio OTM, m 𝒅𝒑 Diametro della particella sorbente, m 𝑫𝑹 Coefficiente di dispersion assiale, m2/s 𝑭 Portata molare, mol/s 𝒉 Coefficiente di trasferimento di calore, W/m2/°C 𝑯 Altezza, m 𝑱𝑶𝟐 Flusso di permeazione di O2, mol/m2/s 𝒌𝒈 Coefficiente di trasferimento di materia fase gas, m/s 𝒌𝒓 Costante cinetica della reazione inversa, mol/m2/s 𝒌𝑺𝑴𝑹𝟎  Costante cinetica pre-esponenziale della reazione SMR, kmol/(kg∙atm0.404∙s) 𝒌𝑾𝑮𝑺𝟎  Costante cinetica pre-esponenziale della reazione WGS, kmol/(kg∙atm∙s) 𝑲𝒃𝒆 Coefficiente di trasferimento di materia fase bolle - emulsione, m/s 𝑲𝑺𝑴𝑹 Costante di equilibrio per la reazione SMR, atm2

 𝑲𝑾𝑮𝑺 Costante di equilibrio per la reazione WGS, atm2
 𝑵 Numero di tubi OTM, adimensionale 𝑵𝑪𝒂𝑶 Mole per unità di volume di particella sorbente, mol/m3

 𝑷 Pressione, atm 𝑷𝒊 Pressione parziale dei component gassosi i-esimi, atm 𝑷𝒊𝒕𝒄𝒉 Spazio tra I tubi verticali OTM, m 𝑷𝑶𝟐,𝑰 Pressione parziale di O2 partial pressure sul lato permeato, atm 𝑷𝑶𝟐,𝒂𝒊𝒓 Pressione parziale di O2 sul lato aria, atm 𝑸 Portata volumetrica gassosa, m3/s 𝒓𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊 Velocità della reazione di calcinazione, mol/m3/s 𝒓𝑪𝑩𝑵 Velocità della reazione di carbonatazione, mol/m3/s 𝑹 Costante universale dei gas, J/mol/K 𝑺 Sezione trasversale, m2
 𝒕 Tempo, s 𝑻 Temperatura, K 𝒖𝒎𝒇 Velocità di minima fluidizzazione, m/s 𝒖𝒑 Velocità di rialita della fase solida, m/s 𝑽𝒃𝒆𝒅 Volume di letto, m3

 𝑽𝑪𝒂𝑶 Volume molare di CaO, m3/kmol 𝑽𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑 Volume molare di CaCO3, m
3/kmol 𝑾𝒔 Portata fase solida, kg/s 𝑿 Grado di carbonatazione, adimensionale 
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𝑿𝒄𝒂𝒍𝒄𝒊 Grado di calcinazione, adimensionale 𝒛 Coordinata assiale 

Z Rapporto tra I volumi molari di CaCO3 e CaO, adimensionale 

Numeri adimensionali 𝑨𝒓 Numero di Archimede (definito in Tabella 4) 𝑫𝒆 Numero di densità (definito in Tabella 4) 𝑭𝒍 Numero di flusso (definito in Tabella 4) 𝑳𝒆 Numero di lunghezza (definito in Tabella 4) 𝑷𝒆 Numero di Péclet (u H/DR) 
Lettere greche 𝜷 Rapport molare tra CO e CO2 [39], adimensionale 𝝆 Densità, kg/m3

 µ Viscosità, Pa∙s 𝜹 Frazione in volume delle bolle, adimensionale 𝝂 Coefficient stechiometrico, adimensionale 𝜺 Grado di vuoto del letto, adimensionale 

  

Apici e pedici 𝒐𝒖𝒕 Uscita 𝒂𝒗 Medio 𝒃 Bolle 𝒆 Emulsione 𝒆𝒒 Equilibrio 𝒈 Fase gas 𝒔 Fase solida 𝟎 Condizione iniziale 𝒎𝒇 Minima fluidizzazione 𝒑 Particelle 

P Sonda 
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