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Sommario

L'attivita svolta e stata incentrata sullo sviluppo di un processo continuo di produzione di idrogeno da steam
reforming del metano intensificato con la cattura della CO; (SER: sorption enhanced reforming) attraverso
un ciclo CaO/CaCOs. Per chiudere questo ciclo & necessario prevedere un reattore di calcinazione nel quale il
sorbente carbonatato (CaCOs) possa essere rigenerato ad alta temperatura, rilasciando un flusso di CO; pura
e riportandosi allo stato di ossido. Il calore necessario per la rigenerazione del sorbente si considera fornito
da reazioni di combustione, o in alternativa da scambiatori di calore a resistenza elettrica.

Lo studio e stato quindi focalizzato sul dimensionamento di un sistema a doppio letto fluidizzato che
comprenda un carbonatatore/reformer, che lavori a 600°C, ed un calcinatore/combustore, che operi a 950°C,
da accoppiare tramite opportune connessioni (ciclone, loop seal e chute). Le connessioni tra i due reattori
dovranno essere progettate in modo tale da garantire la circolazione del sorbente ma da evitare il
trafilamento di: (a) H, dal carbonatatore al calcinatore e (b) CO, dal calcinatore al carbonatatore. In
particolare ci si € occupati della modellazione del calcinatore per la rigenerazione del sorbente; tale attivita
sara propedeutica alla LA3.10 per la progettazione e la costruzione del circuito completo tra il calcinatore
definito in questo rapporto ed il carbonatatore gia esistente nel banco prova Valchiria, presso l'infrastruttura
di ricerca Zecomix del centro ENEA Casaccia.

Lo studio e stato quindi suddiviso in step da portare a termine progressivamente per il corretto
dimensionamento del calcinatore: lo studio della cinetica di rigenerazione del sorbente, i bilanci di materia e
di energia del sistema a doppio reattore, il calcolo delle pressioni nei vari punti del circuito, la definizione di
una geometria preliminare per il calcinatore e le connessioni, ed infine le simulazioni con il software CPFD
(Computational Particle Fluid Dynamics) Barracuda® per verificare il funzionamento fluidodinamico e chimico
del sistema.

Il sorbente considerato in questo studio e la dolomite, per le sue ottime caratteristiche di reperibilita, basso
costo e buone performance nella cattura di CO,. La dolomite e stata quindi sottoposta ad analisi
termogravimetrica per determinarne la cinetica di calcinazione. | risultati ottenuti dall’analisi TGA/DSC sono
stati utilizzati per estrapolare i parametri cinetici E, energia di attivazione, ed A, fattore pre-esponenziale,
grazie all’utilizzo di metodi riportati in studi di letteratura riguardanti la calcinazione di sorbenti solidi a base
di CaO. Per i dettagli sui metodi utilizzati si rimanda al paragrafo 2.1 Studio della cinetica di calcinazione della
dolomite. | risultati ottenuti, incluso il tempo necessario per il completamento della reazione a 950°C, sono
riportati in Tabella.

A 15 1.00e+8
E [fmat]) 2.591e+5
At 5] 230,44

Successivamente sono stati calcolati i bilanci di materia e di energia sul sistema a doppio letto fluidizzato. In
base alle dimensioni del carbonatatore e fissando la velocita del gas per ottenere circa 2.5 volte quella di
minima fluidizzazione, sono state calcolate le portate di gas e di solido necessarie per il sistema a due reattori.
Si @ considerata una portata di CH4 in ingresso al carbonatatore pari a 1041 g/h, con vapore in ingresso in
rapporto molare H,O/CH4=3/1; in uscita dal carbonatatore ¢ stato calcolato un flusso di H, pari a 457 g/h, ed
in uscita dal calcinatore un flusso di CO, pura pari a 10731 g/h.

Il software ChemCAD® e stato utilizzato per effettuare i bilanci di energia del sistema completo, che ha
evidenziato un fabbisogno termico per il reattore di calcinazione pari a 5.68 kW. | dettagli relativi ai calcoli
dei bilanci sul sistema sono riportati nella sezione 2.2 Bilanci di materia e di energia del sistema a doppio
letto fluidizzato.

Una volta calcolati i bilanci di materia e di energia, sono stati valutati i contributi di pressione di ciascun
componente del sistema a doppio letto fluidizzato. In funzione delle dimensioni dei singoli componenti e dei
relativi regimi di gas e solido, sono state calcolate le cadute di pressione di ogni tratto del sistema, utilizzando
relazioni specifiche per ogni componente trovate in letteratura. Si & quindi delineato il profilo delle pressioni
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lungoil sistema a doppio reattore, ed & stata contestualmente definita una prima geometria per il calcinatore
(Geometria 1). Per ulteriori dettagli su questi calcoli si rimanda alla sezione 2.3 Calcolo delle pressioni
attraverso il circuito a doppio reattore.

La geometria del calcinatore definita & stata quindi utilizzata per effettuare delle simulazioni con il software
CPFD Barracuda®; tali simulazioni sono utili per valutare I’efficacia del design del calcinatore dal punto di vista
fluidodinamico, verificando che si ottengano le portate di solido desiderate in ingresso e uscita dal reattore,
ma anche dal punto di vista chimico. Tra gli input della simulazione sono stati infatti inseriti i parametri della
cinetica di calcinazione estrapolati sperimentalmente durante la prima fase di questo studio (sezione 2.1);
sono quindi state valutate anche le performance di rigenerazione del sorbente nel calcinatore, grazie
all’osservazione di alcuni output di simulazione significativi, quali la conversione del CaCOs in ingresso e la
frazione di CaCOs non reagito in uscita dal reattore.

Grazie a queste simulazioni & stato possibile osservare alcune problematiche nella Geometria 1 del
calcinatore, che hanno causato un ridotto tempo di residenza delle particelle da rigenerare, e di conseguenza
un tasso di conversione molto basso. E stata quindi elaborata una Geometria 2, con alcune modifiche nel
design del calcinatore mirate a consentire un tempo di residenza maggiore delle particelle nel calcinatore. |
risultati delle successive simulazioni hanno confermato un notevole miglioramento delle performance di
rigenerazione del sorbente rispetto al design iniziale. Un’altra modifica nella progettazione del calcinatore ha
portato alla definizione di una Geometria 3, che ha mostrato un ulteriore miglioramento rispetto alla
Geometria 2. Le simulazioni effettuate con la Geometria 3 hanno mostrato conversioni finali di CaCOs; pari
all’81% e frazione in massa di CaCOs in uscita pari al 9.2%, risultati ottimali in confronto a quelli ottenuti con
le precedenti geometrie.

CaCO3 conversion
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Si riporta un dettaglio della sezione inferiore della Geometria 3 del calcinatore che, a conclusione di questo
studio, € stata selezionata per essere accoppiata al carbonatatore gia esistente. Grazie al design del reattore
di calcinazione sara possibile realizzare il sistema a doppio letto fluidizzato per la produzione di idrogeno da
steam reforming del metano intensificato con la cattura della CO..
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1 Introduzione

| cambiamenti climatici ed il riscaldamento globale sono attualmente le problematiche pilu gravi ed urgenti
dei tempi attuali. Per fronteggiare questi eventi e salvaguardare il pianeta & quindi necessario modificare le
fonti energetiche da cui si attinge in modo da sfruttare le fonti con minor impatto ambientale e quindi ridurre
il pit possibile le emissioni di CO,, largamente responsabili dell’effetto serra e del riscaldamento globale.

Attualmente l'interesse per il vettore energetico H, & aumentato in modo considerevole, poiché rappresenta
una valida alternativa ai combustibili fossili, e puo essere sfruttato in sistemi di conversione ad alta efficienza
(celle a combustibile), o in alternativa puo essere utilizzato per la sintesi di biocombustibili (Fischer-Tropsch)
[1], [2] o come gas riducente in acciaierie.

Al momento tra le tecnologie pil utilizzate per la produzione di H, compaiono lo steam reforming di CH,, la
pirolisi e la gassificazione di carbone. Questi processi possono essere accoppiati con la cattura della CO,, in
modo da ridurne le emissioni in atmosfera e, simultaneamente, promuovere le efficienze di conversione [3].

Il SER (sorption enhanced reforming) combina il processo di steam reforming di CH4 (SMR) con la cattura di
COy; la rimozione della CO; dal gas prodotto permette di spostare I'equilibrio chimico delle reazioni di WGS
(water gas shift) e di steam reforming verso i prodotti, ed aumentare sensibilmente la conversione del CH,4
[4]. Il reattore in cui avvengono le reazioni di SMR e WGS prende il nome di carbonatatore o reformer. In
questo rapporto i due termini vengono usati come sinonimo.

CH, + H,0 & 3H, + CO (SMR)
CO + H,0 & H, + CO, (WGS)

La cattura della CO; dal flusso gassoso puo essere effettuata con membrane permeabili selettive oppure con
sorbenti solidi appropriati [5].

| sorbenti solidi a base di calcio sono un’opzione molto promettente per la cattura della CO; [6], [7] e possono
quindi essere utilizzati come materiale solido di un reattore a letto fluidizzato per processi SER. In particolare
|'utilizzo di dolomite puo essere una soluzione molto vantaggiosa poiché € un minerale economico, non
tossico ed altamente reperibile [8]. La reazione che ha luogo grazie al sorbente di CO; & qui sotto riportata:

Ca0 + CO, — CaCOs5 (CRB)

Il sorbente che agisce nella cattura della CO, viene progressivamente convertito in CaCO; (sorbente
carbonatato); diventa quindi necessario prevedere uno step di rigenerazione del sorbente, in modo da
renderlo nuovamente disponibile per la cattura nel reattore di SER.

Si deve quindi realizzare un reattore di calcinazione da accoppiare al carbonatatore/reformer, per rigenerare
il sorbente riportandolo allo stato di ossido; in questo modo & possibile realizzare un sistema a doppio
reattore che permetta di chiudere il ciclo di produzione di H, mediante il processo SER. Il sistema a doppio
reattore permetterebbe quindi di produrre mediante un processo continuo sia una corrente ad alto
contenuto di H; in uscita dal carbonatatore che una corrente ricca di CO; in uscita dal calcinatore pronta per
essere stoccata in maniera definitiva o riusata per la produzione di combustibili o aggregati sintetici
(carbonatazione di scorie).

Questo rapporto mostra i risultati principali ottenuti nelle fasi principali della progettazione del calcinatore:
(i) cinetica di calcinazione della dolomite, (ii) bilancio di materia e di energia necessari; (iii) bilancio di
pressioni nel circuito composto da calcinatore, carbonatatore ed elementi di connessione (i.e. loop seal,
chute). Il rapporto si conclude con la scelta e I'ottimizzazione della geometria del calcinatore mediante
simulazione CPFD (Computing Particle-Fluid Dynamics).
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2 Descrizione delle attivita svolte e risultati

2.1 Studio della cinetica di calcinazione della dolomite

La cinetica di calcinazione della dolomite e stata determinata a partire dall’analisi termo-gravimetrica (TGA)
e dalla calorimetria a scansione differenziale (Differential Scanning Calorimetry, DSC), che forniscono
rispettivamente la variazione di peso e di flusso termico del campione riscaldato con una rampa di
temperatura controllata. In questo modo si puo risalire alla quantita di solido convertito in fase gassosa e al
calore scambiato durante la reazione chimica. Le due analisi sono state effettuate simultaneamente
attraverso lo strumento Liensis STA 1000, presente nel laboratorio del Dipartimento di Ingegneria Industriale
e dell’'Informazione e di Economia (DIIIE) dell’Universita degli Studi dell’Aquila. Le analisi sono state effettuate
al variare della velocita di riscaldamento ¢ = 5, 10 e 20 °C/min. E stata condotta una campagna preliminare
per valutare i fenomeni di “galleggiamento” (i.e. buoyancy effect) sul crogiolo vuoto. Le variazioni di peso
registrate in questo modo vengono, quindi, successivamente sottratte dalle misure ottenute durante la
cattura e la rigenerazione del campione di sorbente scelto (i.e. dolomite). La Figura 1 mostra i risultati delle
analisi effettuate alle diverse velocita di riscaldamento.
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Figura 1 —- TGA/DSC di dolomite effettuatia 5, 10 e 20 °C/min

Dai grafici si notano due picchi nella DSC, corrispondenti a due fasi di perdita di peso del campione; i due
eventi rappresentano rispettivamente le reazioni di calcinazione del MgCOs e del CaCOs secondo le seguenti
reazioni:

MgCO; - MgO + CO,

CaC03z —» Ca0 + CO,

Per questo studio abbiamo considerato unicamente la seconda reazione, effettuando quindi i calcoli per
estrapolare la cinetica di calcinazione del CaCOs.

Secondo quanto riportato da H. Kissinger [9], la maggior parte delle reazioni del tipo solido/solido con
reazione di gas puo essere descritta dalla seguente equazione:

d
d—f = A(1 — x)"e E/RT (D

Dove dx/dt e la velocita di reazione, x & la frazione di solido reagito, n & il grado di reazionee T ¢& la
temperatura in Kelvin. Nella maggior parte dei casi I'esponente n & unitario o frazionario e rimane costante
durante la reazione, ipotesi adottata in questo studio. All’laumentare della temperatura, la velocita di
reazione, proporzionale al segnale DSC in Figura 1, crescera fino a un valore massimo e poi decrescera al
diminuire del reagente solido.

La velocita di reazione massima, ottenuta a partire dalla (1) si verifica alla temperatura T,,, ottenibile dalla
seguente espressione.

Ep 1o
_RT,,% =An(1—x)4 ! e E/RTm (2)

Integrando I’equazione (1), ipotizzando che la velocita di riscaldamento sia costante, si ottiene una funzione
esponenziale integrale che puo essere semplificata con delle approssimazioni soddisfacenti. Combinando poi
le espressioni ottenute, si ottiene:

2RT,,
E

n1l-x)%1=1+mn-1) (3)

In cui si puo inserire la dipendenza da ¢ all’interno della temperatura T,,.Combinando le precedenti
espressioni, differenziando e trascurando gli infinitesimi si ottiene:
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d (ln%) E

Avendo a disposizione i dati di TGA/DSC a diversi valori di ¢, & possibile ricavare una retta di fitting dalla
quale estrapolare la pendenza, pari a —% e quindi I'energia di attivazione E della reazione di calcinazione
(vedi Figura 2).

-15,2
' s}
-15,4 a Equation y=a+b'x
Intercept 48,15357 £ 10,58122
Slope -77096,80073 £ 12720,39
-15,6 - R-Square (COD) 0.9735
Adj. R-Square 0,947
~ng <1584
SR 1
S -16,0
£ 4
—
-16,2
-16,4 -
-16,6
-16,8 . r ' . a ; 5 ; 4
0,000820 0,000825 0,000830 0,000835 0,000840  0,000845

1/Tm (K)

Figura 2 - Fitting di dati delle analisi TGA/DSC per il calcolo dell’energia di attivazione E [J/mol] per la
reazione di calcinazione

Per caratterizzare il picco della DSC viene definito un indice di forma S, pari al valore assoluto del rapporto
tra le pendenze delle tangenti alla curva nei punti di flesso.

dZ
(@),| _|@,

@), 1@,

Ottenuto il valore dell’indice S & possibile ricavare il grado di reazione n attraverso la formula riportata da
Kissinger [9]:

(5)

1
n=126-52 (6)

E quindi possibile calcolare il fattore pre-esponenziale A della cinetica di calcinazione, attraverso
I’espressione (2), in cui il valore x di conversione nel punto di massima velocita si puo ricavare dal grafico
della Am ottenuto dall’analisi in TGA.

Grazie ai risultati ottenuti dalle analisi TGA/DSC effettuate per i tre valori di ¢, & stato possibile calcolare il
grado di reazione medio (n medio), I'energia di attivazione E ed il fattore pre-esponenziale A che descrivono
la cinetica di reazione. Grazie alla misura di peso registrato dalla bilancia termo-gravimetrica & stato inoltre
possibile stimare la quantita di CO; liberata rispettivamente dal MgCOs e dal CaCOs, e quindi risalire alle
guantita di Mg e Ca presenti nella dolomite. | risultati ottenuti sono riassunti in Tabella 1.
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Tabella 1 — Risultati ottenuti da analisi TGA/DSC di dolomite
p=5"Cmin @=10"C/min @ =20"C/min

5 0.58 0.90 0.41
" 1.15 1.20 0.80
rmedio 1.08
T 916 931 940
Ersa i/ gal) 6.41e45
Arsa {25 £.28e+25
Aigza 5 202.82
Ca/Mq (ma)/mal) 1.09
La cinetica di reazione ricavata quindi per la calcinazione del CaCOs é:
dx
P Arga(1 —x)" e Er6alRT = kpg, (1= x)" (7

Che puo essere integrata per calcolare il tempo necessario per la conversione completa del CaCOs.

—(1 — x4, )A—M) 1
At = ( xftn) +
krca(1—mn) krca(1—n)

(8)

Con i valori estrapolati, per una temperatura di reazione pari a 950 °C si ottiene che il tempo necessario per
ottenere una conversione xs;, = 0.99 e di 202.82 s.

In [10] gli autori, Fang et al., riportano il seguente modello di cinetica apparente per la calcinazione di CaCOs:

dx, calci

2
dt = kcalci (1 - Xcalci)3 (Ceq,COZ - CCOZ) (9)

Le differenze principali con il modello da noi estrapolato sono: (i) il grado di reazione n & pari a 2/3, (ii) il salto
motore funzione della concentrazione della CO;, per tener conto dei casi in cui si & in presenza di
concentrazioni di CO, minori di quella di equilibrio alla temperatura operativa. La pressione parziale di CO;
all’equilibrio € calcolata con la seguente formula:

—20474
Pocor = 4137 x107 e~ T (10)

Il modello di cinetica estrapolato dai dati sperimentaliin TGA pu0 essere espresso in una forma simile a quella
di Fang, inserendo la dipendenza dalla concentrazione di CO; all’'interno dell’espressione di krg4. Il termine
ACcoz = (Ceq,COZ — Ccoz) puo essere espresso in forma esponenziale in funzione della temperatura, in
modo da poter essere incorporato nell’espressione di k.

dx

dt =krea (1—x)" = k™ ACco, (1 —x)™ (11)
—ExcR
ACcoy = Axc e 4 (12)
—E _* —Exc R

Argae MRt = A e IR Aype 2T /RT (13)
A" = ATGA/AAC (14)
E* = Erga — EacR (15)

10
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Dai calcoli illustrati si sono quindi ottenuti due nuovi valori di A* ed E* da applicare per la cinetica di
calcinazione in cui compare anche il fattore ACcoy. Il tempo necessario per il completamento della reazione
di calcinazione a 950 °C & pari a 174 s, valore simile a quello ottenuto precedentemente dalla cinetica
riportata in formula (8). | parametri A* ed E* sono riportati in Tabella 2.

Tabella 2 — Parametri per la cinetica di calcinazione secondo il modello riportato in [10]

A* (1/s) 9.21e+7
E* (1/mol) 2.47e+5
At* (s) 174.40

La nuova espressione cinetica riportata in formula (11) & stata comparata ai dati sperimentali ottenuti
dall’analisi TGA/DSC; & stata usata una funzione di ottimizzazione di MATLAB per ottenere valori di A ed E
che permettessero riprodurre al meglio i risultati dell’analisi. | risultati ottenuti, indicati con il pedice “opt”,
ed il relativo tempo necessario per il completamento della reazione di calcinazione sono riportati in Tabella
3.

Tabella 3 — Parametri per la cinetica di calcinazione ottimizzati

Aopt (1/s) 1.00e+8
Eopt (.//mol) 2.51e+5
Atapt (s) 230.44

| valori di At ottenuti sono simili tra di loro ed approssimativamente pari a 200 s; il valore Ato, verra quindi
considerato nei prossimi calcoli come valore minimo del tempo di residenza del solido all’interno del riser-
calcinatore, in modo da garantire la completa conversione del CaCOs in CaO.

2.2 Bilanci di materia e di energia del sistema a doppio letto fluidizzato

Il sistema a due reattori puo essere schematizzato come in Figura 3 in cui A € il carbonatatore, in cui avviene
la reazione di steam reforming del metano con simultanea cattura della CO, da parte della dolomite (sorption
enhanced steam methane reforming, SER), e B € il calcinatore da dimensionare, in cui avverra la rigenerazione
del sorbente ad elevata temperatura. La dolomite, dopo aver catturato la CO; generata dalle reazioni di steam
reforming nel reattore A, viene inviata al reattore B in cui I'elevata temperatura permette la reazione di
calcinazione e quindi la rigenerazione del sorbente; infine la dolomite calcinata viene nuovamente inviata al
reattore A per rendere continuo il processo di cattura della CO; e quindi la produzione di H,.

|

Figura 3 — Rappresentazione schematica del sistema a doppio letto fluidizzato: (A) carbonatatore gia
presente nel banco prova Valchiria, (B) calcinatore
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Il calore necessario al reattore B per la reazione endotermica di calcinazione é fornito attraverso la
combustione di carbonio con ossigeno; un flusso di CO; & inoltre previsto per limitare temperature elevate,
e per fornire il flusso di gas necessario per fluidizzare il solido nel reattore B. In Tabella 4 si riportano i dati
principali relativi ai reattori A e B, in termini di temperature operative, reazioni chimiche, flussi di gas e solidi
in input e output.

Tabella 4 — Dati operativi dei reattori Ae B
A: carbonatatore B: calcinatore

Dimensioni D=0.15m -
T(°C) 600 950
Input CHg, H,0, Ca0, MgO 100z, CaO,OMgO, €02 €,
2

H,, CO, COy, H;0, CHg,
Output CaCOs, Ca0, MgO CO,, Cao, MgO

CH4 + H,0 > 3H, + CO

(206.13 kJ/mol) CaCO3 = Ca0 + CO,

Reazioni CO + H,0 2 H, + CO, (178.49 ki/mol)
chimiche (-41.15 kJ/mol) C+0, > CO,

Cao + COz > CaC03
(-178.49 ki/mol)

(-393.51 kJ/mol)

Grazie al rapporto molare tra Ca e Mg calcolato mediante I'analisi TGA/DSC, abbiamo valutato il rapporto
Ca0/MgO pari a 1.52 wt/wt.

Non tutto il Ca presente nella dolomite partecipa alla reazione di carbonatazione, parte del calcio rimane in
forma di ossido; si € ipotizzato in maniera conservativa che la frazione in moli del Ca che non prende parte
alla reazione di carbonatazione sia il 40% [11]. Sulla base di questa assunzione, la reazione di carbonatazione
puo essere scritta con i seguenti coefficienti stechiometrici:

1.67 Ca0 + 1 €O, - 1 CaCO; + 0.67 CaO (16)

Si € inoltre impostato per il carbonatatore un rapporto H,O /CH4 = 3, per garantire sufficiente vapore per lo
steam reforming del metano, per la reazione di Water Gas Shift (WGS) e per mantenere un eccesso di vapore
che aiuti a spostare le reazioni verso i prodotti.

Il flusso da mandare in ingresso al carbonatatore e stato scelto in modo da garantire una velocita pari a 2.5
volte quella di minima fluidizzazione, calcolata a partire dalle dimensioni geometriche del reattore, e dal
diametro della particella di dolomite, ipotizzato pari a 500 um. Il flusso totale &€ composto da CH4 e H,0, nelle
proporzioni scelte per garantire la quantita di vapore necessario per le reazioni.

Le condizioni di input e le assunzioni utilizzate sono riassunte in Tabella 5.

Tabella 5 — Condizioni input per modello ChemCAD

Sorbente Dolomite
Dimensione particelle dolomite (um) 500
Ca0/MgO (wt/wt) dol calcinata 1.52
Ca0/CaCO0s (mol/mol) dol carbonata 0.67
Una/Ung 2.5
Gas flow input A (NI/min) 97.14
CH,; input A (mol/h) 65.05
Steam/CH,4 3

In Figura 4 si riporta il flowsheet sviluppato mediante un simulatore commerciale (ChemCAD®) del sistema a
doppio letto fluidizzato. Il carbonatatore ed il calcinatore sono stati modellati come reattori di Gibbs
adiabatici; I'acqua viene vaporizzata e successivamente pre-riscaldata insieme al metano, per far entrare nel
carbonatatore il flusso a 415 °C. All'uscita del carbonatatore i gas vengono separati ed i solidi inviati al
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calcinatore. La combustione di C con O, avviene in un reattore posto immediatamente a monte di quello di
calcinazione; il flusso ad elevata temperatura, composto dai fumi di combustione e dalla CO; aggiuntiva
necessaria per la fluidizzazione del letto, vengono quindi inviati al calcinatore. In uscita dal calcinatore infine
la dolomite rigenerata e ad alta temperatura viene inviata nuovamente al carbonatatore. | flussi di materia e
le relative temperature di ingresso sono stati scelti in modo da raggiungere uno stato stazionario in cui la
temperatura del carbonatatore sia pari a 600°C e quella del calcinatore pari a 950 °C.

Carbonatatore

C+02 per
combustione

Combustore +
Calcinatore

K|

co2
diluirione
(T=400°C)

Figura 4 — Flowsheet della simulazione in ChemCAD del sistema carbonatatore-calcinatore

| flussi di materia in ingresso e uscita dai reattori A e B sono riportati in Tabella 6.

Tabella 6 — Flussi di materia in ingresso ed uscita dai reattori Ae B

A: carbonatatore

B: calcinatore

Input (g/h)

CH4 =1040.79
H,0 = 3512.68
Ca0 =6071.30
MgO = 3991.65
(Dol calc = 10062.94)
TOT = 14616.42

CaCO5 =5188.23
Ca0 =3173
MgO =4021.94
(Dol carb = 12383.16)
CO; =6161.40
C=624.57
0, =1663.95
TOT = 20833.08

Output (g/h)

H2 =456.63
CO =178.26
C0O,=118.79
CH; =123.85
H20 = 1500.35
CaCOs =5188.23
Ca0 =3173
MgO = 4021.94

(Dol carb = 12344.13)

TOT = 14616.67

C0, =10731.13
Ca0 =6079.87
MgO = 4021.94
(Dol calc = 10101.81)
TOT = 20832.94

13
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| flussi di energia termica sono riportati in Tabella 7. La colonna Pre-A si riferisce ai contributi di calore da
fornire ai reagenti a monte del reattore di carbonatazione, per I’evaporazione dell’acqua e il pre-
riscaldamento di metano e vapore.

Tabella 7 — Flussi termici richiesti e prodotti dai reattoriAe B
Pre-A A: carbonatatore B: calcinatore

H,0: T= 25110 °C Cif%gocgg'sg"?g ‘
2.54 kW CH4 + H,0 = 3H, + CO - 55
Q H,0: T= 1102415 °C 3.53 kW ’ .
.. o CO;,: T= 400950 °C
richiesto 0.59 kW CH4; H,0: T= 415600 °C 1.14 kW
CHj: T= 252415 °C 0.59 kW )
0.33kW CaCO3 - Ca0 + CO,
2.57 kW
CO + H,0 2 H, + CO,
0.55 kw
Q CaO + CO; = CaCOs C+0;,~> CO,
prodotto 2.48 kW 5.68 kW
Ca0; MgO: T=950->600 °C
1.23 kW
2Q 3.45 kW -0.13 kW -0.11 kW

Dalla Tabella 7 si evince che le portate in massa e le temperature scelte per i flussi in ingresso permettono il
mantenimento delle temperature di processo desiderate per i due reattori (A=600°C; B=950°C), ad eccezione
del flusso di CH4 e H,0 in ingresso al carbonatatore, che deve essere pre-riscaldato a 415°C prima di entrare
nel reattore A. Il flusso termico da fornire per pre-riscaldare i flussi in ingresso € di 3.45 kW, con riferimento
ai flussi di materia scelti e riportati in Tabella 6.

| calcoli qui riportati sono stati fatti considerando di fornire calore al reattore di calcinazione attraverso la
combustione di C con O,. Per semplicita costruttiva nell'impianto da realizzare presso la piattaforma Zecomix
tale calore verra fornito mediante forni scaldanti a resistenza elettrica; in questo caso la potenza termica del
forno elettrico deve essere pari al calore totale prodotto nell’opzione con combustione di carbonio, cioé pari
acirca 5.68 kW.

2.3 Calcolo delle pressioni attraverso il circuito a doppio reattore

In questa sezione viene riportato il calcolo delle pressioni all’interno del circuito composto da calcinatore,
carbonatatore e i due elementi di connessione (i.e. loop seal, chute). Per il calcolo delle pressioni &
fondamentale conoscere i valori di densita della dolomite calcinata e carbonatata. Le quantita di CaO, MgO
e CaCOs; presenti nella dolomite calcinata e carbonatata sono state ricavate dai risultati ottenuti dall’analisi
termogravimetrica come riportato in Tabella 5. Le composizioni in massa di dolomite calcinata e carbonatata
sono riportate in Tabella 8.

Tabella 8 — Composizioni di dolomite calcinata e carbonatata

calcinata carbonatata
Cao 0.26 0.60
MgO 0.32 0.40
CaCOs; 0.42 -

Considerando le composizioni in massa riportate in Tabella 8 e le densita di scheletro per i tre composti, pari
a 2710 kg/m?3 per il CaCOs, 3313 kg/m? per il CaO e 3603 kg/m? per il MgO, sono state utilizzate formule
trovate in letteratura [11] per il calcolo delle densita. | risultati ottenuti, comprensivi delle rispettive porosita
di particella, sono 1804 kg/m? per la dolomite carbonatata e 1469 kg/m? per la dolomite calcinata.

2.3.1 Contributi di pressione del calcinatore
Per il calcinatore é stata scelta una geometria iniziale composta da un cilindro verticale di diametro pari circa
a 106.3 mm (corrispondente al diametro interno di un tubo di acciaio standard da 4” con spessore 4 mm),
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con al suo interno un ulteriore cilindro di diametro inferiore pari a 22.7 mm; in questo modo € possibile
costituire nel cilindro con diametro maggiore una zona in cui il sorbente sia fluidizzato in regime di letto
bollente (bubbling bed), e nel cilindro con diametro inferiore (tubo riser), fluidizzato con un flusso di gas piu
elevato in uscita dall’ugello, una zona in cui la velocita di fluidizzazione sia tale da trascinare il sorbente solido
verso la parte alta del reattore. | due cilindri concentrici convergono poi in un unico volume (transport bed)
in cui i flussi di solido e di gas si uniscono e confluiscono verso I'uscita, alla sommita del reattore. Le altezze
sia del tratto con i cilindri concentrici, sia del transport bed sono state scelte pari a 1 m, in modo da avere
un’altezza complessiva del calcinatore pari circa a 2 m. L'imbocco del tubo riser si trova a 20 mm dal fondo
del calcinatore; I'uscita dell’ugello ha un’altezza di 10 mm. La geometria a tubi concentrici € una soluzione
nota in letteratura [12].

In Figura 5 € rappresentata la geometria iniziale del calcinatore (Geometria 1) e sono illustrati i singoli
elementi descritti nel testo.

Tubo riser
Transport bed
227
e L)
N e Ugello
= | =)
Tubo riser 122
x/
/ Bubblingbed
. Ugello

Figura 5 — Geometria iniziale (Geometria 1) 2D del calcinatore, con ingrandimento e dettaglio sulla parte
inferiore

Si & quindi considerato un flusso di gas (CO,) in ingresso dalla parete inferiore del reattore cilindrico, per
mantenere fluidizzata la regione a letto bollente a circa 3 volte la velocita di minima fluidizzazione (U, ); per
il tubo riser & stato previsto un ugello in corrispondenza del suo imbocco, da cui viene inviato un flusso di gas
tale da trascinare verso |'uscita del reattore la portata di solido desiderata.

In base alle dimensioni del carbonatatore esistente e dei bilanci di materia ed energia riportati in Tabella 6 e
Tabella 7, e stata fissata la portata in massa di dolomite carbonatata in ingresso al calcinatore. In base poi
alla diversa densita della dolomite dopo la rigenerazione, e stata quindi calcolata la portata in massa di
dolomite calcinata che dovra uscire dal calcinatore. Le portate di solido in ingresso e in uscita dal calcinatore
sono riassunte in Tabella 9.
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Tabella 9 — Portate di dolomite carbonatata e calcinata in ingresso e uscita dal calcinatore
Portata in massa (kg/s)
Dolomite carbonatata input 3.5E-3
Dolomite calcinata output 2.8 E-3

Per il transport bed si & considerata la somma dei flussi di solido e gas provenienti dal bubbling bed e dal tubo
riser. Sono state quindi calcolate le cadute di pressione (AP) per ognuna delle 3 zone del calcinatore.

Bubbling bed
Per il calcolo della AP del bubbling bed si e utilizzata la formula:

APpupy = Peatc 9 hvuvs (1= €votay,y,) (17)

Dove pqic € la densita della dolomite calcinata, hy,;p, € I'altezza del letto espanso fino all'imbocco del riser
(20mm) e &,0ia pubp € il grado di vuoto del letto espanso. Per il calcolo di €,4i4 pupp Si € partiti dall’assunzione
che il grado di vuoto di un letto di particelle a minima fluidizzazione sia pari a €,4;q ms= 0.415 [13], e
successivamente sono state utilizzate le formule proposte da Abrahamsen [14] per il calcolo dell’altezza del
letto espanso e del suo grado di vuoto:

0.178
Rbubp _ <Ububb> (18)
Rpubp (1 — &void ms) (19)

hig (1 — €poid bubb)

Con Uy € Upypp velocita di fluidizzazione minima e del letto espanso, rispettivamente. Dalle formule
riportate sono stati calcolati il grado di vuoto del letto espanso &,i4 pubp € CONseguentemente la caduta di
pressione APy, relativa al tratto compreso tra il bubbling bed e I'imbocco del riser.

Perdita di carico concentrata — ugello

E stata considerata la perdita di carico concentrata in corrispondenza dell’ugello e delllimbocco del tubo riser
(vedi Figura 6); si e infatti considerato che I’elevato flusso di gas uscente dall’ugello che punta nel tubo riser
dal diametro ridotto possa costituire un contributo di caduta di pressione.

Per il calcolo di questa perdita di carico concentrata, € stata presa in considerazione la formula proposta da
Bhattacahrya [15] per la circolazione di solido attraverso un orifizio.

Mg = CDF[Zps(l - “fmf)APconc]o'5 (20)
_ M;
Cp =0.79 / / A,y ps (21)
1 2
F = p T (dor — L dp) (22)

Con M; flusso di circolazione del solido (kg/s), d, € A, diametro e superficie dell’orifizio, in questo caso
assunta pari alla sezione del tubo riser, ed L fattore di correzione pari a 2.9 per la sabbia.

Tubo riser

Il tubo riser si trova in regime di fluidizzazione veloce (fast fluidization), grazie al quale avviene il
trascinamento e trasporto di solidi dalla parte bassa del reattore, in regime di fluidizzazione bollente, verso
il transport bed ed infine verso I'uscita del calcinatore. Per il calcolo delle pressione e del grado di pieno del
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solido in questa sezione del calcinatore sono state usate le formule riportate da Kunii e Levenspiel in [16].
Nel testo si propone per il riser il modello riportato in Figura 6, in cui si ha un grado di pieno &4 nella sezione
inferiore del reattore, in corrispondenza del letto bollente denso.

—*C €5 =0.01

I
|

. I/.E” =0.02 - 0.05

Es4 =0.16 - 0.22

I
[
RS SRR, ‘:.‘r,q_____
|
!
|
i
!
|
I
[
I

o

Figura 6 — Riser in regime di fast fluidization (adattata da [16])

£

Superiormente al letto bollente si ha una sezione meno densa, denominata freeboard, in cui il grado di pieno
diminuisce progressivamente con andamento esponenziale in funzione di una costante (i.e. decay constant)
a, fino a portarsi al valore di &, grado di piano corrispondente all’uscita superiore del riser. Il valore &,
all’'uscita deve essere superiore ad un grado di pieno di saturazione &*, valore limite per il trasporto di solido
da parte del gas. Conoscendo quindi I’ &g, la densita del solido e I’altezza del reattore & possibile ricavare la
velocita del gas u, e quindi calcolare I’hold-up W e I’ & con le seguenti formule:

w Esd — Ese
= + Heegq — He(e5q — €3) (23)
Ariserpcalc a tosd Ji5sd s
Gs = PcaicEsells (24)
Uu
Uy = ———u, (25)
1— &e
Ese = & t (gsd - gs*)e_aHf (26)

Con A;iser sezione del riser, H; altezza totale del riser e Hy altezza del freeboard. G, ¢ il grado di circolazione
di solido, espresso in kg/m? s, calcolato a partire dal flusso di solido desiderato in uscita, pari a 2.8 E-3 kg/s di
dolomite calcinata (vedi Tabella 6). u; € la velocita del solido e u,, & la velocita terminale di Stokes.

Il valore di a e stato scelto secondo il range consigliato da [16] e i valori riportati in [17].
Gli input inseriti per il calcolo sono riportati in Tabella 10.
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Tabella 10 - Valori di input per il calcolo della perdita di carico attraverso il tubo riser

Peaic (kg/m?3) 1468.84
Ariser (mZ) 412E-4
Esd 0.2
£5* 0.001
a(m?) 4

Hr (m) 1

E stato quindi possibile ricavare la velocita del gas necessaria per trascinare la quantita di solido desiderata;
successivamente ¢ stato possibile tracciare I’'andamento dell’e lungo il riser ed il suo valore all’uscita. Infine
& stato possibile ricavare I’hold-up del reattore, il tempo di residenza ed il AP secondo la formula

Wy

APyiser = (27)

Ariser

Transport bed

Per il transport bed, di altezza 1 m, si & considerato che i flussi di gas e solido del tubo riser e del cilindro del
bubbling bed si uniscano, portando quindi ad un nuovo valore del grado di pieno &:ransp, assunto costante per
tutta la lunghezza verticale del transport bed.

Sommando quindii contributi del bubbling bed, del riser e del transport bed, e la perdita di carico concentrata
dovuta all’'ugello si ottiene il contributo di pressione totale del calcinatore APcalc= APbubb+ AP conc +
APriser+ APtransp

2.3.2  Contributi di pressione del carbonatatore
Il carbonatatore si trova in regime di letto fluidizzato bollente, con U = 2.5 U ; per il calcolo del relativo
AP e quindi necessario conoscere il grado di vuoto del letto, calcolato con la formula di Abrahamsen gia
menzionata:

hearbon _ (1 — &yoia mf)

= (28)
hmf (1 — €void carbon)

In cui hy, s € I'altezza del letto a minima fluidizzazione e heqrpon € I'altezza del letto espanso, pari a 0.30 m;
per il calcolo sono state utilizzate le formule riportate da Darton [18] e Fu [19]:

<Q(Z) . )0'4 0.8
dy(z) = 0.54 A il z+4 A (29)
b ' g°?2 N,,
3 Q(2)
u,(z) =0.71\/g dp — o Ums (30)

. . . . . A,
con dj, diametro delle bolle, Q flusso di gas, A sezione del letto e z altezza del letto; il termine N =0 per
or

piatti distributori, come nel nostro caso. La velocita media delle bolle U_b e stata calcolata con:

H
U, =f up, dh/H (31)
0

Infine il calcolo di Y permette di ricavare h,,r con le seguenti formule:

Y = 1.724r70133 (U — Uypy)*0%* (32)

18



\ § RICERCA DI SISTEMA ELETTRICDO

H—-H —
— = YUy = Unp)/Uy (33)

E stato quindi possibile ricavare il grado di pieno del carbonatatore £.4,50n, Pari a 0.42 in base alle formule
riportate in [13], ed il relativo AP totale del carbonatatore AP arbon.

A causa della geometria del sistema a doppio reattore, il AP del letto del carbonatatore che contribuisce al
loop delle pressioni € quello relativo alla parte di letto superiore all'imbocco della connection, che poi
conduce al calcinatore (vedi Figura 10). L’altezza del letto del carbonatatore sopra I'imbocco della
connection, funzionale al calcolo del contributo di pressione del carbonatatore, € pari a 0.10 m.

2.3.3  Contributi di pressione delle connessioni

Una volta definiti i contributi di pressione dei due reattori, sono stati calcolati le perite i carico attraverso i
componenti di connessione tra le due camere: il ciclone, il loop seal e i tubi i connessione superiore ed
inferiore. La sequenza dei singoli tratti componenti il circuito tra i due reattori e raffigurata in Figura 7.

l* Pris.our

pR 15, TOP

¢~ Paas.out

A
5654,
E
QSEC 4664"
N F
Q
PRI—» 12%2_55 K 2204200 Paasgor
Prissor | 30 20 | J‘ }
Beon Q GAS
QBOT

Figura 7 — Schema del sistema a doppio reattore comprensivo dei tratti di connessione (adattata da [20])

Ciclone
Per il calcolo del contributo del ciclone, e stata usata la formula riportata da [20]:

APyc = keyepy U; (34)

Con Uy calcolata a partire dal flusso totale di gas in uscita dal calcinatore, e dalla sezione di ingresso del
ciclone H*W (vedi Figura 8).
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o]

Figura 8 — Schema del ciclone

Il diametro del ciclone e stato dimensionato con il software ChemCAD®; le altre dimensioni sono state
calcolate in relazione al diametro, secondo le proporzioni riportate in Tabella 11.

Tabella 11 - Proporzioni tra diametro e altre dimensioni del ciclone

H/D 0.8
W/D 0.35
Lb/D 1.7
Lc/D 2

Dd/D 0.4

Il diametro del ciclone & stato quindi scelto pari a 0.054 m, da cui € stato possibile ricavare le altre dimensioni
del ciclone, tra cui I’altezza e la velocita del gas, ed infine il relativo AP del ciclone.

Loop seal
Il loop seal € un componente fondamentale per la connessione dei due reattori, garantendo allo stesso tempo

la separazione tra i flussi di gas ad alto contenuto di H, (carbonatatore) e di CO, (calcinatore). E stato
considerato un loop seal composto da un downcomer alimentato dall’uscita del ciclone, un tratto horizontal
ed infine una standpipe da cui fuoriesce il solido che alimenta il carbonatatore.

Il loop seal & quindi costituito da un tubo cilindrico di diametro 0.15 m e di altezza 0.2 m, in cui un setto
centrale con un orifizio (horizontal) divide il downcomer dalla standpipe. Uno schema del loop seal e
rappresentato in Figura 9.

/ Ciclone

\ Horizontal \"‘"--.
A /
\\k [B— \ /
\
i Standpipe //
X
. /

Figura 9 — Schema del loop seal
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Per il downcomer e la standpipe i contributi di pressione sono stati calcolati similmente a quanto fatto peril
calcolo del letto del carbonatatore, utilizzando le formule di Kaiser [20], Darton [18] e Fu [19]; il downcomer
e fluidizzato a U = uy,s € la standpipe a U = 1.5 u,,¢, entrambi sono fluidizzati con vapore.

Per il calcolo del tratto horizontal si € invece utilizzata la formula proposta da Cheng [21] per il calcolo della
pressione attraverso un orifizio, considerando il tratto horizontal come una fessura tra le due camere del
loop seal:

A -1.2
AP, = 0.66 |-~ G 35
hor — VY- Asp S ( )

Con A, superficie dell’orifizio, pari a 4.4 E-4 m?, Agp sezione della camera di alimentazione (downcomer) e
G flusso di ricircolo dei solidi calcolato sulla sezione di alimentazione del loop seal (tratto finale del ciclone).

Connection inferiore
Il contributo di pressione della connection inferiore (chute), il tratto di tubo inclinato che collega il letto del
carbonatatore con quello del calcinatore, € stato calcolato secondo le seguenti formule riportate in [20]:

APconn_inf = APcon,hydr - Apcon,fr (36)

APconn_inf,hydr = gps(l — &poid con)lconSin.[)) (37)
U.Z A 1

APconn_inf,fr = A%%ps(l — Epoid con) (38)

Cross

Dove &¢onp € stata assunta pari a &5, ps € Ug SONO rispettivamente la densita e la velocita del solido, Ay,q1;
la superficie della parete della connection e A.,,ss |a sua sezione. A € un fattore comprensivo dell’attrito tra
solido e parete, e secondo [20] ¢ calcolabile come:

k
] = —con (39)

con k.,,=3.5. Le dimensioni geometriche della connection sono riportate in Tabella 12.

Tabella 12 - Dimensioni della connection inferiore

dconn_inf (m) 0.06
€conn 0.415
L conn_inf (m) 0.25
B () 35

2.3.4 Bilancio delle pressioni lungo il circuito a doppio reattore
La rappresentazione in 2D del sistema a doppio reattore carbonatatore-calcinatore e connessioni con le
caratteristiche di ogni singolo tratto descritte nei paragrafi precedenti e riportata in Figura 10.
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Figura 10 — Design del sistema a doppio reattore carbonatatore-calcinatore

Una volta calcolati tutti i contributi di pressione relativi ad ogni singolo tratto del circuito, le geometrie di
ogni componente sono state scelte in modo da chiudere il I'equilibrio delle pressioni, secondo i bilanci
riportati da Kaiser [20]:

Pout,calc - Pout,carbon = Apcarb + APconn_inf - APcalc - APcyc (40)

Pout,calc — Pout,carbon = APdwnc - APstdp - APhor (41)
Avendo scelto la pressione all’uscita del carbonatatore pari alla pressione atmosferica, combinando le due
espressioni il bilancio di pressione del sistema a doppio reattore ¢ il seguente:

APcorpon + APconn_inf —APcqic — APcyc = APgync — APstdp —APpor =0 (42)

Accoppiando quindi i 4P di ogni singolo tratto con le relative quote del sistema a doppio reattore, si ottiene
il grafico della spezzata rappresentante le pressioni in ogni punto del circuito, riportato in Figura 11.
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Figura 11 — Grafico delle pressioni attraverso il sistema a doppio reattore

2.4 Simulazioni con il software CPFD Barracuda ®
Una volta definita la geometria 2D iniziale (Geometria 1, in Figura 5), si e utilizzato il software CPFD
Barracuda® per simulare i processi all’interno del calcinatore, sia dal punto di vista fluidodinamico che da

quello chimico. La geometria 3D per le simulazioni & stata ottenuta come solido di rotazione a partire dalla
geometria 2D iniziale.

Le condizioni di input utilizzate per le simulazioni sono riassunte in Tabella 13.

Tabella 13 - Condizioni di input per simulazione del calcinatore con Barracuda®

Temperatura (°C) 950
Pressione (Pa) 101325
Gravita lungo y (m/s?) -9.81

€ close-pack 0.585
Drag model EMMS-Yang

Per quanto riguarda i materiali, sono stati considerati: CO,, CaO, CaCOs, MgO. Due fasi solide sono state
definite: dolomite carbonatata e dolomite calcinata, con differenti composizioni in massa. Le informazioni
relative alle particelle sono riportate in Tabella 14.

Tabella 14 - Condizioni di input delle particelle

Dolomite carbonatata

Mass fraction

CaCOs 0.42
Cao 0.26
MgO 0.32
Diametro particella (p) 500
Densita particella (kg/m3) 1804

Dolomite calcinata
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Mass fraction

Cao 0.60
MgO 0.40
Diametro particella (u) 500
Densita particella (kg/m3) 1469

Inizialmente si & simulato il calcinatore considerando i flussi di gas e di solido in ingresso al reattore, senza
considerare le reazioni chimiche. Il gas in ingresso, dal piatto distributore del calcinatore e dall’'ugello, € CO;
pura a 950°C; le particelle inizialmente presenti nel calcinatore sono dolomite calcinata, mentre quelle in
ingresso dalla parete verticale del reattore sono dolomite carbonatata, in modo da simulare una condizione
a regime in cui le particelle interne al calcinatore sono gia state rigenerate, mentre quelle in arrivo dal
carbonatatore sono da rigenerare. Nel software I'ingresso delle particelle avviene dalla parete verticale del
reattore, a circa 5 cm dal fondo del calcinatore, in modo da riprodurre il flusso di particelle di dolomite
carbonatata proveniente dal carbonatatore attraverso il tubo di connection inferiore (vedi Figura 12).

Si e quindi cercato di ottimizzare le condizioni di flusso in modo da garantire il tasso di circolazione del
materiale solido desiderato (2.8 E-3 kg/s) necessario per il sistema a due reattori carbonatatore-calcinatore.
In Figura 12 si riporta il dominio di calcolo della Geometria 1 utilizzata per le simulazioni con in evidenza le

condizioni al contorno: I'input del gas per la fluidizzazione, I'ugello, I'ingresso delle particelle di dolomite
carbonatata e I'output superiore del reattore, da cui escono il gas e le particelle.

Uscita gas e
particelle

Ingresso particelle
(dolomite carbonatata)

Ugello

% Ingresso gas

fluidizzazione

Figura 12 — Dominio di calcolo per la Geometria 1 del calcinatore usata nelle simulazioni. A sinistra I'intero
calcinatore; a destra un dettaglio della parte inferiore della geometria

Per le portate in ingresso ci si & basati sui calcoli effettuati per i bilanci e per i contributi di pressione; in
particolare, si & imposto nella parte bubbling del calcinatore una velocita del gas pari a Upypp = 3Upy, i
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modo da garantire in questa zona un elevato tempo di residenza, necessario per la conversione del CaCOs;
per l'ugello si € inviato il flusso di gas necessario per garantire il ricircolo di particelle nel sistema a doppio
reattore dimensionato.

Tabella 15 - Flussi input di CO, e dolomite per simulazioni con Geometria 1

Velocita gas bubbling (m/s) 0.20
Flusso CO; bubbling (NI/min) 23.98
Velocita gas ugello (m/s) 67
Flusso CO; ugello (NI/min) 23.77
Flusso dolomite input (kg/s) 3.5E-3

Con i flussi illustrati in Tabella 15, si ottiene il flusso di solido in uscita desiderato, pari a 2.8E-3 kg/s. Si puo
quindi considerare che le condizioni di flusso cosi impostate possono garantire il ricircolo di materiale solido
attraverso il calcinatore.

In Figura 13 si riporta un’immagine della simulazione che rappresenta la frazione in volume delle particelle
nel reattore di calcinazione (Geometria 1) simulato.

Particles VolF rac

0.5835

0.5265436 &

—0.4680872

—0.4086308 i)

- 03511795 o

02827181

0.23492618

—0.1758054

1 i
i L]

01173498

0.05889266

0.0004362848
Figura 13 — Frazione volumetrica delle particelle nella simulazione con Geometria 1
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Una volta validate le condizioni di flusso da impostare per ottenere la circolazione di solido, si & proceduto a
inserire la reazione chimica di calcinazione nella simulazione.

Il software prevede I'inserimento di un coefficiente di Arrhenius per descrivere la cinetica di una reazione
chimica. Sono stati quindi inseriti il fattore pre-esponenziale e I'energia di attivazione (A ed E) estrapolati
dallo studio cinetico di calcinazione della dolomite in ambiente di CO,, riportati in Tabella 3. | coefficienti
sono stati adattati con fattori di conversione delle unita di misura, in modo da poter essere inseriti nelle
impostazioni del software Barracuda®. L’espressione del coefficiente di Arrhenius inserito nel software &

ko =4445E +26- ¢ °7/r - mbocos

Il coefficiente ky, gia comprensivo della dipendenza dalla concentrazione di CaCOs; all'interno del termine
MEacos [kg/m?3], si applica quindi alla reazione di calcinazione del CaCOs, con un reaction rate 1, = k.

Dopo circa 65 s si & verificato che le reazioni di calcinazione sono avvenute all'interno del volume di calcolo.
L'efficacia della geometria scelta viene valutata in base al grado di conversione di CaCOs in uscita dal
calcinatore. | risultati ottenuti dalla simulazione effettuata con la Geometria 1 mostrati in Figura 14 hanno

mostrato che i valori di conversione del CaCOs in questa configurazione sono molto bassi, arrivando dopo 65
s acirca 9%.

CaCO3 conversion
10%
8%
6%
4%
2%
0%

0 10 20 30 40 50 60
Simulation time (s)

Figura 14 — Conversione di CaCO; nel tempo nella simulazione con Geometria 1

Molto probabilmente la bassa conversione & dovuta al basso tempo di residenza della dolomite carbonatata
all'interno del calcinatore; la geometria utilizzata potrebbe portare il solido a confluire verso I'ugello e quindi
verso il riser e 'uscita prima di avere il tempo necessario per raggiungere maggiori livelli di calcinazione.
Questa ipotesi & supportata dall’elevata quantita di CaCOs nel solido in uscita, come mostrato in Figura 15.
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Figura 15 — Frazione di CaCOs3 in massa sui solidi totali in uscita nella simulazione con Geometria 1

Nella Figura 16 si mostrano i tempi di residenza delle particelle nel volume simulato, con un dettaglio sulla
parte inferiore del calcinatore, mostrando una sezione interna del reattore; I'immagine é relativa all’istante
finale della simulazione, cioe al secondo 65. Si pud notare che le particelle con minor tempo di residenza,
cioé entrate da meno secondi nel volume di simulazione, si accumulano nella parte inferiore del reattore,
vicino all’ugello e all'imbocco del riser. Si nota inoltre che all’interno del riser le particelle che vengono spinte
verso |"uscita del reattore hanno un tempo di residenza medio di circa 20 s, mentre le particelle con tempo
di residenza maggiore, intorno ai 60 s, sembrano rimanere nella parte superiore della zona bubbling senza
che queste vengano trascinate all’uscita del calcinatore.

Queste osservazioni sembrano confermare |'ipotesi che la Geometria 1 non permette un adeguato tempo di
residenza delle particelle nel reattore, e che quindi non & ottimizzata per avere elevate conversioni di CaCO3
in CaO.

Particles ResTime

63.40008
57.06009 fid
—50.7201
—84,3801
—98,04011
31.70012
25.36012
19.02013

12.68014

6.340142

0.0001492471
Figura 16 — Tempo di residenza delle particelle nella parte inferiore del volume di simulazione — Geometria 1
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E stata quindi elaborata una nuova geometria per il calcinatore, in modo da cercare di aumentare il tempo di
residenza della dolomite nella parte bubbling bed del reattore, in cui avrebbe piu tempo per convertire il
CaCOs e rigenerare il sorbente.

Per la nuova Geometria 2 & stata quindi aggiunta una parete cilindrica (denominata tubo “camicia”) in modo
da inserire un ostacolo tra I'ingresso laterale della dolomite carbonatata e I'imbocco del riser che porta le
particelle verso 'uscita. In questo modo la dolomite dovrebbe aumentare il suo tempo di residenza nella
zona bollente del letto. E stato inoltre innalzato I'imbocco del tubo riser e conseguentemente I'ugello
centrale, in modo da aumentare ancora il tempo di residenza delle particelle nella parte inferiore del letto
bollente.

Rispetto alla base inferiore del calcinatore I'altezza del tubo camicia € di 100 mm; I'imbocco del riser si trova
ad un’altezza di 80 mm e l'uscita dell’ugello € ad un’altezza pari a 60 mm. Il tubo dell’'ugello & stato inoltre
allargato in modo da aumentarne la stabilita; la superficie dell’ugello non é stata pero modificata (nella Figura
17 e rappresentata dal quadrato rosso).

| dettagli i questa nuova soluzione denominata Geometria 2 sono riportati in Figura 17 e Figura 18.

Figura 17 — Dettaglio del dominio i calcolo della Geometria 2, con tubo “camicia” e ugello rialzato. Le
superfici in rosso sono quelle di ingresso del gas, la freccia laterale indica I'ingresso delle particelle solide

e Tubo riser

Tubo
/ Ugello

camicia
213

100
80

60

54.3

Figura 18 — Dettaglio e misure della Geometria 2
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Le simulazioni sono state quindi ripetute utilizzando la Geometria 2. Le portate in ingresso di CO, sono state
quindi modificate, in modo da garantire la fluidizzazione della zona bubbling a 3-ums ed il tasso di circolazione
del solido desiderato (vedi Tabella 9) anche con la nuova geometria del reattore. La portata in ingresso di
dolomite & rimasta invariata. Le portate aggiornate sono riportate in Tabella 16.

Tabella 16 - Flussi input di CO, e dolomite per simulazioni con Geometria 2

Velocita gas bubbling (m/s) 0.20
Flusso CO; bubbling (NI/min) 23.98
Velocita gas ugello (m/s) 64
Flusso CO; ugello (NI/min) 24.49
Flusso dolomite input (kg/s) 3.5E-3

La simulazione del reattore con la Geometria 2 ha mostrato subito degli evidenti miglioramenti rispetto ai
risultati ottenuti con la Geometria 1 in termini di conversione di CaCOs, probabilmente a causa del maggiore
tempo di residenza a disposizione per la reazione di calcinazione. Dopo circa 340 s, si & notata una
stabilizzazione della conversione di CaCOs in uscita dal calcinatore a valori ben superiori rispetto alla
Geometria 1. Il confronto dei risultati ottenuti con le Geometrie 1 e 2 sono riportati in Figura 19 e Figura 20.
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CaCO3 conversion
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Figura 19 - Conversione di CaCO; nel tempo. Confronto tra risultati di Geometria 1 e Geometria 2
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Figura 20 - Frazione di CaCOj3 in massa sui solidi totali in uscita. Confronto tra risultati di Geometria 1 e

Geometria 2
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Dai risultati ottenuti € possibile osservare che la frazione di CaCOs in uscita si e stabilizzata su circa 10,9%, e
la conversione di CaCOs; su un valore di circa 76,7%.

Dagli output della simulazione & possibile ottenere il tempo di residenza medio delle particelle in uscita dal
calcinatore; in Figura 21 si riportano i tempi medi di residenza delle particelle durante la simulazione
effettuata con la Geometria 2, in confronto con i tempi di residenza ottenuti dalla simulazione effettuata con
la Geometria 1.

Output particles average residence time
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Figura 21 — Tempo di residenza medio delle particelle in uscita — confronto tra Geometria 1 e Geometria 2

Dalla Figura 21 & possibile notare un considerevole aumento del tempo di residenza medio delle particelle in
uscita nella Geometria 2 rispetto ai valori ottenuti dalle simulazioni effettuate con la Geometria 1; questo
confronto conferma che I'aggiunta del tubo camicia contribuisce ad aumentare il tempo di residenza delle
particelle all’interno del letto bollente, aumentando cosi il tempo disponibile per il completamento della
reazione di calcinazione.

E inoltre possibile notare che durante i primi 100 s di simulazione, il tempo di residenza delle particelle in
uscita ha un andamento circa lineare con il tempo di simulazione. Successivamente la pendenza della curva
sembra diminuire, mantenendo comunque un tempo di residenza medio delle particelle in uscita intorno ai
185 s, all’istante t=340 s della simulazione.

Un’ulteriore geometria € stata quindi disegnata, con lo scopo di aumentare ancora il tempo di residenza delle
particelle nella zona bubbling e quindi cercare di raggiungere un maggiore livello di conversione del CaCOs.
Per la Geometria 3 I’altezza del tubo camicia e dell’imbocco del riser sono state aumentate, in modo da
posticipare ulteriormente I'ingresso delle particelle nel tubo riser, che conduce all’uscita del calcinatore. Il
tubo camicia diventa quindi alto 150 mm, I'imbocco del riser 125 mm e |'ugello 105 mm.

Un dettaglio della parte inferiore della nuova Geometria 3 é rappresentato in Figura 22 e Figura 23.
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Figura 22 — Dettaglio della zona inferiore (zona bubbling bed) della Geometria 3 usata per le simulazioni

Tubo riser
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/ Tubo

camicia
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Figura 23 — Dettaglio delle dimensioni della Geometria 3

Le simulazioni sono state quindi ripetute utilizzando la Geometria 3. Le portate in ingresso di CO; sono state
quindi modificate, in modo da garantire la fluidizzazione della zona bubbling a 3-ums ed il flusso di solido in
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uscita desiderato anche con la nuova geometria del reattore. La portata in ingresso di dolomite & rimasta
invariata. Le portate aggiornate sono riportate in Tabella 17.

Tabella 17 - Portate di CO, e dolomite in ingresso per le simulazioni con la Geometria 3

Velocita gas bubbling (m/s) 0.20
Flusso CO; bubbling (NI/min) 23.98
Velocita gas ugello (m/s) 38
Flusso CO> ugello (NI/min) 28.19
Flusso dolomite input (kg/s) 3.5E-3

Con la nuova geometria si & notato un ulteriore lieve miglioramento delle conversioni di CaCOj, rispetto ai
risultati ottenuti con la Geometria 2. La simulazione ¢ stata fatta girare per 380 s ottenendo conversioni finali
di CaCOs pari all’81% e con una frazione in massa di CaCOs in uscita pari al 9.2%. | risultati confrontati con
quelli ottenuti con le precedenti geometrie sono illustrati in Figura 24 e Figura 25.
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Figura 24 — Conversione del CaCOs: confronto tra Geometrie 1,2 e 3
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Figura 25 — Frazione in massa di CaCOs in uscita: confronto tra Geometrie 1, 2 e 3
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In Figura 26 si riporta I'andamento del tempo di residenza medio delle particelle in uscita dal calcinatore, si
riportano per confronto i risultati ottenuti con le Geometrie 1, 2 e 3.
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Figura 26 — Tempo di residenza medio delle particelle in uscita — Confronto tra Geometria 1, Geometria 2 e
Geometria 3

E possibile notare che I'andamento del tempo di residenza delle particelle ottenuto con la Geometria 3 &
simile a quello mostrato in Figura 21 per la Geometria 2, ma con un aumento rispetto alla geometria
precedente, ottenendo un tempo di residenza medio di 218 s al tempo t= 350 s della simulazione. La Figura
26 mostra in generale I'aumento del tempo di residenza medio delle particelle in uscita tra le 3 versioni
progressive della geometria del calcinatore, segno dei miglioramenti apportati dalle modifiche nel design del
reattore.

Si puo quindi concludere che la Geometria 3 ha apportato un notevole miglioramento rispetto alle geometrie
precedenti in termini di tempo di residenza delle particelle nel reattore e quindi di calcinazione di CaCOs.

Per il calcinatore e stata quindi scelta la Geometria 3 per i risultati ottimali rispetto alle geometrie precedenti,
come dimostrato dalle simulazioni CPFD.

Inoltre, in previsione della realizzazione del sistema a doppio reattore, delle ulteriori modifiche sono state
apportate ad altri elementi del sistema; in particolare & stata aumentata la distanza tra carbonatatore e
calcinatore, in modo da poter inserire riscaldatori elettrici e materiale isolante per la coibentazione.

E stato necessario quindi allungare i componenti di connessione tra i due reattori, in particolare & stata
allungata la connection inferiore (chute) e di conseguenza é stato inserito un tratto di tubo di lunghezza non
trascurabile all’uscita della standpipe, per collegare il loop seal con I'ingresso del carbonatatore. Per il nuovo
tratto di tubo inserito, denominato connection superiore, & stato quindi considerato il contributo di caduta
di pressione, calcolato analogamente a quanto fatto per la connection inferiore.

La nuova geometria del sistema a doppio reattore e riportata in Figura 27.
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Figura 27 — Principali dimensioni del sistema a doppio reattore

Dopo aver apportato le modifiche al design del sistema, e stato quindi ricalcolato il bilancio delle pressioni
attraverso il sistema a doppio reattore. Il grafico aggiornato e riportato in Figura 28.

34



\ § RICERCA DI SISTEMA ELETTRICDO
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Figura 28 — Spezzata delle pressioni attraverso il sistema a doppio reattore, aggiornata secondo i dati della
Geometria 3

3 Conclusioni

Il presente lavoro e stato incentrato sulla progettazione di un reattore di calcinazione da integrare insieme
ad un carbonatatore esistente nel banco prova Valchiria, in modo tale da costituire un sistema continuo per
realizzare processi di reforming di metano o gassificazione di biomasse residuali con cattura della CO; e
rigenerazione del sorbente.

Lo studio e iniziato con prove sperimentali in TGA sul sorbente designato, dolomite, per ricavare la cinetica
di calcinazione. | dati sperimentali ottenuti sono stati usati per ottenere i parametri cinetici del materiale
secondo modelli di cinetica trovati in letteratura. E stato quindi possibile calcolare il tempo necessario per la
calcinazione completa alla temperatura desiderata (950°C).

Successivamente il sistema a doppio reattore carbonatatore-calcinatore & stato simulato con un flowsheet
mediante simulatore commerciale in modo da effettuare i calcoli per i bilanci di materia e di energia del
sistema, in modo da fissare le portate di solido e di gas, ed i flussi termici del processo.

| principali componenti del sistema a doppio reattore sono stati quindi delineati: calcinatore (bubbling bed-
riser-transport bed), ciclone, loop seal, carbonatatore, connection inferiore (chute). Per ognuno di essi e stato
calcolato il contributo di caduta di pressione in base a relazioni specifiche trovate in letteratura. | singoli
contributi sono stati quindi combinati in modo da costruire il profilo di pressioni del sistema a doppio
reattore.

Calcolati i parametri e gli input principali del sistema, si & disegnata una geometria iniziale (Geometria 1) per
il calcinatore e la si e inserita nel software CPFD Barracuda® per effettuare simulazioni sulla fluido-dinamica
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e sulla chimica del sistema. Il design iniziale del calcinatore prevede una zona bubbling inferiore, in cui le
particelle si trovano in regime di letto bollente, un tubo riser in cui le particelle vengono trascinate verso
I’alto grazie ad un flusso elevato di gas in uscita da un ugello, e la zona transport bed, in cui gas e solido
confluiscono verso |"uscita del calcinatore in alto.

Le prime simulazioni sono state effettuate senza inserire la cinetica delle reazioni chimiche, in modo da
verificare la dinamica delle particelle all’interno del reattore. Successivamente, € stata aggiunta nella
simulazione la reazione di calcinazione, con i parametri ottenuti sperimentalmente dalle prove in TGA. Le
simulazioni hanno dimostrato che la reazione avviene nella regione bubbling del calcinatore, ma il tempo di
residenza delle particelle & troppo ridotto per permettere una conversione soddisfacente del CaCOs.

Sono state quindi elaborate altre geometrie del calcinatore, con lo scopo di aumentare il piu possibile il
tempo di residenza delle particelle nel zona bubbling bed, in modo da aumentare la conversione e diminuire
la frazione di CaCOs nelle particelle in uscita. Si & quindi giunti alla Geometria 3 in cui, grazie alla presenza di
un tubo-camicia intorno all'imbocco del riser, € stato possibile aumentare il tempo di residenza delle
particelle nel reattore ed ottenere quindi una conversione di CaCOs pari all’81%.

Il design definitivo del calcinatore (Geometria 3) sara quindi utilizzato come base per la realizzazione del
sistema a doppio reattore in cui verranno in seguito effettuate le attivita sperimentali di reforming del
metano con cattura della CO; attraverso I'uso di dolomite come sorbente.
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