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Executive summary

Tra le industrie pesanti, i settori dell’acciaio e del cemento sono tra i piu energivori ed emissivi. Su scala
globale, in particolare, I'industria dell’acciaio e la seconda industria in termini di consumi di energia e la prima
per emissioni dirette di CO,, contribuendo per circa 2,6 Gtcoo/anno [1], mentre I'industria del cemento & la
terza in termini di consumi di energia primaria e la seconda per emissioni dirette di CO», contribuendo per
altri 2,2 Gtcop/anno [2].

All'interno del processo di produzione del cemento, la maggior parte delle emissioni di CO; provengono dalla
fase di produzione di clinker, il componente principale del prodotto finale, che avviene all’interno di appositi
forni (clinker kiln), in cui i due terzi delle emissioni sono dovute alla calcinazione del carbonato di calcio e le
restanti alla combustione di combustibili, tradizionalmente carbone [2].

Rispetto alla produzione dell’acciaio, le tecnologie piu diffuse sono:

e il ciclo integrale altoforno o Blast Furnace (BF) e convertitore ad ossigeno o Basic Oxygen Furnace
(BOF) per la produzione a partire da minerali ferrosi;

e forno elettrico ad arco, o Electric Arc Furnace (EAF), per la produzione a partire da rottami e
preridotto, o Direct Reduced Iron (DRI).

Su scala globale piu del 70% dell’acciaio viene prodotto tramite il processo tradizionale basato su BF e BOF,
mentre il restante proviene da EAF utilizzata principalmente per il riciclo di rottami [3].

Il principale processo alternativo all’altoforno € basato sul processo di riduzione diretta dei minerali di ferro,
che consiste nella rimozione dell’ossigeno dai minerali direttamente nel loro stato solido. Il materiale
ottenuto, Direct Reduced Iron (DRI), vene poi inviato in EAF per i processi finali di raffinazione.

Una delle soluzioni piu promettenti per la decarbonizzazione di questi settori & I'applicazione di tecnologie
di sequestro della CO,, Carbon Capture and Storage (CCS), le quali hanno il vantaggio, ad esempio, di poter
ridurre le emissioni di CO, provenienti sia dalla combustione che dal processo produttivo.

In questo report e stata valutata I'applicazione di una tecnologia CCS a sorbenti solidi basati su ossidi di calcio,
Calcium Looping (Cal), ai processi pil emissivi del settore del cemento e dell’acciaio.

Nel caso di impianti per produzione del cemento, il sistema di cattura Calcium Looping puo essere integrato
con il processo di produzione del clinker tramite due soluzioni impiantistiche principali: (i) la configurazione
“Tail End” in cui il CaL & posto a valle del processo produttivo, e (ii) la configurazione “Integrata” in cui il CalL
e integrato con il processo produttivo e condivide con esso alcuni componenti. Per maggiori dettagli si
rimanda al cap. 3.2.

Riguardo ai processi di produzione dell’acciaio, invece, sono state individuate tre configurazioni a differente
grado di decarbonizzazione per il processo tradizionale BF e BOF: (i) Configurazione 1, in cui si ipotizza di
effettuare il sequestro della CO; solamente dai gas da altoforno; (ii) Configurazione 2, in cui il sequestro viene
effettuato sia dai gas da altoforno che dai gas da BOF; (iii) Configurazione 3, dove vengono ridotte le emissioni
anche del componente ausiliario che svolge la funzione riscaldo dell’aria inviata all’altoforno, eliminando
I'utilizzo di combustibile fossile (gas naturale). Sono state studiate, quindi, altre due configurazioni per il
processo alternativo DRI e EAF: (iv) Configurazione 4, dove il CaL decarbonizza solamente i gas di scarico
provenienti dal processo di riduzione diretta, e (v) Configurazione 5, in cui vengono decarbonizzati anche i
fumi provenienti da EAF. Per maggiori dettagli si rimanda al cap. 4.1.2 e cap. 4.2.2.

| vari processi individuati sono stati modellati con il software Aspen Plus v10.0 per la risoluzione dei bilanci di
materia ed energia. Le performance delle soluzioni proposte sono state valutate, quindi, tramite il calcolo di
indicatori di performance (Key Performance Indicators KPls), tra cui il consumo specifico di energia primaria,
emissioni specifiche di CO,, indice SPECCA (Specific Primary Energy Consumption for CO, Avoided), costi della
CO; evitata e costi di decarbonizzazione (I'aumento del costo di un’unita di prodotto decarbonizzato).
Ulteriori dettagli sono presentiin cap. 2.1
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In Figura 1 - Figura 2 e Tabella 1 si riassumono alcuni dei principali risultati ottenuti dalle analisi effettuate.
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Tabella 1 - Riepilogo dei principali KPIs per i processi decarbonizzati.
()] dati si riferiscono: per il settore del cemento teinker, per settore dell’acciaio a taccaio fuso-
(2BF Blast Furnace. ®'BOF Basic Oxygen Furnace. “'DRI Direct Reduced Iron. ®EAF Electric Arc Furnace.

Efficienza di

Processo Emissioni COz lid!.l!i.l.'ll'll.i d.elle SPECCA Euﬂ:"?stl: €0 decartl::::snti';zdaizinne
emissionl di CO:
[kgome/tpad U] [%] M0/ kg o] [£ /toce] [€Amad Y]
Settore cemento — cap. 3
Rif. non decarbonizzato 836 - - - -
Tail End 39 a5,6% 4.4 63,1 53,6
Integrata 73 91,5% 2,5 54,3 442
Settore acciaio: BF(2) e BOF(E) —cap. 4.1
Rif. non decarbonizzato 2009 - - - -
Caonfigurazione 1 262 &7 0% = 235 41,1
Corfigurazione 2 122 03,.0% 44 i22,1 41,7
Configurazione 3 46 QF 7% 4,0 23,3 45,7
Settore acciaio: DRICY e EAFS) —cap. 4.2
Rif. nion decarbonizzato 563 - - - -
Configurazione 4 188 66,6% 4.3 713 24.4
Caonfigurazione 5 127 FEA% 34 &3,0 251

E stata infine effettuata un’analisi energetica del processo Cal utilizzato come sistema termochimico di
stoccaggio di energia termica prodotta da un impianto solare a concentrazione, cap. 4.3. Questo sistema di
stoccaggio presenta i seguenti vantaggi [4]:

e Nessune perdite di calore, che lo rendono utilizzabile come sistema di stoccaggio stagionale;
e Temperatura di stoccaggio uguale alla temperatura ambiente;

e Alte temperature raggiungibili durante la fase di scarica (Tcarb = 830 °C);

e Alte densita di stoccaggio di energia (intorno 3,2 GJ/m?3).

L’energia termica stoccata, in questo modo, puod essere quindi utilizzata per la produzione di vapore e quindi
di energia elettrica tramite un ciclo Rankine tradizionale. L’energia elettrica prodotta puo essere a sua volta
utilizzata all’interno del processo produttivo dell’acciaio per effettuarne una decarbonizzazione piu spinta. Il
bilancio di energia e materia del sistema complessivo Cal e ciclo Rankine e stato ricavato modellando il
processo con il software commerciale CHEMCAD. Dalle analisi effettuate risulta che le performance del
sistema aumentano all’aumentare del grado di conversione al carbonatatore del sorbente da CaO in CaCO;,
in particolare, per valori di conversione del 0,7 & stato ottenuto un valore di efficienza di stoccaggio di energia
termica pari al 91,3% ed un’efficienza elettrica netta del 39,3 %.
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1 Cattura della CO; mediante sorbenti solidi: il processo Calcium Looping
(Cal)

Il processo Calcium Looping (Cal) presentato per la prima volta da Shimizu et al. [5], &€ considerato dalla
comunita scientifica una delle pill promettenti tecnologie emergenti di Carbon Capture (CC). Tale processo
presenta alcune caratteristiche che lo rendono particolarmente adatto ad una applicazione su larga scala [6].
Innanzitutto, il processo Cal utilizza come sorbente I'ossido di calcio (CaO), minerale a basso costo
ampiamente utilizzato in diverse industre quali cementifici e acciaierie (il costo del calcare naturale & di circa
3 €/t [7]). Inoltre, I'applicazione del Cal in tali industrie permetterebbe il riutilizzo del CaO che ha esaurito la
propria capacita sorbente all’interno del processo produttivo [8]. Un altro vantaggio di questa tecnologia &
la possibilita di effettuare un recupero del calore liberato dalla reazione esotermica tra CaO e CO; che puo
essere utilizzato per la produzione di energia elettrica, mitigando in questo modo la spesa energetica
necessaria per la cattura della CO; [9].

Attualmente il processo Cal é stato testato con successo diverse volte su scale pilota, in particolare per
applicazioni di cattura della CO, da fumi provenienti da centrali termo-elettriche a carbone e cementifici [10].

In Figura 3 si riporta uno schema semplificato del processo di cattura da fumi industriali tramite Cal. In
particolare, il processo complessivo &€ composto dai seguenti sottosistemi:

e (Cal: processo di cattura della CO; dai fumi da decarbonizzare;

e Unita di Separazione dell’Aria (ASU): necessaria per fornire ossigeno al Cal, dove é utilizzato come
comburente durante la rigenerazione del solvente;

e Unita di Compressione e Purificazione della CO, (PCU): utilizzata per portare la CO, catturata al
livello di pressione e purezza minimi richiesti dal sistema di stoccaggio;

e Isola di potenza: per la produzione di energia elettrica dai cascami termici del CaL.

Eel

potenza Fumi
decarbonizzati
Qqp,
CO,; allo t ﬁ

stoccaggio
PCU « Fumi
Cal <

A A T

CaCo, f |

|

Combustibile 0, :

|

AsuU || oo

a0 spento .
L 25PN Industria

Figura 3 — Schema processo di cattura della CO, da fumi provenienti da industria tramite Cal
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1.1 Descrizione del processo Cal

Nel processo Cal, I'ossido di calcio, che svolge la funzione di sorbente, viene ricircolato all’interno di due
reattori a letto fluido, Figura 4, ovvero:

e carbonatatore, in cui avviene la cattura della CO; da una miscela di gas attraverso la reazione
esotermica di carbonatazione del sorbente (Eqg.1), a temperatura di circa 600-650°C;
0 kJ
Eq. 1 Ca0 + C0O, - CaCO0;3 AH,, =-179—
' mol
e calcinatore o rigeneratore, in cui avviene la reazione endotermica di calcinazione (Eqg.2) del
carbonato di calcio (CaCOs) a temperature di circa 900-950 °C;
0 kJ
Eq. 2 CaC0; - CaO + CO, AH,, =+179 —
mol
Poiché la reazione di calcinazione e endotermica, il processo Cal richiede la fornitura di energia termica al
calcinatore. Tale energia viene solitamente fornita tramite la combustione di combustibili tradizionali in
ossigeno direttamente nel calcinatore [11]. Tuttavia sono possibili anche soluzioni alternative, quali ad
esempio, 'uso di energia termica prodotta da un impianto solare a concentrazione [12] [13]. In tale
configurazione il processo Cal pud funzionare come processo termochimico di stoccaggio di energia [4].

CO, alla purificazione
e compressione h\ Fumi decarbonizzati
U

4 ) )

CALCINATORE €aCo, + Ca0 CARBONATATORE
(900 - 950 °C) (600 — 650 °C)
0, da ASU
CaC0; — Ca0 + CO, Ca0 + C0, = CaC0,

Combustibile
Ca0

Reintegro CaCO,

—

Fumi

B ——
Sorbente esausto

Figura 4 — Schema del Cal per cattura della CO; da fumi ricchi in CO; [1]

L’efficienza di rimozione della CO; dai fumi puo essere definita dal bilancio di massa al carbonatatore in
funzione della portata molare della CO; entrante (Fco2) e CaO ricircolata dal calcinatore (Fg):

FRXave

Eq- 3 Ecarb = FCO
2

Dove Xave rappresenta la conversione media del CaO in CaCOs che avviene durante la cattura della CO; dai
fumi in ingresso, Nel processo Cal, solitamente tale parametro diminuisce con il numero di cicli di
carbonatazione e calcinazione subiti dal sorbente, per questo motivo & necessario sostituire periodicamente
il sorbente esausto con sorbente fresco. In letteratura sono riportati diversi modelli per caratterizzare la stima
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del parametro di Xave [14]. In particolare, in questo studio e stata utilizzata la formulazione, valida per reattori
a letto fluido, proposta da Abanades et al. [11], in cui Xave € funzione della portata molare di reintegro di
sorbente fresco (Fo) e CaO ricircolata dal calcinatore al carbonatatore (Fg):
Eq. 4 X _ fm(l_fw)FO +f
' W Fo+Fr(l—fm) 7"
Dove fn e fu sono due parametri uguali rispettivamente a 0,77 e 0,17 per calcare naturale (limestone). La
presenza SOx nei fumi da decarbonizzare o formazione degli stessi durante la combustione al calcinatore,
influisce, inoltre, negativamente sul valore di Xave in quanto puo reagire con I'ossido di calcio per formare
CaSO0a,. Per tenere in conto di questa reazione, I’equazione 4 viene modificata come segue:
Eq. 5 X _ fm(l_fw)FO +f _FSOx
' W Fo+Fr(l—fn) " Fy
In Figura 5 si mostra come varia I'efficienza di cattura al carbonatatore al variare di Fo e Fr considerando:
pressione di funzionamento del carbonatatore di 1 bar, fumi in ingresso privi di SOx e con una concentrazione
di CO; del 15 vol.%. Il parametro Ecqindicato in figura rappresenta I’efficienza di cattura ottenuta in condizioni
di equilibrio, che puo essere ricavata dal valore di peq (pressione parziale della CO2 in condizioni di equilibrio),
calcolabile tramite I'equazione 6 [15].

8308
fa.6 togia(pea) = 7,079+ 207

100%
o -
B
TG -

&% -

Er.lrh- [?E']

2L -

0%

0% T : -
0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50

F-JFI: (s Fg

Figura 5 — Variazione dell’efficienza di cattura della CO; al carbonatatore al variare di Fr e Fo

Come gia accennato al paragrafo precedente, parte dell’energia chimica spesa al calcinatore puo essere
recuperata sotto forma di energia termica, che puo essere utilizzata per la produzione di energia elettrica. In
particolare, il recupero di calore puo essere effettuato dal carbonatatore, dai fumi decarbonizzati, dal flusso
gassoso ricco in CO; uscente dal calcinatore e del sorbente spento estratto dal Cal. Le soluzioni tipicamente
indicate in letteratura per la successiva trasformazione in energia elettrica sono cicli Rankine a vapore
tradizionali o supercritici [16][17] e cicli Brayton a CO, [18][19]. Nelle analisi energetiche riportate al cap. 3 e
cap. 0 si & utilizzato I'utilizzo di un ciclo Rankine a vapore tradizionale.

10
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1.2

Integrazione con solare a concentrazione

L'energia termica necessaria per la rigenerazione del sorbente puo essere fornita da fonte solare tramite
impianto solare a concentrazione. In questa configurazione, inserendo un sistema di stoccaggio dell’ossido
di calcio e della CO, compressa, come mostrato in Figura 6, il CaL pud funzionare come processo

termochimico di stoccaggio di energia [4][18][20].

co,

CALCINATORE

Qo | caco, - ca0 + CO,

Ca0

Compressore

Rete

scambiatori
di calore

Stoccaggio
co, Turbina

Stoccaggio Rete

scambiatori

CaCo,/Ca0
of di calore

Stoccaggio
Ca0

co,

CARBONATATORE

Ca0 + €0, - CaCO;| Qun

Ca0

Figura 6 — Cal in configurazione di sistema termochimico di stoccaggio di energia

E possibile, quindi, trovare configurazioni innovative ibride in cui il processo Cal viene utilizzato per la cattura
della CO; da fumi industriali e viene utilizzata energia termica proveniente da solare a concentrazione nella

rigenerazione del sorbente.

In Figura 7 vengono riportati gli schemi semplificati di alcune possibili configurazioni di sistemi ibridi che si

differenziano in base alla fonte di energia termica utilizzata al calcinatore:

e Configurazione a: Cal con combustione di combustibili fossili (es. carbone, CH,);

e Configurazione b: Cal con utilizzo di energia solare durante il giorno e utilizzo di combustibili fossili

durante la notte;

e Configurazione c: Cal con utilizzo solamente di energia solare.

Fumi
decarbonizzati

CO, alla CPU

0, dalla ASU
Combustibil

CALCINATORE

CARBONATATORE

Fumi

e
a. Ca0 esausto

Industria

CO, alla CPU

CaCo,

CALCINATORE

€0, alla CPU

Fumi
decarbonizzati

Qi

CALCINATORE

0, dalla ASU

CARBONATATORE

Combustibile
—»

caco,

Fumi
decarbonizzati

Fumi

caCoy/
cao

CARBONATATORE

Ca0

Ca0 esausto

Fumi

Industria

e
Ca0 esausto

Industria

Figura 7 — Configurazioni di possibili sistemi Cal ibridizzati con energia solare
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2 Metodologia di analisi

Nel seguente capitolo si riassume la metodologia utilizzata in questo report per il calcolo e il confronto delle
prestazioni dei vari processi industriali analizzati.

Per entrambi i settori industriali studiati (cemento cap. 3 e acciaio cap. 0) e stata effettuata una ricerca in
letteratura sullo stato dell’arte dei processi di produzione. Sono stati identificati, quindi, i principali processi
di riferimento non decarbonizzati e alcune possibili configurazioni di integrazione del CaL con i processi di
riferimento che permettano un livello di decarbonizzazione di almeno il 90% dei gas da decarbonizzare.

| vari processi (non decarbonizzati e decarbonizzati) sono stati modellati con I’ausilio del software Aspen Plus
v10.0 per la formulazione e la chiusura dei bilanci di materia ed energia caratteristici di ogni configurazione.

Nelle varie configurazioni, sono stati modellati con maggiore dettaglio: il processo di produzione sia del
cemento che dell’acciaio, il processo Cal ed il ciclo Rankine. Il processo di trattamento finale della CO, (PCU)
e stato modellato tramite due compressori multistadio inter-refrigerati. L'unita di separazione dell’ossigeno
dall’aria (ASU), invece, non e stata inclusa nei modelli, ma & stato considerato un consumo specifico di energia
elettrica per la produzione dell’ossigeno pari a 226 kWhe/to2 [21].

L'integrazione tra il Cal e il ciclo Rankine di potenza e stata effettuata per ogni configurazione ipotizzando,
tramite metodo della pinch analysis, un’opportuna rete di scambiatori di calore.

La stima dei costi capitali (CAPEX) é stata effettuata calcolando per ogni componente il costo di fornitura (EC)
a cui sono stati aggiunti i consti di installazione (IC). Il costo totale dell'impianto (TPC), infine, & stato ricavato
secondo il seguente procedimento:

Eq. 7 TDC = (EC +1C) * (1 + CFEypocess)
Eq. 8 TPC =TDC = (1 +INCF + OCF + CFproject)
Dove

e TPC: Total plant cost

e TDC: Total direct cost

e INCF: Indirect cost factor

e OCF: Owner cost factor

e EC: Equipment cost

e [C: Installation cost

®  CFprocess: Process contingency factor
®  CFproject: Project contingency factor

In Tabella 2 si riportano le funzioni di costo utilizzate nelle analisi economiche riportate nei capitoli successivi.
La stima dei costi (EC) dei reattori a letto fluido, in particolare, & stata effettuata considerando il valor medio
tra il risultato ottenuto applicando la funzioni di costo proposte da De Lena et al. [7] e Michalski et al. [19].
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Tabella 2 — Riepilogo delle funzioni di costo

Parametro di

Componente dimensionamento Funzione costo (EC) [M€] Rif.
Carbonatatore ) _ 065
letto fluido Flusso di calore [MW;4] EC = 0,217 * (Q¢,) %" + 3,83 (7]
Carbonatatore . . 10,67 -6
letto fluido Flusso di calore [kWi] EC = 16591 * (ch) %10 [19]
Carbonatatore Portata volume in . \0,5
— -3 ,
letto trascinato ingresso [m3/s] EC=1859+107"* (Vin) (7]
Calcinatore _ : 0,65
letto fluido Consumo comb. [MW4] EC =0,193 * (Qrpy) (7]
Calcinatore . 0,67 s
letto fluido Consumo comb. [kW] EC = 13140 * (Qwv) *10 [19]
Calcinatore . 0,5
3 _ -3 ,
letto trascinato Portata volume [m?/s] EC =52,5+1077  (Voyr) (7]
Preriscaldatori a ciclone _ 9. 12 6
(cemento — CalL Diametro [mm] EC=398%107"* dlcgc_:- 2,73 107" * dCyC +16 (7]
integrato) *
Kiln riser Portata volume in uscita Z3 (1 0,5
(cemento — CalL integrato) [m3/s] EC =859 %1072 x (V) (7]
Refractory ducts Portata volume in uscita 2 (r 0,5
(cemento — Cal integrato) [m3/s] EC=2,59%107"« (Vout) (7]
Insulted ducts Portata volume in uscita 2 (r 0,5
(cemento — Cal integrato) [m3/s] EC=244%1077 % (Vout) (7]
i \ 06
ASU Portata massa O, [t/d] EC =22 + (4305) (7]
. 0,67
Preparazione sorbente Portata massa [t/h] EC=13% (W) [7]
. 0,133 .
m ’ Derivato da
PCU Portata massa CO; [t/h = COZ)
2 [t/h] EC 36,1*(120 7]
. 07 0,05 \*
Potenza meccanica [kW], EC = 4125« (Wt) 1+ 1
Turbina vapore rend. Isoentropico, _Tnis-f 886 [22]
temp. Ingresso [K] [1 ( in —
| eP\ 1042
Generatore elettricita Potenza elettrica [kW] EC =106 * (]/i/e)o'95 *10~6 [22]
i . 0,2
Pompa Potenza r.neccanlca. [kw1, EC = 750 « (Wp)o,n 14+ (2]
rend. isoentropico 1= 1isp
Scambiatore di calore Area di scambio [m?], _ 0.67 . 0,28 —6
Fluido/fluido pressione [bar] EC=3197+4A *P *10 (22]
. . «
Scambiatore di calore Area * U [W/K], EC = 18,48 * (UA)%S” + pO28 5 10-6 (22]

Fluido/fluido

pressione [bar]

La stima dei costi operativi (OPEX) e stata effettuata a partire dai consumi di energia e materia prima, e
considerando opportuni costi di manutenzione gestione, Tabella 3, tenendo conto delle componenti per
OPEX variabili ed OPEX fissi del sistema.
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Tabella 3 — Assunzioni per il calcolo degli OPEX

OPEX variabili

Fattore di utilizzo 01,3% % [F]
Costo Raw rmeal Limestone 3,012 £/t 7]
Costo carbone 3 £G1_LHY 7]
Costo energia elettrica (2019) 785 £/ [23]
Cost gas naturale (2019) 2265 £/ h [24]
OPEX fissi

Insurance e tasse 2,0% #TPC anno [F]
Costi di manutenzione 2,0% #TPC/anno [¥]
M dipendenti irpianto Cal [cattura da altoforno) 200 M* persone -

M* dipenderti impianto Cal (altre applicazioni) 20 M* persone [7]
Dipenderti G0.000 £/anno pers. [7]
Manodopera per manutenzione 40,0% S5 rmanu. cost [F]
Amministrazione e supporta 30,0% %6 0&M [abor cost [7]

| costi totali sono stati, quindi, ottenuti considerando un tasso di interesse del 8% e un valore della vita utile
dell'impianto di 25 anni [7].

2.1 Definizione KPIs

Al fine di valutare le performance energetiche e ambientali dei vari processi studiati sono stati considerati i
seguenti indici di prestazione (KPIs):

®  (eq. - cOnsumo specifico di energia primaria [MJiuv/tprod], rappresenta il consumo di energia primaria
per unita di prodotto (i.e. clinker, acciaio), come riportato nella seguente formula:

eNng

Eq.9 Geq = 9comp +
q e com 7Irif,el

Dove geomb € €Nne rappresentano rispettivamente il consumo specifico di combustibile [MJuiv/tprod] €
consumo specifico di energia elettrica [MJe/tprod]. Il fattore nretel rappresenta, invece, I'efficienza
conversione di energia primaria in energia elettrica tipica del parco elettrico nazionale italiano, 0,52
MJe// My [25].

®  ecozeq - €Missioni specifiche di CO; equivalenti [kgcoa/terod], rappresenta le emissioni totali di CO, per
unita di prodotto, calcolabile come segue:

Eq. 10 €coyeq = €co, T €Mel * €rif el

Dove eco2 rappresenta il valore di emissioni dirette specifiche di CO, per unita di prodotto
[kgcoa/tproa], mentre il termine eetel rappresenta il fattore di emissione tipico del parco elettrico
nazionale italiano 263,4 kgco2/kWhe [25].

e AC-riduzione percentuale delle emissioni equivalenti di CO,, come riportato nella seguente formula:

ecoz,eq - ecaz,eq,rif

Eq. 11 AC =
ecaz,eq,rif

Dove ecozeqrif Coincide con il valore di emissioni specifiche di CO, per il processo non
decarbonizzato

e Ecoatot - efficienza totale di cattura della CO,, calcolabile come:
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Cattcoz

Eq. 12 E =
q €0z tot eco, + cattco,

Dove cattcos rappresenta la quantita di CO; catturata per unita di prodotto [kgcoz/tprod].

e SPECCA - consumo di energia primaria per unita di CO, evitata [MJinv/kgco2]:

SPECCA
Eq. 13 __ Y9eq ™ Yeqrif
ecoz,eq rif — ecoz,eq

Dove geq:if rappresenta il consumo di energia primaria del processo non decarbonizzato.

Occorre osservare come, nel caso di decarbonizzazione tramite Cal, |'efficienza di rimozione della CO, dai
fumi (Ecarb, cap 1.1) e I'efficienza totale di cattura della CO; (Ecoz,tot) NON coincidono. L'indice Ecoaz,tot, infatti,
tiene anche in conto dalla quantita di CO, prodotta all’oxi-combustione del combustibile al calcinatore, che
viene interamente catturata.

Per la valutazione dei consti sono stati valutati, invece, i seguenti KPls economici:

o Cyec - costo di decarbonizzazione per unita di prodotto, I'aumento del costo di un’unita di prodotto
decarbonizzato [€/tprod], definito come (eq.14) il rapporto tra l'incremento dei costi tra la
configurazione decarbonizzata rispetto al processo di riferimento [€/anno] con la produzione annua
[tprodotto/anno].

Costoy,. — Costo,;
Eq. 14 Coc = dec rif

produzione

e CCA - costo della CO; evitata, rappresenta il costo necessario per ridurre le emissioni di CO; di
un’unita [€/tcoa]:

Cdec

Eq. 15 CCA =
q e if — €
coy.eqrif coz.eq
o Ccozcapt - COsto della CO; catturata, rappresenta il costo necessario per effettuare il catturare di
un’unita di CO; [€/tcoa]:

Cdec

c =—
Eq. 16 coy,capt cattco,

3 Decarbonizzazione del settore del cemento

La produzione del cemento si compone di diverse fasi, una prima fase di preparazione dei materiali di base
(materiali calcarei e argillosi addizionati con altri additivi), seguita da una fase di sinterizzazione e calcinazione
in forni ad alta temperatura per la produzione di clinker, il costituente principale del cemento. Il clinker viene
infine miscelato con ulteriori elementi in base al tipo di cemento da produrre. Il processo nel suo complesso
e altamente energivoro ed emissivo ed e responsabile di circa il 7% delle emissioni globali antropiche di CO,
[26]. La fase piu energivora del processo, in particolare, € la fase di preparazione del clinker che avviene
all'interno del forno clinker. A differenza da altri tipi di processi industriali, le emissioni di anidride carbonica
dal forno sono dovute solamente per circa il 40% alla combustione di combustibili fossili, mentre per piu del
60% provengono dalla calcinazione del carbonato di calcio, componente principale dei materiali grezzi in
ingresso al forno, in ossido di calcio. Per tale ragione una diminuzione significativa delle emissioni puo essere
ottenuta solamente tramite I’applicazione di tecnologie di cattura della CO,[27].

Le tecnologie di CC che possono essere utilizzate sono diverse, tra cui ad esempio oxi-combustione, cattura
post-combustione tramite scrub chimico con ammine (MEA) e anche cattura post-combustione tramite
sorbenti solidi a base di ossido di calcio (Cal) [26] [28]. Il processo Cal, in questo caso, risulta essere
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particolarmente promettente, in quanto permette di sostituire in parte o interamente il materiale in ingresso
al forno con il sorbente esausto proveniente dal sistema di CC [7], [21], [29].

bwrca [0 CESOFUREALD, S

Figura 8 — Processo di produzione del cemento [30]

3.1 Sistema di riferimento

Il sistema di riferimento descritto all'interno del documento di Best Available Techniques redatto dal
“European IPPC Bureau”, si basa su un processo a secco composto da preriscaldatore a cicloni a 5 stadi,
precalcinatore, forno rotante e refrigeratore a griglia [30]. Le capacita produttive tipiche di questi impianti
sono di circa 3 000 t di clinker al giorno, per una produzione annua di circa 1 000 000 t di clinker e 1 400 000
t di cemento [30].

In Figura 9 si riporta uno schema semplificato del processo di produzione di clinker. La materia prima in
ingresso, che consiste principalmente di CaCOs, SiO; e in minor quantita di Al,0s, Fe,03; e MgCOs; e acqua,
viene inizialmente macinato per formare il “raw meal”, e successivamente essiccato dai fumi provenienti dal
preriscaldatore. | fumi, dopo aver superato un filtro, vengono inviati al camino, mentre il “raw meal” viene
inviato al preriscaldatore. Nel preriscaldatore il materiale solido viene riscaldato dai gas caldi provenienti dal
calcinatore e dal forno rotante in piu cicloni disposti in serie. Il “raw meal” riscaldato entra quindi nel
calcinatore, mantenuto alla temperatura di circa 860 °C, dove avviene la conversione della maggior parte del
carbonato di calcio in ossido di calcio (>95%). Il calore necessario per riscaldare il materiale e far avvenire la
reazione endotermica di calcinazione e fornito dalla combustione di combustibile fossile (carbone). I
materiale calcinato entra quindi nel forno rotante dove, grazie alla combustione di altro combustibile,
avviene la calcinazione del carbonato di calcio rimanente e le reazioni di formazione dei componenti
principali del clinker, Ca;SiO4 (C5S), CasAl,06 (C3A), CasAl,Fe;019 (C4AF) e CasSiOs (CsS) [31]. Nel forno rotante
il materiale solido raggiunge temperature di circa 1450°C, portando alla sinterizzazione e liquefazione del
materiale, mentre la fase gassosa puo raggiungere temperature di circa 2000°C. Mediamente il consumo di
combustibile si divide per il 60 % al calcinatore e per la restante parte al forno rotante.
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Il clinker cosi ottenuto viene infine raffreddato con aria ambiente in un refrigeratore a griglia. Parte dell’aria
calda uscente dal refrigeratore viene quindi usata come comburente nel forno rotante (aria secondaria) e nel

calcinatore (aria terziaria) [28].

In Tabella 4, Tabella 5 e Tabella 6 si riassumono le principali caratteristiche e assunzioni del sistema di
riferimento della produzione di clinker utilizzate durante la modellazione del processo sul software Aspen

Plus.
- Faw
: 4 meal
=
E Cyclone
— G preheater
Il F? )
:[r F ? | Calcimer
Raw |
material as d
—l @ A wel . :
. H,:;,.(’J" Tertiary air duct
q** i ’E i Clinker
LH_J. 4
Botary kiln
Raws milll Filter Grack Clinker cooler
Figura 9 — Sistema di riferimento di produzione del clinker [28]
Tabella 4 — Assunzioni del sistema di riferimento [21]

Parametro Valore u.m.
Produzione clinker 2825 t/d
Fattore clinker/cemento 0,737 -
Consumo elettricita ausiliari 97 kWhel/tcem
Efficienza cicloni (1°/2°-4° stadio) 96/86 %
Efficienza ciclone calcinatore 75,6 %
Aria primaria al calcinatore 0,24 Nm3/kgcoal
Aria primaria al forno rotante 1,74 Nm3/kgcoal
Aria secondaria al forno rotante (Il Air) 272,3 Nm3/tex
Aria terziaria al calcinatore (Il Air) 622,4 Nm3/tex
Aria di raffreddamento 977,7 Nm3/tex
Consumo carbone al forno rotante 1210 kiiuv/kgeik
Temperatura calcinatore 861,8 °C
Temperatura gas dal forno rotante 1078,5 °C
Temperatura aria secondaria 1137 °C
Temperatura aria terziaria 1049,8 °C
Temperatura di uscita del clinker dal refrigeratore 114,9 °
Temperatura del solido in ingresso in seguito alla macinazione 60 °
Temperatura ambiente 15 °
Estensione della calcinazione al calcinatore 94,2 %
Perdite di calore dal forno rotante 180,2 kJ/kga
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Perdite di calore al calcinatore 95,64 ki/kga

Infiltrazioni di aria al forno rotante 12,01 Nm3/tak

Infiltrazioni di aria al preriscaldatore (1°/2°-4° stadio) 18,8/9,4 NmM3/te

Tabella 5 — Composizione carbone e ceneri [21]

Composizione carbone Valore U.M.

C 69,00 wt.%

H 4,00 wt.%

S 0,50 wt.%

N 0,48 wt.%

(0] 9,00 wt.%

Ash 16,50 wt.%

Moisture 0,50 wt. %

LHV 27,0 MJ/kg

Composizione ceneri Valore U.M.

SiO, 43,70 wt.%

AL,0O3 32,42 wt.%

Cao 18,18 wt.%

Fe203 4,00 wt.%

MgO 1,70 wt.%
Tabella 6 — Composizione tipica “raw meal” secco [21]

Componente CaCOs SiO; Al,03 Fe,03 MgCOs; H,0

% wt. 79,08 13,77 3,33 2,01 1,53 0,28

3.2 Processo per la produzione di cemento decarbonizzato

Il CaL puo essere integrato con il processo di produzione tramite due configurazioni principali. Nella prima
soluzione, detta “tail end”, il CaL e posto a valle al processo tradizionale di produzione del cemento, Figura
10. Il carbonatatore, quindi, cattura la CO; dai fumi provenienti dal forno clinker prima di essere immessi in

atmosfera, e non richiede

modifiche significative al processo produttivo.

Nella seconda soluzione, detta invece “integrata”, si richiede un certo livello di modifica al processo
produttivo convenzionale ed il carbonatatore viene integrato con il preriscaldatore del forno e cattura la CO;
dai fumi provenienti solamente dal forno rotante, mentre il calcinatore del calcium looping, in cui avviene la
ossi-combustione, sostituisce il pre-calcinatore del forno [29] [21], Figura 11.

Rispetto alla configurazione “Tail End” la configurazione “integrata” presenta due fondamentali differenze:

e invece di utilizzare un ulteriore apporto di carbonato di calcio da calcinare e utilizzare come sorbente,

viene impiegato il

" |”

raw mea

stesso che & la materia prima di produzione del clinker [7];

e |a piccola dimensione delle particelle che compongono il “raw meal” fa si che, nella scelta della
tipologia di componente da usare come calcinatore e carbonatatore nel Cal, i reattori a letto
trascinato siano da preferire rispetto a reattori a letto fluido [7].

In Figura 10 e Figura 11 si riportano due schemi semplificati del processo CalL Tail End e Cal Integrato,
indicando i componenti principali dei processi e la loro posizione rispetto al processo tradizionale.
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Figura 10 — Processo di produzione del clinker integrato con Cal, configurazione “Tail End” [28]
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Figura 11 — Processo di produzione del clinker integrato con Cal, configurazione “Integrata” [28]

La configurazione “Tail End” ha il vantaggio di poter essere facilmente integrabile con il processo produttivo
tradizionale, e di utilizzare una configurazione simile a quella pilu volte testata su scala pilota in centrali
termoelettriche a carbone. Tali caratteristiche rendono questa soluzione particolarmente adatta al retrofit
di impianti gia esistenti. La configurazione “Integrata” d'altronde richiede un minor consumo di combustibile,
ma necessita di una modifica sostanziale del processo produttivo e richiede l'utilizzo di componenti
(calcinatore e carbonatatore a letto trascinato) che presentano un grado di maturita minore rispetto ai
tradizionali reattori a letto fluido [7][26].

In entrambe le soluzioni il sorbente che viene estratto dal calcinatore una volta aver perso la sua capacita
sorbente viene mandato al clinker a sostituzione di parte del “raw meal”. Puo essere quindi introdotto un
parametro detto “Livello di Integrazione” (Integration Level, IL) definito come:

|II

CaCO0; inigresso al Cal
~ Consumo totale di CaCO4

Eq. 17
Nel caso di configurazione “integrata”, il valore di IL € uguale a 100%, mentre nella configurazione “Tail End”

il parametro IL rappresenta una variabile di design. In particolare, nelle analisi riportate in questo report &
stato assunto un valore di IL uguale al 20%, valore tipico indicato in letteratura [7] [21].
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3.2.1 Analisi energetica

Entrambe le soluzioni di decarbonizzazione “Tail End” e “Integrata” sono state modellate in Aspen Plus
v.10.0., gli schemi dei modelli implementati sono riportati in “Allegato 1: modelli Aspen Plus del processo di
produzione del cemento”. Per quanto riguarda i componenti in comune con il processo tradizionale sono state
utilizzate le stesse ipotesi del sistema di riferimento, Tabella 4, mentre in Tabella 7 si riportano le assunzioni
formulate per modellare il sistema di cattura Cal, il ciclo Rankine per la produzione di energia elettrica e il
sistema di compressione della CO,. Viene anche riportata la spesa energetica dell’ASU per la produzione di
0, compresso.

Il bilancio di energia e materia del Cal, in particolare, & stato ricavato ipotizzando un valore del parametro
Xave calcolato tramite equazione 5 per la configurazione “Tail End”. Per il processo Cal “integrato”, dove si
prevede I'utilizzo di reattori a letto fluido e, quindi, questa formulazione non & piu valida, € stato ipotizzato
un valore di Xave costante uguale a 0,20, valore ricavato da altri studi riportati in letteratura [32][7].

Tabella 7 — Assunzioni sistema di Carbon Capture

Configurazione Configurazione | U.M. Reference
Tail End Integrata
Calcium Looping
Temperatura carbonatatore 650 650 °C [21]
Temperatura calcinatore 920 920 °C [7], [21]
Grado di calcinazione 100% 89,1% % [71, [21]
Temperatura gas di ricircolo al calcinatore 400 400 °C [71, [21]
Concentrazione O, nei gas comburenti al calcinatore 50% 50% vol. % [21]
Temperatura di preriscaldo O, 150 150 °C [71, [21]
Concentrazione O, nei gas in uscita al calcinatore 5% 5% Vol. % [71, [21]
Capacita sorbente media (Xave) Daeq. 5 0,2 - Derivato
da [21]
Efficienza cicloni 99% 95% % [71, [13]
Efficienza ciclone refrigeratore del sorbente - 96% % [7]
Unita di separazione dell’aria
Purezza ossigeno 95% 95% vol. % [7], [21]
Consumo energia elettrica 226 226 kWh/t_02 | [7], [21]
Ciclo Rankine
Temperatura raffreddamento fumi 430 430 °C [21]
Temperatura raffreddamento CO; 80 80 °C [21]
Temperatura raffreddamento sorbente spento 120 - °C [21]
Pressione di ingresso in turbina 100 65,2 bar [7], [21]
Temperatura in ingesso in turbina 530 460 °C [7], [21]
Pressione di condensazione 0,07 0,07 bar [7], [21]
Efficienza isoentropica turbina 85,7% 78,9% % [7], [21]
Efficienza meccanica/elettrica turbina 97% 94% % [7], [21]
Efficienza idraulica pompa di circolazione 75% 75% % [71, [21]
Efficienza meccanica/elettrica pompa circolazione 94% 94% % [71, [21]
Caduta di pressione all’economizzatore 16% 16% % [33]
Caduta di pressione al surriscaldatore 3% 3% % [33]
Differenza di temperature minima al pinch point 20 20 °C [21]
Compressione CO,
Numero di stadi LP + HP 3+2 3+2 n°® [34]
Temperatura di raffreddamento 35-25 35-25 °C [35][34]
Efficienza isoentropica compressori 85% 85% %
Efficienza meccanica/elettrica compressori LP/HP 95% 95% %
Pressione finale di compressione 80 80 bar [34]
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3.2.11

Dettaglio configurazione Tail End

In Figura 12, si riporta uno schema di dettaglio della configurazione Cal in assetto Tail End, indicando gli
scambiatori di calore utilizzati per il recupero termico.

&:$ &:$ Fumi
f 4 N decarbonizzati
HT €O, HT CO, Flue
HEX 2 HEX 1 HEX
LT co, )
HEX 1
LT CO, HEX 2
*_ & ~
w
N w &
o o
2 g
0, da ASU g g carb
2 z HEX
Combustibile :_IIJ g
o«
Reintegro CaCO; b 5
Purge K)
HEX
Fumi
i Clinker
Sorbente esausto Forno per clinker ——

Raw meal I

Carbone

Figura 12 — Schema di processo Cal Tail End con recuperi di calore

Gli scambiatori utilizzati per il recupero termico sono riportati di seguito:

Carb HEX: che asporta dal carbonatatore il calore prodotto dalla reazione esotermica di cattura della
CO; la funzione principale € il mantenimento della temperatura di reazione a circa 650 °C;

Flue HEX: che raffredda i fumi decarbonizzati, che escono dal carbonatatore a 650 °C, fino a 430°C. |
fumi raffreddati vengono quindi inviati al sistema di preparazione del raw meal con un contenuto
entalpico sufficiente al processo di essiccazione della materia prima, Figura 10.

Purge HEX: dove avviene il raffreddamento del sorbente esausto uscente dal Cal alla temperatura di
920 °C fino alla temperatura di 120°C. || materiale raffreddato viene quindi inviato alla preparazione
del raw meal, dove viene ulteriormente macinato e miscelato con il raw meal prima di essere
mandato al clinker.

HT CO; HEX 1, HT CO; HEX 2, LT CO; HEX 1, LT CO; HEX 2: che raffreddano il flusso gassoso ricco di
CO; uscente dal calcinatore alla temperatura di 920°C fino alla temperatura di 80°C richiesta dal
sistema di compressione e trattamento della CO,. Questo raffreddamento avviene in step successivi.
Inizialmente il gas e raffreddato fino a 400°C in HT CO, HEX 1 e 2, una parte del flusso ottenuto viene
quindi ricircolato al calcinatore, per regolare la temperatura di funzionamento del reattore, mentre
la restante parte viene raffreddata fino a 80°C da LT CO, HEX 1, LT CO, HEX 2 e dal preriscaldatore
dell’'ossigeno, quest’ultimo componente recupera calore internamente al Cal per preriscaldare
I’ossigeno comburente in ingresso al calcinatore fino a 150°C.

In Figura 13 e Tabella 8 si riporta una possibile rete di scambiatori di calore per il recupero termico e la
produzione di vapore. In particolare, la rete di scambio mostrata prevede un pinch point di configurazione
allo scambiatore “Purge HEX” tra I'ingresso dell’acqua (flusso 1) e I'uscita del sorbente esausto (flusso 5).
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Tabella 8 — Dettaglio flussi rete di scambiatori per il recupero termico Cal Tail End

Fh:;“ Descrizicne Tempseratura iniziale Temperatura finale Portata t:iliﬂ:m:n

1 ot acqua dreotinte nel 40°C 530 °C 53 ks 172.4 MW
F 4 Flurgss Oy 157C 150 °C 13 kgfs 1.2 MW

] Flasso €05 inviato alla PCU A0 T B0 g A% ks 16,6 MW
4 Flussao OOy uscente dal caloinatorne G310 "L 400 "L 71 s 46,1 MW
5 Sorbente spento uscente dal Cal 920 "L 13X 5 ks 39 MW

[ Fumid decarbonlzzati BS0 "L 430 "L a2 kgy's 10,7 MW
T Carbonatatons B50 °C BS0°C - 97,3 M'W

3.2.1.2 Dettaglio configurazione Integrata

In Figura 15 si riporta uno schema di dettaglio della configurazione Cal integrata, indicando gli scambiatori
di calore utilizzati per il recupero termico.

La cattura della CO; avviene in un reattore a letto trascinato tramite reazione di carbonatazione tra il raw
meal calcinato e fumi provenienti dal forno rotante. Il carbonatatore, in questa configurazione, si comporta
come reattore adiabatico e la sua temperatura viene regolata raffreddando i flussi gassosi e solidi entranti. |
fumi provenienti dal forno rotante vengono raffreddati da un preriscaldatore a due stadi tramite contatto
con raw meal. Il sorbente calcinato, invece, viene raffreddato all’interno di un refrigeratore dall’aria terziaria
e i fumi decarbonizzati uscenti dal carbonatatore stesso raffreddati a 214°C.
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Figura 15 — Schema Cal integrato con recuperi di calore
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Gli scambiatori utilizzati per il recupero termico sono riportati di seguito:

Carb HEX: utilizzato per raffreddare i fumi uscenti dal carbonatatore e inviati al refrigeratore del
sorbente alla temperatura di 214 °C;

Flue HEX: che raffredda i fumi decarbonizzati in uscita dal refrigeratore del sorbente fino alla
temperatura di 430°C. | fumi raffreddati vengono quindi inviati al sistema di preparazione del raw
meal con un contenuto entalpico sufficiente al processo di essiccazione della materia prima.

Il Air HEX 1-3: dove avviene il raffreddamento dell’aria terziaria in uscita dal refrigeratore del clinker
alla temperatura di circa 1050 °C fino alla temperatura di ingresso al refrigeratore del sorbente di
214 °C.

HT CO; HEX, LT CO, HEX 1, LT CO; HEX 2: come nella configurazione “Tail End”, il raffreddamento del
flusso ricco in CO, uscente dal calcinatore viene raffreddato fino a 80°C in vari step. Il flusso in uscita
dal ciclone del calcinatore attraversa dapprima un preriscaldatore a triplo stadio, dove cede calore
al raw meal, e viene quindi ulteriormente raffreddato da piu scambiatori di calore in serie. HT CO;
HEX raffredda il gas fino a 400 °C che viene, quindi, in parte ricircolato al calcinatore. La restante
parte viene raffreddata fino alla temperatura di ingresso dell’unita di compressione e trattamento
della CO; di 80 °C tramite LT CO; HEX 1, LT CO; HEX 2 e preriscaldatore dell’'ossigeno, analogamente
alla configurazione Tail End.

In Figura 16 e Tabella 9 si riporta una possibile configurazione per la rete di scambiatori per il recupero
termico e la produzione di vapore. Nella rete mostrata, in particolare, € presente un pinch point di
configurazione allo scambiatore “Ill AIR HEX 2” tra I'acqua in ingresso (flusso 1) ed il gas in uscita (flusso 5).
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\/ \
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Figura 17 — Dettaglio curve composite flussi caldi e freddi

Tabella 9 — Dettaglio flussi rete di scambiatori per il recupero termico CalL Integrato

Fluzso termico
[ T fira
Fluszo Daessorizions emperatura iniziale  Temperatura finale  Portata ceduto//assorbito

Portats acoua circalante el .

1 Hankine A0 "¢ 460 "C 19kgfs 60,5 MW

2 Fluiig O, 15°C 150 °C 11 kgfs 1.4 WAy

3 Fluszo C0y Imvelato alla PCU 400 "L 20 °C 41 kgfs 14,1 bW

a Pl 00z wcente dal Froge 400 °c 56 kgfs 5,4 bW
calcinatare

5 AEE VerEiaria 1050 °C 4 7 kgls 75,3 MW

B Furmi decarbanizzati 575 ¢ 430 °C 45 kgfs 7.3 W

7 Carbonatatore E50"C 214°C 0 kgls o9& sV
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3.2.1.3 Bilanci di materia ed energia

In Tabella 10 - Tabella 13 si riportano i bilanci di materia e consumi di energia ottenuti dalle simulazioni di
processo per le diverse configurazioni. Come si osserva da Figura 18 e Tabella 11 la produzione di energia
elettrica dal ciclo Rankine riduce notevolmente i consumi di energia dell'impianto, nella configurazione Tail
End, in particolare, il sistema produce energia elettrica in eccesso che puo essere esportata in rete.

Il consumo di combustibile stimato del processo tradizionale risulta essere di circa 3 278 MJuv/tak, coerente
con il consumo stimato da De Lena et al. [21] di circa 3 220 MJiuv/te.

Il consumo di energia primaria aumenta da circa 4 189 MJunv/tak (processo non decarbonizzato) a circa 7_957
M/t (Cal Tail End) e 6 472 MJv/tax (Cal Integrato), mentre le emissioni di CO; totali diminuiscono da
circa 886 kgcoa/tuk a circa 39 kgcoa/tak € 73 kgcoa/tak. L'indice di SPECCA stimato risulta essere di 4,4 MJ/kgco
per la configurazione Cal Tail End e 2,8 MJ/kgco. per la configurazione Cal Integrata.
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Figura 18 — Consumo specifico di energia primaria (qeq)
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Figura 19 — Emissioni specifiche equivalenti di CO; (ecoz,eq)
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Tabella 10 — Bilancio di materia e consumo combustibili

AC [%]

Voce Simbolo Processo Cal Tail End Cal Integrato u.m.
convenzionale IL 20% IL 100%

Produzione clinker media giornaliera 2.825 2.825 2.825 t/d
Clinker/cement factor 0,737 0,737 0,737 tok/teem
Produzione cemento 3.833 3.833 3.833 t/d
Consumo raw meal 181,3 148,4 182,6 t/h
Consumo Limestone al Cal - 28,5 - t/h
Integration Level IL - 20 100 %
Consumo carbone 14,3 38,1 23,0 t/h
Carbone pre-calciner 9,0 6,9 - t/h
Carbone rotatory kiln 5,3 5,3 5,3 t/h
Carbone Cal calciner - 25,8 17,7 t/h
Potere Calorifico Inferiore - Carbone 27 27 27 MJ/kg
Consumo carbone 107 286 172 MW,y
Consumo specifico carbone Ccomb 3.278 8.732 5.274 MJiny / tek
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Tabella 11 — Consumi energia elettrica

Voce Simbolo Processo Cal Tail End CalL Integrato | U.M.
convenzionale IL 20% IL 100%
Consumo totale energia elettrica 15.492 46.016 37.799 kW,
Consumo ausiliari cementificio 97 97 97 kWhei/tcem
Consumo ausiliari cementificio 15.492 15.492 15.492 kWe
Consumo ASU - 226 226 kWhei/toz
Consumo O, al CaL - 17,5 11,1 kg/s
Consumo ASU - 14.264 9.053 kWe
Consumo compressione CO; - 16.259 13.254 kWe
Consumo totale lordo energia elettrica 15 46 38 MW
Consumo specifico lordo energia elettrica 474 1.407 1.156 Mlei / tok
Produzione energia elettrica ciclo Rankine - -59.201 -17.429 kWe
Produzione lorda in turbina - -60.124 -17.649 kWe
Consumo pompaggi - 924 220 kWe
Consumo netto energia elettrica 15,5 -13,2 20,4 MW
Consumo specifico netto energia elettrica ene 474 -403 623 Mlei/tei
Tabella 12 - Consumi totali energia primaria
Voce Simbolo Processo Cal Tail End Cal Integrato u.m.
convenzionale IL 20% IL 100%
Consumo carbone 107 286 172 MW iy
Consumo netto energia elettrica 15,5 -13,2 20,4 MWy
Fattore conversione parco elettrico nazionale Nrif,el 52,0% 52,0% 52,0% %
Consumo energia primaria da energia elettrica 29,8 -25,4 39,2 MW qy
Consumo totale energia primaria 137 260 212 MW, uv
Consumo specifico energia primaria Oeq 4.189 7.957 6.472 MJav/telk
Tabella 13 — Emissioni CO, e KPIs
Voce Simbolo Processo Cal Tail End Cal Integrato | U.M.
convenzionale IL 20% IL 100%
Emissioni dirette di CO, 852 68 27 kgcoa/teik
Fattore emissione parco elettrico nazionale €rif el 263,4 263,4 263,4 kgco2/MWhe
Emissioni indirette di CO, 35 -30 46 kgcoa/teik
Emissioni equivalenti totali CO, €co2,eq 886 39 73 kgcoz/teik
Consumo specifico energia primaria Oeq 4.189 7.957 6.472 MJiuv/teik
CO; evitata - 847 813 kgcoz/teik
CO; catturata cattcoz - 1.290 1.014 kgcoz/teik
Efficienza globale di cattura della CO, Ecoz,tot - 97,1% 93,3% %
Riduzione emissioni di CO, AC - 95,6% 91,8% %
Consumo di energia primaria per CO; evitata | SPECCA - 4,4 2,8 MJ/kgco2
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3.2.2 Analisi economica

La stima dei costi, CAPEX e OPEX, é stata effettuata seguendo la procedura descritta al cap. 2. Siriportanoin
Tabella 14 le ulteriori assunzioni effettuate relativi ai processi di produzione del cemento.

Tabella 14 — Assunzioni ulteriori per il calcolo dei costi per il processo di produzione del cemento

Voce Valore u.M. Rif.
Costo cementificio tradizionale - TDC 149,8 M€ [7]
Costo struttura di supporto (Cal Integrato) - TDC 42,5 M€ [7]
N° dipendenti cementificio 100 n° pers [7]
N° dipendenti per CaL 20 N° pers [7]
O&M variabili per produzione cemento 0,8 €/tcem [7]

In Tabella 17 si riportano i risultati dell’analisi economica per i processi

configurazione integrata.

considerati di produzione del
cemento. E stato stimato, in particolare, un costo della CO; evitata di circa 69,1 €/tco per decarbonizzazione
tramite Cal Tail End e 54,3 €/tco, per Cal Integrato. | costi per la decarbonizzazione del processo produttivo
risultano essere, invece, di circa 58,6 €/tax per la configurazione Tail End e di circa 44,2 €/ta per la

In Figura 21 si riporta un confronto tra i costi della CO, evitata, indicando il valore massimo e minimo per la
configurazione Tail End, ottenuto applicando rispettivamente le funzioni di costo proposte da Michalski et al.

[19] e De Lena et al. [7].
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Figura 22 — Costo decarbonizzazione (Cgec)
Tabella 15 - Dettaglio dei componenti del Total Plant Cost (TPC).
Vedi schemi in Figura 12 e Figura 15
Voce Senza Cal Tail End Cal Integrato u.m.
Carbon Capture IL 20% IL 100%
Cementificio 203,7 203,7 203,7 M€
Carbonatatore - 89,7 1,4 M€
Calcinatore - 102,7 1,4 M€
Preriscaldatore triplo stadio della CO, - - 1,8 M€
Preriscaldatore doppio stadio del Kiln gas - - 1,0 M€
Kiln riser - - 0,4 M€
Tubazioni - - 1,9 M€
Seconda torre di supporto del CaL - - 57,8 M€
ASU - 70,3 53,5 M€
PCU - 70,5 68,3 M€
Preparazione limestone - 1,9 0,0 M€
Turbina - 17,2 7,3 M€
Gen. El. - 6,3 2,1 M€
Pompa - 0,2 0,1 M€
Condensatore - 5,7 3,1 M€
Economizzatori - 2,0 2,3 M€
Evaporatore - 2,4 3,3 M€
Surriscaldatore - 2,2 0,6 M€
TOTALE 203,7 574,9 410,0 M€
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Tabella 16 — Dettaglio, composizione OPEX

Voce Senza Cal Tail End Cal Integrato u.m.
Carbon Capture IL 20% IL 100%
OPEX variabili totali 24,4 21,7 33,1 Mé€/anno
Consumo limestone 4,4 4,3 44 Mé€/anno
Consumo carbone 9,3 24,7 14,9 Mé€/anno
Consumo elettricita 9,7 -8,3 12,8 Mé€/anno
Altri variabili O&M 1,0 1,0 1,0 Mé€/anno
OPEX fissi totali 19,6 42,7 33,1 Mé€/anno
Assicurazioni e tasse 4,1 11,5 8,2 Mé€/anno
Costi manutenzione 51 14,4 10,2 M<€/anno
Dipendenti 6,0 7,2 7,2 Mé€/anno
Manodopera per manutenzione 2,0 5,8 4,1 Mé€/anno
Amministrazione 2,4 3,9 3,4 Mé€/anno
Tabella 17 — Calcolo KPIs economici
Voce Simbolo Senza Cal Tail End Cal Integrato u.m.
Carbon Capture IL 20% IL 100%
Produzione clinker 2825 2825 2825 t/d
Emissioni equivalenti totali CO, €c02,eq 886 39 73 kgcoa/teik
CAPEX 203,7 574,9 410,0 M€
OPEX 44,0 64,4 66,2 M€/anno
CO; evitata - 847 813 kgcoa/teik
CO; catturata cattcoz - 1.290 1.014 kgcoa/teik
Costo produzione clinker 67,0 126 111 €/tax
Costo della CO, evitata CCA - 69,1 54,3 €/tco2
CAPEX - 43,6 25,2 €/tcoz
OPEX - 25,5 29,1 €/tcoz
Costo della CO, catturata Cco2,capt - 45,4 43,5 €/tco2
Costo decarbonizzazione Cdec - 58,6 44,2 €/tax
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4 Decarbonizzazione settore dell’acciaio

Tra le industrie pesanti, I'industria siderurgica e la seconda piu grande utilizzatrice di energia dopo quella
chimica, ed & responsabile da sola di circa il 7% delle emissioni totali CO,[1].
Il processo principale dell’industria siderurgica & la riduzione degli ossidi di ferro in ferro metallico da
utilizzare nella produzione dell’acciaio.
L’acciaio viene prodotto attraverso diverse fasi di lavorazione che vengono effettuate in varie configurazioni
che dipendono dal mix di materie prime disponibili e dall'approvvigionamento di energia termica ed elettrica.
Ad oggi esistono due linee principali per la produzione dell’acciaio [36]:

e cicliintegrati di produzione basati su altiforni tradizionali e forni ad ossigeno (BF-BOF);

e processi ad arco elettrico (EAF) in cui I'input € rottame o preridotto prodotto tramite riduzione

diretta (DRI).

Nel primo processo, il minerale ferrifero viene ridotto in un altoforno ed il metallo caldo risultante & quindi
avviato in una fornace ad ossigeno (BOF) detta anche convertitore ad ossigeno. Nella BOF, il ferro liquido
viene convertito e trattato con O, riducendo gli elementi chimici indesiderati come carbonio, silicio e fosforo
portando I'acciaio prodotto agli standard di qualita richiesti.
Nel secondo processo |'acciaio viene prodotto attraverso la fusione e raffinazione di materiale ferriferi
all'interno di un forno elettrico ad arco (EAF). Nell’EAF si usa il calore liberato da un arco elettrico generato
per ionizzazione gas presente tra due elettrodi a differente potenziale. Il materiale in ingresso al forno
elettrico ad arco puo essere rottame o preridotto [37].
Il principale processo alternativo alla produzione di ferro da altoforno € basato sulla riduzione diretta dei
minerali ferriferi (DR — Direct Reduction). In questo processo la riduzione del minerale avviene in un reattore
detto Shaft Furnace per mezzo di un gas riducente, in cui componenti principali sono CO e H;, che viene
prodotto dal reforming del metano o gassificazione del carbone. Il preridotto prodotto da questo processo e
detto spugna di ferro o anche Direct Reduced Iron (DRI). Questo materiale presenta ancora quantita
significative di impurezze e deve essere ulteriormente trattato all’interno di un convertitore ad ossigeno o
un forno elettrico ad arco.
Un altro processo alternativo all’altoforno, utilizzato solamente in minima parte, & detto Smelting Reduction
(SR). In questo processo la riduzione degli ossidi di ferro avviene all’interno di un bagno fuso tramite I'azione
riducente del carbone.
| processi di riduzione diretta e smelting reduction hanno il vantaggio di evitare I'utilizzo del Coke all’interno
del processo, riducendo, in questo modo, sensibilmente le emissioni di CO,[37].

1T LY

.. ]
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Figura 23 - Principali processi di produzione dell’acciaio [36]

32



ENEN

X RICERCA DI SISTEMA ELETTRICO

Su scala globale piu del 90% della produzione di ferro proviene da altoforno, mentre solo il 6% & prodotto
tramite Riduzione Diretta e meno dell’1% e prodotto tramite Smelting Reduction [36]. La produzione di
acciaio grezzo globale proviene per il 27,7% da EAF, mentre per il 71,9% da BF/BOF. A livello nazionale
italiano, la produzione di acciaio da EAF & prevalente e ammonta a circa I'81,9%, mentre solo per il 18,9%
proviene da BF/BOF [3].

Le analisi riportate in questo report si riferiscono al processo di produzione dell’acciaio tramite altoforno e
convertitore ad ossigeno e alla produzione di acciaio tramite riduzione diretta e forno elettrico ad arco.

4.1 Processo BF/BOF

Tra i possibili processi di produzione dell’acciaio, il processo tradizionale basato sull’altoforno e convertitore
ad ossigeno e il pil complesso, e avviene in complessi industriali di grandi dimensioni (cicli
integrali/Integrated steelworks), che comprendono varie unita. Alle unita principali di “Altoforno” e “BOF”,
si aggiungono spesso anche altre componenti per i servizi ausiliari, tra cui un impianto di pretrattamento del
minerale, un forno di cokefazione del carbone, un impianto di potenza [8].

Prima di essere caricati nell’altoforno, i minerali ferrosi vengono sottoposti a diversi processi di
pretrattamento:

e |l processo di arricchimento: in questa fase il materiale viene frantumato per avere la granulometria
richiesta nel ciclo produttivo, e viene quindi sottoposto a separazione per gravita e/o magnetica per
aumentarne la concentrazione di ferro.

e |l processo di pellettizzazione prevede la produzione di pellets della dimensione di 9-16mm tramite
trattamento termico. In questo caso il minerale ferrifero si trova gia in forma di fini (<0.1mm) o
proveniente dopo un processo di arricchimento.

e |l processo di sinterizzazione prevede |'agglomerazione di minerali di pezzatura superiore ai pellets
(>25mm). In questo processo, la miscela composta di materiale ferrifero viene arricchita di additivi e
correttivi.

Solitamente gli impianti di sinterizzazione sono parte dei cicli integrati di produzione dell’acciaio, mentre la
pellettizzazione avviene in impianti nelle vicinanze di punti di estrazione [8].

Il forno di cokefazione produce il coke necessario all’altoforno tramite la cokefazione o pirolisi del carbone,
processo termochimico in cui il carbone viene riscaldato in atmosfera priva di ossigeno rilasciando la sua
parte volatile. La parte solida rimanente prende il nome di coke, mentre la parte volatile va a formare gas di
forno di coke (Coke Oven Gas, COG) [8].

Nell’altoforno avviene la riduzione del minerale ferroso tramite reazione con monossido di carbonio rilasciato
dalla ossidazione parziale del coke. Questo processo avviene per stadi all’interno delle varie sezioni che
comprendono I'altoforno:

e |a bocca, nella parte alta, attraverso la quale avviene la carica a strati con coke, miscele ferrose
pretrattate (pellets, sinterizzati e minerali ferriferi) e calcare;

e iltino, dove le temperature variano trai 500 e i 1000 °C;

e il ventre, dove la temperatura arriva a 1400°C circa;

e Hot Blast (HB), sacca attraverso cui viene iniettata aria calda (1000-1200°C) in pressione;
e il crogiolo, nella parte bassa, in cui viene raccolto il metallo liquido a circa 1500-1600°C.

L’aria iniettata porta alla combustione parziale del coke, che fornisce il calore necessario al riscaldamento e
fusione della carica, e genera un flusso gassoso riducente ricco in CO che risale in controcorrente il forno [8].
| fumi uscenti dall’altoforno (Blast Furnace Gas — BFG) presentano ancora un elevato contenuto di CO e
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vengono solitamente utilizzati come combustibile per il riscaldo dell’HB nelle Hot Stoves (HS) e nell’impianto
di potenza.

Dalla parte bassa della fornace viene spillato metallo fuso, che prende il nome di Hot Metal (HM) o pig iron,
e scorie liquide (slag).

L'Hot Metal viene quindi inviato al convertitore ad ossigeno, dove vengono rimosse tutte le impurezze
indesiderate (es. Mn, Si, ecc.) e ridotta la quantita di carbonio presente nel fuso. Il processo consiste
nell’insufflaggio di ossigeno ad elevata purezza in pressione che ossida le impurezze e reagisce con il carbonio
formando CO e CO.. Il controllo della temperatura nella fornace avviene tramite I’aggiunta di rottami,
minerali e additivi a temperatura ambiente. Come per I'altoforno, anche i fumi uscenti dalla BOF (Basic
Oxygen Fournace Gas — BOF) contengono ancora un contenuto di CO significativo e sono solitamente usati
come combustibile nelle Hot Stoves e nell’impianto di produzione di potenza.

In Figura 24 si riporta uno schema semplificato dell’utilizzo dei gas (BFG, BOFG e COG) e coke all'interno di
un ciclo integrato, indicando anche i principali punti di emissione di CO, in atmosfera.

BFG
Fumi
| HB | Hot
| BF Stoves
Sinterizzati iaio liqui
. . .| Sinterizzati HM Acciaio liquido
Furmi Sinterizzazione -1 T . — 5| BOF |——» q
A A 'y
Lime I_________ __________T
I BOFG
]
: COKE
| .
| Fumi
L | L J
- . Impianto
- Calcinazione —{ Cokefazione > P
Fumi Fumi Potenza

Figura 24 - Utilizzo dei gas (BFG, BOFG, COG) e coke all'interno del processo integrato di
produzione dell’acciaio

La maggior parte del carbonio (circa 85%) introdotto nel processo di produzione, finisce per essere presente
sottoforma di CO, o CO all’interno dei gas di processo BFG, BOFG e COG, che vengono riutilizzati come
combustibili, Figura 24. Risulta essere, quindi, conveniente effettuare la cattura del carbonio prima della loro
combustione, poiché I'azoto presente nell’aria comburente riduce la concentrazione di carbonio nei fumi.
Inoltre, i gas di processo sono prodotti in pochi punti del processo, mentre sono presenti piu punti di
emissione di fumi da combustione, da cui potrebbe essere pil complicato effettuare la cattura della CO; [36].

4.1.1 Sistema di riferimento BF-BOF

Il processo modellato preso a riferimento per la configurazione non decarbonizzata comprende i componenti
principali del ciclo integrato: Altoforno, BOF e Hot Stoves. Altri componenti ausiliari non sono stati compresi,
Figura 25. In Tabella 18 si riportano le assunzioni principali utilizzate nella modellazione del processo.
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Minerale
Lime
Coke
BFG l
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Hot Metal Slag
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Acciaio liquido
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0,

Figura 25 — Sistema di riferimento processo BF/BOF

Tabella 18 — Assunzioni sistema BF/BOF. 'BFG Blast Furnace Gas, ’BOF Basic Oxygen Furnace

Parametro Valore u.m. Ref.
Temperatura ingresso solidi 60 °C -
Temperatura ambiente 15 °C -
Produzione Hot Metal 12.875 t/d [38]
Produzione acciaio 16.310 t/d [38]
Altoforno
Minerale in ingresso 866 t/h [38]
Consumo coke 397 t/h [38]
Consumo Lime 218 t/h [38]
Contenuto di Fe;03 nel minerale ferrifero 83,9% wt. % [38]
Contenuto di Carbonio nel coke 86,4% wt. % [38]
Contenuto ossigeno in BFG1) 2,7% wt. % [38]
Contenuto di carbonio nell’Hot Metal 4,3% wt. % [38]
Portata Hot Blast in ingresso 2.195 t/h [38]
Temperatura di ingresso dell’Hot Blast 1.200 °C [39]
Perdita di calore dai top gas 122 MW /tum [39]
Pressione di uscita top gas 2,5 bar [39]
Pressione di ingresso dell’Hot Blast 4,2 bar [39]
Temperatura massima raggiunta nell’altoforno 1.500 °C [39]

| Hot Stoves
% BFG(Y) in Hot Stoves 35,0% % [38]
% O, fumi 3,0% % [38]
| BOF®

Consumo di ossigeno (95% O) 81,7 kgo2/tsteel [38]
Pressione di ingresso dell’ossigeno 8,5 bar [40]
Temperatura di ingresso Hot Metal 1.350 °C [40]
Temperatura di uscita dell’acciaio 1.700 °C [40]

Contenuto di carbonio nell’acciaio 0,044% % wt [38]
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4.1.2 Processo decarbonizzato

Nei paragrafi seguenti sono state studiate alcune soluzioni per I'integrazione del CaL con il processo di
produzione dell’acciaio tramite altoforno e BOF. Le soluzioni descritte di seguito, in particolare, propongono
il sequestro del carbonio dai gas di processo (BFG e BOFG). Inoltre, per permettere una decarbonizzazione
spinta del processo produttivo, al carbonatatore viene fornito vapore a bassa entalpia, necessario alla
reazione di Water-Gas Shift (WGS) che permette di convertire la CO presente nei gas in CO,, che viene a sua
volta catturata tramite la reazione di carbonatazione.

Eq. 18 CO + H,0 - CO, + H,

Il gas decarbonizzato ottenuto presenta, quindi, una maggiore concentrazione di idrogeno che puo essere
ulteriormente bruciato nelle Hot Stoves senza emissioni di carbonio ed una simultanea concentrazione della
CO> che puo essere facilmente catturata a valle ovvero in situ (Sorption Enhanced Water Gas Shift, SE-WGS)

In particolare, sono state analizzate tre configurazioni differenti a crescente grado di decarbonizzazione:

e Configurazione 1: viene effettuata la cattura del carbonio dai soli gas provenienti dall’altoforno
(BFG). Il sorbente esausto a base di CaO proveniente dal Cal viene riutilizzato come additivo
all’altoforno, Figura 26;

e Configurazione 2: i gas provenienti dalla BOF (BOFG) vengono miscelati ai BFG e inviati al
carbonatatore. Il sorbente esausto ricco in CaO proveniente dal Cal viene riutilizzato sia
nell’altoforno che nella BOF, Figura 27;

e Configurazione 3: viene aumentata la quantita di gas decarbonizzato inviato alla HS in modo da
fornire I'intero fabbisogno di energia termica necessaria per scaldare I’aria in ingresso all’altoforno
(i.e., la portata di gas naturale in ingresso al HS viene annullata). In questo modo vengono ridotte le
emissioni provenienti anche da questo componente, Figura 28.

4.1.2.1 Analisi energetica

Per il calcolo dei bilanci di massa ed energia del sistema di sequestro della CO, sono state effettuate
assunzioni analoghe alla configurazione di integrazione del Cal con il processo di produzione del cemento
“Tail End”, indicate in Tabella 7. Gli schemi dei modelli implementati in Aspen Plus v10.0 sono riportati in
“Allegato 2: modelli Aspen Plus del processo di produzione dell’acciaio BF/BOF” .

Tabella 19 — Assunzioni per la formulazione del ciclo Rankine

Parametro Valore u.m. Ref.
Temperatura ingresso in turbina di alta pressione 538 °C [41]
Temperatura ingresso in turbina di bassa pressione 538 °C [41]
Pressione di ingresso in turbina di alta pressione 178 bar [41]
Pressione di ingresso in turbina di bassa pressione 34 bar [41]
Pressione di condensazione 0,07 bar [7]
Differenza di temperatura al pinch point 20 °C [7]
Caduta pressione nel surriscaldatore 0,03 % [33]
Caduta pressione nel risurriscaldatore 0,03 % [33]
Caduta pressione nell’economizzatore 0,16 % [33]
Rendimento isoentropico delle turbine 0,87 - [7]
Rendimento meccanico/elettrico turbine 0,97 - [7]
Rendimento idraulico pompe 0,75 - [7]
Rendimento elettrico/meccanico pompe 0,94 - [7]
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Per ciclo di produzione di potenza, invece, viste la maggiore quantita di calore disponibile e produzione di
energia elettrica in turbina, sono state ipotizzati parametri di funzionamento simili a quelli di una centrale
termoelettrica tradizionale, con due turbine di espansione e ri-surriscaldamento del vapore, Tabella 19.

In Figura 26, Figura 27 e Figura 28 sono riportati gli schemi di processo semplificati delle tre configurazioni
proposte, indicando anche la posizione degli scambiatori di ricupero termico.
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Figura 26 — Configurazione 1. cattura CO; da altoforno
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Figura 27 — Configurazione 2. cattura CO; da altoforno e convertitore ad ossigeno
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Figura 28 — Configurazione 3. cattura CO; da altoforno, convertitore e Hot Stoves
Gli scambiatori utilizzati per il recupero termico sono riportati di seguito:

e Carb HEX: che asporta al carbonatatore il calore prodotto dalla reazione esotermica di cattura della
CO; mantenendo la temperatura operativa a circa 650 °C;

o Flue HEX: che raffredda i gas decarbonizzati che vengono esportati uscenti dal carbonatatore a 650 °C
finoa 120°C.

e Purge HEX: dove avviene il raffreddamento del sorbente esausto uscente dal Cal alla temperatura di
920 °Cfino alla temperatura di 120°C. Il materiale raffreddato viene quindi inviato all’altoforno o alla
BOF e usato come additivo.

e HT CO; HEX 1, HT CO; HEX 2, LT CO; HEX 1, LT CO; HEX 2: che raffreddano il flusso gassoso ricco di
CO; uscente dal calcinatore alla temperatura di 920°C fino alla temperatura di 80°C richiesta dal
sistema di compressione e trattamento della CO..

La Figura 29 e la Tabella 20 riportano le caratteristiche di una possibile rete di scambiatori di calore per il
recupero termico e la produzione di vapore per la configurazione 1. Per le configurazioni 2 e 3 sono state
ipotizzate reti analoghe. Nella rete mostrata, in particolare, € presente un pinch point di configurazione allo
scambiatore “Flue HEX” tra I'acqua in ingresso (flusso 1) ed i gas decarbonizzati in uscita (flusso 7).
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Tabella 20 — Dettaglio flussi rete di scambiatori per il recupero termico cattura da altoforno

Flusso termico

Flusso n° Descrizione Temperatura iniziale = Temperatura finale Portata .
ceduto/assorbito

Portata acqua circolante nel

1 . 39°C 538 °C 2381 t/h 2118 MW
Rankine

2 Portata acqua al risurriscaldatore 306 °C 538 °C 2381 t/h 359 MW

3 Flusso O, 15°C 150 °C 868 th 30 MW

4 Flusso CO; inviato alla PCU 400 °C 80°C 2470 t/h 233 MW

5 Flusso CO, uscente dal 920°C 400 °C 3580 t/h 646 MW
calcinatore

6 Sorbente spento uscente dal CaL 920 °C 120 °C 217 t/h 55 MW

7 Gas processo decarbonizzati 650 °C 120°C 1279 t/h 236 MW

8 Carbonatatore 650 °C 650 °C - 1337 MW

4.1.2.2 Bilanci materia ed energia

In Tab. 21 - 24 si riportano i bilanci di materia e consumi di energia ottenuti dalle simulazioni di processo
per le diverse configurazioni. Come si osserva da Figura 31, il ciclo Rankine produce energia elettrica in
eccesso rispetto al fabbisogno dell’impianto e viene quindi esportata in rete. In configurazione 3 aumentata
la quota del gas di processo decarbonizzato uscente dal carbonatatore ed inviata alle Hot Stoves dal 35% al
61% in modo da azzerare il consumo di gas naturale per il riscaldo dell’Hot Blast, riducendo anche il
consumo totale di energia primaria del sistema, come indicato in Figura 31.

Il consumo di combustibile stimato del processo tradizionale risulta essere di circa 18 574 MJnv/tsteel,
coerente con il consumo stimato da Germeshuizen et al. [38] di circa 16 628 MJinv/tsteel (NON comprendente
i consumi alle Hot Stoves).

Il consumo di energia primaria aumenta da circa 19 851 MJiuv/tsteel (Processo non decarbonizzato) a circa
28663 MJiv/tsteel (configurazione 1), 29 052 MJiv/tsteel (cOnfigurazione 2) e 27 699 MJiuv/tsteel (cOnfigurazione
3). Le emissioni di CO; totali diminuiscono da circa 2 009 kgcoa/tsteel a circa 262 kgcoz/tsteel (configurazione 1)
€ 122 kgcoa/tsteel (cOnfigurazione 2) e 46 kgcoa/tsteel (configurazione 3). L'indice di SPECCA stimato risulta essere
quindi di 5,0 Mi/kgeo, per la configurazione 1, 4,9 Mi/kgeo, per la configurazione 2 e 4,0 Mi/kgeo: per la
configurazione 3.
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Tabella 24
40000
35,000
30.000 - ]
25,000
20,000 HEn. Elattrica
[ Gas naturale
= 15.000
‘;':- O Carbone
m— O Coke
5,000
'u T 1 L il
-5.000 -
Senza conf. 1 conf, 2 conf, 3
Carbon Capture
Figura 31 — Consumo specifico energia primaria (geq)
4,000 -
3.500 -
3,000 4
2.500 4
ey == [) CO2 eatturata
5 1.500 - 0 Emissioni indirette
& 1000 | O Emission] diratte
500 -
" .
<500 -
Senza conf, 1 conf, 2 conf. 3
Carbon Capture

Figura 32 —Emissioni specifiche equivalenti di CO; (€co2,eq)

41



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE (0GGI MITE)-ENEA

CSPECCA X Riduzlome emilssionldi CO2

6.0 b4 1007
55 x G
ol o
- B0
- 45
n% a0 . - T
)
3 “ 2
E 3.0 - 50%.
o Aok
E 0 - 30%
i 1.5
14 i
0,5 A0%
0.0 : 0%
conf. 1 conf. 2 conf. 3
Figura 33 — SPECCA e CO; evitata
Tabella 21 - Bilancio di materia e consumo combustibili
Voce Simbolo Processo Conf. 1 Conf. 2 Conf. 3 u.m.
convenzionale
Produzione Acciaio media giornaliera 16.310 16.311 16.311 16.311 t/d
Consumo minerale 866,1 864,4 864,4 864,4 t/h
Altoforno
Produzione Hot Metal media giornaliera 12.875 12.895 12.895 12.895 t/d
Lime consumato 218 - - - t/h
Coke consumato 396,7 396,7 396,7 396,7 t/h
Potere calorifico inferiore coke 28,3 28,3 28,3 28,3 MJ/kg
Coke consumato 3.119 3.119 3.119 3.119 MW hv
Hot Stoves
Consumo gas naturale 27,9 25,8 23,5 - t/h
Potere calorifico inferiore gas naturale 50 50 50 - MJ/kg
Consumo gas naturale 388 359 326 - MW hy
BOF
Consumo rottami 192 192 192 192 t/h
Consumo Lime 25,5 25,5 - - t/h
Calcium Looping
Consumo carbone - 354 380 380 t/h
Potere calorifico inferiore carbone - 27 27 27 MJ/kg
Consumo carbone - 2.654 2.849 2.849 MW v
Vapore bassa pressione - spillato da Rankine - 217 240 240 t/h
Processo totale
Consumo combustibile totale 3.506 6.131 6.294 5.968 MW,y
Consumo combustibile totale Ccomb 18.574 32.479 33.340 31.612 MJiav/tsteel
Coke 16.520 16.519 16.519 16.519 MJihv/tsteel
Gas naturale 2.055 1.900 1.729 0 MJiHv/tsteel
Carbone - 14.059 15.092 15.093 MJiHv/tsteel
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Tabella 22 — Consumi di energia elettrica

Voce Simbolo Processo Conf. 1 Conf. 2 Conf. 3 u.m.
convenzionale
Altoforno — Hot Stoves
Consumo compressione HB 109 109 109 109 MW
BOF
Consumo ossigeno 55 55 55 55 t/h
Consumo specifico ASU 226 226 226 226 kWhel/toz
Consumo energia elettrica ASU 13 13 13 13 MW
Consumo compressione 0ssigeno 4 4 4 4 MW
Consumo energia elettrica per BOF 17 17 17 17 MW
Calcium Looping
Consumo ossigeno - 868 932 932 t/h
Consumo specifico ASU - 226 226 226 kWhe/to2
Consumo energia elettrica ASU - 196 211 211 MW
Consumo compressione CO; - 231 249 249 MW
Consumo energia elettrica sezione CalL - 427 459 459 MW
Ciclo Rankine
Produzione en. el. da turbina di alta pressione - -246 -267 -257 MW
Produzione en. el. da turbina di bassa pressione - -702 -761 -733 MW
Consumo pompe di circolazione - 21 22 22 MW
Produzione energia elettrica netta - -927 -1006 -969 MW
Processo totale
Consumo energia elettrica totale 125 -375 -421 -384 MW
Consumo specifico energia elettrica totale eng 664 -1.984 -2.230 -2.035 MJei/tsteel
Altoforno e Hot Stoves 575 575 575 575 MlJel/tsteel
BOF 89 89 89 89 MJel/tsteel
Sezione Cal 2.264 2.433 2.433 MJel/tsteel
Rankine -4.912 -5.327 -5.132 MJel/tsteel
Tabella 23 — Consumi totali energia primaria
Voce Simbolo Processo Conf. 1 Conf. 2 Conf. 3 u.m.
convenzionale
Consumo combustibile totale 3.506 6.131 6.294 5.968 MWy
Consumo energia elettrica 125 -375 -421 -384 MWy
Fattore conversione parco elettrico nazionale Nrif el 52,0% 52,0% 52,0% 52,0% %
Consumo energia primaria da energia elettrica 241 -720 -810 -739 MW hy
Consumo totale energia primaria 3.747 5.411 5.484 5.229 MW hy
Consumo specifico totale energia primaria Oeq 19.851 28.663 29.052 27.699 MJinv/tsteel
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Tabella 24 — Emissioni CO; e KPIs

Voce Simbolo Processo Conf. 1 Conf. 2 Conf. 3 u.m.
convenzionale
Emissioni dirette CO, 1.960 407 285 195 kgcoa/tsteel
Fattore emissione parco elettrico nazionale Erifel 263,4 263,4 263,4 263,4 kgco2/MWhg
Emissioni indirette CO, 49 -145 -163 -149 kgcoa/tsteel
Emissioni equivalenti CO, €coz,eq 2.009 262 122 46 kgcoa/tsteel
Consumo specifico totale energia primaria Oeq 19.851 28.663 29.052 27.699 MJ v/ steel
CO; evitata - 1.747 1.887 1.963 kgco2/tsteel
CO; catturata cattcoz - 3.186 3.427 3.428 kgco2/tsteel
Efficienza globale di cattura della CO, Ecoa,tot - 92,4% 96,6% 98,7% %
Riduzione emissioni di CO, AC - 87,0% 93,9% 97,7% %
Consumo di energia primaria per CO, evitata | SPECCA - 5,0 4,9 4,0 MJ/kgco2

4.1.3 Analisi economica

La stima dei costi, relativi al sistema di cattura e ciclo Rankine & stata effettuata seguendo la procedura
descritta al cap. 2. In Tabella 30 si riportano i risultati dell’analisi economica. In particolare, sono stati stimati
costi della CO, evitata compresi tra un massimo di 23,5 €/tco (corrispondente a configurazione 1) ed un
minimo di 22,1 €/tcoz (corrispondente a configurazione 2). | costi per la decarbonizzazione del processo
produttivo risultano essere invece compresi tra circa 37,5 €/tseel 41,8 €/tsteel. In Figura 34 si riporta un
confronto trai costi della CO, evitata, indicando i valori massimi e minimi ottenuti applicando rispettivamente
le funzioni di costo proposte da Michalski et al. [19] e De Lena et al. [7].
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Figura 34 — Costo della CO, evitata (CCA)
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Tabella 25 - Dettaglio dei componenti del Total Plant Cost
Voce Conf. 4 Conf. 5 Conf. 6 u.m.
Carbonatatore 479,9 508,4 511,6 M€
Calcinatore 589,9 618,5 618,5 M€
ASU 338,9 353,7 353,7 M€
PCU 100,5 101,5 101,5 M€
Preparazione limestone 13,2 14,1 14,1 M€
Turbine 143,5 151,9 148,0 M€
Gen. El. 87,2 94,1 90,9 M€
Pompa 1,5 1,6 1,6 M€
Condensatore 30,5 32,1 31,3 M€
Economizzatori 21,3 21,9 18,6 M€
Evaporatore 18,5 19,7 19,1 M€
Surriscaldatore 8,8 9,2 9,5 M€
Risurriscaldatore 12,4 13,1 13,1 M€
TOTALE 1.846,2 1.939,8 1.931,5 M€
Tabella 26 — Dettaglio dei componenti dell’OPEX
Voce Conf. 1 Conf. 2 Conf. 3 u.m.
OPEX variabili tot -72,1 -83,1 -60,0 M€/anno
Consumo limestone 12,5 13,7 13,8 M€/anno
Consumo carbone 229,3 246,1 246,1 M€/anno
Consumo elettricita -313,9 -343,0 -319,8 M€/anno
OPEX fissi tot 122,7 128,1 127,6 M€/anno
Assicurazioni e tasse 36,9 38,8 38,6 M€/anno
Costi manutenzione 46,2 48,5 48,3 M€/anno
Dipendenti 12,0 12,0 12,0 M€/anno
Manodopera per manutenzione 18,5 19,4 19,3 M€/anno
Amministrazione 9,1 9,4 9,4 M€/anno
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Tabella 27 — Calcolo KPIs economici

Voce Simbolo Conf. 4 Conf. 5 Conf. 6 uU.m.
Produzione acciaio 16.311 16.311 16.311 t/d
Emissioni equivalenti totali di CO, €co2,eq 262 122 46 kgco2/tsteel
CO; evitata 1.747 1.887 1.963 kgcoa/tsteel
CO; catturata cattcoz 3.186 3.427 3.428 kgcoa/tsteel
CAPEX 1.846,2 1.939,8 1.931,5 M€
OPEX 50,6 45,0 67,7 M<€/anno
Costo CO, evitata CCA 23,5 22,1 23,3 €/tco2
CAPEX 18,2 17,7 17,0 €/tco2
OPEX 5,3 4,4 6,3 €/tco2
Costo CO, catturata Ccoz,capt 12,9 12,2 13,3 €/tco2
Costo decarbonizzazione Caec 41,1 41,7 45,7 €/tstcel

4.2 Processo DRI/EAF

Il principale processo alternativo al ciclo integrale BF-BOF di cui sopra, € il processo di riduzione diretta che
consiste nella rimozione dell’ossigeno da materiale ferrifero (rottami, minerali di ferro) direttamente nel loro
stato solido. Il prodotto solido che si ottiene, DRI, & principalmente impiegato per la produzione di ferro
tramite forno elettrico ad arco (Electric Arc Furnace, EAF). Il processo di riduzione diretta piu diffuso, in
particolare, e il processo MIDREX responsabile da solo della produzione di circa il 60,5 % del DRI prodotto su
scala globale [42]. In questo processo I'ossigeno viene rimosso dal materiale ferroso (pellettizzati e/o minerali
ferrosi) da un gas riducente ricco in idrogeno e monossido di carbonio generato dalla reazione di reforming
del gas naturale o, in casi particolari, dalla gassificazione del carbone. Il materiale prodotto € composto per
circa 88-94% di ferro metallico, 1-5 % carbonio e il restante ossigeno e scorie, e deve essere ulteriormente
trattato per ottenere acciaio.

| componenti principali del processo MIDREX sono il reformer, dove avviene il reforming del gas naturale, e
la Shaft Furnace. Quest’ultimo & diviso in due zone: nella parte alta avvengono le reazioni di riduzione
dell’ossido di ferro a temperature di circa 900°C, mentre nella parte bassa avviene il raffreddamento del DRI
fino alle temperature di trasporto o di stoccaggio con gas inerte [8][43][44].

Viste le temperature raggiunte, nella Shaft Furnace non avviene alcun processo di affinamento o fusione e
gli elementi indesiderati, che nell’altoforno si concentrano nello Slag, sono ancora presenti del DRI. Per tale
motivo la carica dei minerali ferriferi con cui viene alimentato un processo DR deve essere di buona qualita
con un contenuto di ferro non inferiore al 65% [45].

I materiale prodotto dalla riduzione diretta presenta una struttura porosa, e, per tale motivo, risulta essere
facilmente ri-ossidabile se posto in contatto con aria, rendendone difficile il trasporto e stoccaggio. In alcuni
casi, quindi, il DRI viene compattato in Hot Briquetted Iron (HBI) tenuti a circa 700°C per un piu facile
trasporto [46].
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Figura 36 — Schema del processo MIDREX [45].
4.2.1 Sistema di riferimento del DRI

Il sistema modellato preso a riferimento per la configurazione non decarbonizzata sfrutta il processo MIDREX
per la produzione di DRI a 750°C (HDRI) e un forno elettrico ad arco, per la successiva fusione e trattamento
del materiale necessari per raggiungere gli standard di qualita richiesti, Figura 37. In Tabella 28 si riportano
le assunzioni principali del processo di riferimento utilizzate durante le analisi. | punti di emissione di CO;
sono due: uno dai fumi provenienti dal reformer e I'altro dai fumi provenienti dall’'EAF. Questi ultimi gas
presentano solitamente un elevato contenuto di CO e vengono, quindi, ulteriormente bruciati in torcia.
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Aria —1 Top Gas
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Fumi - Fumi Shaft
+— Pre-heater |« Furnace
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Figura 37 — Sistema di riferimento processo di riduzione diretta (MIDREX) e EAF
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Tabella 28 — Assunzioni per la modellazione del sistema DRI/EAF

Parametro Valore u.m. Ref.
Temperatura di ingresso solidi 60 °C -
Temperatura ambiente 15 °C -
Produzione HDRI 6.262 t/d [38]
Produzione acciaio 8.517 t/d [38]
Shaft furnace
Minerale in ingresso 365 t/h [38]
Contenuto Fe,03; minerale in ingresso 96% wt. % [38]
Contenuto di carbonio nel HDR in uscita 2,0% wt. % [43]
Grado di metallizzazione raggiunto 0,929% % [43]
Temperatura gas riducente in ingresso 957 °C [43]
Temperatura uscita dei top gas 285 °C [43]
Pressione uscita top Gas 1,6 bar [43]
Quita dei top gas inviati al bruciatore del Reformer 32,3% % [43]
Reformer
Temperatura Reformer 831 °C [43]
Temperatura preriscaldo gas in ingresso al reformer 580 °C [38]
Temperatura combustione 1.200 °C [43]
Temperatura fumi combustione dal pre-heater 265 °C [43]
Contenuto di ossigeno nei fumi 5% vol. %
Pressione al reformer 5,0 bar [45]
Electric Arc Furnace (EAF)
Temperatura di funzionamento 1.600 °C [47]
Consumo Lime 82,5 kg/tsteel [47]
Consumo ossigeno 7,5 t/h [47]

4.2.2 Processo per la produzione di pre-ridotto decarbonizzato

Nei paragrafi seguenti sono state studiate alcune soluzioni per I'integrazione del CaL con il processo di

produzione dell’acciaio tramite riduzione diretta e forno elettrico ad arco.

In particolare, sono state analizzate due configurazioni differenti a crescente grado di decarbonizzazione:

e Configurazione 4: in cui viene effettuata la cattura della CO, dei fumi provenienti dal reformer, unico
punto di emissione dell’intero processo MIDREX, Figura 38;

e Configurazione 5: in cui si effettua una de carbonizzazione spinta del processo catturando la CO; dai
gas di scarico provenienti dall’EAF, Figura 27. In questa configurazione questi gas, invece che essere
bruciati in torcia, vengono dapprima inviati al combustore del reformer, riducendone il fabbisogno
di combustibile, Figura 39. Parte del sorbente esausto in uscita dal CalL ricco in CaO e ad elevata
temperatura (920 °C) puo essere inviato alla EAF come additivo e riducendone il consumo di energia.

4.2.2.1 Analisi energetica

Come per le configurazioni analizzate nei capitoli precedenti, anche i processi decarbonizzati di produzione
dell’acciaio tramite DRI e EAF sono stati modellati tramite software Aspen Plus v10.0, considerando
assunzioni analoghe a quelle effettuate per i processi di decarbonizzati di produzione dell’acciaio tramite BF
e BOF, Tabella 7 e Tabella 19. Gli schemi dei modelli implementati sono riportati in “Allegato 3: modelli Aspen
Plus del processo di produzione dell’acciaio DRI/EAF”.
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Per entrambe le configurazioni 4 e 5 il combustibile bruciato al Calcium Looping per la rigenerazione del
sorbente € gas naturale, combustibile comunemente usato nei processi di riduzione diretta. Il consumo di
energia all’'EAF & stato determinato considerando consumo solo di energia elettrica e un efficienza del forno
del 55% [48].

In Figura 38 e Figura 39 sono riportati gli schemi di processo semplificati delle due configurazioni proposte,
indicando anche la posizione degli scambiatori di ricupero termico.
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Figura 38 — Configurazione 4: cattura CO, da Shaft Furnace e Reformer
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Gli scambiatori utilizzati per il recupero termico sono riportati di seguito:

e Carb HEX: che asporta al carbonatatore il calore prodotto dalla reazione esotermica di cattura della
CO; mantenendo la temperatura operativa del reattore a circa 650 °C;

e Flue HEX: che raffredda i gas decarbonizzati che vengono esportati uscenti dal carbonatatore a 650 °C
fino a 120°C.

e Purge HEX: dove avviene il raffreddamento del sorbente spento uscente dal Cal e non riutilizzato
all’interno dell’EAF dalla temperatura di 920 °C fino alla temperatura di 120°C.

e HT CO; HEX 1, HT CO; HEX 2, LT CO2 HEX 1, LT CO; HEX 2: che raffreddano il flusso gassoso ricco di
CO, uscente dal calcinatore alla temperatura di 920°C fino alla temperatura di 80°C richiesta dal
sistema di compressione e trattamento della CO..

In riferimento alla configurazione 4, Figura 40 e Tabella 29 riportano le caratteristiche di una possibile rete di
scambiatori di calore per il recupero termico e la produzione di vapore. Per la configurazione 5 & stata
ipotizzata una rete analoga. Nella rete mostrata, in particolare, &€ presente un pinch point di configurazione
allo scambiatore “Flue HEX” tra i fumi decarbonizzati in uscita (flusso 7) e I'acqua in ingresso (flusso 1), e allo
scambiatore “Purge HEX” tra il sorbente esausto in uscita (flusso 6) e I’acqua in ingresso (flusso 1).
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Figura 40 — Rete di scambiatori per il recupero termico cattura da riduzione diretta
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Tabella 29 — Dettaglio flussi rete di scambiatori per il recupero termico cattura da riduzione diretta

Flusso termico

Flusso n° Descrizione Temperatura iniziale  Temperatura finale Portata .
ceduto/assorbito

Portata acqua circolante nel

1 . 41°C 538 °C 268 t/h 237,8 MW
Rankine

2 Portata acqua al risurriscaldatore 306 °C 538 °C 268 t/h 40,5 MW

3 Flusso O, 15°C 150 °C 95 t/h 3,3 MW

4 Flusso CO; inviato alla PCU 400 °C 80°C 261t/h 27,2 MW

5 Flusso CO; uscente dal 920°C 400 °C 365 t/h 72,4 MW
calcinatore

6 Sorbente spento uscente dal CaL 920 °C 120°C 25t/h 5,1 MW

7 Fumi decarbonizzati 650 °C 120°C 583 t/h 105,5 MW

8 Carbonatatore 650 °C 650 °C - 71,3 MW
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4.2.2.2 Bilanci di materia ed energia

In Tabella 30 - 33 si riportano i bilanci di materia e consumi di energia ottenuti dalle simulazioni di processo
per le diverse configurazioni. Come si osserva da Figura 42, in questi casi, la produzione di energia elettrica
dal ciclo Rankine riduce notevolmente il fabbisogno di energia elettrica dell'impianto, ma non & comunque
sufficiente a soddisfarlo completamente.

Il consumo di combustibile stimato del processo di riferimento risulta essere di circa 7 782 MJinv/tsteel,
coerente con il consumo stimato da Germeshuizen et al. [38] di circa 6 500 MJ nv/tsteel.

Il consumo di energia primaria aumenta da circa 11 532 MJinv/tseel (processo non decarbonizzato) a circa
13155 MJiv/tseer (configurazione 4) e 13 003 Mlwv/tsieer (configurazione 5). Le emissioni di CO; totali
diminuiscono da circa 563 kgcoa/tsteel a circa 188 kgcoz/tsteel (cOnfigurazione 4) e 127 kgcoa/tsteel (configurazione
5). L'indice di SPECCA stimato risulta essere quindi di 4,3 MJ/kgco2 per la configurazione 4 e 3,4 MJ/kgcoa per
la configurazione 5.
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Tabella 30 — Bilancio di materia e consumo combustibili

Voce Simbolo Senza Configurazione 4 | Configurazione5 | U.M.
Carbon Capture
Produzione Acciaio media giornaliera 8.517 8.517 8.517 t/d
Processo MIDREX
Produzione HDRI Metal media giornaliera 6.262 6.262 6.262 t/d
Consumo gas naturale 55,2 55,2 53,6 t/h
Contenuto energetico CH4 (LHV) 50 50 50 MJ/kg
Consumo gas naturale 767 767 744 MWy
CalL
Consumo gas naturale - calcinatore - 20 23 t/h
Contenuto energetico CH4 (LHV) - 50 50 MJ/kg
Consumo gas naturale - calcinatore - 276 314 MW ny
Consumo combustibile totale 767 1.043 1.058 MW,y
Consumo specifico combustibile Ccomb 7.782 10.581 10.728 MJiav/tsteel
Processo 7.782 7.782 7.547 MJihv/tsteel
CAL - 2.798 3.181 MJ v/ tsteel
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Tabella 31 — Consumi di energia elettrica

Voce Simbolo Senza Configurazione 4 | Configurazione 5 | U.M.
Carbon Capture
Processo MIDREX
Consumo compressione Top Gas 21 21 21 MW
EAF
Consumo di energia elettrica alla fornace 169 169 158 MW
Consumo 0, (95% 0,) 8 8 8 t/h
Consumo specifico ASU 226 226 226 kWhei/to2
Consumo Energia Elettrica ASU 2 2 2 MW
Consumo Energia elettrica sezione EAF 171 171 159 MW
CalL
Consumo 03 (95% 0,) - 95 108 t/h
Consumo specifico ASU - 226 226 kWhe/to2
Consumo Energia Elettrica ASU - 22 25 MW
Consumo compressione CO; - 24 27 MW
Consumo energia elettrica sezione Cal - 45 52 MW
Ciclo Rankine
Produzione lorda turbina di alta pressione - -28 -30 MW
Produzione lorda turbina di bassa pressione - -80 -88 MW
Consumo pompaggi - 2 3 MW
Produzione netta ciclo Rankine - -106 -116 MW
Consumo energia elettrica totale 192 132 117 MW
Consumo specifico energia elettrica totale eng 1.950 1.339 1.183 MJei/tsteel
MIDREX 213 213 213 MJel/tsteel
EAF 1.719 1.719 1.600 MJel/tsteel
CaL - 460 525 MJel/tsteel
Ciclo Rankine - -1.072 -1.173 MlJel/tsteel
Tabella 32 — Consumi totali di energia primaria
Voce Simbol Senza Configurazione Configurazione | U.M.
o Carbon 4 5
Capture
Consumo energia elettrica totale 192 132 117 MW
Fattore conversione parco elettrico nazionale 52,0% 52,0% 52,0% %
Consumo energia primaria da energia Nrif,el 370 254 224 MW ny
elettrica
Consumo totale energia primaria 1.137 1.297 1.282 MW_LHV
Consumo specifico energia primaria Oeq 11.532 13.155 13.003 MJinv/tstee
Consumo da energia elettrica 3.750 2.574 2.274 Il\/IJLH\//tstee|
Consumo gas naturale — MIDRERX 7.782 7.782 7.547 MJiav/tsteel
Consumo gas naturale — CaL - 2.798 3.181 MJiav/tsteel
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Tabella 33 — Emissioni di CO; e KPIs

Voce Simbol Senza Configurazione  Configurazione U.M.

o Carbon 4 5

Capture

Emissioni dirette 420 90 41 kgcoa/tsteel
Fattore emissione parco elettrico nazionale Erifel 263,4 263,4 263,4 kgco2/MWhe
Emissioni indirette CO, 143 98 87 Ikgcoz/tsteel
Emissioni equivalenti totali CO, €co2,eq 563 188 127 kgcoa/tsteel
Consumo energia primaria Jeg 11.532 13.155 13.003 MJiv/Kgsteel
CO; catturata cattcoz - 553 634 kgcoa/tsteel
Efficienza globale di cattura della CO, Ecoa,tot - 74,6% 83,3% %
Riduzione delle emissioni di CO, AC - 66,6% 77,4% %
Consumo di energia primaria per CO, SPECCA - 4,3 3,4 MJ/kgco2
evitata

4.2.3 Analisi economica

La stima dei costi, relativi al sistema di cattura e del ciclo Rankine e stata effettuata seguendo la procedura
descritta al cap. 2. In Tabella 36 si riportano i risultati dell’analisi economica. In particolare, per le due
configurazioni 4 e 5 sono stati stimati rispettivamente costi della CO, evitata di circa 71,3 €/tco; € 63,0 €/tcoy,
a cui corrispondono costi per la decarbonizzazione di circa 24,4 €/tsteel € 41,8 €/tsteel. In Figura 34 si riporta un
confronto trai costi della CO; evitata, indicando i valori massimi e minimi ottenuti applicando rispettivamente
le funzioni di costo proposte da Michalski et al. [19] e De Lena et al. [7].
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Figura 45 — Costo CO; evitata (CCA)
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Figura 46 — Costo di decarbonizzazione (Cgec)
Tabella 34 — Dettaglio dei componenti del Total Plant Cost
Voce Configurazione 4 Configurazione 5 u.m.
Carbonatatore 74,3 85,8 M€
Calcinatore 91,0 99,1 M€
ASU 90,1 97,3 M€
PCU 73,0 74,3 M€
Preparazione limestone 3,1 1,6 M€
Turbine 31,3 32,2 M€
Gen. El. 11,1 11,5 M€
Pompa 0,3 0,3 M€
Condensatore 7,4 7,9 M€
Economizzatori 9,5 9,5 M€
Evaporatore 2,8 3,4 M€
Surriscaldatore 4,3 3,4 M€
Risurriscaldatore 2,9 3,1 M€
TOTALE 401,1 429,5 M€
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Tabella 35 — Dettaglio dei componenti dell’OPEX

Voce Configurazione 4 Configurazione 5 u.m.
OPEX variabili tot 13,5 11,2 M€/anno
Consumo limestone 1,4 1,9 Mé€/anno
Consumo carbone 50,0 56,8 Mé€/anno
Consumo elettricita -37,8 -47,5 Mé€/anno
OPEX fissi tot 24,8 26,5 Mé€/anno
Assicurazioni e tasse 8,0 8,6 M€/anno
Costi manutenzione 10,0 10,7 M<€/anno
Dipendenti 1,2 1,2 Mé€/anno
Manodopera per manutenzione 4,0 4,3 Mé€/anno
Amministrazione 1,6 1,6 Mé€/anno

Tabella 36 — Calcolo KPIs economici

Voce Simbolo | Configurazione 4 Configurazione 5 | U.M.
Produzione acciaio 8.517 8.517 t/d
Emissioni equivalenti totali di CO, €co2,eq 188 127 kgcoa/tsteel
CO, evitata 375 436 kgcoa/tsteel
CO; catturata cattcon 553 634 kgco2/tsteel
CAPEX 401,1 429,5 M€
OPEX 38,4 37,7 M€/anno
Costo CO; evitata CCA 71,3 63,0 €/tco2
CAPEX 35,3 32,5 €/tcoa
OPEX 36,0 30,4 €/tcoa
Costo CO, catturata Cco2,capt 48,4 43,3 €/tco2
Costo decarbonizzazione Cec 24,4 25,1 €/tsteel
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4.3 Integrazione del Cal con solare a concentrazione per la produzione di potenza

Come gia anticipato al capitolo 1.2 il processo di Calcium Looping puo essere utilizzato come impianto di
stoccaggio termochimico di energia termica proveniente da un impianto solare a concentrazione. L’energia
stoccata puo essere poi convertita in elettricita in un impianto di potenza, che puo essere, quindi, utilizzata
nei processi di produzione dell’acciaio come, ad esempio, nel forno elettrico ad arco o negli ausiliari del ciclo
integrale tradizionale BF/BOF.

In Figura 47 si riporta uno schema di processo del Cal integrato con CSP (Concentrate Solar Power). Nella
configurazione mostrata, la radiazione solare proveniente dal campo eliostatico viene concentrata in un
singolo punto del calcinatore per mezzo di un apposito riflettore, fornendo direttamente I’energia necessaria
per far avvenire la reazione di calcinazione che decompone CaCOs in CaO e CO,. CaO e CO, vengono quindi
raffreddati e stoccati. La CO,, in particolare, prima di essere stoccata viene compressa tramite compressore
multistadio inter-refrigerato fino alla pressione di circa 74 bar.

Durante la fase di scarica, CO, e CaO si ricombinano al carbonatatore per formare CaCOs. La CO; richiesta
dallareazione, inoltre, viene fatta espandere in turbina, recuperando I’energia meccanica utilizzata per la sua
compressione. Per evitare un raffreddamento troppo spinto del gas e la liquificazione della CO,, questa
espansione viene fatta avvenire in una turbina multistadio inter-riscaldata. L'energia termica prodotta al
carbonatatore viene utilizzata per la produzione di vapore e successivamente di energia elettrica in un ciclo
Rankine.

Il calore e I'energia frigorifera ottenuti dalla compressione ed espansione della CO, possono essere al loro
volta recuperati ed inviati ad una rete di teleriscaldamento per essere utilizzati nella climatizzazione
ambientale [4].
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Figura 47 — Integrazione del CaL con CSP [4]

In Figura 48 si mostra il dettaglio del bilancio di materia del processo Cal in configurazione di sistema di
stoccaggio termochimico di energia. Al carbonatatore la CO, proveniente dallo stoccaggio pressurizzato
(Rcoar,carb) reagisce con CaO (Acaocarb) @ circa 850 °C e 2 bar. Un ulteriore flusso di CO; (Ncoz2utrearb) SVolge la
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doppia funzione di fluido termovettore e agente fluidizzante per mantenere in condizioni di letto fluido il
materiale solido (CaO e CaCOs) presente all'interno del reattore.

Come anche nel processo Cal tradizionale utilizzato come sistema di Carbon Capture, anche in questo caso
la conversione dell’ossido di calcio durante la reazione di carbonatazione non & completa, per cui in uscita
dal reattore € ancora presente un flusso significativo di CaO (Acacoscarb), Mentre al calcinatore si puo supporre
una calcinazione completa della CaCOs. | flussi di CaO e CO, ottenuti durante la calcinazione ed inviati allo
stoccaggio sono indicati in figura con Ncaget € Neozeatc.
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Figura 48 — Bilanci di materia del processo Cal [4]

Per garantire il corretto funzionamento del sistema, & necessario che il carbonatatore sia in grado di produrre
la quantita di energia termica ininterrottamente durante tutte le ore di funzionamento dell’impianto (es. 24
h/giorno), mentre il calcinatore & in grado di rigenerare il materiale per un periodo di tempo minore
dipendente (approssimativamente 8 h/giorno) [4]. Per poter chiudere il bilancio complessivo di massa ed
energia del sistema, la quantita di materiale rigenerato dal calcinatore, durante il suo ridotto periodo di
funzionamento, deve essere abbastanza grande per poter rilasciare la quantita di energia richiesta durante
la fase di carbonatazione. E necessario, quindi garantire un volume minimo dei tank di stoccaggio del
materiale solido (CaO e CaCOs) e della CO,. Il bilancio di materia complessivo del sistema & rappresentato,
quindi, da Eq. 19.

8h 24h
Eq. 19 f 7;lCaCO3,carb (t) dt = f 7:LC(JLO,calc (t)dt
0 0

In Tabella 37 si riportano i principali parametri di funzionamento del sistema Cal utilizzati nella modellazione
del processo.

Tabella 37 — Parametri di funzionamento del sistema di stoccaggio Cal [4]

Voce Valore u.m.
Energia solare fornita al calcinatore 2431,58 MW
Perdite di calore al calcinatore 3,85 %
Temperatura al calcinatore 900 °C
Pressione di funzionamento del calcinatore 1 bar
Conversione CaO media (Xave) 70 %
Temperatura al carbonatatore 830 °C
Pressione di funzionamento al carbonatatore 2 bar
Pressione di stoccaggio della CO, 75 bar
Ore di luce giornaliere 8 h
Rendimento isoentropico compressione ed espansione della CO, 83 %
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43.1

Integrazione con ciclo Rankine per la produzione di potenza

In Figura 49 si riporta uno schema di dettaglio sull’integrazione del Cal con un ciclo Rankine per la produzione
di energia elettrica. In particolare, e stato considerato un ciclo Rankine tradizionale con risurriscaldamento
di 320 MW di taglia ed efficienza nominale di 43,7 %. In Tabella 38 si riportano i principali parametri di
funzionamento del ciclo Rankine utilizzati nella modellazione del processo.

Come indicato in Figura 49 lo scambio di calore e la produzione di vapore circolante all’interno del ciclo
Rankine avviene all’interno di 4 componenti principali:

Evaporatore (EVA) posto direttamente all’interno del carbonatatore in tubi a parete in modo da
assorbire il calore rilasciato dalla reazione esotermica;

Surriscaldatore (SH) posto sulla CO; usata come fluido termovettore uscente dal reattore a 830 °C;

Risurriscaldatore (RH) posto sulla CO, usata come fluido termovettore subito a valle del
surriscaldatore;

Economizzatore (ECO) posto sul ritorno della CO; usata come fluido termovettore al carbonatorore.

E stata, infine, effettuata, un’ottimizzazione della rete degli scambiatori di calore tramite metodo della pinch
analysis, riportata in dettaglio da Cannone et. al. in “Solar-Powered Rankine Cycle Assisted by an Innovative
Calcium Looping Process as an Energy Storage System” (Industrial and Engineering Chemistry Research,

2020) [4].
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Figura 49 — Integrazione del sistema di stoccaggio termochimico di energia Cal con ciclo Rankine

per la produzione di potenza [4].

Tabella 38 — Parametri principali del ciclo Rankine [4]

Voce Valore u.m.
Potenza nominale 320 MW
Temperatura in ingresso in turbina di alta pressione 538 °C
Pressione in ingrasso in turbina di alta pressione 170 bar
Portata di vapore in ingresso in turbina di alta pressione 1023 t/h
Temperatura in ingrasso in turbina di media pressione 538 °C
Pressione in ingresso in turbina di media pressione 37,7 bar
Temperatura in ingresso in turbina di bassa pressione 322 °C
Pressione in ingresso in turbina di bassa pressione 7,2 bar
Rendimento isoentropico in turbina 0,83 -
Rendimento idraulico pompa 0,83 -
Rendimento complessivo ciclo Rankine 0,437 -
Differenza temperatura al Pinch Point 20 °C

60



N RICERCA DI SISTEMA ELETTRICO

4.3.2 Analisi energetica

Il bilancio di massa ed energia del sistema complessivo € stato risolto tramite simulazione del processo con
il software commerciale CHEMCAD, lo schema del modello implementato e riportato in “Allegato 4: modello
ChemCad del processo integrato Cal e CSP”. Le assunzioni effettuate nella modellazione del processo sono
state gia riportate in In Tabella 37 si riportano i principali parametri di funzionamento del sistema Cal
utilizzati nella modellazione del processo.

Tabella 37 In particolare, & stato considerato un valore della conversione media dal CaO al carbonatatore
(Xave) di 0,7, stimato sulla base di risultanze sperimentali [49], non & stato modellato in questo caso, invece,
un reintegro continuo della CaCOs. | principali risultati cosi ottenuti, sono riportati in Tabella 38.

Tabella 39 - Bilancio di energia del sistema di stoccaggio Cal integrato con CSP [4]

Voce Simbolo Voce uU.m.

Lato calcinatore

Potenza termica fornita dall'impianto solare a concentrazione 2432 MW

Ore di funzionamento 8 h/giorno
Energia termica fornita dall'impianto solare a concentrazione Qcsp 19459 MWh/giorno
Consumo di energia elettrica per la compressione della CO, Lcompressione,co, 1665 MWh/giorno
Energia termica recuperabile dalla compressione della CO; Qheating 1856 MWh/giorno

Lato carbonatatore

Ore di funzionamento 24 h/giorno
Energia elettrica da espansione della CO; Lespansione,co, 569 MWh/giorno
Energia frigorifera recuperabile dalla turbina della CO, Qcooling 689 MWh/giorno
Energia termica fornita al ciclo Rankine Qcarbonatatore 17877 MWh/giorno
Potenza elettrica prodotta dal ciclo Rankine 326 MW
Energia elettrica netta prodotta dal ciclo Rankine LRankine 7818 MWh/giorno

Le performance energetiche del sistema complessivo possono essere infine valutate tramite il calcolo dei
seguenti KPlIs:

e Efficienza di stoccaggio dell’energia termica:

_ Qcarbonatatore

Eq. 20 Nrsg = Ocs
P

e Efficienza di stoccaggio di energia:

_ Qcarbonatatore + Lespansione,COZ

Eq. 21 Nsg =

QCSP + Lcompressione,COZ

e Efficienza di stoccaggio e recupero di energia:

Qcarbonatatore + Lespansione,COZ + Qcooling + Qheating

Eq. 22 Nrse =
QCSP + Lcompressione,coz

e Efficienza elettrica lorda:

L ,
Eq. 23 NiE = Rankine
QCSP

e Efficienza elettrica netta:

_ LRankine + Lespansione,COZ

Eq. 24 NMNe =
QCSP + Lcompressione,coz

e Efficienza globale:
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LRankine + Lespansione,COZ + Qcooling + Qheating

Eq. 25 Nge =
QCSP + Lcompressione,COZ

Tabella 40 — Principali KPIs energetici del sistema di stoccaggio Cal integrato con CSP, Xav. = 0,7 [4]

Voce Simbolo Voce u.m.
Efficienza di stoccaggio dell’energia termica NrsE 91,3 %
Efficienza di stoccaggio di energia NsE 86,8 %
Efficienza di stoccaggio e recupero di energia NRrsE 98,8 %
Efficienza del ciclo Rankine 43,7 %
Efficienza elettrica lorda N 40,1 %
Efficienza elettrica netta NNE 39,5 %
Efficienza globale NGE 51,5 %

Si riporta, infine, in Figura 50 - Figura 52, I’analisi parametrica effettuata variando il valore del parametro Xave
(grado di conversione della CaO al carbonatatore). Questo parametro risulta avere un’influenza importante
sul funzionamento del sistema, in particolare: (i) sui volumi di stoccaggio, (ii) flussi di materia, (iii) fabbisogni
di energia termica.

Dall’analisi effettuata, risulta un generale aumento delle prestazioni, sia in termini di volumi di stoccaggio
che di efficienze raggiungibili, all’laumentare del parametro Xa.. Per questi sistemi € quindi importante
utilizzare sorbenti con ottime capacita sorbenti ed effettuarne frequentemente la sostituzione.
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Figura 50 — Volumi di stoccaggio e densita energetica al variare di Xaye [4].
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5 Conclusioni e attivita future

| processi di produzione dell’acciaio e del cemento sono caratterizzati da elevati consumi di energia ed
emissioni di CO,. L’applicazione del Cal, utilizzata come tecnologia CCS, permette di ridurne notevolmente
le emissioni di CO; a fronte di un incremento dei consumi di combustibile, che viene perdo compensato da
una produzione aggiuntiva di energia elettrica.

Per la produzione di clinker, componente principale del cemento, in particolare, si pud stimare una riduzione
delle emissioni di CO, compresa tra il 93,3% e 97,1% rispetto ad un processo tradizionale senza cattura della
CO,, con un indice di SPECCA di 4,4 MJ/kgco2 € 2,8 MJ/kgcoz, a seconda della configurazione utilizzata (“Tail
end” o “Integrata”).

Riguardo alla produzione dell’acciaio a partire da minerali ferriferi, in base alle tecnologie attualmente
disponibili sul mercato si possono individuare due processi produttivi principali, uno basato sull’altoforno e
BOF (BF/BOF) e un secondo basato su riduzione diretta e forno elettrico ad arco (DRI/EAF). Quest’ultimo
presenta il vantaggio di richiedere minori consumi di energia primaria ed emissioni di CO; rispetto al processo
tradizionale basato su BF e BOF: 1 1532 MJ/tsteel € 563 kgco2/tsteer per il DRI/EAF contro 19 851 MJ/tsteel € 2 009
kgcoz/tstee| del BF/BOF.

Secondo i risultati mostrati in questo rapporto, I'applicazione del Cal al processo BF e BOF permetterebbe, a
seconda della specifica configurazione, una riduzione delle emissioni di CO; tra il 92,4% e 98,7% rispetto ad
un processo tradizionale senza cattura della CO,, con un indice di SPECCA tra 4,0 MJ/kgco2 e 5,0 MJ/kgco2. Per
il processo alternativo DRI e EAF sono state stimati valori di riduzioni delle emissioni di CO; tra 74,6% e 83,3%
con indici d SPECCA tra 3,4 MJ/kgco2 € 4,3 MJ/kgco2.

Infine, i costi stimati alla CO; evitata variano in base al settore ed alla configurazione impiantistica:

e Per il settore del cemento i costi totali variano tra 69,2 €/ tco2 (configurazione “Tail end”) e 54,3 €/
tcoz (configurazione “Integrata”), divisi in CAPEX, rispettivamente 43,6 €/ tcoz € 25,6 €/ tcoz, ed OPEX,
rispettivamente 25,5 €/ tcoz € 29,1 €/ tcoa.

e In relazione al processo di produzione tradizionale BF/BOF dell’acciaio i costi totali variano tra un
massimo di 23,5 €/tco2 (configurazione 1) e un minimo di 22,1 €/tco2 (configurazione 2), divisi in
CAPEX, rispettivamente 18,2 €/tco e 17,7 €/tco,, € OPEX, rispettivamente 5,3 €/tco; e 4,4 €/tcos.

e Peril processo di produzione dell’acciaio alternativo basato su riduzione diretta ed EAF, i costi totali
variano tra un massimo di 71,3 €/tco, (configurazione 4) e 63,0 €/tco2 (configurazione 5), divisi in
CAPEX, rispettivamente 35,3 €/tcoz e 32,5 €/tcoz, € OPEX, rispettivamente 36,6 €/tcoz e 30,4 €/tco>.

Il sistema ottenuto dall’integrazione del Cal utilizzato come sistema termochimico di stoccaggio di energia
con CSP e un ciclo Rankine a vapore tradizionale, & adatto per effettuare la decarbonizzazione del processo
di produzione dell’energia elettrica, che pu0 essere a sua volta utilizzata nel processo di produzione
dell’acciaio. Dalle analisi effettuate, risulta che |'efficienza del sistema complessivo Cal, CSP e ciclo Rankine,
in particolare, puod raggiungere valori di circa 51,5 % (con valore di Xave di 0,7).

Partendo dai risultati ottenuti, durante la prossima annualita si prevede di ampliare lo spettro di
investigazione per la decarbonizzazione dei processi produttivi con le seguenti soluzioni impiantistiche:

e |'analisi della decarbonizzazione del processo di produzione di acciaio tramite forno elettrico ad arco
a partire da rottami, processo che presenta riduzioni ridotte se confrontate alla produzione da
altoforno e BOF, ma comunque significative, e di particolare interesse al settore italiano.

e analisi energetiche ed economiche dell’applicazione del Cal alimentati da energia termica prodotta
da un impianto solare a concertazione ai processi industriali in esame.

e analisi di ottimizzazione dei processi, massimizzando, ad esempio, la produzione di energia elettrica
dal ciclo di recupero termico, individuandone i parametri ottimali di funzionamento.
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7 Abbreviazioni ed acronimi

AC
ASU
BF
BFG
BOF
BOFG
CalL

cc
CCA
CCs
CCu
CCUsS
Ceoz,capt
Cdec
CFprocess

CFproject

CPU
CsP
DRI
EAF
EC
HDRI
HBI
HS

HM
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Avoided Carbon

Air Separation Unit

Blast Furnace

Blast Furnace Gas

Basic Oxygen Furnace

Basic Oxygen Furnace Gas
Calcium Looping

Carbon Capture

Cost of CO, avoided

Carbon Capture and Storage
Carbon Capture and Use
Carbon Capture Use and Storage
Cost of CO; captured

Specific decarbonization cost
Process contingency factor
Project contingency factor
Compression and Purification Unit
Concentrated Solar Power
Direct Reduced Iron

Electric Arc Furnace
Equipment cost

Hot Direct Reduced Iron

Hot Briquetted Iron

Hot Stoves

Hot Metal

Installation cost
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IL

INCF

SPECCA

TDC

TPC

€co2

€co2,eq

€Nel

Ucomb

Geq

Integration Level

Indirect cost factor

Specific Primary Energy Consumption for CO, Avoided
Total direct cost

Total plant cost

Specific direct CO, emissions

Specific total equivalent CO; emission

Specific electric energy consumption

Specific fuel consumption

Specific primary energy consumption
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Allegato 1: modelli Aspen Plus del processo di produzione del cemento

Schema del modello Aspen Plus del processo di produzione non decarbonizzato di clinker
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Modello Aspen Plus dell’integrazione del Cal con il processo di produzione del clinker, configurazione “Tail End”
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Modello Aspen Plus dell’integrazione del CaL con il processo di produzione del clinker, configurazione “Integrata”
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Allegato 2: modelli Aspen Plus del processo di produzione dell’acciaio BF/BOF

Modello Aspen Plus del processo di produzione tradizionale dell’acciaio BF/BOF
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Modello Aspen Plus dell’integrazione del CaL con il processo di produzione tradizionale dell’acciaio BF/BOF, Configurazione 1
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Modello Aspen Plus dell’'integrazione del Cal con il processo di produzione tradizionale dell’acciaio BF/BOF, Configurazione 2
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Modello Aspen Plus dell’'integrazione del Cal con il processo di produzione tradizionale dell’acciaio BF/BOF, Configurazione 3
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Allegato 3: modelli Aspen Plus del processo di produzione dell’acciaio DRI/EAF

Modello Aspen Plus del processo di produzione non decarbonizzato dell’acciaio DRI/EAF
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Modello Aspen Plus dell’'integrazione del Cal con il processo di produzione dell’acciaio DRI/EAF, Configurazione 4
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Modello Aspen Plus dell’integrazione del Cal con il processo di produzione dell’acciaio DRI/EAF, Configurazione 5
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Allegato 4: modello ChemCad del processo integrato Cal e CSP

Modello CHEMCAD dell’integrazione tra sistema di stoccaggio di energia termochimico CaL con CSP e ciclo Rankine per la produzione di energia elettrica

80



