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Sommario

Il presente report si pone in continuita con il report della precedente annualita, in cui e stata avviata la
modellazione di un sistema di storage termochimico basato su cicli di calcinazione/carbonatazione di
Ca0/CaCOs; supportato su mayenite.

In questo report, la modellizzazione, precedentemente incentrata prevalentemente sulla fase di
carbonatazione (fase di scarica), che costituisce lo step piu lento del processo, & stata estesa alla fase di
calcinazione (fase di carica), analizzando I'effetto delle principali variabili operative sulle performance di
un’unita di accumulo di laboratorio, funzionante in condizioni adiabatiche. Il modello & stato quindi adattato
per simulare il funzionamento del reattore in condizioni di temperatura controllata e i risultati della
modellazione sono stati confrontati con i primi risultati di una sperimentazione condotta da ENEA su un’unita
di laboratorio, pervenendo a una prima validazione del modello stesso.

Nella seconda parte, la modellizzazione sia della fase di carica che della fase di scarica e stata applicata alla
descrizione di un’unita su scala reale, dimensionata in modo da avere una capacita di accumulo dell’ordine
di grandezza di 20-25 GJ. La modellazione di questo reattore ha permesso di valutare diversi parametri
(densita di accumulo effettiva, efficienza nella fase di carica e di scarica, potenza ottenuta in fase di scarica)
indicativi delle performance intrinseca dell’'unita di accumulo e pervenire a una stima di massima dei costi
capitale dell’unita di accumulo basato sulla coppia reattiva CaO/CaCO3 supportata su mayenite.

A conclusione del lavoro é stato, inoltre, analizzato un processo in cui I'unita di accumulo € inserita in un
sistema CSP-Power block, valutando I'effettiva possibilita di modulare la produzione di energia meccanica
aumentando il fattore di utilizzazione dell’energia solare.
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1 Descrizione delle attivita svolte e risultati

1.1 Introduzione

Il sistema di accumulo termochimico di energia basato sul sistema CaO/CaCO3 riveste interesse per I'elevato
valore teorico della densita di energia (3.3 GJ/m3), la temperatura di decomposizione idonea per
I’accoppiamento con sistemi CSP, il basso costo del materiale e I'assenza di tossicita dei reagenti, anche se
I'uso di prodotti naturali a base di carbonato di calcio & limitato dalla scarsa ciclabilita di questi materiali.

Il materiale messo a punto da ENEA in cui il CaO é disperso in una matrice stabile di mayenite ha mostrato di
possedere buone caratteristiche di ciclabilita ed e stato ritenuto promettente per I'uso nello storage
termochimico.

In questo contesto, nell’ambito dell’Accordo di Programma, & stato affidato all’Universita di Roma La
Sapienza lo sviluppo di un modello cinetico funzionale alla simulazione della dinamica di carica e scarica.

In questo report si da conto dell’attivita svolta Linea di attivita 2.19.
Il report & articolato in due parti.

Nella prima parte, che integra quanto riportato nel report sulla linea di attivita 2.11 e incentrato
prevalentemente sulla fase di carbonatazione, si sviluppa un modello cinetico per la fase di calcinazione, sia
a livello di singola particella che per un reattore a letto fisso. Come per la fase di carbonatazione, viene
proposto un modello shrinking core multi-grain e vengono analizzati i dati termogravimetrici ottenuti da
ENEA pervenendo a una valutazione della costante cinetica della reazione di calcinazione e della sua
dipendenza dalla temperatura. Viene quindi presentato un modello di un’unita di accumulo a letto fisso
operante in fase di carica, valutando la risposta di un reattore di laboratorio a variazioni delle condizioni
operative. Il modello considera il funzionamento del reattore in condizioni adiabatiche, condizioni
rappresentative del funzionamento di un’unita di accumulo reale. L’analisi integra quindi la modellazione
presentata nel primo anno di collaborazione (linea di attivita 2.11) e relativa alla fase di scarica e costituisce
uno strumento utile sia per la programmazione di una ampia sperimentazione, che a sua volta, & necessaria
per il tuning del modello stesso, che per la progettazione di un impianto in piena scala. In questa ottica, i
primi risultati di una sperimentazione condotta da ENEA su un reattore di laboratorio operante a temperatura
controllata sono stati confrontati con quanto previsto dal modello (opportunamente adattato per tener
conto delle modalita operative della sperimentazione); il buon accordo ottenuto indica la sostanziale
adeguatezza del modello proposto, che puo quindi fornire risultati significativi per la progettazione e la
simulazione di un’unita in piena scala.

Nella seconda parte viene simulato il funzionamento di un’unita dimensionata per avere una capacita di
storage di 20-25 GJ, operante per cicli giornalieri di cinque-sei ore sia in fase di carica che in fase di scarica.
In particolare, vengono riportati i risultati della simulazione per alcune condizioni operative ritenute
significative.

A conclusione dell’attivita svolta, viene riportata un’analisi tecnico-economica, in cui vengono valutati alcuni
indicatori delle performance del sistema di accumulo e viene riportata una valutazione di massima del costo
dell’unita di accumulo. Viene quindi preso in esame un processo in cui il sistema di accumulo considerato
viene inserito in un sistema costituito da un impianto solare a torre e un power block, costituito da una
turbina a gas per la conversione dell’energia termica in energia meccanica. Per questo impianto, viene
valutata la potenza ottenuta dalla turbina in condizioni di funzionamento senza il sistema di accumulo, conil
sistema di accumulo in fase di carica e in fase di scarica, pervenendo quindi a una quantificazione del
rendimento e la densita di carica effettiva del sistema di accumulo.
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1.2 Modellazione della fase di calcinazione della singola particella

1.2.1 Cinetica della reazione di calcinazione

Come gia riportato nel precedente report [1], se confrontata alla fase di carbonatazione, la calcinazione del
carbonato avviene con una cinetica di reazione relativamente veloce ed e quindi meno critica per lo storage
termochimico. E tuttavia importante considerare che in questa fase, che viene condotta a temperatura
elevata, possono verificarsi fenomeni di sinterizzazione del materiale con effetti non trascurabili nel
determinare la risposta del sistema CaCO,/Ca0 rispetto al susseguirsi dei cicli termochimici [2].

Il processo di calcinazione puo essere analizzato scomponendolo in tre step fondamentali:

- il trasferimento di calore verso I'interfaccia CaCO3/gas, dove avviene la reazione;
- lareazione eterogenea superficiale;

- il desorbimento del prodotto gassoso dalla superficie di reazione, che viene trasportato nella massa
del gas attraverso la struttura porosa dell’ossido di calcio generato dalla reazione.

Come e facile immaginare, le caratteristiche morfologiche del materiale, che determinano la distribuzione
della superficie attiva di reazione, hanno un impatto determinante sull’evoluzione della reazione. Poiché
inoltre la morfologia dell’interfaccia di reazione varia al procedere della medesima (e quindi dipende dal
tempo), sono necessari dei modelli di interpretazione della dinamica di interfaccia per poter estrarre
informazioni sulla cinetica intrinseca della reazione eterogenea. In genere, una prima fase di studio cinetico
viene condotta con indagini termogravimetriche in condizioni operative dove i tempi caratteristici di
trasferimento/trasporto di calore siano pil bassi rispetto ai tempi caratteristici di reazione; in queste
condizioni si puo assumere che la reazione avvenga in condizioni di temperatura controllate.

Per descrivere la cinetica della calcinazione, in letteratura sono stati proposti diversi approcci, a partire dal
classico modello shrinking core (SC) dove l'interfaccia di reazione & identificata come la superficie di
separazione tra il nucleo di carbonato non ancora reagito (supposto non poroso) e lo strato poroso di ossido
di calcio che si forma nella zona esterna al procedere della reazione; in alternativa, sono riportati anche
approcci concettualmente diversi, come lo uniform conversion model [3] o il random pore model ([4], [5] ),

sinteticamente descritti nel report precedente [1].

In questo studio si e scelto di seguire un approccio basato sul modello multigrain shrinking core dove la
particella individuale di solido & vista come un agglomerato di grani, ognuno soggetto ad una dinamica del
tipo SC [6]. Un modello di questo tipo & stato proposto da Escardino et al. ([7],[8]) che hanno descritto la
decomposizione della calcite nel range di temperatura 1123-1223 K. Gli autori hanno evidenziato come, per
particelle con raggio medio minore o uguale a 0.225 mm, il processo non sia influenzato dalle dimensioni
delle particelle, risultando per contro controllato cineticamente dalla reazione superficiale. Ne deriva un
modello in cui tutti i granuli di ogni particella si convertono indipendentemente e simultaneamente e gli step
di diffusione intergranulare e intragranulare della CO, prodotta non siano cineticamente rilevanti. Affinché
questa ipotesi risulti valida, le particelle e i granuli devono essere sufficientemente piccoli e la struttura del
CaO che si forma deve essere sufficientemente porosa al fine di non ostacolare la diffusione della CO.. E da
sottolineare come in queste condizioni il modello porti alle stesse conclusioni di un uniform conversion model,
in cui si assume che la superficie di reazione risulti indipendente dall’avanzamento della reazione e sia pari
allo sviluppo superficiale interno del carbonato. Gli stessi autori, nel secondo lavoro citato, hanno evidenziato
una dipendenza della velocita di calcinazione dalle dimensioni delle particelle per particelle di raggio
maggiore. In questo caso, gli autori considerano un multigrain pellet model, ipotizzando che sia lo step di
reazione superficiale che la diffusione intergranulare della CO, prodotta risultino cineticamente rilevanti.
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L’ analisi della fase di calcinazione & stata sviluppata a partire dai dati sperimentali ottenuti presso il
laboratorio “Sviluppo componenti e Impianti Solari” del Dipartimento “Tecnologie Energetiche Rinnovabili”
(TERIN-STSN-SCIS) dellENEA, condotte in termobilancia sottoponendo a cicli di carbonatazione e
calcinazione 20-25 mg di ossido di calcio su mayenite, in forma di particelle solide del diametro di 0.5 mm.
Rimandando al parallelo report predisposto dal suddetto laboratorio per i dettagli relativi alla preparazione
del materiale e di esecuzione delle prove, si riassumono qui le modalita di conduzione delle prove
termogravimetriche.

a) Pretrattamento del campione di CaO su mayenite, con riscaldamento e condizionamento
fino alla temperatura di 900°C in corrente di azoto, in modo da rimuovere I'umidita e decomporre
I’eventuale CaCOs prodotto per I'esposizione del campione all’atmosfera; al termine di questa fase si
determina il peso effettivo del campione di CaO su mayenite e, quindi, sulla base della composizione
del campione stesso (75% di Ca0), la massa di CaO effettivamente presente nel campione;

b) Raffreddamento del campione fino alla temperatura di carbonatazione (700°C), in corrente
di azoto;
) Carbonatazione del campione in corrente di CO, pura a pressione atmosferica, mantenendo

la temperatura costante a 700°C per 20 minuti; in queste condizioni si ottiene una carbonatazione
elevata (ma non completa) del campione;

d) Riscaldamento del campione fino alla temperatura di calcinazione (variabile tra 700 e 900°C),
in corrente di CO,, in modo da evitare la calcinazione del campione nella fase di riscaldamento;

e) Calcinazione del campione in corrente di azoto, per 15 minuti; a temperatura superiore a
750°C questo intervallo di tempo e largamente sufficiente per ottenere la completa calcinazione del
campione;

f) Ripetizione delle fasi da c) a e) per un secondo ciclo di carbonatazione-calcinazione;

| risultati ottenuti alle quattro temperature studiate sono riportati nella Figura 1; si evidenzia un aumento
della velocita di calcinazione all’laumentare della temperatura. Si nota che mantenendo nella fase e) il
campione a 700°C in corrente di azoto non si ottiene una calcinazione significativa in 15 minuti.

1.2.3 Modello proposto per I'analisi della calcinazione delle particelle solide

Il modello sviluppato considera le particelle solide sono costituite da granuli di CaCOs (non poroso, ottenuto
dalla carbonatazione del CaO) e granuli di mayenite (inerte); per descrivere il comportamento delle particelle
nella fase di calcinazione si considerano quindi due scale diverse:

- Una micro-scala, relativa ai granuli di CaCOs, che subiscono il processo di calcinazione;
- Una meso-scala, relativa alle particelle solide, costituite da granuli di CaCOs e granuli di mayenite.

Si anticipa che, successivamente, si considerera la macro-scala del reattore di calcinazione. L’evoluzione del
processo sulla scala del granulo di CaO e descritta nella Figura 2.

Considerando le modalita di esecuzione delle prove termogravimetriche, si assume che il processo avvenga
in condizioni isoterme.
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Figura 1 - Cinetica di calcinazione determinata da prove in TGA (W peso del campione al tempo t, Wy peso
del campione al termine della calcinazione, W peso del campione all’inizio della fase di calcinazione)
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Figura 2 — Processo di carbonatazione e calcinazione del granulo. Nella riga in alto: fase di carbonatazione (il
granulo di CaO (grigio scuro, a sinistra) viene progressivamente convertito in CaCO3 (azzurro) procedendo
dall’esterno verso I'interno; 'immagine al centro rappresenta il granulo parzialmente convertito, mentre a

destra é descritto il granulo a completa carbonatazione). Se si assume che nello stato descritto dall’immagine
centrale (carbonatazione non completa) si passi alla fase di calcinazione, procedendo seguendo le frecce
rosse, si ha la progressiva calcinazione del CaCO3, ancora procedendo dall’esterno verso I'interno, con il
fronte di reazione (in rosso) che separa il nucleo di CaCO3 non calcinato dal guscio esterno costituito da uno
strato poroso di CaO; nell’immagine in basso a destra é rappresentato il granulo completamente calcinato.
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Il modello considera:

sulla micro-scala del granulo

i granuli di CaO, supportati su mayenite, hanno un diametro medio di 2.2 107 m; con la prima
carbonatazione, il diametro aumenta a causa del differente volume molare del CaCOs e del CaO
(rapporto dei volumi molari Z = 2.18) e, nel caso di completa carbonatazione, si ottiene un diametro
medio di 2.8 107 m. In generale, in funzione della conversione ottenuta in fase di carbonatazione, la
dimensione del granulo all’inizio della fase di calcinazione e data da:

Rg = R;])Cao i/l — Xcarb + ZXcarp (1)

la cinetica della calcinazione dei granuli di CaCOs pu0 essere descritta con un modello shrinking core,
considerando la reazione sulla superficie di un nucleo non reagito e la formazione di uno guscio
esterno di uno strato di prodotto poroso CaO;

la reazione di decomposizione del CaCO; con formazione di CO; e CaO & una reazione reversibile del
| ordine che ha luogo con una velocita per unita di superficie:

CbOZs > (2)

—Tcacos = ks <1 - I
CO2,eq

dove Ccpz,s € Ccozeq SONO rispettivamente le concentrazioni di CO; sulla superficie del nucleo di
CaCoO:s e la concentrazione di CO; corrispondente alle condizioni di equilibrio termodinamico;

conseguentemente, il raggio del nucleo di CaCOs non convertito si riduce in accordo con la relazione:

ﬁz_k 1— Ccozs (3)
Pcacos dt s —CCOZ,eq

a seguito della reazione si forma uno strato di CaO con una porosita determinata dal minor volume
molare del CaO rispetto al CaCO3; si assume quindi le dimensioni del granulo non varino nel corso
della calcinazione;

la CO, prodotta dalla reazione diffonde attraverso lo strato poroso di CaO con una diffusivita effettiva
Dpy,cao- Si nota che, a differenza di quanto considerato nella fase di carbonatazione in cui si forma
uno strato denso di CaCOs e la diffusivita della CO2 in tale strato ha un valore dell’ordine di grandezza
della diffusivita allo stato solido [1], in fase di calcinazione la diffusivita nello strato di CaO ¢é la
diffusivita in uno strato poroso ed e quindi atteso un valore della diffusivita molto piu elevato.

La portata di CO, trasferita dalla superficie del nucleo, dove si & prodotta per effetto della reazione,
al gas all’esterno del granulo é data da:
7R (4)

c
Feop = 4m RO _ - g Dpicao (Ccoz,s - CCOZ,g)
g —Tc

si assume che il processo possa essere descritto con un approccio quasi stazionario, trascurando
I’hold up di CO; nello strato di CaCOs; di conseguenza, la portata di CO, che diffonde attraverso lo
strato di carbonato deve uguagliare la portata di CO, consumata dalla reazione sulla superficie del
nucleo di CaO:

Ccoz,s Rg
ke (1 - Coonen = Tc( Rg — rC)DPL,CaO (CCOZ,S - CCOZ,g)

(5)
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sulla meso-scala della particella

- all'interno della particella, la CO, prodotta dalla calcinazione diffonde nello spazio intergranulare,
con una diffusivita effettiva Dp; all’interno della particella il bilancio della CO, & scritto come:

p — " sty

-7 0 (6)
r2or or Is@

dove r; € la velocita di produzione della CO, per unita di superficie iniziale del granulo (7y =
—Tcacos’é /R$? e ag I'area superficiale dei granuli per unita di volume della particella:

0 3 (1_627) (7)

a
9 TRY(1+F)

Nella (7) compaiono il raggio del granulo all’inizio della calcinazione, Rg, la porosita della particella
€p € il rapporto F tra i volumi iniziali di mayenite e carbonato di calcio nella particella.
- L'equazione differenziale ( 6) deve essere integrata con le condizioni al contorno:
dCco> _
dr

(8)

r=20 0; r=R, Cco2=Cop,

1.2.4 Analisi dei tempi caratteristici

Le prove in termobilancia effettuate su particelle del diametro di 0.5 mm, hanno evidenziato che il tempo
necessario per la completa calcinazione delle particelle di CaCOs; su mayenite e dell’ordine di grandezza di 1-
2 minuti a 800 e 900°C, mentre sono necessari circa 10 minuti per completare la calcinazione a 750°C.

Alla luce di questo dato sperimentale & interessante analizzare i tempi caratteristici dei vari step del processo
di calcinazione, per individuare gli step cineticamente limitanti e, se possibile, semplificare il modello, per
determinare separatamente i diversi parametri del modello stesso.

A questo scopo, procedendo in verso opposto a quello utilizzato nel paragrafo precedente, procedendo cioe
dalla diffusione all’interno della particella verso la reazione chimica sulla superficie del nucleo di CaCOs;
ancora non convertito, si considera dapprima il tempo caratteristico della diffusione della CO2 nello spazio
intergranulare, dato da:
2
tDp = 9;;10 )
p

La diffusivita nello spazio intergranulare é valutabile da:

(10)
D, = Dyeh

dove Dg e la diffusivita molecolare della CO; e ¢, la porosita della particella ottenuta al termine della fase
di carbonatazione. In questa analisi si pud considerare R, paria 0.25 mm, D{,’ a900°Cparia1.9-10"* m?/s
e €, dell’ordine di grandezza di 0.15; si ottiene un tempo caratteristico dell’ordine di grandezza di 103s. Se

confrontato con il dato sperimentale di un tempo di calcinazione dell’ordine di grandezza di 1-2 minuti, e
evidente come la resistenza al trasporto della CO, nei pori della particella non costituisca una resistenza
rilevante.
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E opportuno, pertanto, semplificare il modello e assumere che la concentrazione della CO; sia uniforme
all'interno della particella e pari alla concentrazione della CO; nel gas esterno, che, nelle prove in TGA & nullo.
Con tale ipotesi, inoltre, tutti i granuli presenti nella particella sono esposti a un gas alla stessa composizione
e quindi, al tempo t, raggiungono tutti la stessa conversione indipendentemente dalla lopro posizione
all'interno della particella stessa.

&

L

Il tempo di completa conversione del granulo nell’ipotesi che sia controllante la diffusione nel layer di CaO
formato a seguito della reazione di calcinazione (quindi assumendo che sulla superficie del nucleo di CaCOs
la concentrazione della CO; sia pari alla concentrazione di equilibrio alla T del sistema) & dato da:

(RY)’ (11)

6Dp, caoPcaco3Ccoz,eq

trL =

Sostituendo nell’espressione precedente Ry = 1.3 - 1077 m, pcacos = 2.7 - 10* moli/m?, Ccpzeq = 11.3
moli/m3? a 900°C e, considerando che sulla base di dati di letteratura ([8], [9]) si pud assumere che la Dpy cao

sia dell’ordine di grandezza di 10® m?/s ,si pud concludere che il tempo di completa conversione nell’ipotesi
di controllo della diffusione nello strato di CaO dovrebbe essere dell’ordine di grandezza di 10° s.

E evidente come anche questa ipotesi il tempo ottenuto sia di diversi ordini di grandezza inferiore al tempo
di calcinazione osservato nelle prove in TGA e quindi si puo concludere che anche la resistenza offerta dallo
strato di CaO sia trascurabile; in altri termini, si puo dire che la resistenza al trasporto della CO; attraverso lo
strato di CaO potrebbe avere un effetto rilevante sulla cinetica del processo di calcinazione solo se Dp 40
fosse dell’ordine di grandezza di 10'*3* m?/s, valore non verosimile per il trasporto in un materiale poroso.

A conclusione si puo quindi affermare che nelle condizioni utilizzate nelle prove termogravimetriche il
processo di calcinazione & controllato dalla cinetica della reazione superficiale di decomposizione del CaCO3
e porre:

dar, 12
Pcacos d_tc = kg (12)

deducendo quindi che

Ty kg (13)
o T T po
Rg pCaC03Rg
ovvero, in termini di conversione
X 1 <rc )3 1 <1 s t>3 (14
caco3 =1~ |\ 7o) T 1— )
¢ R}} pCaCoSRg

Si nota che il tempo tyx = pCaCOSRg/ks rappresenta il tempo di completa conversione di granulo che,
all’inizio della calcinazione, € completamente trasformato in CaCOs.

1.2.5 Stima della costante cinetica della reazione di calcinazione

Sulla base del modello sopra riportato sono stati analizzati i dati ottenuti dalle prove termogravimetriche.

Come descritto precedentemente, dopo un pretrattamento del campione, questo € sottoposto a una prima
carbonatazione che permette di convertire in CaCOs I'80-90% del CaO presente nel campione; poiché la

11
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conversione non e completa, assumendo raggio iniziale del granulo di CaO (RSCaO) di1.1-1077 m, siricava
un diametro del nucleo di CaO non convertito pari a

= R‘(g)CaO(1 — Xearp)'? (15)

e una dimensione del granulo al termine della fase di carbonatazione:

Rg = RSCaO i/l + (Z - 1)Xcarb (16)

dove Z e il rapporto tra il volume molare del CaCOs e del CaO (Z = 2.18)

Per ogni prova, viene individuato un “intervallo di calcinazione” in cui la temperatura del campione rimane
pressoché costante mentre il peso del campione decresce con regolarita; si calcola quindi la costante cinetica
della calcinazione sulla base della conversione ottenuta all’inizio e alla fine di questo intervallo di calcinazione.

Tabella 1 . Valutazione delle costanti cinetiche della reazione di calcinazione a diverse temperature (la durata
della fase di calcinazione e da intendere come indicativo della velocita del processo e non é usato nell’analisi
dei dati, T & la temperatura nominale della prova, T; il valore medio del campione nella fase di calcinazione)

Serie T Durata della kg
calcinazione, Mol/s m?
S

1 900 908 0.69 1.34107 0.74 107 92 27.110°
1 908 @ 0.68 | 1.34107 0.75 107 92 28.010°
1 800 789 @ 0.72 1.35 107 0.73 107 344 7.0 10°®
1 789 | 0.73 1.35 107 0.73 107 344 7.010°
1 750 739 0.77 @ 136107 0.68 10”7 680 2.510°
1 739 | 0.79 1.37 107 0.66 107 720 2.410°
1 739 0.81 1.38107 0.62 107 700 2.510°
1 739 | 0.82 1.38 10”7 0.62 107 690 2.710°
2 740 750 0.85 @ 1.38107 0.59 107 620 2.810°
2 850 858 @ 0.88 | 1.39107 0.54 107 140 16.4 10°®

| risultati ottenuti evidenziano chiaramente un aumento della costante cinetica all’'aumentare della
temperatura. | dati di costanti cinetiche sono quindi correlati con un’espressione tipo Arrhenius:

G-
T T,

Procedendo al fitting con il metodo dei minimi quadrati non lineari delle costanti cinetiche della serie 1 si
ottiene

_Ea
K(T) = k(TO)exp[ -

6 mol E,
k(1173 K) =25.2-107° £ 0.4 —; — =153931+ 490K
sm R
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| dati della serie 2, ottenuti in una fase successiva della sperimentazione, non sono stati inclusi nel fitting, ma
sono utilizzati per la validazione dei risultati sperimentali e la correlazione proposta.

Nella Figura 3 sono confrontati i valori delle costanti cinetiche determinate dalla sperimentazione con la
correlazione proposta.

30 \/
)

ks 108, mol/s m?
o
T
|

10 | R
5L / i
~ serie 2
L serie 1
O | | | | |
700 750 800 850 900 950 1000

T.°C

Figura 3 Andamento della costante cinetica della reazione di calcinazione in funzione della temperatura. La
linea continua é calcolata con I'equazione ( 7) conivalori di k(1173K) e E, /R riportati nel testo.

1.2.6 Cinetica della calcinazione in condizioni non isoterme

Come analisi propedeutica alla simulazione della fase di calcinazione in un reattore a letto fisso, si analizza il
comportamento di una singola particella, costituita da granuli CaCOs; su mayenite, inizialmente alla
temperatura T,, esposta a un gas a temperatura Tg.

I modello considera una temperatura uniforme all’'interno della particella solida che scambia calore con il
gas; inoltre, sulla base di quanto illustrato precedentemente si considera che all’interno della particella non
ci siano significativi gradienti di concentrazione del gas e che, nel granulo, il processo di conversione del
CaCOs in CaOo sia controllato dalla cinetica della reazione chimica. Infine, si trascura la variazione del AH,
della reazione di calcinazione con la temperatura.

Con queste ipotesi, I'evoluzione del processo & determinata da due tempi caratteristici:

- il tempo caratteristico della reazione

PCacong (18)
=T
S

che, a sua volta, dipende dalla costante cinetica della reazione di calcinazione ed & quindi fortemente
dipendente dalla temperatura del solido;

- il tempo caratteristico dello scambio termico tra il gas e il solido, dato da:

13
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. pcyd 6h (19)
n= =

6h g1 - E)dp,OCaco3CpCacos

dove € ¢ il grado di vuoto della particella e g(1 — €) la frazione di volume dei granuli di CaO/CaCOs.

Introducendo le variabili adimensionali:

T T, 7 Ty T ; t
= — = — 1. = — -
° Tk B Tq ° RJ ti(Tg)
e i gruppi adimensionali:
B_l_g PMmCpm y = Ea 5 = AHr
9  Pcaco3Cpcacos RTg Trcpcacos

le equazioni di bilancio di materia e di bilancio termico possono essere scritte nella forma:

dr. 1 Ccozg> ( 20)
— = —eX 1—=])[({1——"=
dt p[y< Ts)]( Ccoz,eq
c,CA \1dT, t,.(Tz) ,. . dr; (21)
1+p-3 1 -2 )= =R (T, - T,) + 3672 ==
[+B rc( cpCaCO3> &=, (e T30y

Complessivamente, si ottiene un sistema di due equazioni differenziali in T; e . da integrare numericamente
con le condizioniinizialia t =0 T, = Tyy/Tk e 7. = 1. Si nota che, una volta definite le proprieta chimico-
fisiche del materiale e le caratteristiche termodinamiche e cinetiche della reazione, rimangono unicamente
definiti i valori di B, y e §; pertanto I'andamento di T e 7. in funzione del tempo adimensionale £ dipendono
dal valore del rapporto t, (Tg)/t, , dalla temperatura del gas e dalla temperatura iniziale del solido.

Nella Figura 4, a titolo di esempio sono riportati gli andamenti delle conversioni e della temperatura del
solido in funzione del tempo, ottenuti per valori § = 0.05,y = 15,8 =5, t /t, = 1/15. lvaloridi§,y e d
sono prossimi ai valori relativi al sistema CaO/CaCOs; su mayenite mentre, sulla base della cinetica della
reazione di calcinazione ottenuta dall’analisi dei dati termogravimetrici si ottiene un valore di t;, prossimo a
500 s (T = 900°C). Si evidenzia, per altro, che il rapporto t, /t, scelto per la simulazione corrisponde un
valore di t;, molto elevato, prossimo al limite massimo corrispondente al trasporto di calore nel gas per pura
conduzione e poco significativo per le condizioni che realisticamente si possono verificare; tuttavia, tale
valore & stato scelto per evidenziare meglio il comportamento del sistema. Le curve riportate nella figura
rappresentano gli andamenti della temperatura del solido e della conversione per una temperatura del gas
pari alla temperatura di riferimento (T; = 900°C) e per una temperatura iniziale del solido pari a T; (curva
a tratto continuo) o a 0.5T; (450°C, curva tratteggiata). Gli andamenti riportati evidenziano che:

- qualunque sia la temperatura iniziale del solido, in un tempo molto breve (dell’ordine di grandezza di
t,/10) il solido si porta a una temperatura T*, inferiore alla temperatura del gas (nelle condizioni di
guesta simulazione, circa 755°C). A questa temperatura la potenza termica ceduta dal gas al solido
uguaglia la potenza termica assorbita dalla reazione di calcinazione; considerando che la temperatura T*
viene raggiunta in tempi brevi, corrispondenti a conversioni molto basse, si puo valutare T* dalla
condizione:

14



N\ RICERCA DI SISTEMA ELETTRICO

te(Tr) n = 1
LR (T, —T,) =6exp|-y|[1—-=][[1-
th ( ¢ S) P Ts CCOZ,eq

CCOZ

- una volta raggiunta la temperatura T*, la reazione di calcinazione procede a una temperatura del solido
lentamente crescente; progressivamente, infatti, la velocita della reazione di calcinazione si riduce per
effetto della riduzione dell’area del fronte di reazione e, conseguentemente, la temperatura che
garantisce I'uguaglianza della potenza termica fornita dal gas al solido e della potenza termica assorbita
dalla reazione tende, lentamente, ad aumentare;

- quando la conversione si avvicina al valore unitario, la temperatura del solido aumenta rapidamente

tendendo alla temperatura del gas.

0.8 7

06

0.4

0.2

10.8

T/T

s

10.7

10.6

0.5

061

0.4 1

02

7
10.9 08 &\7_»___’__—_’__"

10.8

0.2

0.4

0.6

0.8
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0.5
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Figura 4 - Andamento della conversione e della temperatura del solido per una temperatura del
gas T, = Ty e una temperatura inziale del solido pariaTp ea 0.5T, (3 = 0.05,y = 15,8 = 5)
A destra, ingrandimento dell’intervallo di tempo fino a £,

Al variare del rapporto t;/t, cambia il valore di T* e di conseguenza la velocita effettiva della calcinazione.
Come mostrato nella Figura 5, riducendo tj, da t;/15at,/50 e a t; /100 (valore piu realistico), si osserva
un evidente aumento della temperatura T* (da 755 a 795 e a 830°C) e, in generale, della temperatura a cui
procede il processo di calcinazione, nonché una riduzione del tempo necessario per la completa conversione

(da 4'tk a 2tk e 15tk)

Altro parametro che ha una notevole influenza sull’andamento della calcinazione €, ovviamente, la pressione
di CO3 nel gas; il rapporto tra la pressione parziale di CO; e la pressione di CO; corrispondente alle condizioni
di equilibrio della reazione di calcinazione alla temperatura del solido determina, infatti, il salto motore della

reazione di calcinazione.

Nella Figura 6 sono riportati gli andamenti della temperatura del solido e della conversione per diversi valori
della pressione parziale di CO;; & evidente come all’aumentare della pressione parziale di CO; si abbia un
aumento della temperatura a cui avviene la calcinazione e un aumento del tempo necessario per la completa
conversione.

| risultati piu significativi ottenuti dall’analisi sviluppata sono riassunti nella Figura 7: a sinistra & riportato il
valore massimo della pressione parziale di CO2 che consente di ottenere la calcinazione in funzione della
temperatura del gas; a destra viene riportata la temperatura T* indicativa della temperatura a cui ha luogo
la calcinazione in funzione della temperatura del gas, per diversi valori della pressione parziale di CO2.
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{og &,

'_
0ol —th=tk/100
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Figura 5 — Influenza del tempo caratteristico dello scambio termico tra gas e solido
sull'andamento della calcinazione (3 = 0.05,y = 15,8 =5, T,y = Ty)
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Figura 6 Influenza della pressione parziale di CO; nel sull'andamento della calcinazione ( = 0.05, y = 15,
8 =5,T;0 =Tg). Asinistra t; /t, = 1/15; adestra t;/t, = 1/100
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Figura 7 - Andamento della pressione massima di CO, ammissibile per la calcinazione (a sinistra) e
andamento della in funzione della temperatura del gas e della pressione di CO, (a destra; le curve
corrispondono a p.q, paria 0, 0.1, 0.2, ...1 atm)

1.3 Modello reattore

A partire dal modello sviluppato per la calcinazione della singola particella, & stato sviluppato un modello per
la simulazione della fase di carica di un reattore a letto fisso, caricato con particelle di CaCO; su mayenite,
che va ad integrare il modello di simulazione della fase di scarica, presentato nel report dell’anno precedente
[1].

I modello e stato sviluppato con le seguenti ipotesi semplificative:

1. Reattore adiabatico, perfettamente isolato dall’ambiente esterno; in particolare si assume un flusso
termico conduttivo nullo attraverso la parete laterale del reattore e attraverso le pareti di testa e fondo del
reattore;

2. Modello 1D: sono stati trascurati tutti i gradienti in direzione radiale nel reattore (questa ipotesi &
una diretta conseguenza dell’ipotesi 1)

3. Flusso a pistone del gas nel reattore (modello PFR);

4. Modello two-equations: e stata considerata la presenza di due fasi, una gassosa e una solida, tra le
quali avvengono scambi di materia e di energia;

5. Gradienti di concentrazione di CO; e di temperatura all'interno delle particelle solide trascurabili;

6. Dispersione assiale di materia trascurabile

7. Trasmissione di calore in direzione assiale nel solido, valutata in base a una stima di una conduttivita

termica effettiva del materiale

8. Comportamento del gas assimilabile a quello del gas ideale.

Sulla base di queste ipotesi, le equazioni di bilancio assumono la forma riportata di seguito.
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Bilanci di materia nel solido

Per i componenti presenti in fase solida, CaO e del CaCOs, le equazioni di bilancio di materia sono scritte nella
forma:

0Cca0 _ v (23)
dat
0Ccacoy _ g 0X __, (24)
ot CaCo3 ot

dove Ccqo € Ceacos sono le concentrazioni di CaO e di CaCO3 per unita di volume del reattore, rV ¢ la
velocita di produzione della CO; nella particella per unita di volume del reattore. Questa puo essere espressa
come:

dr, (25)
Ty = asg(l Ep)pCaCO3rczd_
( ) ‘
dove a, ¢ la superficie totale delle particelle solide per unita di volume del reattore, funzione del raggio delle
particelle solide, Ry, e del grado di vuoto del letto, &5, secondo la relazione:

1—-¢, (26)
R

as; =3
P

Bilancio di energia nel solido

Il bilancio di energia nel solido & dato da:

T, °T, (27)
(CCaOCp,CaO + Ccaco,Cp,caco; + CMCp,M)E = —haS(T - T, ) + Kes 2.2 T (4H,)

dove con C si indicano le concentrazioni dei diversi componenti per unita di volume di reattore, h ¢ |l
coefficiente di scambio termico tra il gas e il solido, k. & la conduttivita termica effettiva del letto solido.
L'equazione ( 27) deve essere integrata con le condizioni al contorno
T, T,
0z l,mg 0z

_ (28)

=0

z=L

che derivano dal considerare le due sezioni estremali del reattore termicamente isolate, e con la condizione
iniziale

T(z,t =0) =T (29)
Bilanci di materia nel gas
Per la fase gassosa, il bilancio della CO, assume la forma:

0Cco 10F., R, dr (30)
& atz'g E 0z - = _( ) asg(l Ep)pCaC03I‘C2 dtC

dove Ccoa,g € Fco2 SONo rispettivamente la concentrazione e la portata della CO.. L’'equazione ( 30) deve
essere integrata con le condizioni al contorno:

Pyco, in (31)

Fcoz|z=o = FCOZ,in CCOZ,g|z=O = 0
RTg
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e la condizione iniziale:

Pyco,n (32)

Ceo,,(z,t=0) = RTO
g

La portata di inerte resta naturalmente costante lungo il reattore, pertanto il bilancio sull’inerte si scrive:

dF, 33
—I_p (33)
0z
con la condizione al contorno:
Filz=0 = Fiin (34)
Bilanci di energia nel gas
Il bilancio di energia nel gas ¢ dato da:
(c +C ) Ty
€0,,9€p,co LgCp1) 3.
2,9 ~p,L U2 g-p ot ( 35)

F-,cC + F;c oT,
= — ( €0, p’C(; ! p’l) a_Zg — has(Tg - Ts) — Cpco, (Tg - Ts)

da risolvere con la condizione al contorno:

Tg|z=0 = Tg,in (36)
e la condizione iniziale:
Ty(z,t = 0) = T? (37)

Variazione di pressione lungo il reattore

Infine, si considera la variazione di pressione lungo il reattore, che puo non essere trascurabile in un reattore
full scale, ponendo:

oP Py \ (Ty(2)
P —Bo (ﬁ)( gT; )(1 +3’802X) (38)

da risolvere con la condizione al contorno:

P|z:0 =P (39)

Il parametro 3y , che quantifica la variazione di pressione per unita di lunghezza del reattore, & calcolato dalla

relazione di Ergun:

G (1—¢€,\/150(1 —¢p)

Bo = < )( + 1.75G (40)
° pedp \ € dp
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dove si e indicata con G la portata ponderale di gas per unita di area della sezione vuota della colonna.

Per analizzare il comportamento del reattore in termini piu generali, € conveniente riscrivere le equazioni del
modello di simulazione in termini di variabili adimensionali, come definite nella Tabella 2; nella

Tabella 3 sono riportate le equazioni del modello in termini di tali variabili.
In particolare, si sottolinea che nei risultati riportati nei paragrafi successivi:

- il tempo e scalato con il tempo caratteristico T, dato dal rapporto tra il numero di moli di CaCOs
caricate nel reattore e la portata molare di inerte alimentato per la calcinazione. Il significato fisico
di T puo essere dedotto considerando che, se il gas uscente dall’'unita di calcinazione avesse un
rapporto molare CO,/inerte pari a Y, sarebbe necessario un tempo t = m2ac03/(F,Y) = t/Y per
convertire tutto il letto;

- le temperature sono scalate con una temperatura caratteristica T, = 1173 K.

D’altra parte, l'analisi delle equazioni adimensionali riportate nella Tabella 3 evidenzia come il
comportamento qualitativo del sistema dipenda dai valori dei rapporti tra i tempi caratteristici T/t (Tg),
t/tp € t/t.. Nel problema considerato, il rapporto t/t; € sempre molto elevato, il che implica che la
temperatura del gas e la temperatura del solido sono praticamente coincidenti, come confermato per altro
dalla simulazione. Pertanto, anche se in questo lavoro e stato implementato e presentato un modello di
validita generale, si sottolinea che, alla luce dei valori molto elevati del rapporto t/t;, il modello puo essere
semplificato riducendolo a un modello “one phase”, considerando Ts; = T e scrivendo un’unica equazione
di bilancio termico ottenuta sommando le equazioni di bilancio termico della fase solida e della fase gassosa.

Nel seguito vengono presentati e discussi i risultati della simulazione del funzionamento di un’unita di
laboratorio di piccola scala; successivamente verra analizzato il comportamento di un sistema di accumulo
full scale.

1.4 Simulazione della fase di carica dell’'unita di laboratorio

I modello sviluppato e stato dapprima utilizzato per simulare il funzionamento di unita di laboratorio, simile
a quella installata presso i laboratori dell’Enea; per questa unita & inoltre riportata una previsione
dell'influenza delle principali variabili operative sulle performance dell’unita stessa, in modo da avere delle

Tabella 2 - Variabili adimensionali introdotte nel modello del reattore

Variabili adimensionali Tempi caratteristici
A _ 0 = _ 0 _ 0
Ccao = Ccao/Ccacos e =1/Rg T = Mgyco3/F1
A _ 0 5 — 0
Ceacosz = Ccaco3/Ccacos Z=z/L _ PcacosRy
=229
ks
Ceoz = Cco2/Coucos t=t/t - 91 = e)dypcacosCpcacos
n 6h
A 0 — 2
Cr = C1/Ccacos B= 1-g PmCpm A pCaC03CP,Ca603(1 - fp)gL
9 Pcaco3Cpcacos ¢ ks
B 0 _ 0
Feoz = Feozt/Meacos y = Eq tconv = Mcaco3Cp,cacos/FiCp
RTg
B 0
Fy = Fitg /Mcacos 5 = AH,
Trcpcacos
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Tabella 3 - Modello del reattore in forma adimensionale

Bilanci di materia nel solido

aCNCaO - _ 7'7'2%
ot ¢ dt
aéCaC03 ) ﬁ
ot T C df

% — _M exp [Y(l _l>] (1 _M>
dt T(l - Ygoz) T Ccozeq

Bilanci di materia nel gas

e aCCOZ’g T(l - ngZ) aF'Coz — _3~2 @
P to(Tp) 02 € dt
oF;
— =0
0z

Bilancio di energia nella fase solida

Cp,cao 67"; T(l_ygoz) ~ ~ T(l_ygoz)asz g
1+p—73(1 -2 )| 2= JCo2l(7 _7 572 =<
( T ( cp.Caco)) A A

Bilancio di energia nella fase gassosa

(Co,gCpco, + Crglns) 9Ty _

Cp,caco, _ ot ~
_ (1 = y2o2) (Feo,Cpco, 1 Ty (1 - y2o2) Fo_F 3 Cp.co, 20T 7o
= — + — ( g s) + e z ( g 5)
teonw Fiey, 0z th Cp,cacos dt

Andamento della pressione lungo il reattore

0F LBy Py (T,
i _P_0<P(z)) <T_go> (1 +5802X)

linee guida per la programmazione di una sperimentazione sistematica che consenta il tuning del modello e
I'individuazione delle prestazioni e dei limiti del sistema di storage considerato.

L'unita considerata ha un diametro di 1 cm e una lunghezza del letto di materiale solido di 11.6 cm; nel
reattore si € considerato di caricare una massa di solido pari a 10 g, costituito inizialmente dal 75% in peso
da CaO e per il rimanente 25% da mayenite, sotto forma di particelle del diametro di 0.5 mm. In questa
analisi, si & fatto riferimento alla sola fase di calcinazione e si & quindi supposto di avere come condizione
iniziale il CaO completamente convertito in CaCOs.

Come “caso base” si e ipotizzato di inviare al reattore una portata di gas inerte (N,) tale da dare un tempo di
completa conversione di circa 4 ore; si & inoltre considerato che, all’inizio della calcinazione il solido si trovi
alla temperatura di 600°C e che il gas sia alimentato alla temperatura di 900°C.

| parametri utilizzati nel modello sono riportati in Tabella 4, mentre le condizioni operative relative al “caso
base” sono riportate nella Tabella 5; nella stessa tabella sono riportati gli intervalli in cui sono stati fatti
variare i valori delle diverse variabili operative nelle successive simulazioni. Si osserva che il range di
variazione delle condizioni operative e stato selezionato in base alle considerazioni riportate in [15], mentre
il coefficiente di scambio termico e la diffusivita effettiva del materiale sono state stimati sulla base di

correlazioni di letteratura ([10]).
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Tabella 4 - Parametri utilizzati nel modello del reattore

Lunghezza reattore, L [m] 0.116
Diametro reattore [m] 0.01
Diametro granulo di Cao [m] 2.2x107
Diametro del granulo all’inzio della fase di 2.8x107
calcinazione [m]
Diametro particella di CaO [m] 0.5x10°
ep[—] 0.45
eo[—1 0.17
F 0.179
h |[W/m2K]| 300
kes[W/mK] 13
Cp.co,lJ/molK] 52.79
Cpal//molK] 32.21
Cp.caoll/molK] 14.2
Cp.caco;l//molK] 30
Cp.Maynitel/ /MOLK] 354

Tabella 5 - Riassunto delle condizioni operative

Caso base Range di variazione

F;, [mol/min] 1.6 0.8-3.2
T [min] 6 3-12
Yco, ;] 0 0-0.20
Platm] 4 3-5
T2 [°C] 600 400-700
Ty [°C] 900 800-1000

Una prima analisi dei risultati ottenuti ha evidenziato che:
- nelle condizioni operative considerate la caduta di pressione nel reattore & trascurabile;

- ad eccezione di una prima fase, di durata di alcuni secondi e quindi di scarso interesse applicativo, le
temperature del gas e del solido sono praticamente coincidenti lungo tutto il letto di materiale; questo
risultato evidenzia come la resistenza al trasferimento di calore dal gas al solido sia trascurabile e,
pertanto non riveste particolare interesse la valutazione del coefficiente di scambio termico, h.
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- esignificativo il contributo del trasporto di calore nel solido in direzione assiale, che tende a uniformare
o a rendere meno ripidi i profili di temperatura all’'interno del letto.

Nella Figura 8 sono riportati i risultati gli andamenti della conversione del CaCOs, della frazione molare di CO,
e della temperatura del solido lungo il reattore a diversi tempi (come discusso precedentemente, la
temperatura del gas nel reattore non é riportata perché praticamente identica alla temperatura del solido).
Nel reattore si forma un fronte di reazione che divide una zona a monte, che dopo i primi minuti di

funzionamento, € completamente calcinata, da una zona a valle in cui le particelle solide sono ancora
costituite quasi completamente da CaCOs.

Parallelamente, il gas che entra privo di CO; e attraversa, priva di CO,, la zona del letto a monte del fronte di
reazione, si arricchisce in CO; in corrispondenza del fronte di reazione, fino a raggiungere una percentuale di
CO, dicircail 2.5%. A valle del fronte di reazione, la percentuale di CO; nel gas rimane praticamente costante.
La temperatura del solido nel reattore segue un andamento pil complesso. A partire dall’istante in cui il
solido & “freddo” in tutto il reattore (nella figura, la temperatura iniziale del solido & indicata dalla retta
orizzontale a T5 /Tr = 0.744, corrispondente a una temperatura iniziale del solido di 600°C), si osserva in una
prima fase (vedi la curva a t/t = 0.5) il progressivo riscaldamento ad opera del gas “caldo. In questa fase,
ovviamente, il riscaldamento interessa prima la regione di solido piu vicina alla sezione di ingresso del gas e,
successivamente, la zona piu a valle. Tuttavia, fin dall’inizio e in modo piu evidente a partire dat/t =1 (in
guesto caso dopo 6 minuti), si nota come la temperatura tenda a stabilizzarsi intorno a una temperatura
caratteristica che sara indicata come T,4;. (nel caso considerato e circa T; /T = 0.88, corrispondente a circa
760°C). Dopo una fase iniziale, si nota la formazione di un fronte di riscaldamento, anche se meno ripido del
fronte di reazione evidenziato dall’landamento della conversione: a monte il solido & “caldo”, con una
temperatura che tende al valore della temperatura di ingresso del gas; a valle, dopo alcuni minuti necessari

per il riscaldamento iniziale, il solido si porta a una temperatura T,4;c-

Il profilo di temperatura del solido € meno ripido del profilo di conversione o di composizione del gas per
effetto del trasporto di calore in direzione assiale per effetto della conduzione nel letto di materiale solido.

\

Per completare I'analisi € interessante, infine, considerare come varia nel tempo la composizione e la
temperatura del gas uscente dall’unita di accumulo: come illustrato nella Figura 9, dopo una breve fase di
riscaldamento, il gas esce alla temperatura T,,;. fino praticamente al completamento della calcinazione (fino
a un tempo pari a circa 40T, corrispondente a circa 4 ore; segue una rapida fase, poco utile ai fini dello
storage termochimico in cui, continuando ad alimentare il gas caldo a 900°C, si accumula calore sensibile nel
solido fino a portare il sistema e il gas uscente alla temperatura di ingresso del gas.
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Figura 8 - Simulazione del funzionamento del reattore da laboratorio nel "caso base"
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Figura 9 - Andamento della composizione e della temperatura del gas uscente dall’unita di accumulo
(condizioni del "caso base")

Il profilo di temperatura del solido € meno ripido del profilo di conversione o di composizione del gas per
effetto del trasporto di calore in direzione assiale per effetto della conduzione nel letto di materiale solido.

Per completare I'analisi & interessante, infine, considerare come varia nel tempo la composizione e la
temperatura del gas uscente dall’unita di accumulo: come illustrato nella Figura 9, dopo una breve fase di
riscaldamento, il gas esce alla temperatura T, fino praticamente al completamento della calcinazione (fino
a un tempo pari a circa 40T, corrispondente a circa 4 ore); segue una rapida fase, poco utile ai fini dello
storage termochimico in cui, continuando ad alimentare il gas caldo a 900°C, si accumula calore sensibile nel
solido fino a portare il sistema e il gas uscente alla temperatura di ingresso del gas.

|ll

A partire dall’analisi del comportamento dell’unita di laboratorio nel “caso base”, sono stati valutati gli effetti
delle diverse variabili operative. In particolare, per il gas alimentato, si discute nel seguito I'effetto della
portata, della temperatura e della composizione; infine, si analizza I'effetto della pressione di esercizio.

1.4.1 Effetto della portata di gas

Come riportato nella Figura 10, un variazione della portata di gas (e quindi una variazione del tempo di
residenza t), lascia praticamente invariato il tempo adimensionale (t/t) necessario per la completa
calcinazione del letto; ovviamente questo vuol dire che il tempo di calcinazione risulta inversamente
proporzionale alla portata di gas inviata; parallelamente, si osserva che anche la temperatura T,,;. del gas
uscente durante la calcinazione del letto rimane invariata, anche se sia ha qualche variazione dei profili di
temperatura all’interno del reattore. A titolo di esempio, nella Figura 11 si confrontano i profili di
temperatura ottenuti nel “caso base” con quelli ottenuti inviando una portata doppia di gas: si nota che il
fronte di reazione tende a essere pil ripido, essendo meno rilevante il peso del trasporto di calore per
conduzione nel solido.
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Figura 10 - Andamento della composizione e della temperatura del gas uscente per diversi valori di T
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Figura 11 - Effetto della variazione della portata di gas sul profilo di temperatura nel reattore. Le curve a
tratto continuo si riferiscono al caso base, le curve tratteggiate al caso con una portata doppia di gas.
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1.4.2 Effetto della pressione

=z
¢
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-
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Come evidenziato nella Figura 12, una variazione di pressione ha un’influenza significativa sia sul tempo
necessario per ottenere la completa conversione del letto di CaCOs che per quanto concerne la temperatura
a cui ha luogo la calcinazione. In particolare, si osserva che passando da 3 a 5 atm, si ha un aumento del
tempo necessario per ottenere la completa calcinazione (da circa 37 a circa 42 volte T, corrispondente a un
aumento di circa 0.5 ore del tempo necessario per la calcinazione), un aumento della temperatura nella fase
di calcinazione (da 0.86Ty a circa 0.89Tg, corrispondenti rispettivamente a circa 745 e 765°C); a questo
corrisponde un aumento della pressione parziale di CO; nel gas uscente, determinata dalle condizioni di
equilibrio della reazione di calcinazione alla temperatura T.,; Si 0sserva, tuttavia, che questo aumento della
Pcoz corrisponde a una diminuizione della percentuale di CO; nel gas uscente (dal 2.6 al 2.3%). La pressione
non puo essere variata in un intervallo molto pil ampio, da una parte per le esigenze di compattezza

dell'impianto e la necessita di inviare il gas alla turbina, dall’altra per permettere la calcinazione anche in
presenza di CO; nel gas entrante.

D’altra parte, va considerato che un aumento della temperatura a cui avviene la calcinazione comporta una
diminuzione della efficienza del sistema di storage, sia perché aumenta la percentuale di energia accumulata
come calore sensibile e quindi difficilmente recuperabile se lo storage non & su scale di tempi brevi, sia perché

aumenta la percentuale di energia nel gas uscente dall’unita di accumulo che deve essere recuperata in altro
modo per garantire la sostenibilita del processo.
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Figura 12 - Effetto della pressione di esercizio sul funzionamento dell'unita di accumulo. Per quanto non
specificato, le condizioni sono quelle del “caso base”

1.4.3 Effetto della temperatura del gas entrante

La temperatura del gas entrante determina la velocita del processo di calcinazione, influendo sulla
temperatura a cui ha luogo la calcinazione che passa da 0.85T (circa 725°C) con un gas entrante a 800°C e
circa 0.9Tg (circa 780°C) con un gas entrante a 1000°C. L'aumento della temperatura di calcinazione
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determina un aumento della percentuale di CO; nel gas uscente e una riduzione del tempo necessario per la
calcinazione, che passa circa 77t (quasi 8 ore) a 800°C a 271 (un po’ piu di 2.5 ore) alimentando il gas a
1000°C (vedi Figura 13)

1.1 : : 0.2
Tg°=1ooo°c
1t 0.15
Tg°=goo°c
o [a]
£ 09} 4 0.1 9
— =
Tg°=aoo°o
08 | 1 0.05
I S X
0.7 | b | . | 0
0 20 40 60 80 100

th

Figura 13 - Effetto della temperatura di ingresso del gas. Per quanto non specificato, le condizioni sono quelle
del “caso base”

1.4.4  Effetto della percentuale di CO; nel gas entrante

Nella Figura 14 e illustrato I'effetto della presenza della CO, nel gas alimentato all’unita di accumulo,
considerando sia una percentuale di CO, pari allo 0.1% come condizione rappresentativa dell’utilizzo di aria
in uno schema a circuito aperto, che percentuali di CO,variabili tra il 7 e 20%, rappresentative delle condizioni
di esercizio in un loop a circuito [11]. Come mostrato nella Figura 14, se il gas e alimentato a 900°C, passando
da una percentuale di CO, dello 0.1% al 7% si ha un aumento della temperatura a cui avviene la calcinazione
e un aumento del tempo necessario per la completa calcinazione del letto, con una complessiva perdita di
efficienza del sistema di accumulo; con il gas alimentato a 900°C, non sembra ragionevole considerare la
possibilita di alimentare un gas al 20% di CO,. Alimentando il gas a temperatura piu alta, a parita di contenuto
di CO,, aumenta la temperatura ma si riduce la durata della fase di calcinazione; in queste condizioni e
possibile lavorare anche con un gas con il 20% di CO,, con tempi di calcinazione abbastanza bassi.
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Figura 14 - Effetto della percentuale di CO, nel gas utilizzato per la calcinazione, per temperature del gas
entrante di 900 e 1000°C

1.4.5 Effetto della temperatura iniziale del solido

Come evidenziato nella Figura 15, la temperatura iniziale del solido ha una influenza solo nella fase di
preriscaldamento del letto, ma non influisce sulla temperatura di calcinazione e, in sostanza, sul tempo
necessario per ottenere la completa calcinazione. In pratica, anche con una temperatura iniziale del letto
abbastanza bassa (400°C), la fase iniziale di riscaldamento si completa in un tempo circa pari a T, molto
inferiore al tempo necessario per la completa conversione.
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Figura 15 - Effetto della temperatura iniziale del solido sulla cinetica del processo di calcinazione; a destra un
ingrandimento dei primi minuti. Le altre condizioni sono quelle del caso base.
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1.5 Validazione del modello con i risultati sperimentali

| risultati del modello proposto, sia per la fase di carbonatazione [1] che per la fase di calcinazione, sono
ovviamente influenzati sia dalle ipotesi che sono alla base del modello (in particolare dall’ipotesi di reattore
adiabatico) che dai valori di diverse grandezze chimiche e fisiche utilizzate nella simulazione. Si sottolinea,
inoltre, che le simulazioni riportate si basano su espressioni cinetiche ottenute a partire da prove
termogravimetriche effettuate sul materiale in polvere.

Prima di procedere alla simulazione del funzionamento di un ciclo di calcinazione e carbonatazione per unita
full-scale, si & proceduto a una prima validazione del modello con i risultati sperimentali ottenuti da ENEA,
nel laboratorio “Sviluppo Componenti e Impianti Solari” del Dipartimento “Tecnologie Energetiche
Rinnovabili” (TERIN-STSN-SCIS) utilizzando il materiale in forma di pellet, sia in termobilancia che in un
reattore pilota di laboratorio. Si rimanda ai paralleli report prodotti da ENEA per i dettagli sperimentali [12],
[13]).

1.5.1 Prove di carbonatazione e calcinazione dei pellet

Per confrontare il comportamento dei pellet e della polvere, & stata effettuata una prova sottoponendo a
cicli di calcinazione e carbonatazione pellet del diametro medio di 1.4 mm, ottenute dalla stessa polvere
utilizzata precedentemente.

Rinviando al parallelo report [12] per i risultati completi, in questa sede si confrontano direttamente i risultati
dei primi cicli di carbonatazione (della durata di 20 minuti a 700°C) e calcinazione (della durata di 10 minuti
a 900°C) delle prove effettuate sui pellet con i risultati delle prove effettuate sulla polvere.

Come evidenziato dalla Figura 16, non si notano significative differenze tra i due campioni nella velocita
inziale di carbonatazione e nella velocita di calcinazione; I'unica differenza significativa & che, con i pellet, la
fase “veloce” della carbonatazione sembra avere una durata maggiore che con la polvere, dove sembrano
insorgere prima le forti limitazioni diffusionali tipiche della formazione dello strato di CaCOs sulla superficie
dei granuli. Tale differenza, di per sé di difficile interpretazione, e verosimilmente ascrivibile alla variabilita
intrinseca tra i campioni analizzati. In ogni caso, e evidente che non si ha una riduzione della velocita di
reazione (né in fase di carbonatazione né in fase di calcinazione) passando dalla polvere ai pellet, il che valida
le conclusioni a cui si & giunti, sia nel report [1] che nel presente report, che le limitazioni diffusionali
intraparticellari non sono rilevanti per particelle di queste dimensioni.

1.5.2 Prove in reattore di laboratorio

Alcune prove di carbonatazione e successiva calcinazione di CaO/CaCOs; su mayenite, in forma di pellet del
diametro di circa 1.4 mm, sono state condotte in un reattore da laboratorio del diametro interno di 16 mm,
con una lunghezza utile di 129 mm. Il reattore e posto all’interno di un forno che consente di preriscaldare il
solido e controllare la temperatura nel corso delle prove. |l reattore & alimentato con N, e CO,, con portate
variabili e controllate indipendentemente da mass flow controller; I'alimentazione & preriscaldata prima
dell'immissione nel reattore. Nel corso della prova viene monitorata in continuo la portata di gas uscente
(con un misuratore di portata a effetto Coriolis) e la temperatura lungo il reattore con tre termocoppie, poste
rispettivamente a 30, 60 e 90 mm dal fondo del letto solido. Ulteriori dettagli sul set up sperimentale e le
modalita di esecuzione delle prove sono riportate in [12].
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Figura 16 — Confronto tra i risultati delle prove termogravimetriche condotte su polvere e pellet (La
calcinazione e condotta a 900°C la carbonatazione a 700°C)

Le prove sono state effettuate caricando nel reattore 15.57 g di solido, conservato in aria (quindi con un
significativo contenuto di umidita e parzialmente carbonatato); in base ai risultati delle prove in
termobilancia, la quantita di materiale caricato corrisponde a un peso di 9.5 g di materiale secco e calcinato
con un contenuto di 7.1 g di CaO.

La fase di carbonatazione e stata condotta con due differenti modalita: a forno acceso in modo da mantenere
la temperatura nella camera del forno a un valore impostato (600°C o 700°C) ovvero a forno spento; nella
fase di calcinazione, finalizzata alla rigenerazione del letto e non a uno studio cinetico, il forno e stato
mantenuto acceso, impostando la temperatura a valori crescenti a per step successivi fino a un massimo di
850°C.

Per tutte le prove e stata determinata la quantita di CO, assorbita in fase di carbonatazione e rilasciata in
fase di calcinazione, ottenendo, in tutte le prove, un ottimo accordo tra la quantita di CO; rilasciata nella fase
di rigenerazione del letto e la quantita di CO, assorbita in fase di carbonatazione; dalla successione delle
prove non si evince un decadimento delle prestazioni del reattore. Si nota tuttavia che in nessuna prova si
cicla una quantita di CO; superiore al 25% della quantita teorica che dovrebbe essere ciclata in base al
contenuto di CaO caricato nel materiale. E possibile quindi ipotizzare che il materiale si sia in qualche modo
danneggiato nella fase di trattamento preliminare di calcinazione, effettuata direttamente all’interno del
reattore, oppure che nel reattore solo una parte del materiale sia effettivamente esposto alla corrente di gas.

Inoltre, e stato evidenziato come il reattore presenti notevoli dispersioni di calore verso I'esterno: prove in
bianco, in cui il reattore, preriscaldato fino a 600°C e mantenuto in flusso di inerte, hanno indicato che il
reattore si raffredda fino a 300-350°C in circa 90 minuti; inoltre, le misure effettuate nella fase a valle della
calcinazione, con il forno spento e il reattore mantenuto in flusso di azoto, confermano il rapido
raffreddamento determinato nelle prove in bianco. Di conseguenza, nel corso delle prove di carbonatazione
condotte a forno spento, si osservano dei picchi nelle misure delle temperature delle termocoppie poste nel
letto, in corrispondenza della fase veloce della reazione di carbonatazione, ma successivamente, la
temperatura nel letto decresce rapidamente nel tempo e I'assorbimento della CO; si arresta, verosimilmente
perché la reazione di carbonatazione non ha una cinetica significativa a temperatura inferiore a 500°C.

Nel seguito vengono analizzati in dettaglio i risultati delle prove a temperatura controllata, in cui il forno
viene mantenuto acceso con un set point di 600°C, a percentuale di CO; variabile tra il 15 e il 45%. A titolo
di esempio, nella Figura 17 sono riportati gli andamenti della quantita di CO, assorbita (determinata sulla
base delle misure delle portate entranti e uscenti dal reattore) e delle temperature misurate dalle tre
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termocoppie poste nel letto del reattore, nella prova con il 30% di CO,. Andamenti qualitativamente simili
sono ottenuti nelle altre due prove.
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Figura 17 — Andamento della quantita di CO2 assorbita e delle temperature misurate dalle tre termocoppie (T:
in corrispondenza della sommita del letto, T, al 60 mm dal fondo e T; a 30 mm dal fondo del letto) in funzione
del tempo, per la prova a pressione atmosferica con I'alimentazione al 30% di CO.. | due diagrammi in alto
riportano i risultati sperimentali; in basso i risultati della simulazione

L’andamento della quantita di CO; assorbita in funzione del tempo mostra chiaramente due fasi distinte: una
prima fase “veloce” della durata di quasi 10 minuti, seguita da una fase evidentemente piu “lenta”. In
corrispondenza della fase veloce, si registra un picco di temperatura (con un AT di poco piu di 50°C, che
avanza lungo il reattore, investendo in sequenza le tre termocoppie. L’avanzamento del picco di temperatura
e tipico di un fronte di reazione che si sposta lungo il reattore, mentre la fase in cui la carbonatazione é pil
lenta dovrebbe corrispondere alla fase in cui le limitazioni diffusionali dovute alla formazione dello strato di
carbonato sui granuli di CaO controllano il processo.

Le prove a temperatura controllata forniscono informazioni interessanti sulla dinamica del processo in un
reattore a letto fisso, ma non sono rappresentative delle condizioni in cui dovrebbe funzionare il reattore
nelle condizioni reali e non corrispondono alle condizioni per cui e stato sviluppato il modello di simulazione.
Per valutare se il modello proposto fosse in grado di prevedere correttamente il comportamento del sistema,
il modello stesso & stato modificato per simulare il funzionamento del reattore in fase di carbonatazione con
il forno acceso, in modo da mantenere I'ambiente in cui € posto il reattore stesso a temperatura controllata.

In particolare, il bilancio termico del gas nel reattore (equazione 35) e stato modificato considerando che, in
ogni sezione del reattore, si abbia uno scambio di calore tra il reattore e la camera del forno, mantenuta alla
temperatura controllata Ty; per questo € stato considerato, in prima approssimazione, un flusso termico,
proporzionale alla differenza tra la temperatura locale nel letto di materiale reattivo (T) e la temperatura del
forno (Tf) ed espresso quindi come da U(T - Tf) dove U & un coefficiente globale di scambio termico.
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Pertanto, I'equazione di bilancio del gas viene riscritta nella forma:

€3

aT,
(CCOZ'Q Cp'COZ + Clﬁg Cpﬁl) W =

F.,.c + F,c, ;) 0T,
_ _( CO, p,C0§ I p,l)a_zg _ haS(Tg — Ts) — 1yCp co, (Tg — TS) (41)
4U
- (Ty = Tr)

Poiché il coefficiente U & un parametro empirico, che descrive sinteticamente un processo di scambio
termico complesso, in cui intervengono fenomeni di conduzione, (attraverso la parete del reattore e tra la
parete del reattore e il solido all’interno del reattore), convezione (tra la parete e la fase fluida nel reattore
e tra la parete e la camera interna del forno) e irraggiamento, si considera U un parametro di fitting, da
valutare dai dati sperimentali relativi ai profili di temperatura nelle tre prove sperimentali considerate.

Nella Figura 17 (diagrammi in basso) sono riportati i risultati della simulazione ottenuti considerando che il
25% del CaO caricato sia effettivamente utile per la carbonatazione e ponendo U=40 W/m?K; per tutti gli altri
parametri (in particolare per la costante cinetica della reazione e la diffusivita nello strato di CaCOs) sono
stati utilizzati i valori o le correlazioni descritte nel modello nei paragrafi precedenti.

La figura evidenzia un accordo piu che soddisfacente tra i risultati sperimentali e le previsioni del modello,
sia per quanto riguarda I'andamento della quantita di CO, assorbita in funzione del tempo che per gli
andamenti delle temperature in corrispondenza dei punti in cui sono situate le termocoppie. In particolare,
il modello prevede correttamente sia il valore del massimo AT della seconda e terza termocoppia che il
tempo a cui si registra il picco di temperatura. Si osserva un significativo scostamento tra la temperatura
prevista dal modello e la temperatura misurata dalla termocoppia posta sulla sommita del letto reattivo; si
nota pero che tale termocoppia, a seguito della contrazione di volume del letto che si ha nella fase di
pretrattamento, risulta collocata proprio in corrispondenza della sommita del letto o qualche millimetro
all'interno del letto, quindi, il valore misurato e da ritenere poco affidabile.

Risultati molto simili e pienamente soddisfacenti sono ottenuti nelle altre due prove. Per una sintesi dei
risultati, nella Figura 18 sono confrontati i valori massimi dei AT (differenza tra la temperatura massima e la
temperatura misurata prima dell'immissione della CO;) ottenuti nelle tre prove e calcolati dal modello di
simulazione, mentre nella Figura 19 sono confrontati gli andamenti della quantita di CO; assorbita in funzione
del tempo nella fase di carbonatazione veloce.

\

Anche se non sono disponibili dati sperimentali di confronto, & interessante notare I'andamento della
conversione lungo il reattore a diversi tempi, prevista dal modello (si nota che la conversione & data come
percentuale rispetto alla conversione massima ottenibile del 25%). Come evidenziato nella Figura 20, si
osserva nella prima fase un fronte di reazione che avanza nel tempo lungo il letto; i punti di flesso delle curve
corrispondono ai massimi delle temperature misurate dalle tre termocoppie.
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Figura 18 - Confronto tra i valori misurati e previsti dal modello dei massimi AT in corrispondenza delle
termocoppie T, e T3
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Figura 19 - Andamento della quantita di CO, assorbita in funzione del tempo nella fase di reazione "veloce".
La linea continua corrisponde ai valori misurati sperimentalmente, le curve tratteggiate alle previsioni del
modello

In circa dieci minuti il fronte di reazione ha attraversato praticamente tutto il letto, ma anche a monte del
fronte di reazione la carbonatazione non & completa. Nella fase successiva, la carbonatazione procede molto
piu lentamente e in modo piu 0 meno uniforme lungo tutto il letto; la minore velocita di reazione e quindi la
minore potenza termica sviluppata fa si che lo scambio termico con I'ambiente all'interno del forno (a
temperatura di 600°C) sia sufficiente a riportare la temperatura del reattore a valori molto prossimi alla

temperatura del forno stesso.
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Figura 20 - Andamento della conversione lungo il reattore a diversi tempi. Le linee tratteggiate indicano le
posizioni delle tre termocoppie

Complessivamente, pur considerando che i dati disponibili per la validazione del modello sono stati ottenuti
in una modalita operativa diversa da quella in cui dovrebbe funzionare il reattore per lo storage dell’energia,
si puo ritenere che il modello sia in grado di descrivere adeguatamente il comportamento del sistema e
guantitativamente sufficientemente affidabile per il dimensionamento di un reattore in piena scala e per
I"analisi tecnico-economica.

1.6 Simulazione di un ciclo di carica e scarica di una unita di accumulo full-scale

Il modello sviluppato, dopo la validazione preliminare riportata nel paragrafo precedente, é stato utilizzato
per simulare il funzionamento di un’unita di accumulo che avesse una dimensione idonea per I'applicazione
in condizioni di interesse reale, sia in fase di carica che in fasica di scarica.

Partendo dall’ipotesi di considerare una potenza termica installata pari a circa 5 MW, un flusso di gas pari a
4-5 kg/s per MW termico installato e una durata della fase di calcinazione di 5-6 ore, si & considerato un
sistema di accumulo costituito da una batteria di 4 reattori in parallelo. Per il singolo reattore e stata quindi
ipotizzata una potenza 1.2-1.3 MW termici a cui corrisponde una capacita di accumulo dell’ordine di
grandezza di 20-25 GJ. Per accumulare questa quantita di energia il reattore deve essere in grado di
contenere una massa di CaCO; data da E/AH,., corrispondente a circa 13-14 ton di CaCOs. Per limitare le
perdite di carico nel letto, si & utilizzato un solido sotto forma di particelle del diametro di 5 mm e si & scelto
un rapporto di snellezza L/D=1.5.

Per le condizioni operative considerate, si & fatto riferimento a un processo a loop aperto, alimentando in
fase di carica un gas praticamente privo di CO; alla pressione di 4 atm; il valore base della portata di aria (250
moli/s, corrispondente a 7.25 kg/s) & stata scelta in modo da completare la fase di calcinazione in 5-6 ore,
valutando successivamente l'influenza della portata di gas sul comportamento del sistema. Per la fase di
scarica sono state considerate diverse condizioni operative, come suggerito in [11]. Le dimensioni del
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reattore e principali caratteristiche dell’'unita full scale sono riassunte nella Tabella 6, mentre le condizioni
operative del caso base sono riportati nella

Tabella 6 — Caratteristiche dell’unita full-scale

Lunghezza reattore, L [m] 3.3
Diametro reattore [m] 2.2
Diametro particella di CaCO; [m] 5x10°
Massa CaCOs [ton] 13.2
Massa mayenite [ton] 2.5
Energia teoricamente ottenibile dalla completa 235
carbonatazione [GJ]

Tabella 7 - Condizioni operative del reattore full scale (caso base)

Caso base

F;, [mole/s] 250

Ycoy iml—] 0
Platm] 4
T [°C] 600
Ty [°C] 900

1.6.1 Fase dicarica

Come prima fase, & stata considerata la calcinazione (fase di carica) del reattore caricato con materiale
completamente convertito in CaCOs.

A differenza di quanto discusso per il reattore da laboratorio, nel reattore in piena scala & da attendere una
caduta di pressione non trascurabile, che puo influire sulle condizioni di calcinazione. Per questo, si €
preliminarmente analizzato I'andamento della pressione lungo il reattore, nel corso della calcinazione. Come
riportato nella Figura 21 si nota che I'andamento della pressione lungo il reattore non & rigorosamente
lineare e varia leggermente nel corso del funzionamento dell’unita di accumulo: entrambi gli effetti sono da
porre in relazione al le variazioni di temperatura (e quindi di velocita) del gas lungo il reattore e nel tempo;
in particolare, la massima caduta di pressione si ha alla fine della calcinazione, quando in tutta la lunghezza
del reattore il gas si trova alla temperatura del gas entrante. In ogni caso, la scelta di usare particelle solide
di diametro relativamente grande (5 mm), fa si che la caduta di pressione sia contenuta, con una pressione
che passa da 4 atm nella sezione di ingresso a circa 3.75 atm nella sezione di uscita.
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Figura 21 - Andamento della pressione lungo il reattore

Come evidenziato nella Figura 22 e nella Figura 23, in queste condizioni il comportamento del sistema e
gualitativamente uguale a quello osservato nel reattore di laboratorio. In particolare, si sottolinea che, anche
in questo caso, il solido si porta a una temperatura caratteristica, che, analogamente a quanto discusso nel
caso del reattore di laboratorio, viene indicata come T,4;.. Si nota, tuttavia, che i profili di temperatura sono
piu ripidi di quelli ottenuti nella simulazione dell’unita di laboratorio; tale differenza e riconducibile alla
minore incidenza del trasporto di calore in direzione assiale per effetto della conducibilita del solido (il tempo
caratteristico di questo fenomeno, come discusso nel paragrafo 1.3, & funzione della lunghezza del reattore).

A partire dal caso base, e stato simulato il funzionamento del reattore per diversi valori della portata di gas
alimentato. Ovviamente, come illustrato nella Figura 24, una variazione della portata ha un’immediata
ripercussione sulla caduta di pressione nel letto solido, caduta di pressione che diventa rilevante, ad esempio,
per una portata doppia a quella considerata nel caso base, quando si verifica una diminuzione di pressione
di quasi 1 atm.
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Figura 22 - Simulazione della fase di calcinazione i un reattore di calcinazione full-scale
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Figura 23 - Andamento della temperatura e della percentuale di CO2 nel gas uscente
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Figura 24 - Perdite di carico per diversi valori della portata di gas alimentata al reattore. Le curve continue
sono valutate a t=10r, le curve tratteggiate a t=20t.
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Figura 25 - Confronto degli andamenti della temperatura e percentuale di CO; nel gas uscente per diversi
valori della portata di alimentazione

Tali variazioni di pressioni si ripercuotono sul comportamento del reattore, come mostrato nella Figura 25.
Si evidenzia che per variazioni modeste della portata di gas (+25%), a cui corrispondono variazioni molto
limitate delle perdite di carico, gliandamentidi Ty /T e di y¢, sono praticamente sovrapponibili se il tempo
viene scalato in funzione del tempo di riempimento 7, come definito nella Tabella 2. Tuttavia, quando la
portata di gas raggiunge valori che determinano una significativa variazione della pressione lungo il reattore
(nel caso considerato, per F; = 2F,0 , Si osserva una riduzione della temperatura di calcinazione e,
parallelamente un aumento della percentuale di CO; nel gas uscente. Per comprendere meglio il differente
comportamento del reattore quando questo viene alimentato con una portata di gas che determina una
variazione significativa di pressione lungo il reattore stesso, & interessante esaminare come variano la
temperatura del solido e la conversione lungo il reattore e nel corso della calcinazione. Come mostrato nella
Figura 26:

- avalle del fronte di reazione, il solido si porta a una temperatura caratteristica, T.4;., che non &
rigorosamente costante lungo il reattore, ma tende a decrescere;

- La conversione € molto bassa, ma non nulla, a valle del fronte di reazione; in effetti, a valle del fronte
di reazione, la conversione, pur molto bassa, aumenta leggermente lungo I’asse del reattore a causa
della progressiva riduzione della pressione che favorisce la calcinazione; la lenta calcinazione a valle
del fronte di reazione determina anche un leggero aumento della percentuale di CO; lungo il letto
(non mostrato)
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Figura 26 - Andamento della temperatura del solido e della conversione lungo il reattore, a diversi tempi per
una portata F; = 2F?

E stato inoltre analizzato il comportamento del sistema al variare della temperatura del gas utilizzato per la
calcinazione. In particolare, nella Figura 27, il comportamento ottenuto alimentando il gas a 900°C e stato
confrontato con quello ottenuto alimentando il gas a 1000°C evidenziando che, come gia osservato per il
reattore da laboratorio, 'aumento della temperatura del gas determina un aumento della temperatura di
calcinazione e un aumento della percentuale di CO; nel gas uscente e una evidente riduzione della durata
della fase di calcinazione; conseguentemente la durata complessiva della fase di calcinazione si riduce da
circa 6 ore a circa 4 ore.

Nella Tabella 8 sono riassunte le condizioni operative esaminate e i valori ottenuti per i tre parametri piu
significativi per valutare le performance del sistema di accumulo, i.e. la temperatura di calcinazione, la
pressione di CO, del gas uscente dal reattore e la durata della fase di calcinazione (nella Tabella 8 &
evidenziato anche il tempo necessario per il riscaldamento del letto fino a T,4;.).
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Figura 27 — Effetto della temperatura del gas utilizzato nella fase di calcinazione

Tabella 8 - Simulazione della fase di carica nel reattore full-scale

FI Pi Ycoz Tg Ts0 Tcalc tealc

moli/s atm °C °C °C min

A 250 4 0 900 600 755 370
Al 187.5 4 0 900 600 755 495
A2 312.5 4 0 900 600 755 295
A3 500 4 0 900 600 749 180
A4 250 4 0 1000 600 776 245

1.6.2 Fase di scarica

Il comportamento del reattore nella fase di scarica e stato simulato utilizzando il modello sviluppato nella
precedente annualita [1], integrato con la considerazione della variazione di pressione lungo il reattore; le

principali ipotesi che sono alla base del modello e quindi ne limitano la validita sono:

- funzionamento adiabatico

- flusso a pistone del gas nel reattore

- dispersione assiale di materia trascurabile

- dispersione assiale di calore associata alla conduttivita termica effettiva del solido

Come “caso base” e stato analizzato il funzionamento del reattore, inizialmente alla temperatura di 600°C e
contenente 1.33 - 10% moli di CaO (derivanti dalla completa calcinazione dello stesso numero di moli di
CaC0:s), alimentato con una portata di gas costituito per il 90% da aria (con una portata di 179 moli/s,
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corrispondente a poco pil di 5 kg/s) e per il 10% di CO,, alla temperatura di 600°C e alla pressione di 3.2 atm.
Si nota che la pressione e la percentuale di CO; sono indicative di una condizione operativa interessante per
un’applicazione dello storage termochimico [14]; la temperatura iniziale del letto & stata scelta considerando
che questa & la temperatura pil bassa alla quale sono stati acquisiti dati sperimentali sulla cinetica della
reazione; evidenze sperimentali indicano questa & la temperatura minima necessaria perché la reazione di
carbonatazione abbia luogo con una velocita sufficientemente elevata.

La simulazione indica che anche in questa fase si forma un fronte di reazione che si muove progressivamente
attraverso il letto (vedi Figura 28). Poiché il processo di carbonatazione & molto pil lento della calcinazione,
anche a causa delle importanti limitazioni diffusionali, il fronte di reazione € molto meno ripido di quanto
osservato in fase di carica. Si nota che, essendo il reattore adiabatico, dopo un transitorio iniziale, tutta la
zona del reattore a valle del fronte di reazione si porta a una temperatura, indicata come temperatura di
carbonatazione (T,4,p), che rimane costante nel tempo, fino a che il fronte di reazione non investe la sezione
di uscita. Nel caso considerato, T,,,, € circa 800°C. Parallelamente, il gas si impoverisce di CO,, fino a
raggiungere una concentrazione costante e pari alla concentrazione di equilibrio della reazione di
carbonatazione alla temperatura di carbonatazione (circa 6.5% di CO,)

Nella Figura 29, e riportato I'andamento della temperatura e della percentuale di CO; nel gas uscente dal
reattore in funzione del tempo; nella stessa figura e riportato anche I'andamento della conversione media
nel reattore. Si osserva che, dopo un brevissimo transitorio iniziale associato al riscaldamento del letto, il gas
esce alla temperatura di carbonatazione fino a che non si € convertito circa 80% del CaO. Nella fase finale del
processo, la carbonatazione procede molto lentamente, la temperatura di uscita del gas si abbassa
progressivamente, rendendo via via meno interessante il recupero dell’energia dal reattore. Nella figura e
indicato orientativamente un limite del 90% come valore della conversione oltre il quale la velocita di
carbonatazione e la temperatura del gas si riducono notevolmente.

Come evidenziato nella Figura 30, al variare della portata di gas mantenendo costante la percentuale di CO,,
il comportamento del reattore rimane sostanzialmente invariato se il tempo viene scalato con il tempo
caratteristico T definito come rapporto! tra le moli di CaO presenti nel reattore e la portata molare di CO,
alimentato.

Per contro, se aumenta la percentuale di CO; nella corrente di alimentazione, si osserva un incremento della
temperatura di carbonatazione, il che puo essere vantaggioso per I'efficienza del processo di storage, visto
che in questo caso il calore viene rilasciato a temperatura piu elevata; I'aumento della temperatura di
carbonatazione e associata a un aumento della percentuale di CO; nel gas uscente. Ne deriva che se il tempo
viene scalato con il tempo adimensionale come definito sopra, la carbonatazione sembra procedere pil
lentamente, anche se in assoluto il tempo necessario per la carbonatazione si riduce significativamente (vedi
Figura 31)

!'Si nota che la definizione del tempo caratteristico & differente per la fase di carbonatazione e di calcinazione. Anche
in fase di carbonatazione, pero, il tempo caratteristico t ha il significato di tempo di completamento del processo in
condizioni ideali (se il gas uscente fosse completamente privo di CO3)
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Figura 28 - Andamento della conversione, della temperatura e della frazione molare di CO2 nella fase di scarica
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Figura 29 — Andamento nel tempo della temperatura e la percentuale di CO; nel gas uscente e della
conversione media nel reattore di carbonatazione.
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Figura 31 Effetto della percentuale di CO; nel gas alimentato sul comportamento del reattore nella fase
di scarica

L'analisi & stata estesa, quindi, ad altre due condizioni tipiche del funzionamento di un’unita di storage in fase
di scarica: in particolare, si considera una condizione a pressione e percentuali di CO, inferiori (2.8 atm e 7%
di CO2) e una condizione a pressione e percentuali di CO; piu elevate (4 atm e 12.5% di CO,). Come illustrato
nella Figura 32 , aumentando la pressione e la percentuale di CO,, si osserva un aumento della temperatura

di carbonatazione e, conseguentemente, una riduzione del contenuto di CO; nel gas uscente; la conseguenza
globale piu evidente ¢ la riduzione della durata della fase di carbonatazione.
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Figura 32 - Confronto del funzionamento del reattore in fase di carbonatazione in tre diverse condizioni
operative.

Nella Tabella 9 sono riassunte le condizioni operative esaminate e i valori ottenuti per i tre parametri pil
significativi per valutare le performance del sistema di accumulo, i.e. la temperatura di carbonatazione, la
pressione di CO; del gas uscente dal reattore e la durata della fase di carbonatazione (suddivisa nel tempo
necessario per il riscaldamento del letto fino a T;4p, il tempo in cui la carbonatazione avviene a
temperatura costante e infine il tempo necessario per raggiungere una conversione del 90%).
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Tabella 9 - Simulazione della fase di scarica nel reattore full-scale

Ey

moli/s
B 179 10 3.2 800 230 280
Bl 143 10 3.2 800 300 340
B2 214 10 3.2 800 180 240
B3 179 15 3.2 830 195 215
B4 179 20 3.2 852 165 183
B5 179 7 2.8 766 270 360
B6 179 12.5 4 830 200 230

1.7 Analisi tecnico-economica
1.7.1 Indicatori di performance dell’unita di accumulo

Un confronto tecnico per valutare le potenzialita del sistema di accumulo di energia considerato in questo
report con altri sistemi di accumulo termochimico o, piu in generale, con altri sistemi di accumulo dell’energia
termica (sistemi a cambiamento di fase o sistemi a calore sensibile) puo essere basato sulla valutazione di
diversi fattori, sia qualitativi che quantitativi.

Tra gli indicatori qualitativi, particolare rilievo hanno I'assenza di tossicita del materiale utilizzato, la
compatibilita ambientale e il costo ridotto; rispetto a questi indicatori il sistema basato sulla coppia reattiva
Ca0/CaCO0; ha una valutazione indubbiamente positiva. Parallelamente le temperature di decomposizione
indicano che il sistema & idoneo per 'integrazione negli impianti solare a torre centrale. E noto, per contro,
che il sistema CaO/CaCOs presenta problemi di ciclabilita, problemi pero che dovrebbero essere superati o
ridotti nel sistema CaO/CaCOs su mayenite considerato in questo lavoro [15].

Per un’analisi e un confronto quantitativo delle performance di sistemi di accumulo, diversi parametri tecnici
sono stati definiti dall’ IEA-ES [16] e alcuni di questi indicatori sono stati ripresi in letteratura per la
valutazione delle performance di sistemi di accumulo termico in diversi contesti applicativi ([17]-[19]). Tra
questi, la capacita di storage (definita come la quantita totale di energia assorbita durante la carica), la
capacita di storage per unita di volume, I'efficienza (definita come rapporto tra il calore rilasciato durante la
scarica e I'energia assorbita durante la carica); rilevanti sono anche la durata della fase di carica e di scarica,
il tempo di risposta (inteso come intervallo di tempo richiesto tra il momento in cui viene richiesta energia
al sistema di accumulo e il momento in cui si raggiunge la potenza nominale di scarica), la possibilita di
lavorare in condizioni di carico parziale.

In questo report, con riferimento al solo modulo di accumulo termochimico, si valutano i seguenti indicatori
di performance:

- IP1: 1l rapporto tra I’energia accumulata come calore di reazione (e quindi conservabile teoricamente
per un tempo indefinito) e I'energia fornita nella fase di carica (calcolata come entalpia della corrente
di gas entrante rispetto a un riferimento a temperatura ambiente);

- IP2: percentuale dell’energia trasferita dal fluido al materiale di storage termochimico accumulata
come calore di reazione (e quindi conservabile teoricamente per un tempo indefinito);
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- IP3: rapporto tra I'energia del fluido ottenuto nella fase di scarica (calcolata come entalpia della
corrente di gas uscente rispetto a un riferimento a temperatura ambiente) e I'energia chimica
accumulata;

- IP4: rapporto tra I'energia netta ottenuta nella fase di scarica (valutata in base alla differenza di
entalpia tra il gas uscente e il gas alimentato) e I'energia accumulata come calore di reazione;

- IP5: energia trasferita al fluido nella fase di scarica per unita di volume.

Gli indicatori sono valutati utilizzando il modello di simulazione sviluppato; nella Tabella 10 sono riportate le
relazioni per il calcolo degli indicatori di performance, mentre si rimanda all’Appendice A per la derivazione
degli indicatori IP2 e IP4.

Si nota che gli indicatori IP1 e IP3 non hanno il significato fisico di efficienze del sistema: per IP1, va
evidenziato che nella fase di carica il gas uscente dall’unita di accumulo ha un contenuto energetico elevato,
che & opportuno sfruttare; per IP3, si nota che nella fase di scarica & comunque necessario alimentare una
corrente gassosa a temperatura elevata, con un contenuto energetico rilevante.

Nella Tabella 11 sono riportati i valori dei diversi indicatori ottenuti sulla base dei risultati del modello di
simulazione del funzionamento dell’unita di accumulo full-scale descritto precedentemente; le dimensioni
dell’unita sono quelle riportate nella Tabella 6; per la fase di carica si considerano le modalita di
funzionamento descritte come caso A nella Tabella 8, mentre nella fase di scarica si considerano le condizioni
operative descritte come caso B nella Tabella 9. Sia per la fase di calcinazione che per la fase di
carbonatazione si & considerata una temperatura iniziale del materiale solido di 600°C. Poiché si & visto che
non & opportuno spingere troppo la carbonatazione, che richiederebbe tempi molto lunghi, con
I’ottenimento nell’ultima fase di un gas a temperatura pil bassa, si & considerato che la carbonatazione sia
spinta fino all’90% e, di conseguenza, nella fase di calcinazione, il solido presente nel reattore contenga
inizialmente il 10% di CaO non carbonatato; per contro, considerata la cinetica di calcinazione, si & assunto
che la fase di calcinazione fosse spinta fino alla completa conversione.

Tabella 10 - Definizione degli indicatori di performance
IP1 Fase di carica m2,c03sX(AH,)

t !
fo Fincp,in(Tin - Ta)dt

P2 Fase di carica MeacosX (A H,.)

t !
fo Foutcp,out (Tin - Tout)dt

IP3 Fase di scarica fot FoueCpout Tour — Tg)dt'
meaoX(—AH,)
IP4 Fase di scarica fot FoutCpout Toue — Tin)dt'
meaoX(—AH,)
IP5 Fase di scarica fot FoutCpout Toue — Tin)dt'
/4

| pedici in e out si riferiscono rispettivamente alla corrente di gas alimentata al e uscente dal reattore di
storage; V e il volume del letto di materiale di storage. In condizioni di funzionamento ciclico si deve avere
m2,cosXcacos nella fase di carica uguale a m2,,Xcao0

Si nota che il valore basso dell’IP1 &, come gia detto, determinato dal fatto che il gas esce dalla fase di
calcinazione a una temperatura molto elevata (nel caso considerato 755°C): in queste condizioni € evidente
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che se non si utilizzasse I'energia di questa corrente gassosa, si avrebbe un’efficienza del sistema
estremamente bassa. Parallelamente, il valore elevato di IP3 deve essere interpretato considerando che la
fase di carbonatazione richiede I'alimentazione di una corrente gassosa a temperatura abbastanza elevata
(nella simulazione 600°C).

D’altra parte, & da notare che i valori ottenuti di IP2 e IP4 sono indicativi del rapporto tra I’energia accumulata
come energia chimica e I'energia fornita o rilasciata dal sistema e tengono conto dell’energia trasformata in
calore sensibile del materiale utilizzato per lo storage. Tali valori sono influenzati dalla temperatura inziale
del solido, che in sostanza dipende dal tempo intercorso tra le due fasi di carica e scarica; inoltre, va
sottolineato che, mentre il modello di simulazione utilizzato considera solo il letto di CaO/CaCOs; su mayenite,
nella realta & necessario considerare che anche il materiale che costituisce le pareti del contenitore partecipa
allo scambio termico e accumula/rilascia calore sensibile. La progettazione meccanica dell’unita di accumulo
e il dimensionamento della coibentazione, presupposti per I'implementazione di un modello di simulazione
che includa anche il comportamento termico del contenitore del sistema reattivo, esula dallo scopo di questo
lavoro; tuttavia, sulla base di una progettazione di larga massima, effettuata per una valutazione dei costi
capitale e riportata nel 1.7.2, si evince che la capacita termica del contenitore (realizzato in materiale
ceramico e acciaio) hanno una capacita termica dello stesso ordine di grandezza del materiale reattivo. Sulla
base di questa considerazione, si puo ipotizzare che gli indicatori di performance IP2 e IP4 si riducano,
rispettivamente, a valori dell’ordine di 0.9 e 0.93. Complessivamente, considerando un ciclo completo di
carica/scarica nelle condizioni considerate si ha un’efficienza globale (rapporto tra I'energia netta ottenuta
in fase di scarica e I'energia trasferita dal fluido al materiale di storage termochimico in fase di carica) di circa
I’89%, che si riduce a valori dell’ordine di grandezza dell’82% in base alla stima della capacita termica del
contenitore.

Infine, si nota che il valore dell’indicatore IP5 (densita di energia accumulata) e valutato sulla base
dell’effettiva energia che il sistema puo resituire nella fase di scarica (nel caso in esame con una conversione
del 90%) e del volume del letto di materiale solido (che nel caso considerato contiene una frazione
significativa di mayenite non reattiva).

Tabella 11 - Parametri per la valutazione delle performance dell'unita di accumulo

Fase di carica Fase di scarica

IP1 0.167

P2 0.93

IP3 3.80
IP4 0.96
IP5 GJ/m?3 1.63
Temperatura °C 755 800
Durata min 300 280

1.7.2 Stima dei costi

Nel seguito si riporta una valutazione di larga massima dei costi relativi all’installazione dell’unita di accumulo
termochimico

Come riferimento si & presa in esame 'unita dimensionata precedentemente (vedi Tabella 6) per funzionare
in fase di carica con un’alimentazione a 900°C e alla pressione di 4 atm. Le elevate temperature (900-1000°C)
raggiunte durante questa fase, impongono l'utilizzo di materiali da costruzione particolari, che incidono
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significativamente sul costo d’acquisto dell’apparecchiatura. Al fine di limitare 'utilizzo di materiali speciali,
e basandosi anche su diversi lavori presenti in letteratura ([20]—[22]), si & ipotizzato che I'unita di accumulo
sia costituita due strati: uno interno di materiale resistente alle alte temperature, selezionato considerando
una temperatura massima di esercizio di 1000°C, e uno esterno in acciaio legato. Per quanto riguarda lo strato
interno si ipotizza di poter adottare un materiale ceramico. Ai fini del calcolo del costo di materiale da
costruzione, si & considerato uno strato interno di 5 cm in allumina e uno esterno di 7 mm in acciaio legato.
Si sottolinea, inoltre, che per questioni di sicurezza e per evitare perdite di energia nel periodo che intercorre
tra la carica e la scarica, € necessario prevedere un terzo strato di materiale isolante date le elevate
temperature operative raggiunte. In questa sede, tuttavia, si & trascurato il costo della coibentazione in
guanto si e ritenuto che non abbia un peso rilevante nella stima del costo d’acquisto complessivo
dell’apparecchiatura.

Per stimare il costo di capitale si &€ adottata la tecnica di valutazione dei costi per modulo, frequentemente
utilizzata nella valutazione dei costi relativi ad impianti chimici di nuova costruzione. Con le correlazioni
riportate in [23] & stato calcolato il costo d’acquisto dell’apparecchiatura considerando il funzionamento alla
pressione di 1 bar e la costruzione realizzata in acciaio al carbonio, e dei fattori moltiplicativi che tengono
conto delle deviazioni da queste condizioni di riferimento (in particolare, si & considerato allumina per lo
strato interno e un generico acciaio legato per quello esterno). Si & quindi ottenuto il costo d’acquisto
dell’unita di accumulo riportato nella Tabella 12. A questa voce di costo, si deve aggiungere il costo del
materiale utilizzato per I'accumulo termochimico. A questo scopo una stima di massima e stata ottenuto
considerando che il materiale (costituito da CaO e mayenite rispettivamente al 75 e al 25% in peso) abbia un
costo di 105 €/ton. Successivamente, € stato stimato un bare module cost (Cgj;) che comprende i costi diretti
(costo d’acquisto dell’apparecchiatura e costo di materiale e manodopera per l'installazione) e indiretti
(trasporti, assicurazioni, tasse e costi generali di costruzione). E evidente che il risultato ottenuto con questa
procedura sia solo una stima preliminare del reale costo d’investimento dell’unita di accumulo. Il livello di
accuratezza e infatti compreso nell’intervallo +30%, -20 Come si vede chiaramente, il materiale reattivo non
ha un’incidenza significativa sul costo capitale.

Nella Tabella 12 inoltre, & riportato il costo d’investimento dell’unita di accumulo riferito all’energia che e
possibile recuperare durante la fase di scarica. In particolare, per il calcolo si e considerato il costo bare
module totale e il valore di energia termica ottenuta considerando di spingere la carbonatazione fino al 90%
e un valore di IP4 pari a 0.93 per tener conto della capacita termica del serbatoio. In questo modo si ottiene
un costo di investimento di 31 €/kWhirm Per confronto, si nota che in letteratura viene riportato un costo
medio d’investimento di 35-40 €/kWhterm ( [20], [21], [24]), con riferimento principalmente a sistemi di
accumulo a calore sensibile, che lavorano a temperature notevolmente inferiori (al massimo 500-550°C) si
sottolinea che il sistema termochimico considerato che restituisce in fase di scarica calore a 800°C.

Infine, per la stima dei costi di esercizio, si & considerato il 20% del costo di capitale, come riportato in Tabella
12. La cifra ottenuta comprende i costi fissi (manutenzione, spese generali, etc.) e il costo relativo alla
sostituzione del materiale reattivo; in mancanza di informazioni piu precise sulla ciclabilita del materiale, si e
ipotizzato di dover sostituire il materiale due volte I'anno, corrispondentemente a una vita utile di quasi 200
cicli. Non é stata inclusa esplicitamente una voce di costo del personale perché difficilmente valutabile per
quest’apparecchiatura. Si nota che in questa voce non vengono inclusi i costi per il riscaldamento
dell’alimentazione perché I'energia prodotta e valutata come differenza tra I'energia del gas uscente e
entrante. In ultima analisi, sulla base di queste valutazioni, considerando un ciclo di carica/scarica al giorno
e un funzionamento dell’unita di accumulo per 330 giorni I'anno, & stato valutato il costo per la produzione

di energia termica (Tabella 13).

50



<
&

ENEN £

N\ RICERCA DI SISTEMA ELETTRICO ol

Tabella 12 - Analisi dei costi di capitale e dei costi di esercizio dell’unita di accumulo termochimico basato
sulla reazione di calcinazione-carbonatazione

Costo capitale

Costo d’acquisto del serbatoio (k€) 54
Costo del materiale (CaO + mayenite) (k€) 1
Totale costi d’acquisto (k€) 55
Totale costo di capitale bare module (k€) 185
Totale costo di capitale bare module (€/kWherm) 31

Costi d’esercizio (k€/anno)

Sostituzione del materiale (k€/anno) 2
Costi fissi (k€/anno) 37
Totale costi d’esercizio (k€/anno) 39

Tabella 13 - Costo della produzione di energia termica durante la fase di scaricare dell’unita di accumulo
termochimico basato sulla reazione di calcinazione-carbonatazione.

Costi di esercizio (k€/anno) 39
ammortamento?® (k€/anno) 19
interessi® (k€/anno) 7
Costi totali (k€/anno) 65
Energia accumulata (MWhterm/anno) 1815
Costo energia accumulata (c€/kWhierm) 3.6

1.7.3 Schema di integrazione del sistema di accumulo con I'impianto CSP e il power block

In generale, & possibile inserire unita di accumulo termochimico come quella considerata — basata sul sistema
Ca0/CaCO0s e quindi operante in un range di temperatura elevato - in diversi schemi di processo. L’approccio
piu semplice & indubbiamente quello di inserire I'unita di accumulo in un processo industriale con alti
consumi di energia termica a temperatura elevata, in modo da ottimizzare la gestione dell’energia e ridurre
il consumo di fonti energetiche esterne. D’altra parte, come discusso in [14], € possibile integrare I'unita di
accumulo termochimico il sistema impianto solare a concentrazione - power block, per far fronte alla
variabilita della fonte solare e al conseguente disallineamento tra produzione e richiesta di energia.

In questa sede, si propone una prima valutazione di un sistema di accumulo inserito in un impianto solare a
torre centrale con uno schema a loop aperto, con l'unita di storage in serie rispetto al power block, come
sinteticamente mostrato nella Figura 33. Si sottolinea che, anche con il loop aperto e I'emissione di CO; in
fase di carica, il processo di storage dell’energia & neutro rispetto al bilancio della CO, in quanto la CO,
rilasciata nella fase di carica dell’unita di accumulo & esattamente equivalente alla CO, assorbita nella fase di
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scarica; in questa fase, I'unita di storage puo essere utilmente alimentata con gli effluenti gassosi prodotti in
processi di combustione o di ossicombustione.

In particolare, si considerano tre modalita di funzionamento:

- Funzionamento senza unita di accumulo (schema A): il fluido caldo, proveniente dalla torre solare, &
alimentato direttamente al power block che in questo modo produce la massima potenza. Si prevede
un recupero termico del calore del fluido uscente dalla turbina del power block, che viene utilizzato
per preriscaldare I'alimentazione.

- Funzionamento in fase di carica dell’'unita di storage (schema B): il fluido ad alta temperatura,
proveniente dalla torre solare, viene inviato prima all’unita di accumulo dove ha luogo la calcinazione.
Come illustrato precedentemente, il fluido esce dall’'unita di calcinazione alla temperatura T,y € a
una pressione leggermente inferiore, per effetto delle perdite di carico nel letto; in ogni caso, pero,
la temperatura T4 € la pressione del fluido sono ancora elevate e per garantire lo sfruttamento
completo dell’entalpia del fluido caldo & conveniente inviare il fluido al power block, che produrra
una potenza inferiore a quella dello schema A. A valle del power block, il fluido & ancora inviato allo
scambiatore per il recupero termico con il preriscaldamento dell’alimentazione.

- Funzionamento in fase di scarica dell’unita di storage (schema C): in questa fase, I'effluente gassoso
proveniente da un processo di combustione e ricca di CO; viene compressa e preriscaldata e inviata
all’'unita di accumulo, dove ha luogo la reazione di carbonatazione. Per effetto di questa reazione
(esotermica), la corrente si riscalda: come discusso nel paragrafo 1.6.2, per la maggior parte del
tempo il fluido esce a una temperatura T,,,-,, mentre solo nella fase finale della carbonatazione, che
probabilmente non & conveniente sfruttare, la temperatura di uscita & un po’ pil bassa. In questa
fase il fluido uscente dall’'unita di accumulo viene inviato al power-block, dove restituisce parte
dell’energia immagazzinata nella fase di carica. In questa fase e essenziale che il fluido uscente dal
power block sia ancora a temperatura abbastanza elevata da consentire il preriscaldamento
dell’alimentazione, necessaria per garantire il corretto funzionamento dell’unita di storage in fase di
carbonatazione.

Facendo riferimento a questo schema, si & proceduto a una valutazione dell’effettiva capacita di storage
dell’unita di accumulo e quindi della sua efficienza.

Come riferimento si € presa in esame l'unita di accumulo dimensionata precedentemente (vedi Tabella 6)
alimentata, inserita in un sistema CSP-power block in cui si assume che una corrente di aria di 7 kg/s,
riscaldata fino a 900°C nella torre solare, venga alimentata alla pressione di 4 atm a una turbina per generare
energia meccanica. La potenza fornita dalla turbina & valutata considerando un’espansione isoentropica fino
alla pressione di 1.1 atm con un rendimento del 75%. Parallelamente, si valuta la potenza richiesta dal
compressore considerando una compressione isoentropica fino alla pressione di 4.2 atm con lo stesso
rendimento.

Nella Tabella 14 sono riportate le portate, il contenuto di CO,, la pressione e la temperatura delle diverse
correnti, nonché le potenze della turbina e del compressore. Si sottolinea che in questa modalita si ha una
produzione netta di 0.79 MW, ottenuta come differenza tra la potenza ottenuta dalla turbina e la potenza
richiesta dal compressore. Il gas uscente dalla turbina € a una temperatura di circa 655°C; nello schema
considerato si € assunto che tale corrente sia utilizzata per preriscaldare I'alimentazione prima dell’invio alla
torre solare, senza analizzare in dettaglio questo recupero termico.

Per il funzionamento nella fase di carica, seguendo lo schema B della Figura 33, si & considerata una unita di
accumulo caricata con CaO/mayenite convertito all’85% in CaCOs, inizialmente alla temperatura di 600 °C. La
percentuale di carbonatazione iniziale del materiale & scelta in base alle considerazioni riportate
successivamente sulla fase di scarica. L'unita € alimentata con una portata di aria (praticamente priva di CO,)
di 7 kg/s; si suppone che I'unita funzioni nelle condizioni del “caso base” (indicato come caso A nella Tabella
8): anche in questo caso, la corrente di aria & compressa fino a 4.2 atm e riscaldata nella torre solare fino a
900°C. La fase di carica viene condotta fino a completa calcinazione del materiale. Come ricavato dalla
simulazione, la temperatura della corrente uscente dall’unita di accumulo &, praticamente per tutta la durata
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Figura 33 - Schema concettuale di integrazione dell'unita di accumulo in serie rispetto al CSP e al power-

block
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della fase di calcinazione, pari alla temperatura T,,;.=750°C; la pressione si riduce per effetto delle perdite
di carico nel letto a circa 3.7 atm.

Nella Tabella 14 sono riportate le portate, il contenuto di CO,, la pressione e la temperatura delle diverse
correnti, nonché le potenze della turbina e del compressore relative a questa fase. Si osserva che sulla base
dei risultati ottenuti precedentemente, la fase di calcinazione in questo caso ha la durata di circa 4.5 ore.

Tabella 14 - Condizioni di funzionamento del sistema CSP-power block (per la numerazione delle correnti
vedi Figura 33)

Schema A

0 0.024 0.024
137 900 656 25 220 900 750 547
4.2 4 1.1 1 4.2 4 3.7 1.1
1.95 1.65
1.16 1.16

Potenza netta, MW 0.79 0.50

Si osserva quindi che I'inserimento dell’unita di accumulo, comporta una riduzione della potenza netta
generata di circa 300 kW, pari al 37 % della potenza massima ottenibile dal sistema CSP-power block.
Complessivamente, in tutta la durata della fase di carica, si “spendono” circa 4800 MJ o di 1.35 MWh (nel
senso di diminuzione dell’energia meccanica prodotta). Si sottolinea, tuttavia, che in questa modalita di
funzionamento, il gas uscente dalla turbina e di circa 550 °C, significativamente inferiore alla temperatura di
uscita del gas in assenza di sistema di accumulo. Esula dallo scopo di questo lavoro, analizzare sia il recupero
termico tra il gas uscente dalla turbina e I'alimentazione che il riscaldamento del fluido nella torre solare; si
sottolinea, tuttavia, che una completa valutazione del processo richiede I’analisi anche di questi due step del
processo stesso.

Nella fase di scarica, si considera di far lavorare 'unita di accumulo nelle condizioni del caso B6 della Tabella
9, in modo da ottenere in uscita dall’'unita di accumulo un fluido a pressione piu elevata da far espandere in
turbina; in dettaglio, si assume di inviare all’unita di storage 5 kg/s di una corrente gas con un contenuto del
12.5% di CO,. Nella simulazione, si considera che questa corrente, inizialmente a temperatura ambiente, sia
compressa fino alla pressione di 4.2 atm, preriscaldata recuperando il calore della corrente uscente,
alimentata all’'unita di accumulo e infine inviata alla turbina, dove si espande fino alla pressione di 1.3 atm.
A questa pressione la temperatura del gas uscente dalla turbina ha ancora una temperatura sufficientemente
elevata per il preriscaldamento dell’alimentazione. Nella Tabella 15, sono riportate le portate, composizioni
e temperatura delle principali correnti, nonché la potenza generata dalla turbina e la potenza assorbita dal
compressore. Si nota che si e considerato di limitare la durata della carbonatazione alla fase a temperatura
costante T,4,-5, in modo da poter recuperare il calore del gas uscente dalla turbina per il pre-riscaldamento
dell’alimentazione. Tenendo conto del consumo di energia per la compressione del gas, si ricava che nella
fase di scarica, si ottiene una potenza meccanica netta di 0.2 MW e, in tutta la fase di scarica, si “recupera”
un’energia pari a 2400 MJ o 0.66 MWh.

(%l
IS



‘ RICERCA DI SISTEMA ELETTRICO

Confrontando tale valore con I’energia non ottenuta nella fase di carica si ricava un rendimento energetico
del sistema di accumulo di circa il 50%.

In ultima analisi, considerando il costo capitale dell’unita di accumulo riportato in Tabella 12 e I'energia
meccanica ottenibile dalla fase di scarica nello schema qui ipotizzato (Tabella 15), si ricava un costo
d’investimento di 49 €/kWhmecc.

Tabella 15 - Condizioni di funzionamento del CPS, TCS e power-block in fase di scarica (per la numerazione
delle correnti vedi Figura 23)

Correnti

5

F;, kg/s
Yoz 0.125 0.125 0.125 0.087 0.087
T, °C 25 133 600 830 642

P, atm 1 4.2 4 3.7 1.3

Wr1, MW 1.15
W, MW 0.95

Potenza 0.20
netta, MW

Durata fase 3.3
di carica, h

2 Conclusioni

Il lavoro effettuato nell’ambito della Linea di Attivita 2.19 ha completato lo studio iniziato nella LA 2.11
relativamente a un processo di storage termochimico basato sul sistema reattivo CaO/CaCO3 supportato su
mayenite, messo a punto presso i laboratori TERUB-STSN-SCIC di ENEA.

In particolare, & stato dimostrato che la fase di calcinazione (carica dell’unita di accumulo) puo essere
descritta con un modello shrinking core, con la cinetica globale del processo controllato dalla cinetica della
reazione di decomposizione del CaCOs; per tale cinetica sono stati determinati, sulla base di prove in TGA, i
valori della costante cinetica nell’intervallo di temperatura tra 740 e 900°C.

Sulla base dei risultati dello studio cinetico e stato messo a punto un modello di simulazione di un reattore a
letto fisso di piccole dimensioni (unita di laboratorio) funzionante in condizioni adiabatiche, modello che
integra il modello per la fase di carbonatazione sviluppato nell’ambito della LA 2.11. La simulazione indica
che la calcinazione procede con la formazione di un fronte di reazione che avanza lungo il reattore; dopo un
breve transitorio iniziale, tutto il letto a valle del fronte di reazione si porta a una temperatura caratteristica
(Tcqic) che dipende dalla pressione operativa e da temperatura e percentuale di CO; nel gas utilizzato per la
calcinazione; tale temperatura (che coincide con la temperatura del gas uscente) si mantiene praticamente
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costante per tutta la durata della fase di calcinazione. Un risultato analogo si ottiene anche in fase di scarica:
dopo un brevissimo transitorio iniziale associato al riscaldamento del letto, il gas esce a una temperatura
caratteristica (T.4rp) che si mantiene costante fino a che non si & convertito circa 80% del CaO. Nella fase
finale del processo, la carbonatazione procede pil lentamente, la temperatura di uscita del gas si abbassa
progressivamente, rendendo via via meno interessante il recupero dell’energia dal reattore.

| modelli sviluppati, opportunamente adattati per simulare il funzionamento di un reattore di laboratorio in
condizioni di temperatura controllata, si sono dimostrati adeguati per descrivere il funzionamento del
sistema di accumulo, come evidenziato dal buon accordo dei risultati della modellizzazione con i risultati di
prove di calcinazione condotte da ENEA in un reattore a letto fisso operante a temperatura controllata,
relativamente sia all’landamento della CO;, assorbita in funzione del tempo che all'andamento della
temperatura in tre posizioni all’interno del letto di materiale solido.

I modelli sono stati quindi utilizzati per la progettazione di massima di un’unita di accumulo in piena scala, la
valutazione di indicatori di performance e una stima dei costi.

| risultati ottenuti, per altro senza procedere a un’ottimizzazione delle condizioni operative, hanno indicato
che con un’unita di accumulo termochimico che utilizza la coppia reattiva CaO/CaCOs; su mayenite si possono
ottenere performance molto interessanti. In particolare, si sottolinea:

- Lelevata efficienza (tra I'80 e il 90%), intesa come rapporto tra I'energia trasferita al fluido e quindi
restituita nella fase di scarica e I’energia fornita dal fluido nella fase di carica;

- Lelevata densita effettiva di energia che risulta pari a circa 1.6 GJ/m3; si sottolinea che anche in
guesto caso si e valutata la densita di energia operativa, come energia effettivamente fornita nella
fase di scarica (condotta fino alla conversione del 90% del materiale reattivo, in condizioni in cui la
reazione e ancora sufficientemente veloce) per unita di volume di letto di materiale reattivo;

- La possibilita di lavorare in un range di temperature elevate (nelle condizioni testate, in fase di carica
si considera di alimentare un gas a 900°C; in fase di scarica si alimenta un gas a 600°C, ma si ottiene
energia a 800°C);

- Un costo complessivo dell’unita di accumulo - valutato includendo sia i costi diretti (costo d’acquisto
dell’apparecchiatura e costo di materiale e manodopera per l'installazione) che i costi indiretti
(trasporti, assicurazioni, tasse e costi generali di costruzione) — dell’ordine di 31 €/kWhierm; questo
costo & competitivo rispetto ai costi (35-40 €/kWhierm ) di altri sistemi di accumulo a calore sensibile,
che lavorano a temperature notevolmente inferiori (al massimo 500-550°C).

Un sistema di accumulo di questo tipo appare quindi molto interessante e potenzialmente utilizzabile in
diversi contesti industriali. Visto il range di temperature operative, si € voluto testare la possibilita di
inserimento dell’unita di accumulo in un sistema impianto CSP a torre centrale — power block, per modulare
la produzione di energia meccanica nel corso della giornata e quindi migliorare la possibilita di sfruttamento
dell’energia solare. Senza procedere, anche in questo caso, a un’ottimizzazione delle condizioni operative,
sulla base delle simulazioni condotte in condizioni operative plausibili per un sistema di questo tipo, si &
verificato che e possibile lavorare con un rendimento (inteso come rapporto tra I'energia meccanica
ottenuta dall’espansione in turbina nella fase di scarica e la riduzione dell’energia meccanica ottenuta dalla
sistema in seguito all’'inserimento dell’unita di accumulo nella fase di carica) di circa il 50% e un costo del
sistema di accumulo di circa 49 €/kWhmecc.
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Appendice A — Bilancio termico globale per |'unita di storage
termochimico

Il bilancio termico globale dell’unita di storage e impostato facendo riferimento a una singola fase del
processo (calcinazione o carbonatazione) considerando che:

Al tempo t = 0 il solido & costituito da ng moli di reagente e n,% di un componente inerte nella fase
considerata; il componente R e il CaCO3 nella fase di calcinazione e il CaO nella fase di
carbonatazione; il componente inerte € sempre la mayenite e il Ca0 inizialmente presente (nella fase
di calcinazione) o il CaCO3 inizialmente presente (nella fase di carbonatazione);

La reazione & associata alla formazione/consumo di CO2 e da luogo alla formazione di un prodotto
P; nella calcinazione si ha formazione di CO2 e il prodotto P & il CaO; nella carbonatazione si ha
assorbimento di CO2 e il prodotto P e il CaCO3;

L’alimentazione & costituita da una portata F; di inerte (I), con un rapporto molare Y;, di CO2, alla
temperatura Tj,;

La corrente uscente dal reattore & costituita dalla stessa portata F; di inerte ma ha un rapporto
molare Y,,; di CO2; la corrente si trova alla temperatura T,,;;

Poiché nel sistema avviene una reazione chimica, le entalpie dei componenti che partecipano alla
reazione vengono scritte prendendo come stato di riferimento gli elementi; come temperatura di
riferimento viene assunta la temperatura del gas entrate.

Assumendo che il reattore funzioni in condizioni adiabatiche, il bilancio entalpico del sistema tra il tempo 0
e il tempo generico t, in cui si raggiunge una conversione X del reagente R, si scrive:

ovvero:

t
J FiYinh(j;ozdt, + ng[h% + CpR(Ts0 - Tin)] + nl(\)/ICpM(TS0 - Tin) =
0

t
= J [(CPI + YouthCOZ)(Tout - Tin) + Youthgoz]dt, + ng(l - X) [hfk + CpR(Tout - Tin)]
0

+ noRx[hlfD + CpP (Tout - Tin)] + rlI(e/[CpM (Tout - Tin)

t
J FI (CPI + YouthCOZ)(Tout - Tin)dt’ + noRX(AHr) + (n(f){CpR + I‘ll(zllcpM)(Tout - Tso)
0

+ n(I){X(CpP - CPR)(Tout —Tip) =0

che si esplicita nelle due fasi del processo:

Calcinazione

t
J FI (CPI + YouthCOZ)(Tin - Tout)dt,
0
= ngaCO3X(AHr,calc) + XngaCO3 [CpCaO - CpCaCO3](T0ut - Tin)

0
+ [nCaC03CpCaC03 + noMCpM](Tout -TJ)

Carbonatazione
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t
J FI (CPI + YouthCOZ)(Tout - Tin)dt,
0

= ngaOX(AHT,carb) + Xn?jao [CpCaO - CpCaCO3](Tout - Tin)

- [ngaOCpCaCO3 + nl(\)/ICpM](Tout - Tso)

Si nota che, in fase di calcinazione, I'integrale a primo membro rappresenta |'energia trasferita dal fluido al
materiale solido; questa & inferiore all’energia trasformata in energia chimica, ngaCO3X(AHr'CalC) e quindi
concettualmente sicuramente recuperabili in fase di scarica, per la presenza di termini relativi al calore
sensibile del materiale solido. Di qui, la definizione dell’indicatore 1P2.

Analogamente, in fase di carbonatazione, I'integrale a primo membro rappresenta I'energia trasferita dal
materiale solido al gas; questa & inferiore all’energia teoricamente ottenibile dalla carbonatazione del solido,
ngaCO3X(AHr,CalC), per la presenza di termini relativi al calore sensibile del materiale solido. Di qui, la
definizione dell’indicatore IP4.
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