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2 Sommario

Gli obiettivi di decarbonizzazione fissati per i prossimi decenni richiedono di implementare processi per la cattura
e il riutilizzo dei gas clima-alteranti immessi in atmosfera. Gli impianti siderurgici hanno un impatto globale pari
a circa il 10% del totale di emissioni del settore industriale ed & quindi importante sviluppare soluzioni che
permettano di separare la CO; nei reflui dell’attivita produttiva, per poi avviarla a processi di stoccaggio o di
riconversione sostenibile in combustibili alternativi.

Il presente lavoro si suddivide in due fasi: implementazione in MATLAB dei bilanci di materia ed energia del
processo di riconversione selezionato, costruzione dell’apparato sperimentale per lo studio della cinetica chimica
delle unita del processo.

Nella prima fase & stato creato un modello in ambiente MATLAB contenente i bilanci di materia ed energia di un
ciclo redox composto da un reattore di ossidazione (i.e. oxidizer), in cui I'ossido metallo (oxygen carrier, OC) si
ossida riducendo chimicamente H,O e CO; in H, e CO, e da un reattore riduttore, in cui I'OC viene ridotto e
riportato all’ossidatore per poter chiudere il ciclo. Per la risoluzione del bilancio ¢ stato implementato il metodo
di “split fraction” [1]. Ogni blocco del sistema ossidatore - riduttore rappresenta un insieme di equazioni, che
legano il flusso in ingresso con i vari flussi in uscita per opera di un fattore detto appunto di ‘split fraction’. Il
valore attribuito a ciascun coefficiente di split fraction dipende dalla tipologia del reattore, dalla
composizione del flusso in entrata e dalla distribuzione del flusso in uscita. Il bilancio energetico & stato invece
risolto attraverso I'equazione polinomiale di Shomate [2], che stima il contenuto di calore di un composto
chimico ad una data temperatura, esprimendolo tramite il calore specifico o I’entalpia. | coefficienti per i vari
composti sono disponibili attraverso il National Institute of Standards and Technology (NIST). La soluzione
viene determinata tramite procedura iterativa e riporta la portata molare e massica di ciascun componente del
sistema e I'energia associata a ciascun reattore alle condizioni operative.

La seconda fase del lavoro ha riguardato la progettazione e successiva costruzione del reattore ossidatore,
(per il quale erano state adottate le approssimazioni piu grandi) presso il Dipartimento di Ingegneria
Meccanica e Aerospaziale (DIMA) della Sapienza Universita di Roma. L'obiettivo dell’apparato sperimentale
e quello di fornire dati aggiuntivi in termini di reattivita dei composti rispetto a quelli gia introdotti nel
modello MATLAB. Contestualmente all’attivita di progettazione dell’apparato sperimentale, sono state
eseguite tre simulazioni CFD con il software ANSYS/Fluent [3], che costituiscono un ausilio alla progettazione
e alla comprensione delle dinamiche fluidodinamiche che si verificano nel reattore. Una prima simulazione
ha avuto lo scopo confermare che le condizioni termodinamiche di CO, e H,Oy) in ingresso al reattore non
portino alla formazione di condensa superficiale. Successivamente e stato simulato il comportamento in
assenza di reazione del letto di ossido di ferro Il (FeO) sottoposto al flusso di CO, e H,0y), per verificare il
raggiungimento delle condizioni di fluidizzazione del letto. Infine, tramite la scrittura di una UDF, & stata
inclusa una cinetica di reazione [4]. Le simulazioni hanno evidenziato la formazione di bolle di grandi
dimensioni mentre si & osservato che il rateo di reazione € concentrato all’interno di una fascia sottile subito
al di sopra della sezione di ingresso dei gas. La composizione dei gas nella sezione di uscita ha mostrato la
guasi completa conversione dei reagenti in prodotti, confermando che il fattore limitante nella reazione e
dato dalla quantita di gas e non quella di FeO (almeno con le proporzioni considerate).



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE (0GGI MITE)-ENEA

3 Introduzione

La discussione sulla transizione energetica e le questioni ambientali ha raggiunto un vasto pubblico dalla
firma dell'accordo di Parigi nel 2016, portando la Commissione europea a presentare il Green Deal europeo
nel 2019, una nuova strategia che fissa I'ambizioso obiettivo di raggiungere la neutralita climatica entro il
2050 [5]. La neutralita climatica riguarda il bilancio tra il quantitativo di sostanze clima-alteranti presenti in
atmosfera, e osservando i quantitativi di CO, essa puo essere brevemente riassunta nella ricerca simultanea
della riduzione di emissioni, dell’aumento dei processi di cattura e della rimozione della CO, gia presente in
atmosfera. Nonostante le riduzioni, tuttavia, una quantita di emissioni € inevitabile e il bilancio netto pud
allora diventare nullo con I'adozione di processi di CCUS (carbon capture storage and utilisation) che
comportano l'uso combinato di fonti energetiche rinnovabili e di tecniche di trattamento delle emissioni di
COs. In particolare, da dati IEA® si evince il peso delle emissioni associate alla industria dell’acciaio.

=
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Figura 1 — Emissioni di CO2 associate al processo di produzione dell’acciaio (sopra) e consumi di
combustibili (sotto)

Nel considerare I'utilizzo di fonti di energia rinnovabile &€ sempre opportuno prevedere |'accoppiamento di
un meccanismo di accumulo, per consentire un utilizzo continuo ed ovviare all'intermittenza delle fonti
rinnovabili non programmate. Tra le varie tecnologie di accumulo di energia, la conversione termochimica
mediante processi di riduzione e ossidazione puo essere realizzata tramite I'utilizzo della CO,, generando uno
storage combinato alla riduzione di emissioni [6]. || metanolo & stato scelto preliminarmente come mezzo di
stoccaggio per lo studio in esame, essendo un composto liquido elementare contenente un solo atomo di
carbonio. Un vantaggio di questo composto e la sua produzione relativamente semplice oltre alle svariate
possibilita di utilizzo (in particolare come sostituto per prodotti e sottoprodotti petroliferi in molte

I https://www.iea.org/reports/iron-and-steel-technology-roadmap
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applicazioni). La produzione di metanolo fondata su processi termochimici puo prevedere |'uso della CO.
L'energia necessaria per ridurre la CO, pud provenire da qualsiasi fonte di energia rinnovabile, come le
biomasse, il solare e I'eolico; tuttavia, a causa dell’elevata stabilita della CO,, la sua scissione diretta in
monossido di carbonio (CO) non € un processo vantaggioso, poiché anche a 2000 °C solo il 2% circa di CO,
viene scisso in CO e O. | cicli termochimici a due fasi, operati a temperature piu basse, possono superare i
limiti termici associati alla termolisi dell'anidride carbonica [7], mentre la sintesi di metanolo pud avvenire
utilizzando la CO prodotta e H, nel processo di Fischer-Tropsch [10]. Osservando pratiche consolidate di
cattura della CO; che coinvolgono cicli a piu fasi, il Chemical Looping Combustion (CLC) o il Chemical Looping
Reforming (CLR), si € deciso di approfondire I'utilizzo di ossidi di metallo e di prevederli in funzione di oxygen
carrier (OC) per il ciclo individuato [8] [9]. Gli obiettivi del lavoro possono essere suddivisi in due gruppi:
I'individuazione del processo di riferimento e I'implementazione in ambiente MATLAB dei bilanci di materia
ed energia per il ciclo termochimico a due fasi incluso nel processo; la modellazione fluidodinamica e la
progettazione di una unita (I'ossidatore) del ciclo termochimico individuato.
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4 Schema di processo

Gliimpianti di generazione energetica, le raffinerie di petrolio, i cementifici e le acciaierie sono tra le principali
fonti di emissioni di CO; e pertanto risultano |'oggetto ottimale per I'applicazione del concetto di
decarbonizzazione.

- -
e & Cald CO+HCO2
X . | - : )
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7 - L
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L B | L
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Figura 2 - Schema di processo redox per il ciclo di produzione di syngas tramite trattamento della
Cco2

In Figura 2 & riportata una proposta per l'integrazione industriale del ciclo termochimico, considerando un
settore energivoro e ad alte emissioni come l'industria siderurgica. Il processo illustrato comprende la
produzione di ghisa, integrata con lo stoccaggio generato da eccessi di energia rinnovabile sotto forma di
combustibili liquidi da utilizzare in situ o ex situ, in un’ottica di economia circolare che prevede ad esempio:

il riutilizzo di scarti solidi dell'altoforno, convertiti tramite CO; in carbonato di calcio, utili per la

formazione di mattoni per il settore edile o come input per il successivo ciclo di Calcium Looping.

- il ciclo di Calcium Looping, che converte i gas di scarico dell'altoforno, catturandone la CO, per
produrre gas ad alto contenuto di idrogeno e separando cosi la CO; applicata nel successivo ciclo di
produzione del syngas.

- il ciclo termochimico di Chemical Looping Combustion che rigenera la CO, facendola reagire insieme
al vapore per produrre H, e CO

- il processo di Fischer-Tropsch, che puo utilizzare il syngas in uscita dal ciclo redox per produrre

idrocarburi liquidi, fornendo lo storage chimico in prodotti come il metanolo.

5 Ciclo termochimico redox di produzione del syngas
Il ciclo redox proposto prevede I'utilizzo di tre reattori (Riduttore, Ossidatore e Combustore) attraverso cui
circola un ossido metallico in qualita di oxygen carrier (OC), ovvero strappando o cedendo I'ossigeno ai
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composti con cui reagisce in processi di riduzione e ossidazione. In particolare, tramite il ciclo & possibile
convertire un flusso combinato di H,O e CO; in syngas da avviare a un’unita di Fischer Tropsch.

5.1 Riduttore
Il primo reattore prevede un processo endotermico in cui I’'OC, presente in forma di metallo ossidato M,Ox,
subisce una riduzione:

1
M, 0, = M,,0;_4 +5 0, (1)

Per fornire I'apporto energetico necessario a sviluppare il processo sono state considerate diverse soluzioni
che prevedono I'utilizzo di fonti di energia rinnovabile.
Nel caso di reattore a letto fisso, il calore potrebbe essere fornito da:
a) Unafinestra ottica “beam down” sulla testa del reattore, che tramite 'utilizzo di concentratori solari
puo scaldare la sabbia del letto.
b) Uno scambiatore di calore, composto da una serpentina immersa nel reattore in cui circola aria calda
prodotta da un impianto a concentrazione solare.
Nel caso di reattore a letto fluido, il calore necessario puo essere invece fornito tramite:
a) Immissione di ossigeno caldo, utilizzato anche come gas fluidizzante (ma con costi elevati).
b) Immissione di aria calda, utilizzata anche come agente fluidizzante, con I'aggiunta di membrane
perovskitiche all’uscita per separare |'ossigeno dall’aria.
c¢) Combustione di Carbonio biogenico (polverino da biomassa), che corrisponde alla soluzione scelta
come descritto in seguito.

5.2 Ossidatore
All'interno dell’Ossidatore, I'oxygen carrier ridotto proveniente dal Riduttore viene ora ossidato, entrando in
contatto con la CO; (proveniente dal Calcinatore) in presenza di una corrente di vapore. |l processo di
ossidazione, che equivale ad un processo termochimico di dissociazione esotermica, puo essere descritto
tramite le reazioni:

M, 0y_, + H,0 - M, 0, + H, (2)

M, 0,_1 + CO, - M, 0, + CO 3)

Tramite questo processo avviene la produzione di syngas, in cui si ricerca un contenuto di CO e H; in rapporto
adeguato alla successiva produzione di combustibili liquidi attraverso Fischer-Tropsch, ovvero H,/CO > 2.
Questo reattore é stato oggetto della progettazione dell’apparato sperimentale per il laboratorio del DIMA.

5.3 Combustore
E previsto l'utilizzo di un terzo reattore, dove previa introduzione di aria dall’esterno si realizza una

combustione con lo scopo di favorire la riconversione dei sottoprodotti generati in precedenza. In questo
modo si riottiene la quantita massima di oxygen carrier, diretta al Riduttore per ripetere il ciclo.

5.4 Scelta dei materiali e definizione impiantistica
Verranno descritte in questa sezione le scelte effettuate nella definizione del ciclo redox.
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5.4.1 Oxygen carrier
Il modello MATLAB analizza il ciclo di produzione del syngas, descritto attraverso due scenari in cui si prevede

['utilizzo di due distinti oxygen carrier in ingresso al Riduttore: ossidi di ferro come Fe,0s, perché altamente
reperibili nel’lambiente dell'industria siderurgica, e NiFe,04, perché I'aggiunta di Nichel si traduce in
prestazioni piu elevate in termini di reattivita [11] [12].

5.4.2 Calore fornito dall’esterno al Riduttore
Il calore richiesto dal Riduttore & prodotto dalla combustione di carbonio biogenico (polvere di biomassa)

poiché consente di raggiungere le temperature previste evitando costi elevati o ulteriori complicazioni
impiantistiche [13].
L'utilizzo di biomasse presenta inoltre diversi vantaggi:
- Possono garantire continuita e programmazione della produzione, senza le intermittenze presentiin
altre fonti rinnovabili.
- Possono provenire da scarti agricoli, urbani e industriali, riducendo lo stoccaggio e lo smaltimento di
rifiuti e incentivando il riciclo.
- Non necessitano di tecnologie particolari.
- Rientrano nel ciclo naturale del carbonio: le emissioni dovute alla loro combustione sono comparabili
a quelle che la pianta assorbe dall’atmosfera durante la sua crescita.
Riguardo all’ultimo punto, va osservato che, nonostante la CO, prodotta dalla combustione del polverino sia
considerata un’emissione “green”, si puo considerare la sua immissione all’Ossidatore come supplemento o
sostituto della CO; proveniente dal Calcinatore.
Altrimenti, si puo prevedere il suo stoccaggio per utilizzi futuri, come previsto in questo studio.

5.4.3 Pressione di sistema
Nei processi operativi industriali, & essenziale cercare oxygen carriers che presentino un alto livello di stabilita

anche ad elevate temperature e pressioni, al fine di evitare reazioni di deposizione di carbonio che
potrebbero influire sulla purezza dell'idrogeno. [11] Nonostante altri benefici generati dal funzionamento ad
alta pressione [12], questo studio imposta la pressione operativa al valore atmosferico per evitare
complicazioni impiantistiche.

5.4.4  Scale-up industriale
Tutti questi aspetti definiscono le condizioni per il funzionamento su scala industriale, come |'adozione di

temperature superiori a 1000 °C e di reattori a letto fluido.

6 Creazione di un modello di analisi del ciclo attraverso MATLAB

Per analizzare il processo termochimico di produzione del syngas attraverso i tre reattori, Riduttore,
Ossidatore e Combustore, € stato sviluppato un modello nel software MATLAB. Attraverso la definizione di
bilanci di materia ed energetici, il modello permette di valutare i flussi di ciascun composto che attraversa il
sistema in termini di molari e massici, e I'energia associata a ciascun reattore alle condizioni operative.

| coefficienti di split-fraction sono stati utilizzati per impostare l'insieme di equazioni simultanee che
definiscono il bilancio di materia per il processo [14]. Il valore attribuito a ciascun coefficiente di split fraction
dipende dalla natura del reattore, dalla composizione del flusso in entrata e dalla distribuzione del flusso in
uscita [1].
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Il bilancio energetico e stato sviluppato attraverso I'equazione polinomiale di Shomate, che stima il contenuto
di calore di un composto chimico ad una data temperatura, esprimendolo tramite il calore specifico o
I’entalpia [2] [15]. | coefficienti perivari composti sono disponibili attraverso il National Institute of Standards
and Technology (NIST) [16] [17].

6.1 Metodo di split-fraction

6.1.1 Definizione del metodo

Rappresentando un processo attraverso un diagramma di flusso, come nell’esempio sottostante (Figura 3)
impone che ogni blocco rappresenti un modulo di calcolo, ovvero, l'insieme di equazioni che mettono in
relazione i flussi dei componenti in uscita con i flussi in ingresso.

Per descrivere le operazioni che legano i moduli del sistema, si esprime, per ciascun composto k e rispetto
ad un modulo i, il flusso in uscita come frazione del flusso in entrata.

Flows out
to other units

Flows from
othar units

Flows from § Lk

oLl Siche ol / e
To  From Component

SyShem
: umit | unat i

Figura 3 — Esempio diagramma di flusso per metodi split fraction

i = indice riferito all’'unita/modulo in esame;

k = indice riferito ad un composto che circola nel sistema;

Aix =il flusso totale del composto k entrante nell’unita i [mol/s];

a; ik = split fraction coefficient : per il composto k, rapporto tra il flusso uscente dall’unita i e diretto all’unita
j, rispetto al flusso totale entrante nell’unita i [adimensionale];

Jiox = flusso del composto k proveniente da qualsiasi fonte di alimentazione esterna al sistema (unita
fittizia 0) e diretto al modulo i. Nel caso in cui in un’unita venga generato un nuovo composto (non facente
parte del flusso in entrata alla stessa unita), esso verra considerato come addendo al flusso esterno per I'unita
in cui entra il nuovo composto.

Per ciascun componente, il flusso che passa dall'unita i all'unita j sara uguale al flusso totale entrante
nell'unita i moltiplicato per il relativo coefficiente di split fraction = A; . * a; ; ; [mol/s].

Il valore del coefficiente di split fraction dipendera dalla natura dell'unita, dalla composizione del flusso in
ingresso, e dalla ripartizione del flusso in uscita.

| flussi di uscita da un'unita possono essere inviati alle unita successive o tornare indietro (in caso di riciclo).

6.1.2 Regole guida per la stima dei coefficienti di split fraction

| coefficienti di split fraction possono essere stimati in base alla funzione dell'unita in esame. Inoltre, possono
essere applicati dei vincoli ai flussi, o alla composizione di un determinato flusso, a seguito di considerazioni
sul prodotto (qualita e sicurezza), sulle relazioni termodinamiche, sugli equilibri di fase, sulle dinamiche del
processo o sulle necessita di progettazione meccanica, o in generale, in base alle condizioni al contorno che
influiscono sui flussi.

Reattori

In un reattore chimico, i composti presenti nei flussi in ingresso vengono consumati, e si formano nuovi
composti che non compaiono necessariamente nei flussi in ingresso. | nuovi composti formati non possono
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essere cosi rappresentati come frazioni dei flussi in ingresso, e devono quindi essere indicati come flussi nuovi
provenienti da una fonte di alimento esterna.
-l coefficienti di split fraction per i reagenti possono essere calcolati direttamente dal complementare
del grado di conversione (percentuale) dei reagenti stessi.
- Periprodotti formati dal reattore attraverso la conversione dei reagenti, si possono valutare le rese
di conversione del processo attraverso calcoli, simulazioni o stime.

Mixer
Se un’unita combina piu flussi in ingresso in un flusso di uscita, senza effettuare alcuna conversione, i
coefficienti di split fraction per ciascun composto saranno uguali ad 1.

Divisori di flusso

Se un’unita divide il flusso in ingresso in due o piu flussi in uscita, mantenendo inalterata la loro composizione,
il coefficiente di split fraction per ciascun composto avra lo stesso valore della frazione di flusso rispetto al
totale iniziale.

Unita generica
In generale si possono affermare le seguenti indicazioni per i coefficienti di split fraction:
- a = 0 - non e presente alcun flusso del composto k in uscita dall’unita i e diretto all’unita j (oppure
il composto & totalmente reagito)
- a =1 - il composto k passa non reagito nell’unita i e/o & totalmente diretto all’'unita j

6.2 Metodo di Shomate

Di seguito vengono evidenziate le forme polinomiali dell’equazione di Shomate per stimare il calore specifico
molare (a pressione costante) e I'entalpia specifica per moli di composto (NIST, 2008).
a) Per calcolare il calore specifico molare del composto i a temperatura T — Cp,; [J/mol*K]

2 s Ei
Cp,izAi-l_ Bl*T‘l‘Cl*T +D1*T +ﬁ (4)

a) Per calcolare la variazione di entalpia molare del composto i dalla temperatura standard di
formazione T, alla temperatura di processo T — h; [kJ/mol]
T ° 0 Bi*T? = Ci*xT®  DyxT*
hi=[p,Cp*dT = Hp ;= Hpo ;= A+ T + -2 Tt
dove:

— 2L+ Fy— H; (5)

e To=temperatura in condizioni standard = 298.15 K = 25°C

temperature in Kelvin
1000

[ ] T:

e Hp i = H; = Entalpia standard molare di formazione del composto i [kJ/mol]
. H; 1 = Entalpia molare posseduta dal composto i a temperatura T [kJ/mol] — questo sara il

valore utilizzato nel successivo bilancio energetico

6.2.1 Dati raccolti per ogni composto
Come si puo notare in Tabella 2, per tre composti il database NIST non fornisce i valori di riferimento. Tali

valori sono stati valutati facendo delle assunzioni:
1) NiO: per valutare il calore specifico o I'entalpia, vista la mancanza dei dati necessari nella libreria del
NIST, si & assunto lo stesso valore dei coefficienti del FeO.
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Tabella 1 - Stima caratteristiche del NiO

Apio = Agep: Bayio = Brap (6]

MEO b) 29 _ 16K | 2485 — 137655 C | 457512 | 1578555 | Bk |0gsr7re|-ooso7 | 286 743 | 272

NiOfa) | 1680 — 00K | 137686 — a7 85°C | 681992 |-450123E-10| 1.2E-10 | 11.1E-11 | S.1E-10 | 281 435 | 249 532
Composto range T[K] range T[*C] A B C D E F H
NiFe 0y —_ — —_ - — —_ — —_ —
M 700 — 1728 K 4% 85 — 14 BE°C | 1649839 1874913 |-6.639G4 |1.717278 1672051 | 0 46763 0

Fe O iz) 268 —16FD K 2488 — 137688 C | 457512 1878653 SRARE | 0EETFG) -0UDE12F | 286 743 | 272 M4

FeQ (1) 1680 — 50K | 13780 — 472680 °C | 631992 | -450125E-10| 1.2E-10 | -1.1E-11 | -3.1E-10 | -281 433 | -249 K52
L ——— == = = == = — — — —

i 288 — 1200 K MEF — 9EEE"C  |2499735| B5R186% |-336714 | 7043357 | 013564 | 408603 | 395 522

1200 — &000 O2Eh — PN BRPC | REI66EID| 2720074 | -049229 | 0033544 | 644720 | 425 919 | 393 522

H,0,, K00 — 1700 K 2X%8h — 14X E6"C 20,0592 6.832514 B.7934 35| -2, 63448 Q082139) -250.881( -241.826

cO 1500 = @000 K. | 10685 = 57686 °C | 35.1507 1.300095 | -0.20892 | 0.01385 | -3.28275 | -127.855 | -110.527
H, 1000 — 2600 K THEE —RHEE"C | 1856308 | 12257367 |[-2.85979|0.26B238( 197799 |-1.14 74 Q
MO - -_ - - — —_ — — -

Fez 04 a0 — 3000 K 62X 86 — 272586 "C | 200832 | 1 58644E07 | -6 7E-08 | 945FEDS |3 19E0S | 2117414 [ -112059
0. 10 — 700K 17318 — 42658 C |31 32254 | 2023831 | 67.866dd | -36 BOE2 | 000737 | 8 9037 0
700 — 2000 4286 —17%86°C | 2005235 8772972 | -3.%6815 | 0758315 -074ls | -11.3247 1]
N, 100 — B0 K 175316 — Z22686°C | 2B 9%ndY| 1853978 -0.E4746 | 16 63537 (0000117 | 867191 ]
00— 2000 2606 —17X%8R°C 1980533 1988706 | -8.R0064 | 1300784 |0 27600 | 4 9352 ]

Fe 02 1050 — 2500 K Fhabh — X ahC | 110952 3204714 | -9.19235 | 0901806 | 6 433677 | 545,147 | 526 H03

Tabella 2 - Dati raccolti dal database del NIST
2) NiFe;04: per valutare il calore specifico o I'entalpia, vista la mancanza dei dati necessari nella libreria

del NIST, si € applicata una media pesata ai coefficienti dei prodotti che formano il composto, ovvero

NiO ed Fe,0s. Dato che le moli dei due composti, prese qui come pesi della media, sono uguali, la

media pesata si riduce ad una media aritmetica:

A,NiFe204 =

molyo * Anjo + MOlpe203 * Ape203  Anio + Are203

moly;o + Molpez03

Bnire204 =

Bpio + Bre203

2

(7)

(8)

Sono inoltre suddivisi i valori per diversi intervalli di temperatura, prendendo come limiti degli

intervalli quelli del NiO, essendo pil stringenti.

NiFe; 04 (b)

sotto 1400 °C

7837

25416335

-7 EFET

05377143

2.67e2068

-hed A b

-bdd . 7rd

NiFe; 04 fa)

sopra 1400° C

595077

1602357

-4 gl 7

0.450753

2716335

-hE2.X

-537 518

Tabella 2 — Stima caratteristiche NiFe204

3)  Coiogenico: dalla libreria del NIST [15] & disponibile il valore del calore specifico molare del carbonio,

ottenuto per un intervallo di temperatura T=300-1800 K, e qui utilizzato per valutare il Carbonio

biogenico (polverino da biomassa):

chsaa = 1068 [ o]

J

(9)
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7 Scenario 1 — NiFe;04 oxygen carrier

Il primo scenario vede I'utilizzo della ferrite di Nickel (NiFe,0Q4) come oxygen carrier.

Le unita del sistema cosi considerato ((Figura 4) sono 6: il Riduttore (1), I'Ossidatore (2), il Combustore (3),
un’uscita diretta al processo di Fischer-Tropsch (4), un’uscita per I'accumulo della CO, proveniente dalla
combustione del Cpiogenico (5) € un’uscita per il trattamento dell’azoto (6).

NiFe:0, | i -
 tiopenico
- L3 R
E
n
U
L
0. E :
" N - 4 R (%)%
F 1
I R T,=1400°C
80 L S
c P N NiFe, Dy, C
s " | NiFeO o
¥ c L 2
R H o, i
D Calcmmtare 0 B
X >
; NiFe,0,, 5
H.0,, I Ni, Feld T
D eiteran 1]
7 [
CO+H, E
R
\ T_-L-'l'lﬂﬂ"fd__j
NiFe0,, Nil), Fe, 0,
amia
D bt ¥ At
i L=12005C

Figura 4 — Ciclo redox di produzione del syngas con output in Fischer-Tropsch

Il diagramma di flusso del processo & mostrato in Figura . Questo diagramma e semplificato e tracciato come
un diagramma informativo sui flussi.
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Figura 5— Diagramma di flusso del ciclo per il modell

7.1 Analisi reazioni
L’analisi molare a cui fa riferimento il successivo bilancio di materia é stata svolta considerando al Riduttore

un’entrata unitaria pari ad 1 mol di NiFe;0a.
Questa quantita verra rigenerata per effettuare il ciclo successivo, sommando la quantita non reagita con
quella prodotta dal Combustore.

7.1.1 Riduttore
Tramite il software HSC Chemistry 6.0 & stata effettuata una prima simulazione del processo di riduzione,

condotta all’equilibrio supponendo una particella puntiforme e resistenze trascurabili. Imponendo per la
simulazione una temperatura T;=1400°C ed introducendo come reagente 1 mol di NiFe,04, sono stati definiti
i seguenti prodotti:

Prodotd [mol] |comment
Fe 000007428
NiFe. 0y (1mol) = |0, 0.0743
MiF e, 0, 09258  |{oantitd nonreagita)
M 0.0742
FeO 01424

Tabella 3 - Prodotti riduttore, simulazione HSC

La simulazione ha permesso stabilire un grado di conversione del reattore, definito dalla quantita di oxygen
carrier NiFe;04 ridotto — 11 =0.0742. Tale valore sara preso come parametro chiave nel successivo modello.
Verra trascurata la produzione di Fe, essendo presente in quantita esigua.

La reazione di riduzione puo essere riassunta in rapporto stechiometrico come:
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NiFe,0, - NiFe,0, + Ni + FeO + Oy (10)

inmoli:1 - (1—-n1) + n1+2x*nl+nl.

Si osserva che il bilancio stechiometrico assunto viene riconfermato dai risultati ottenuti tramite la
simulazione precedente, non considerando il Fe tra i prodotti. Cio dimostra, in questo caso, che considerare
il processo con i rapporti stechiometrici introduce un errore trascurabile.

Dalla quantita di O,, prodotto attraverso il processo di riduzione descritto (eq. 10 e indicato nella Figura 4
come Reducer e nella Figura 5 con il numero 1), si definisce il comburente disponibile per la combustione del
polverino di carbone (Carbonio biogenico, prodotto da biomassa): la quantita di comburente é stata fissata
alla quantita di O, prodotto dal Riduttore, ed e invece assunto come flusso regolabile quello descritto dal
Chiogenico introdotto. Nell’ulteriore semplificazione attuata nel modello, € tuttavia prevista una combustione
completa in rapporto 1/1 stechiometrico: la situazione descrive il caso ideale in cui la minima quantita di
comburente O; (quella stechiometrica, senza considerare alcun eccesso) permette la combustione completa
di Chiogenico in CO;, sfruttando al massimo il potere calorifico del combustibile introdotto.

Inoltre, per le considerazioni gia fatte sopra, assumere il rapporto stechiometrico equivale ad assumere la
guantita massima di combustibile introdotto, settando cosi un limite massimo alla quantita di calore prodotto
dalla combustione nel Riduttore.

La CO; prodotta dalla combustione di combustibile da biomassa cippata o ulteriormente trattata per poter
essere facilmente combusta, essendo "'unico gas in uscita, puo essere facilmente estratta. Essa puo avere
diversi utilizzi:
- puo essere immessa all’Ossidatore, come supplemento o sostituto della CO, proveniente dal
Calcinatore.
- puo essere estratta ed accumulata in un’unita (5) esterna, valutandola come emissione “green”
poiché derivante dalla combustione da biomasse.
Questo studio prevede il secondo utilizzo, realizzandone lo stoccaggio per utilizzi futuri.
La reazione di combustione, con I’ O, prodotto dalla precedente reazione di riduzione e il Cyiogenico introdotto
di conseguenza, puo essere riassunta in rapporto stechiometrico come:

Cbiogenico + 02 - COZ (11)

inmoli: 11+ nl1 - nl.

Viene inoltre definita, a scopo di studio per diversi approcci progettuali, una duplice destinazione per il flusso
di prodotti solidi in uscita dal reattore: tale flusso verra diretto al reattore Ossidatore in percentuale x= 90%,
e la parte restante sara diretta al reattore Combustore (in percentuale 1-x= 10%).
La percentuale x sara un altro parametro importante del modello, poiché regolandola varia rispettivamente
la quantita di syngas prodotto dall’Ossidatore e la quantita di prodotti ad alta temperatura inviati al
Combustore.
E ora possibile definire i primi parametri necessari al bilancio (vedere par. 5.2):

- 311 = x * (1 —nl) > percentuale di NiFe,04 non reagito diretto a Ossidatore

- az11 = (1 —x)* (1 —nl) > percentuale di NiFe;O4 non reagito diretto a Combustore

- @312 = Ay13 =X —> percentuale di Ni e FeO prodotti che & diretta a Ossidatore

- 312 =313 =1-x—> percentuale di Ni e FeO prodotti che & diretta a Combustore

18



ENEN

N RICERCA DI SISTEMA ELETTRICO

- G202 = x *n1 — Niprodotto da Riduttore (dato il rapporto molare 1/1 con NiFe,04 reagito) e diretto
a Ossidatore

- gz03 = x * 2% 11— FeO prodotto da Riduttore (dato il rapporto molare 2/1 con NiFe,0, reagito) e
diretto a Ossidatore

- G302 = (1 —x) *n1 — Ni prodotto da Riduttore e diretto a Combustore

- Gz03 = (1 —x) * 2*nl > FeO prodotto da Riduttore e diretto a Combustore

- asq5 = 1 > tutta CO, prodotta da Riduttore & diretta ad accumulo 5

- gsos =11 — quantita di CO, prodotta dal Riduttore e diretto all’accumulo 5

7.1.2 Ossidatore
All'Ossidatore, in accordo con quanto riportato in [17] si € assunta una temperatura T,=1100°C, sono

convertiti i composti provenienti da diversi flussi in entrata: un flusso pari all’uscita dei prodotti solidi del
Riduttore (in percentuale pari a x=90%) ed un flusso esterno di H,0,) a Tv = 200°C unito alla CO, proveniente
dal Calcinatore del Calcium Looping a Tcaic = 900°C.

Nelle considerazioni successive e stata assunta I'immissione dei flussi esterni nel seguente modo: la CO; e
I’'H,0) provenienti dall’esterno, che reagiscono con Ni ed FeO provenienti dal Reducer, sono assunti in
rapporto stechiometrico per ciascuna reazione, assumendo la completa ossidazione dei metalli.

Le reazioni di ossidazione sono le seguenti:

2Ni + CO, + Hy0(, — 2NiO +CO + H, (12)

inmoli: (x *xn1) + (x *%nl) + (x * %Tll) - (x*nl) + (X *%771) + (x *%771)-

6Fe0 + CO, + Hy0,) — 2Fe;0, + CO + Hy (13)

ol o2 # (e 1) + (s 301) = (2 (e 20) o201

Sono definiti i seguenti parametri:
- gros = (x * g’?l) — quantita necessaria di CO, da introdurre da esterno per bilanciare I'ossidazione
completa con rapporto stechiometrico
- Gro6 = (x * g’?l) — quantita necessaria di H20(,) da introdurre da esterno per bilanciare
I'ossidazione completa con rapporto stechiometrico

- Jao7 = (x * gnl) — quantita di CO prodotta e diretta a Fischer-Tropsch
- g4 = (x * znl) — quantita di H, prodotta e diretta a Fischer-Tropsch

- G309 = X * N1 — quantita di NiO prodotta e diretta a Combustore

2 s .
- g3010 = X * 57]1 — quantita di FesO4 prodotta e diretta a Combustore

7.1.3 Combustore
Nel Combustore sono previsti tre flussi in entrata, i cui composti vengono completamente convertiti a

T3=1200°C. Tale temperatura & stata scelta come riferimento in quanto si trova a valori superiori di quelli
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operativi del reduced: il flusso dei prodotti dell’Ossidatore, un flusso esterno di aria a To=25°C e la percentuale
(1-x)=10% del flusso di prodotti solidi del Riduttore.

Quest’ultimo da luogo alle seguenti reazioni, grazie all’ossigeno presente nel flusso di aria esterno g;gg (il
calcolo dell’azoto presente verra effettuato in conclusione, essendo inerte):

1
Ni + > 0, - NiO (14)

inmoli: (1—x)*nl1+(1—x)*nl - (1—x)=*nl.

1
3Fe0 + > 0, — Fe;0, (15)

inmoli: (1—x)x2n1+ (1-x)*§,71 _>(1_x)*§,,1,

| due prodotti NiO e Fes04 cosi formati si sommano a quelli presenti nel flusso dei prodotti dell’Ossidatore
(per le frazioni in percentuale si vede la somma — 1-x+x), dando luogo alla generazione di Fe;Os che
contribuisce a rigenerare la ferrite di Nickel per ripetere il ciclo, con le reazioni:

4Fe304 + 0, — 6Fe,04 (16)

in moli: (1—x+x)*§n1 + (%nl) - nl.

Fe,03 + NiO — NiFe,0, (17)
inmoli: n1+ (1—-x+x)*xnl - nl.

L'ossido ferrico Fe,03 non verra considerato nei bilanci successivi, in quanto esso viene formato e consumato
all’interno dello stesso reattore.
Sono definiti i seguenti parametri:
- G101 = N1 — quantita di NiFe,04 formata e diretta al Riduttore
5 1 . . . -
- 93011 =0 —x) *g’]l +Er]1 — quantita totale di O, necessaria al Combustore per le reazioni
complete e introdotta da flusso esterno di aria
_ _ 079 _ 079
- 93012 = Jeo12 = - kmolp; =

0.21 0.21
Combustore tramite flusso esterno di aria

[(1 - Xx) *gnl +%n1] — quantita totale di N, immessa al

7.2 Bilancio di materia
| composti presi in considerazione per I'intero ciclo redox sono allora: NiFe;04, Ni, FeO, Cpiogenico, CO2, H20),

CO, Hy, NiO, Fes04, O3, N, (rispettivamente per k=1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12).

Si definiscono i bilanci di materia per i flussi in entrata ad ogni unita i del sistema (1-Riduttore, 2-Ossidatore,
3-Combustore, 4-Fischer-Tropsch, 5-AccumuloCO,, 6-TrattamentoN,):

1—>llk+0+a13k*l3k+0+0+0=g10k

18
2_>a21k*11k+ﬂ'2k+0+0+0+0:g20k ( )
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3 azqp ¥ Ak + Azop ¥ Ao + A3 0+ 0+ 0 = gzox
450+ agp * Ay + 0+ A4, + 04+ 0 = guox
55 a5 * M +0+0+0+ A5, +0 = gsor
6 >0+0+ agyr * A3 + 0+ 0+ A = Geok

Per ogni composto k=1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12, riarrangiando le equazioni, & possibile definire:
- le matrici /Tk dei coefficienti (split fraction — a; j )
- ivettori g dei termini noti (flussi esterni — g; o x)

1 0 —ay5re 0 0 0
— 1 1 0 0 0 0 g;g’;
= —Qa31k —Qa32k 1 0 0 0 — 930k
A = 0 9k = g
— Qo 0 1 0 0 40k (19)
\—am 0 0 0 1 0 / gzg’;
0 0 —qgy 0 0 1

OSS: Per i valori attribuiti ad ogni matrice riferirsi all’Appendice (ricordare che le unita 4 e 5 non hanno flussi
in uscita).

Per ogni composto k=1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12 (NiFe,04, Ni, FeO, Cpiogenico, CO2, H20yy), CO, H,, NiO, Fe30a,
0,, N,) si definisce attraverso il codice MATLAB un sistema generale, composto da:

- una super-matrice A [72x72] nelle cui diagonali compaiono le 5 matrici dei coefficienti di split fraction
precedentemente definite per ogni composto k
- il super-vettore A [72x1] composto dai 12 vettori dei flussi in entrata di ogni composto k, ovvero le

incognite
- il super-vettore g [72x1] composto dai 12 vettori dei flussi esterni precedentemente definiti per ogni
composto k.

A 00000 0 0 0 0 0 0y

0 4 0 0 00 00 00 0 017, /%

0 0 A4 0 0 O O O O O 0 O s 9z

0 0 0 A4 00 000 0 0 0l ln

o 0 0 0 A4 O 0 o0 O 0 0 0 As Js
L A (20)
0O 0o 0 O O 0 4 0 O 0 0 0 A; 97

0 0 0 0 0 0 0 A 0 ©O0 ©0 0 g 9s

6 5 0 0 5 0 0 0 A& 8 0 0| 4|4

0 0 0 0 0 0 0 0 0 Ay 0 0 || J11

5 0 0 0 0 0 0 0 0 0 Ay 0 |[\M] \du

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 4,/ M
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Dai risultati ottenuti tramite MATLAB si ottengono le matrici dei flussi in entrata nelle unita i del sistema (1-
Riduttore, 2-Ossidatore, 3-Combustore, 4-Fischer-Tropsch, 5-AccumuloCO,, 6-TrattamentoN,) per ciascuno
dei 12 composti k (NiFe;0a, Ni, FeO, Cpipgenico, CO2, H20), CO, Ha, NiO, Fe304, Oz, Ny):

Tabella 4 - Flussi molari in entrata ad ogni unita del sistema (Risultati del bilancio di materia)

7.3 Bilancio di energia
L’analisi energetica & stata ripartita analizzando ogni reattore singolarmente. Sono stati analizzati i flussi
molari di ogni composto, rilevati tramite il bilancio di materia e le temperature definite in entrata e in uscita.

Le temperature descritte dal sistema in esame sono:
a) To=25°C — temperatura del flusso di aria esterno in entrata a Combustore
b) Ti=1400°C — temperatura di reazione al Riduttore
¢) T2=1100°C — temperatura di reazione all’Ossidatore
d) T3=1200°C — temperatura di reazione al Combustore
e) Telc=900°C — temperatura del flusso di CO, proveniente dal Calcinatore
f) Tv=200°C — temperatura del flusso di H.O() proveniente dall’esterno

Attraverso 'applicazione dell’equazione di Shomate [2] sono state calcolate le variazioni entalpiche di ogni
composto, con cui sono conseguentemente descritti i flussi energetici che attraversano questa porzione del
sistema. | dati ed i calcoli necessari sono stati gestiti ed automatizzati attraverso MATLAB, introducendo come
input al problema i flussi molari calcolati nel bilancio di materia del paragrafo 5.2.

7.3.1 Analisi Riduttore

T,=1400°C
T
Ay = 1 mol NiFe,0, i. o As; = (1-n;) mol NiFe,0,
Aa=0mol Ni ————— ll; ib Ay T k3 =1; mol N1

%13 = 0 mol FeO T ]l)I L Loz + Ag3 = 21, mol FeO
Mg =1 mol Chigeenico > c i’ 0 mol Cyipgenico

As=0mol CO, ———* lli L’ Ass=1; mol CO,

App=0mol O, ——— ™ i’ 0 mol O,

.

Figura 6 — Flussi in ingresso e uscita al Riduttore

e Flussiin entrata:
1. Flusso in entrata di NiFe,O4 proveniente dal Combustore a temperatura Ts.
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2.

Usando I'equazione di Shomate con gli opportuni coefficienti = h; yipe204=-430.81 kJ
Flusso in entrata di Cpiogenico proveniente dall’esterno a temperatura To.
Da Shomate — h; ¢piog=0.0198 kI

e  Flussi in uscita:

1.

Flusso in uscita di NiFe;O4 non reagita a Ty, e diretta ad Ossidatore e Combustore in base alla
percentuale x di frazionamento del flusso. Da Shomate — hy, yiFez04=-368.39 kI

Flusso in uscita di Ni prodotto dal Riduttore a T1, e diretto ad Ossidatore e Combustore in base
alla percentuale x di frazionamento del flusso. Da Shomate — hy, ;= 3.36 kI

Flusso in uscita di FeO prodotto dal Riduttore a Ty, e diretto ad Ossidatore e Combustore in base
alla percentuale x di frazionamento del flusso. Da Shomate — hy, peo=-24.76 kI

Flusso in uscita di CO, prodotto dal Riduttore a T;, e diretto ad unita di accumulo 5.
Da Shomate — hy, ¢p,=-23.86 kJ

e Bilancio reattore:

Definendo una differenza tra I'entalpia totale in uscita e quella in entrata al reattore, € possibile

definire il calore totale di reazione:

QRreducer = hu,Reducer - hi,Reducer = 17.06 kJ (21)

Il processo risulta essere endotermico, e richiede una quantita di calore pari a Qgeducer

7.3.2  Analisi Ossidatore

T=1100%C
]I "/. . Ay I,
x*(1-m; ) mol MNiFe, 0, - ! * i =x*(1-n;) mol MiFeO,
T, | I;
hys = x*n; mol Ni " | e 0 mol M
I, T
gy = 2x%n, mol FeO - (3] |———= 0 mol FeO
i T =900°C X | 1
hae = x* =, mel OO " 1 | » 0 mol €O,
) - G & ]‘ o | .1:
A =22 2T 0l HiOp " 1 i * 0 mol H,0,
" 1
; 3 i | 2 5 :
#gr = 0 mol CO - e | : * xtf, n. mol CO
Az = Gzol Hy i R | I- ® oy =xt ; 1; mol H,
by = 0 mol N0 . | L . = x*n: mol HiO
- T, 5
A3 i mol Fe, 0, > .| B T “*?'1: mol Fe, 0,

\, J

e

Figura 7 - Flussi in ingresso e uscita all'ossidatore

e Flussiin entrata:

1.

Flusso in entrata di NiFe,0,, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura T;.
Da Shomate —> hi,NiF6204= '33155 kJ

Flusso in entrata di Ni, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura T;.
Da Shomate — h; y;=3.02 kI

Flusso in entrata di FeO, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura T;.
Da Shomate — h; op=-22.35kl

23



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE (0GGI MITE)-ENEA

4. Flusso in entrata di CO; pari alla quantita proveniente dal Calcinatore a temperatura Tcac=900°C.
Da Shomate — h; ¢p,=-21.9 ki
5. Flusso in entrata di H,O, pari alla quantita proveniente dall’esterno a temperatura T,=200°C.

Da Shomate — h; y,0=-13.12 kJ

e Flussiin uscita:

1. Flusso in uscita di NiFe;Os non reagita a T, e diretta Combustore.
Da Shomate — hy, yire204=-367.54 kJ

2. Flusso in uscita di CO prodotto da Ossidatore a T, e diretto ad unita di Fischer-Tropsch. Da
Shomate — hy, cp=-4.24 k

3. Flussoin uscita H, prodotto da Ossidatore a T,, e diretto ad unita di Fischer-Tropsch. Da Shomate
— hyyz= 179kl

4. Flusso in wuscita di NiO prodotto da Ossidatore a T, e diretto a Combustore.
Da Shomate — hy, yjp=-14.06 kJ

5. Flusso in uscita di FesOs prodotto da Ossidatore a T, e diretto a Combustore.

Da Shomate — hy, pe304=-39.99 kI

e Bilancio reattore:
Definendo una differenza tra I'entalpia totale in uscita e quella in entrata al reattore, & possibile
definire il calore totale di reazione:

Qoxidizer = Muoxidizer — Nioxidizer = —38.13 kJ (22)

Il processo risulta essere esotermico, generando una quantita di calore pari a Qgxidizer-

7.3.3 Analisi Combustore

T,=1200°C
g i T, | A
Fag=dzy = (1-%)*( 1-ry,) mal NiFe, 0, - I,
I, | * Ay = 1 mol NiFe,0,
4y = x*{ 1-n,) mol NiFe,0, - C
T, o I3
by = (1-x)*n, mol NI —* M e 0 mol Ni
T : L.
Ayy 7 (1-x)* 20, mol FeO * r L 0ol FeO
T; I
Ly = X*1; mol N0 - 5 e 0 mol Nid
T, 1 I,
bag = %% = 1, mol Fe O, —H 0 e 0 mol Fe, 0,
3 1 = I
; e, . | - 0 mol O
Aoy = [C1-x)* =1 t—ny, | mol O, | | + 0 mol O,
f| 'u‘:I ! a3 [ i, T
Az = gy M mol N, h'\_ , a2 E}._:u mol N,

Figura 8-Flussi in ingresso e uscita al combustore

e Flussiin entrata:

1.

Flusso in entrata di NiFe;04, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura T;.

Da Shomate e d hi,NiF6204= -36.84 kJ

2. Flusso in entrata di NiFe;O., pari quantita proveniente da Ossidatore a temperatura T..

Da Shomate — h; yipe204=-367.54 kJ
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Flusso in entrata di Ni, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura Ti.
Da Shomate — h; y;=0.34 kI

Flusso in entrata di FeO, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura T;.
Da Shomate — h; o= -2.48 kl

Flusso in entrata di NiO, pari alla quantita proveniente da Ossidatore a temperatura T,.
Da Shomate — h; y;p=-14.06 kJ

Flusso in entrata di Fes0,, pari alla quantita proveniente da Ossidatore a temperatura T,.
Da Shomate — h; pe304=-39.99 kI

Flusso in entrata di O, pari alla quantita proveniente dal flusso di aria esterna a temperatura To.
Da Shomate — h; g,=-6.721e-06 kJ

Flusso in entrata di N, pari alla quantita proveniente dal flusso di aria esterna a temperatura To.
Da Shomate — h; y,= 2.566e-06 kI

e  Flussiin uscita:

1.

Flusso in uscita di NiFe,O4 a T3, pari alla quantita introdotta nel Combustore sommata alla
quantita prodotta dal Combustore, il cui totale e diretto a Riduttore.

Da Shomate 4 hu,NiFeZO4= -430.81 k.]

Flusso in uscita di N, inerte non reagito a Ts, e diretto ad unita di trattamento 6.
Da Shomate — hy, y,=3.49kl

e Bilancio reattore:

Definendo una differenza tra I'entalpia totale in uscita e quella in entrata al reattore, & possibile
definire il calore totale di reazione:

QCombustor = hu,Combustor - hi,CombuStor = 33.26 k] (23)

Il processo risulta essere endotermico, e richiede una quantita di calore pari a Q combustor-

7.4 Verifica modello
Per verificare la robustezza del modello fin qui proposto, affinché non ci siano contraddizione fra i risultati
ottenuti, si € proceduto come segue:

1.

Si & rappresentato analiticamente I'intero sistema in esame (composto dalle unita Riduttore,
Ossidatore e Combustore) come un’unica unita (blackbox), specificandone i flussi in entrata e in
uscita con le assunzioni fatte finora.

Si e verificato che la somma dei calori ottenuti tramite il bilancio energetico per ciascun reattore
fosse equivalente all’analisi energetica effettuata sul blackbox, ovvero alla differenza fra le
entalpie dei composti in uscita e in entrata del modello blackbox.
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C biogenin ' i Co,
1 i -
| :
Co, i o
g : ”
_— [ Blackbox sistema ! -
- ._| v - -
I I
ar ! i M
3 - -
" I
e
Figura 9-Schema di blackbox di verifica modello
° QReducer = 17.06 k]
QOxidizer = —38.13 k]
QCombustor = 33.26 k]

QReducer + QOxidizer + QCombustor =12.1835 kJ (24)

*  hycpiog=0.0198 kl(entalpia Cpiog in entrata a Riduttore)
hi co2=-21.9 ki (entalpia CO; in entrata ad Ossidatore)
hi n20=-13.12 kJ (entalpia H,0 in entrata ad Ossidatore)
h; 02=-6.721e-06 kJ (entalpia O in entrata a Combustore — flusso d’aria)
h; n2= 2.566e-06 kJ (entalpia N; in entrata a Combustore — flusso d’aria)

hy co2=-23.86 kl (entalpia CO; in uscita da Riduttore e diretto ad accumulo)
hy co=-4.24 k) (entalpia CO in uscita da Ossidatore e diretto a Fischer-Tropsch)
hy 12=1.79 k) (entalpia CO in uscita da Ossidatore e diretto a Fischer-Tropsch)
hy, n2=3.49 k) (entalpia N2 in uscita da Combustore — inerte)

(hucoz + huco + hupz + hunz) — (hi,Cbiog + hicoz + Ripao + hioz + hina) = 12.1835 kI (25)

Il modello é cosi verificato.

8 Scenario 2 — Fe;03 oxygen carrier

I modello in MATLAB e stato realizzato in modo da essere flessibile e permettere agilmente il cambiamento
dell’oxygen carrier considerato, che in questo secondo caso corrisponde all’ossido ferrico Fe,0s.

Il seguente modello riprendera lo svolgimento del precedente, ma in alcuni punti sara semplificato: lo scopo
ricercato ora, dopo aver valutato le prestazioni del ciclo e la funzionalita del modello, € quello di gettare una
base di valutazione per I'apparato sperimentale del laboratorio del DIMA, che prevede la realizzazione del
solo reattore Ossidatore.

A questo fine, per sviluppare la successiva fase di progettazione, i quantitativi trattati sono ora stati tarati su
scala inferiore per rispettare i limiti dimensionali del reattore per il laboratorio.

Le reazioni considerate sono analoghe alle precedenti, esclusa la presenza di composti in Nickel, e
considerando una conversione totale al primo reattore per poter riprodurre le condizioni di laboratorio.

In seguito, verra descritto il modello evidenziando soltanto le differenze rispetto al primo caso.
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8.1 Analisi reazioni

L’analisi molare qui presente, a cui fa riferimento il successivo bilancio di materia, € stata svolta considerando
al Riduttore un’entrata pari ad N = 0.003 mol di Fe,0s in qualita di oxygen carrier.

Questo valore limitato & stato valutato tramite diverse campagne numeriche, al fine di ottenere un valore
adeguato di materiale che rispettasse i limiti dimensionali concessi al letto del reattore sperimentale
(composto dalla quantita di FeO prodotta dal Riduttore tramite la conversione di Fe,0s ed immessa
all’Ossidatore).

La quantita di oxygen carrier € rigenerata ad ogni ciclo.

Nota: Rispetto al caso in cui si considerava NiFe,04 come oxygen carrier, ora sono eliminati tutti i composti a

base di Nickel. Per effettuare il calcolo, tuttavia, non saranno modificati i valori associati ai coefficienti di split
fraction relativi a tali composti, poiché sara sufficiente annullare i flussi componenti i vettori dei termini noti
g (e quindi i valori associati alla formazione di tali composti).

8.1.1 Riduttore
Per introdurre un primo studio esplorativo, con le relative semplificazioni, verra trascurata la formazione di
prodotti secondari, assumendo la conversione totale del Fe,03 all’'interno del Riduttore (n1 = 1).

Questa situazione, naturalmente, non é verosimile ma si presta alla valutazione dell’apparato sperimentale:
come gia accennato, 'apparato progettato per il laboratorio del DIMA prevede la realizzazione del reattore
Ossidatore, e in particolare prevede I'utilizzo di ossido ferroso FeO come componente principale del letto al
suo interno, permettendo quindi di trascurare il passaggio di Fe,03 dal Riduttore all’Ossidatore poiché non
di interesse per questo studio.

La reazione di riduzione, considerano il numero di moli introdotte N, pud essere riassunta in rapporto
stechiometrico come:

1
Fezog - ZFQO + EOz(g) (26)

inmoli: N—- 2N+ N.
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Figura 10-Ciclo termochimico di produzione del syngas con output in Fischer-Tropsch (Fe203
oxygen carrier)

La reazione di combustione, analoga al primo scenario, pud essere riassunta in rapporto stechiometrico
come:

Cbiogenico + 02 - COZ (27)
inmoli: N+ N— N.

E ora possibile definire i primi parametri necessari al bilancio (vedere par. 6.2):

- ay11 = x * (1 — N) —> percentuale di Fe;03 non reagito diretto a Ossidatore (qui assunto poi pari a
zero poiché convertito totalmente)

- a311 =1 —x)*(1—N) > percentuale di Fe;03 non reagito diretto a Combustore (qui assunto
pari a zero poiché convertito totalmente)

- @12 = Ayq3 =X —> percentuale di Ni e FeO prodotti che & diretta a Ossidatore

- @312 =313 =1-x—> percentuale di Ni e FeO prodotti che & diretta a Combustore

- G202 = 0 — Ni prodotto da Riduttore e diretto a Ossidatore (sono stati eliminati composti a base di
Nickel)

- g3 = x* 2% N — FeO prodotto da Riduttore (dato il rapporto molare 2/1 con Fe,03 reagito) e
diretto a Ossidatore
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- 9302 = 0 = Ni prodotto da Riduttore e diretto a Combustore (sono stati eliminati composti a base
di Nickel)

- 9303 = (1 —x) * 2 N — FeO prodotto da Riduttore e diretto a Combustore

- as515 = 1 — tutta CO; prodotta da Riduttore e diretta ad accumulo 5

- Gsos = N — quantita di CO; prodotto dal Riduttore e diretto all’accumulo 5

8.1.2 Ossidatore

Le condizioni operative previste dal reattore sono analoghe a quelle del primo scenario al quale ci si richiama.
Nelle considerazioni successive e stata assunta I'immissione dei flussi esterni nel seguente modo: la CO; e
I’'H,O() provenienti dall’esterno, che reagiscono con il FeO proveniente dal Reducer, sono assunti in rapporto
stechiometrico, assumendo la completa ossidazione dei metalli. Lo sviluppo delle prove sperimentali nel
laboratorio del DIMA permettera successivamente di studiare il rapporto di selettivita dei due composti,
ovvero di valutare singolarmente in che quantita essi reagiscono e la relativa produzione di syngas che ne
consegue.

La reazione di ossidazione & la seguente:

6Fe0 + CO, + H,0(y = 2Fe304 + CO + H, (28)
inmoli: (x *2N) + (x *%N) + (x*%N) - (x*gN) + (x *%N) + (x*éN).

Sono definiti i seguenti parametri:
- gros = (x * %N) — quantita necessaria di CO; da introdurre da esterno per bilanciare I'ossidazione
completa con rapporto stechiometrico
- g6 = (x * %N) — quantita necessaria di H2O(,) da introdurre da esterno per bilanciare
I'ossidazione completa con rapporto stechiometrico

- Gao7 = (x * éN) — quantita di CO prodotta e diretta a Fischer-Tropsch

- Jaog = (x * %N) — quantita di H, prodotta e diretta a Fischer-Tropsch

- G309 = 0 > quantita di NiO prodotta e diretta a Combustore (sono stati eliminati composti a base di
Nickel)

2 P .
- g3z010 = X * §N — quantita di FesO, prodotta e diretta a Combustore

8.1.3 Combustore
Il Combustore prevede condizioni analoghe al primo scenario, considerando ora la reazione:

1
3Fe0 + 5 0, - Fes0, (29)

inmoli: (1 —x)*2N + (1—x)*§1v —>(1—x)*§1v.

Il prodotto Fes04 cosi formato si somma a quello presente nel flusso dei prodotti dell’Ossidatore (per le
frazioni in percentuale si vede la somma — 1-x+x), dando luogo alla generazione di Fe;0s che contribuisce a
rigenerare I'oxygen carrier per ripetere il ciclo, con la reazione:
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4Fe304 + 0, — 6Fe,03 (30)

. . 2 1
in moli: (1—x+x)*§N + (ZN) - N.

Sono definiti i seguenti parametri:
- 9101 = N — quantita di Fe,03 formata e diretta al Riduttore
- gzonn=00-x) *%N +%n1 — quantita totale di O, necessaria al Combustore per le reazioni

complete e introdotta da flusso esterno di aria

_ 079 kol = 0.79
93012 = Y6012 = 57 02 = 571

Combustore tramite flusso esterno di aria

[(1 —x) *2771 +%771] — quantita totale di N, immessa al

8.2 Bilancio di materia
Il calcolo svolto riprende quello del primo scenario.

NOTA: Per i valori dei coefficienti che compongono le matrici di calcolo riferirsi all’Appendice (ricordare che
le unita 4 e 5 non hanno flussi in uscita).

| risultati ottenuti sono i seguenti:

Tabella 5 - Flussi molari in entrata ad ogni unita del sistema (Risultati del bilancio di materia)

8.3 Bilancio energetico

Va osservato che, date le semplificazioni imposte (in particolare I’assunzione per cui I’oxygen carrier Fe,03 &
completamente convertito dal Riduttore), i risultati riportati in questa sezione non hanno riscontro reale per
I'intero ciclo di produzione. Possono invece fornire spunto di comparazione sperimentale o analitica i risultati
ottenuti per I'energia associata al solo Ossidatore con le condizioni previste dalla prova sperimentale.

Per questo motivo, vengono riportati e commentati i risultati relativi ad un solo reattore.

8.3.1 Analisi Ossidatore

e Flussiin entrata:
1. Flusso in entrata di Fe;0s, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura T;. Da
Shomate —> hi,F6203= 0 k.]

2. Flusso in entrata di Ni, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura Ti.
Da Shomate — h; ;=0 kI

3. Flusso in entrata di FeO, pari alla frazione proveniente dal Riduttore a temperatura Ti.
Da Shomate — h; op=-0.903 k
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4. Flusso in entrata di CO; pari alla quantita proveniente dal Calcinatore a temperatura Tcac=900°C.
Da Shomate — h; ¢p,=-0.354 k

5. Flusso in entrata di H,O, pari alla quantita proveniente dall’esterno a temperatura T,=200°C.
Da Shomate — h; y,0=-0.212 kI

T,=1100°C
Ay = 0 mol Fe,0, b —— —+ 0 mol Fe,0,
hyy = 0 mol Ni Lb Lb 0 mol N1
A3 = X*2N mol FeO BN o ——— % 0 mol FeO
Ays = X* %N mol CO, T”.c=i00°C_ )1{ s omol co,
hag = x* %N mol H,0, : ]; . 0 mol H,O,
Ay =0molCO ——* E TZ ¥ kg =x* % N mol CO
hyg = OmolH, ——f R T b= x N mol
)y = 0 mol NiO > » 0 mol NiO
Ao = 0 mol Fe,0, ————» L

" Mo = x*g N mol Fe;0,

e

Figura 11-Flussi in ingresso e uscita all’Ossidatore

Flussi in uscita:
1. Flusso in uscita di Fe;03 non reagita a T, e diretta Combustore. Da Shomate — hy, pe203= 0 kJ

2. Flusso in uscita di CO prodotto da Ossidatore a T, e diretto ad unita di Fischer-Tropsch. Da
Shomate — hy, ¢p=-0.068 kI

3. Flussoin uscita H, prodotto da Ossidatore a T,, e diretto ad unita di Fischer-Tropsch. Da Shomate
—> hu'sz 0.029 k.J

4. Flusso in wuscita di NiO prodotto da Ossidatore a T, e diretto a Combustore.

Da Shomate — hy, ;0= 0kJ

5. Flusso in wuscita di FesO; prodotto da Ossidatore a T, e diretto a Combustore.

Da Shomate — hy, pe304=-1.617 k)

Bilancio reattore:
Definendo una differenza tra I'entalpia totale in uscita e quella in entrata al reattore, & possibile

definire il calore totale di reazione:

Qoxidizer = hu,Oxidizer - hi,Oxidizer = —0.186 kJ (31)

Il processo risulta essere esotermico, e genera una quantita di calore pari a Qoyidizer-
Questa quantita di calore e stata calcolata alle condizioni operative del reattore progettato per il
laboratorio del DIMA.

8.4 Verifica modello

Il modello appare verificato come nello scenario 1.

8.5 Conclusioni e sviluppi futuri dell’attivita di modellazione
La prima parte dello studio relativo alla annualita 2020 e stata focalizzata sullo sviluppo di una metodologia

di calcolo che consenta di valutare i bilanci di massa e materia associati ad un processo di utilizzo della CO,

proveniente dai reflui gassosi di una acciaieria. Il processo in questione prevede la conversione della CO; e di

vapore con produzione di un syngas ricco in H, e CO attraverso un processo tipo Chemical Looping
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Combustion basato sull'impiego di ossidi metallici. Il calore necessario per la chiusura del ciclo € ottenuto
tramite la combustione di biomassa che consente quindi di operare in condizioni di neutralita delle emissioni.
In un successivo step dell’analisi si prevede la caratterizzazione di un processo di produzione di combustibile
alternativo a partire dalla CO e dell’H; prodotti.

Tramite il codice sviluppato in MATLAB & stato creato un modello rapido e funzionale di analisi del ciclo redox
di produzione del syngas.
Il modello risulta flessibile e permette di valutare il processo con due ossidi metallici distinti in qualita di
oxygen carrier, NiFe;,04 ed Fe;0s, fornendo in ciascun caso:

- iflussi molari e in massa di ogni composto che attraversa il sistema.

- la quantita di energia associata a ciascun reattore.
Dal modello ¢ stato inoltre possibile effettuare delle valutazioni preliminari riguardo alla progettazione del
reattore Ossidatore. Per corroborare il modello sperimentalmente, e stato ricalibrato il modello relativo
allloxygen carrier Fe;0s; attraverso diverse campagne numeriche, fino ad ottenere un risultato che si
prestasse ad essere riproposto nell’apparato sperimentale del laboratorio del DIMA rispettandone i limiti
dimensionali.
L’analisi del processo e la qualita dei risultati possono cosi essere affinate all’interno del modello stesso,
variando pochi parametri in entrata sulla base dei risultati ottenuti sperimentalmente.

Tuttavia, € possibile valutare ulteriori sviluppi e prospettive di miglioramento, sia all’interno del ciclo redox
che per lo schema di integrazione industriale.
Sono nel seguito esposte delle varianti impiantistiche e alcune premesse per futuri approfondimenti.

E possibile prevedere un utilizzo vantaggioso del calore generato dal Riduttore:

1. Un reattore viene definito in funzionamento autotermico quando & in grado di fornire il calore
necessario al suo mantenimento in funzione. Variando le quantita di Carbonio biogenico o di oxygen
carrier immessi al Riduttore, si puo raggiungere la condizione di autosostentamento del reattore.

2. Si puo inoltre prevedere il riutilizzo del calore prodotto dal Riduttore per supportare il processo di
Calcinazione, evitando cosi 'utilizzo di combustibili fossili o chemicals nel Calcium Looping.

In assenza di combustione, sarebbe possibile prevedere un ricircolo dell’O, prodotto nel Riduttore dalla
riduzione dell’oxygen carrier:

3. Nel caso in cui il calore necessario alla reazione nel Riduttore fosse sviluppato senza combustione,
ad esempio con una fonte rinnovabile come il solare, allora si potrebbe considerare un ricircolo
dell’O; prodotto dal Riduttore. Tale flusso sarebbe facilmente separabile, essendo I'unico prodotto
gassoso del reattore. In tal caso, si potrebbe dirigere il flusso di O, al Combustore, evitando cosi
I'immissione di aria esterna e soprattutto scongiurando la successiva formazione di NOx.

Si puo utilizzare un economizzatore a monte del Combustore per preriscaldare I'aria esterna:
4. Al fine di migliorare le prestazioni al Combustore, si pud prendere in considerazione I'utilizzo di un
economizzatore per il flusso di aria esterna in entrata: tale flusso, infatti, rappresenta per il reattore

un flusso freddo in entrata, data la sua temperatura pari circa a quella ambiente (T, =25°C).

Si puo variare il frazionamento del flusso in uscita al Riduttore per ottimizzare le condizioni a valle:
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5. Variando il parametro x, che rappresenta il frazionamento del flusso in uscita dal Riduttore, si puo
effettuare una doppia regolazione del sistema:
a) Sipuo crescere o ridurre la produzione di syngas, tramite 'aumento o la diminuzione della
frazione di flusso in entrata all’Ossidatore;
b) Sipuo crescere o ridurre la richiesta energetica del Combustore, aumentando o diminuendo
la frazione di flusso che vi & diretta tramite bypass, poiché essa influenza il valore di Qcombustor
rappresentando una portata in entrata ad alta temperatura e contenuto energetico.
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9 Apparato sperimentale: I'ossidatore

La seconda fase del lavoro include la progettazione e la simulazione numerica (CFD) del reattore ossidatore.
Esso prevede I'utilizzo di un letto di particolato solido, composto da ossido di ferro Il (FeO), che viene
fluidizzato attraverso I'immissione dei reagenti (CO; e H,0,)). Il letto di FeO rappresenta I'oxygen carrier
descritto nel modello MATLAB, da cui sono ottenuti i valori dei flussi di ciascun composto, calibrati in base ai
limiti dimensionali del reattore.

9.1 Descrizione del processo

Il processo sviluppato nel reattore Ossidatore rappresenta il secondo stadio del ciclo redox di produzione del
syngas (Riduttore — Ossidatore — Combustore).

Inizialmente, I'Ossidatore contiene I'oxygen carrier in forma ridotta, e al suo interno ne produce I'ossidazione
attraverso la reazione con i gas in entrata, con un processo esotermico descritto da:

1 1 1 1 (1)

in moli:

(o 2W) + (x2N) + (2 IN) > (2 2N) + (x - 2N) + (2 2N) 2)
Tramite la cattura degli atomi di ossigeno ad opera dell’oxygen carrier, questo processo sviluppa la
conversione di CO; in CO e H,0) in H,, consentendo la generazione di syngas all'uscita del reattore.
Guardando all’intero ciclo di produzione del syngas, I'ossido di ferro (ll, Ill) prodotto dall’Ossidatore, Fe304
rappresenta un flusso di immissione per il successivo reattore Combustore, dove rigenera I'oxygen carrier
originale Fe,0s per ripetere il ciclo al Riduttore.

La quantita di materiale, descritta attraverso il parametro N nel numero di moli, & stata tarata in base ai limiti
dimensionali del reattore dopo diverse campagne numeriche (vedi par. 9.5).
Si prevede di operare il reattore a pressione ambiente e di utilizzare le temperature descritte Tabella 6.

9.2 Condizioni di fluidizzazione del letto di FeO

Per caratterizzare i composti introdotti in Figura 12 ed analizzarli nel codice di calcolo, sono stati raccolti i
dati relativi a densita e viscosita come riportato nella tabella sottostante. | valori sono stati ottenuti dal
database del NIST [17] e riportatiin Tabella 6.

i T,=1100°C \

T,
T x*2Nmol CO
in T,=25°C o
Xk 21 mol CO, ————» X
I
D T
I rox# —; Nmol H,
. T,=200°C z
x* =N mol H,0n, ——* E
3 R
T, ,
> x*;N mol Fe,0,
x*2N mol FeO

-~/

Figura 12-Flussi in entrata/uscita al reattore ossidatore
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P T Densita Viscosita
Composto| [bar] [°C] [kg/m®] [Pa*s]

CO, 25 1.808 0.0000149

H,0, 200 0.466 0.0000162
FeO 1 25 5745 —
Sabbia 25 1300 -
CO 1100 0.2486698 —
H, 1100 0.0177621 —

Tabella 6: Proprieta specie chimiche nell'ossidatore

9.3 Parametri della fase gassosa

Nel reattore sono immessi in qualita di reagenti ed agenti fluidizzanti due flussi gassosi distinti, formati
rispettivamente da CO; e H,0,). Poiché a seguito dell'immissione avviene la miscelazione dei due flussi, per
valutarne I'azione combinata devono essere definiti i valori medi di densita e viscosita della miscela di gas.
Considerando i coefficienti stechiometrici introdotti nella reazione (1) di par. 9.1, si calcola la frazione massica
per ciascun gas:

1
sMWco2 . .
Xico2 = T——7 = 0.7095 (frazione massica della CO,) (3)
MW co2t5MWH20
uw
Py H20 . .
Xigz0o = T—2—71 = 0.2904 (frazione massica dell’ H,0) (4)
MWco2+t5MWh20

Dove

MWco, = 44.01 g/mol (massa molare dell’anidride carbonica)
MWhy,o

18.01 g/mol (massa molare del vapor d’acqua)

Densita media dei gas

La densita del flusso di gas miscelato & stimata con una media pesata delle densita dei singoli gas, usando le
frazioni massiche come pesi della media:

kg
Pg = Xigo, * Pcoz t Xiy, o * Przo = 14182 [ﬁ] (5)

Viscosita media dei gas

Per stimare la viscosita dinamica media della miscela di gas sono disponibili diverse equazioni semi-
empiriche, che tengono conto della massa molare, della frazione massica, della viscosita e del coefficiente di
diffusione dei singoli gas che formano la miscela [18].

La relazione utilizzata da Wilke [19], attraverso approssimazioni della teoria cinetica della diffusione peri gas,
permette di stimare la viscosita senza dover valutare il coefficiente di diffusione:
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2 u; (6)
T E ' > =1.8745- 1075 [Pa - s]
_ 1/2 1/4
SN G} |1+ (ua/w)"* (M mw;) |
X S ovz(+ Mwy M)
J#i i J

Essendo la miscela formata da due composti, i pedici 1 e 2 assumono i valori riferiti a CO; e H,0y,), dove pero
siimpone che i # j.

9.4 Caratterizzazione delle particelle solide

Benché comune nei reattori a letto fluido, si & qui escluso I'utilizzo di sabbia nella composizione del letto:
data I'elevata differenza di densita fra le tipologie comuni di sabbia e il FeO, I'utilizzo della sabbia non
porterebbe infatti alcun vantaggio dal punto di vista della fluidizzazione.

T
il
- 4 X
[ .
5]
a j, P SABBIOSE \
4 3 IGROSSOLANA
2 A b
-‘, \,.
AERARILI
6 ¢ H\
o 1 > —
e r LY
=8 . 1"1|l
= i
0B c £ B A"
FiMI @ \.\
Fa
5 b
iL ".\
L
20 50 100 200 500 1000
d (pm)
B

Figura 13-Classificazione di Geldart
Per il particolato solido che compone il letto si & scelto di utilizzare una polvere di FeO con dimensione max

pariad, = 450 um. Tale scelta proviene da una analisi della letteratura dalla quale si & evinto che il tasso
di reazione ¢ sostenuto quando le dimensioni delle particelle sono dell’ordine del centinaio di micron [2] e
da una necessita sperimentale, dato che la rete di contenimento del letto ha una maglia del diametro di circa
250 pm.

Nonostante esso abbia una densita elevata (pari a 5745% per T ambiente, e poco inferiore per T piu
elevate), dal grafico si puo dedurre che per la dimensione massima la polvere si trova a cavallo tra la classe B
e la classe D definite da Geldart [20].

Puo essere quindi assunto che il particolato utilizzato rientri nella classe B, che definisce nella quasi totalita
dei casi il letto utilizzato.

Densita media del letto
Dato che I'utilizzo di sabbia & stato escluso, il letto & composto soltanto da FeO. La densita allora sara pari a

quella del composto: p, = 5745 m—‘i. Tale valore, valutato a T ambiente, subisce variazioni trascurabili per
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temperature pil alte (fino a T, = 1100°C del reattore), e per valutare le condizioni piu impegnative ai fini
della fluidizzazione & stato mantenuto questo valore anche alla temperatura operativa.

Sfericita

La sfericita delle particelle, rappresentata come ¢, descrive la deviazione della forma della particella rispetto
ad una forma sferica. Il valore del coefficiente varia tra 0 ed 1 (ad esempio, una particella sferica ha ¢ = 1).
In sono rappresentati alcuni valori di sfericita per diversi tipi di particelle. Dove non specificato, i valori sono
ripresi da considerazioni geometriche (superficie sfera / superficie particella dello stesso volume).

Nel caso del particolato di FeO utilizzato per il letto del reattore, si € assunto un valore di ¢ = 0.85.

Porosita

In una massa solida formata da particolato, come nel volume del letto, le particelle poggiano I'una sull'altra
sotto I'effetto della forza di gravita. A seconda della forma delle particelle e del grado di riempimento del
volume totale, si puo definire un certo volume che rimane libero tra le particelle, descritto attraverso il
coefficiente di porosita & (volume vuoto / volume totale) [21].

Tipo di particella Sfericita @ Fonte
sfera 1 —
Cubo 081 —
Cilindro
h=d n.a7 —
h=5d 07 —
h=10d 058 —
Dischi
h=d/3 0.7a —
h=d/& 0.6 —
h=d/10 0.47 —
Carbone
antracite 0.63 [22]
bituminoso 0.63 [22]
palvering 0,73 [23]
Sabbia
tonda 0.86 [22]
aguzza 0.66 [22]
spiaggia 0.86 [24]
fiume 0.53 [24]

Tabella 7: Valori di sfericita media per diversi tipi di particelle
Quando si verificano le condizioni di minima fluidizzazione, il valore della porosita tende ad aumentare

leggermente rispetto al caso di letto fisso: la posa delle particelle per effetto della gravita inizia ad essere
contrastata, aumentando il livello di vuoti. In genere, si puo stimare il coefficiente supponendo pose casuali,
0, per ottenere valori piu precisi, la porosita puo essere ottenuta sperimentalmente con semplici misurazioni
[25]. Nel caso in esame, il valore di porosita del letto alle condizioni di minima fluidizzazione e stato stimato
con la seguente relazione [26]:

u 2 0.029 p 0.021
Ems = 0.586 - 7072 . < g 3> : <—g> = 0.4147 [7]
pg* 9+ (Pp—pg) * dy Pp

9.5 Condizioni operative del letto
Stabilite le caratteristiche del particolato di FeO, va ora definito il quantitativo di solido che compone il letto.

Si e scelto di considerare la quantita di FeO che verrebbe processata in 1 ora ipotizzando una reazione
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completa per tutti i reagenti immessi, come osservato in processi simili che vedono interagire i reagenti per
tempistiche analoghe [11]. Si suppone che, affinché questa quantita reagisca completamente con i flussi di
CO; e H,0( per la produzione di syngas, il tempo di ciascuna prova debba essere almeno uguale a quello
stabilito, tendendo ad aumentarlo per prevedere la conversione di eventuali quantitativi non reagiti. Il
modello MATLAB con il relativo bilancio di materia & stato preliminarmente tarato affinché il volume del letto
possa rientrare nelle dimensioni adatte all’apparato sperimentale. In particolare, si avra che:

- Il letto presenta un diametro di 80.9 mm (dovuto alle caratteristiche dimensionali del reattore)

- La quantita di FeO presente nel letto & paria 1.386 kg

- La quantita di sabbia & nulla

- llvolume del letto & paria Vy,,q = 243.106 cm3

- L'altezza del letto & paria hy,qy = 47.32 mm

- Unavolta raggiunte le condizioni operative, il letto si trovera a T, = 1100 °Ce p = 1 bar.

9.5.1 Caduta di pressione

Il flusso gassoso, che attraversa dal basso verso I'alto il letto, esercita una forza di trascinamento sulle
particelle solide, causando una caduta di pressione Ap sempre positiva [25].

Per semplificare la formulazione ed utilizzare il coefficiente di porosita ottenuto nel par. 9.4, si impone lo
studio alle condizioni di minima fluidizzazione del letto, che iniziano a verificarsi quando la forza di
trascinamento del gas che si muove verso I'alto uguaglia la forza peso delle particelle solide nel letto.

Si & cosi calcolato il valore della caduta di pressione del flusso gassoso attraverso il letto [27]:

Appea = Mpea - (1 - Emf) : [(,Dp - pg) gi] = 1560.37 [Pa] (8]

Caduta di pressione e altezza del letto

E da notare che nella stima della caduta di pressione & stato utilizzato il valore di h,,4 ottenuto dal modello
MATLAB: I'altezza del letto utilizzata nel calcolo & stata stimata per condizioni di letto fisso, ma si assume una
differenza trascurabile rispetto al valore dell’altezza per condizioni di minima fluidizzazione (richieste dalla
relazione della caduta di pressione). Tale differenza delle altezze é causata dall’aumento della porosita, che
in fase di inizio della fluidizzazione risulta appena percettibile. Inoltre, va osservato che ¢’ una relazione tra
la caduta di pressione e I'altezza del letto: all’laumentare del rapporto hy.q/Dpeq Si rileva un aumento di
Appeq, poiché mantenendo il diametro del letto invariato € necessario aumentare la forza di trascinamento
per fluidizzare una massa del letto maggiore [28]. Il valore del rapporto hpeq/Dpeq Scelto per questo studio
ecircaparial/2.

9.5.2 Influenza della temperatura e pressione operativa

La temperatura operativa del reattore € postaa T, = 1100°C, in accordo con le risultanze dell’esperimento
[2]. Questa temperatura favorisce la reazione di ossidazione desiderata, rimanendo al di sotto della
temperatura di fusione del FeO, che e di circa 1377 °C, in modo da non alterare lo stato delle particelle.
Inoltre, anche la pressione operativa imposta, pari alla pressione atmosferica, non influisce sul particolato.
Le condizioni operative, pertanto, non determinano influenze indesiderate sul materiale [29].

9.6 Regimi idrodinamici — modalita operative

La fluidizzazione del letto richiesta dal reattore puo essere ottenuta studiando la velocita del gas di ingresso.
Aumentando la velocita superficiale del gas che attraversa il letto di particolato solido, si incontrano diverse
modalita di interazione fra le due fasi, descritte attraverso i regimi idrodinamici [21].
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9.6.1 Letto fluidizzato — condizioni di minima fluidizzazione

All'aumentare della velocita del gas attraverso il letto fisso, la caduta di pressione rileva un incremento
continuo, che si stabilizza quando la velocita superficiale del gas raggiunge un valore critico noto come
velocita di minima fluidizzazione, u,,. Questa e definita come la velocita in cui la forza di trascinamento
imposta dal fluido & pari al peso delle particelle solide al netto della forza di galleggiamento. Dall’equazione
introdotta nella valutazione della caduta di pressione di par. 9.5.1 [21]:

1.75 150-(1—¢
Emf” @ Emf” @
dove
- Reyy €il numero di Reynolds riferito alle condizioni di minima fluidizzazione: Re;,r = d”'iﬂ
g

- Aresprime il valore relativo al numero di Archimede (ritrovato in letteratura anche come numero di
pg*(Pp—Pg)*g*dp®
2
Hg

Galileo): Ar =
La relazione puo essere riformulata come:
Ky - Reyy® + Ky - Repyp = Ar (10)

Inserendo i valori valutati per la porosita &, e la sfericita ¢ nel calcolo dei coefficienti K; e K3, e possibile
ottenere un valore di stima della velocita di minima fluidizzazione: u,,; = 0.304 [m/s].
Per evitare una stima scorretta di tale valore a causa delle approssimazioni, sono ripresi piu riferimenti che
evitino I'utilizzo dei parametri &, e ¢ nel calcolo. In Tabella 8 sono riportati i diversi valori presenti in
letteratura per i coefficienti dell’ equazione (10). Per ciascun riferimento é stata calcolata la relativa velocita
di minima fluidizzazione.

Tabella 8: Coefficienti equazione unys

Ko/ 2K1 1/Ky Fonte Upns
33.7 0.0408 [30] 0.317
25.7 0.0365 [31] 0.351
253 0.0571 [32] 0.511
253 0.0651 [33] 0.567
27.2 0.0408 [34] 0.370
28.7 0.0494 [35] 0.419

Il valore di u,,r considerato nel resto della trattazione e stato ottenuto da una media dei valori ricavati in
tabella: u,,r = 0.423 [m/s].

Va pero osservato che il valore della velocita di minima fluidizzazione pud variare in funzione di diversi
parametri. In seguito, sono elencate alcune possibili influenze:

- Upy € pressocché indipendente dall’altezza del letto h;.4, € rimane sostanzialmente invariata anche

variando il rapporto hyeq/Dpeq [28].
- Aumentando la densita del particolato solido p,, si verifica un aumento di ¢ [28].
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- Aumentando la velocita superficiale del gas u, al di sopra di w,y, si rileva un incremento del
mescolamento del solido nel letto, favorendo una distribuzione del particolato pil omogenea [28].

- Aggiungendo al letto solido presente un particolato affine, ma di dimensioni piu piccole, si riduce il
valore di u,,r. Va considerato, pero, che per letti non omogenei la porzione di particolato con
dimensioni maggiori tende a depositarsi sul fondo del letto, mentre quella con dimensioni inferiori
tende ad accumularsi nella meta superiore del letto [36].

- Unincremento della pressione operativa provoca un leggero aumento della porosita &, (1-4%) e
una riduzione di u,,s. Tale riduzione si ritiene trascurabile per un particolato fine (d,< 100 um),
mentre diventa significativa (fino al 40%) per un particolato piu grande (d,, circa 400 um) [25].

- Aumentando la temperatura si rileva un incremento di &, per le particelle piu fini (fino all’'8%)
portando una riduzione di u,,r, ma non si riscontrano variazioni nei valori delle particelle piu
grossolane [25].

9.6.2 Definizione degli ulteriori regimi
1. Bubble flow: per le particelle di classe di Geldart B o D [20], aumentando la velocita superficiale del
gas al di sopra della velocita minima di boiling (uy,p = Upy), il gas fluisce attraverso il letto sotto
forma di bolle.
2. Slug flow: se il rapporto hy.4/Dpeq € abbastanza elevato, la bolla pud ingrandirsi fino a raggiungere
una dimensione paragonabile al diametro del letto. E possibile stimare la velocitd minima di slug ug;
attraverso la seguente relazione [37]:

m
Ug = Ups + 0.07 * (g Dpeq)®® = 0.485 [?] (11)
3. Regime turbolento: il passaggio dal regime di bubble/slug flow a quello turbolento non & istantaneo:

la transizione inizia alla velocita u, e si completa alla velocita u;. Data I'elevata densita del letto di
FeO presente nel reattore, si utilizza la formulazione [38]:

U, *d, *®
Re, = ”ﬂ—?’pg = 0.936 % 472 - 4= 2994 [m/s] (12)
g
Uy * dy * py
Re, = — = 146 * Ar®*7  (per Ar < 10*) = u, = 4674 [m/5] (12)
=
4, Trascinamento pneumatico: definito attraverso la relazione [39];

1

— 3
£ = UK ﬁ—g[p; ng]g = 4,32 [m/s] (14)

<}

9.7 Limiti di immissione della fase gassosa

Affinché si possano valutare la presenza delle condizioni necessarie alla fluidizzazione e
contemporaneamente scongiurare le condizioni di trascinamento pneumatico, nel codice di calcolo é stata
inserita una verifica dei relativi valori, che restituisce un messaggio di errore nel caso in cui le velocita dei gas
non rientrino nell’intervallo uy,r < uges < u. (il secondo limite e stato imposto ad u, per fornire condizioni
piu stringenti rispetto al trasporto pneumatico). Cido permette, anche in caso di modifiche alle condizioni
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operative o modifiche impiantistiche, di valutare rapidamente la presenza delle circostanze necessarie a
verificare il regime idrodinamico desiderato.

Un ulteriore limite da verificare € quello imposto dalla strumentazione del laboratorio: I'apparato
sperimentale infatti include I'utilizzo di due mass flow controller, per verificare la quantita di ciascun gas
effettivamente immesso. Questi strumenti, pero, prevedono un limite superiore alla portata che sono in
grado di rilevare:

Qmass contr coz = 600 [l/h] (15)

Qmass contr H20 = 2 [kg/h] (16)

Nel codice di calcolo é stata effettuata la verifica di tali limiti: in caso di modifiche alle condizioni di impianto,
per cui si ritenesse necessario modificare le portate dei gas, il codice di calcolo permette di visualizzare un
messaggio di errore nel caso in cui tale limite non venga pil rispettato.

9.8 Condizioni operative della fase gassosa

In base alle portate calcolate nel modello MATLAB e alle dimensioni dell'impianto, si possono valutare
preliminarmente le velocita dei gas reagenti in ingresso e le portate di syngas in uscita.

Le velocita dei gas in ingresso corrispondono a:

Ucos = 0.775 [m/s] (17)
Uprzo = 0.692 [m/s] (18)
La stima ideale delle portate di syngas prodotto in uscita e:
19
Qprod co = 0101 [1/s] 1)
(20)

Qprod H2 = 0.102 [l/S]

10 Progettazione meccanica apparato sperimentale

10.1 Materiali
1) Acciaio AISI310S
Acciaio inossidabile austenitico, non temprabile, resistente al calore [40].
- Applicazioni tipiche: parti di forni, scambiatori di calore, bruciatori, motori endotermici, attrezzature

per industria chimica e petrolifera.
- Resistenza alla corrosione: buona e in generale superiore a quella del tipo 304; e particolarmente

utile per impieghi ad alta temperatura ed in presenza di vapori contenenti zolfo.
- Resistenza all’ossidazione: buona sino a 1100°C, in condizioni di servizio continuo; fino a 1000°C, in

condizioni di servizio intermittente.
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Saldabilita: I'acciaio 310 puo essere saldato senza difficolta. Ove richiesto I'uso di elettrodi, sono
consigliabili elettrodi di acciaio austenitico (tipo AISI E310). E necessario eseguire il trattamento post
saldatura.
Caratteristiche fisiche:
. 9 _ °
a) Densita— 7.9 g (per T = 20°C)
kN

mm?

b) Modulo di elasticita —» 206 (per T = 20°C)
¢) Conducibilita termica — 13.8% (per T=20°C)
d) Calore specifico = SOOQLK (per T = 20°C)
e) Coefficiente di dilatazione lineare — 16.5%% (20 — 200°C); 17.5;—:’2 (20 — 400°C);
18.5 L%
me°C
per il coefficiente di dilatazione e per i gradi (°C) di incremento della temperatura.

(20 — 600°C). L'allungamento (metri) si ottiene moltiplicando la lunghezza (metri)

2
f) Resistivita elettrica — 0.850mTm (per T = 20°C)

Impiego: Tubi gas, Flangia cieca, Flangia piana, Tubo reattore

2) Acciaio AISI 304
Acciaio inossidabile al Cromo, Nickel, austenitico, non temprabile, induribile mediante deformazione a
freddo, ad alta lavorabilita [40].

3)

42

Applicazioni tipiche: attrezzature per la lavorazione e conservazione di sostanze alimentari. Industria

chimica. Decorazioni architettoniche e dell’auto.
Resistenza alla corrosione: allo stato solubilizzato presenta una resistenza alla corrosione neiriguardi

di una grande varieta di sostanze interessanti l'industria chimica, tessile, petrolifera, casearia,
alimentare.
Resistenza all’ossidazione: buona fino a 850°C in condizioni di servizio continuo. Fino a 800°C in

condizioni di servizio intermittente.
Saldabilita: saldatura senza difficolta. Si consigliano elettrodi di acciaio austenitico tipo AISI 308 o
347. Quando le sezioni saldate hanno spessore inferiore a 25 mm non & in genere necessario eseguire
il trattamento post saldatura.
Caratteristiche fisiche:

a) Densita > 7.9 g/cm3 (per T = 20°C)

b) Modulo di elasticita —» 200 kN (per T = 20°C)

mm?2

¢) Conducibilita termica — 14.6% (per T = 20°C)

d) Calore specifico —» 500 gLK (per T=20°C)

e) Coeff. di dilatazione lineare — 16.5::2 (20 — 200°C); 17.5:;’; (20 — 400°C);
18.5-E2 (20 — 600°C).
m°C

2
f) Resistivita elettrica > 0.73mnTm (per T = 20°C)

Impiego: Barra filettata M6, Piatto forato, Corona acciaio, Diffusore scarico, Cravatta, Barra filettata
M6

Inconel 600
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Lega principalmente a base di Nickel e Cromo, progettata per essere usata a temperature sia criogeniche
che elevate [41].
- Applicazioni tipiche: componenti per forni. Processi chimici. Lavorazione di alimenti. Ingegneria

nucleare.
- Resistenza alla corrosione: resistente alla corrosione da un'ampia gamma di composti organici e

inorganici per l'alto contenuto di nickel, che fornisce anche una eccellente resistenza alla
tensocorrosione da ioni di cloruro e alle soluzioni alcaline.
- Resistenza all’ossidazione: il contenuto di cromo gli fornisce una maggiore resistenza alle condizioni

ossidanti, ottenendo anche, grazie all'alto contenuto di nickel, una buona resistenza alle condizioni
riduttive.

- Saldabilita: ha eccellenti proprieta meccaniche e una combinazione di alta resistenza meccanica e
buona lavorabilita oltre ad essere saldabile.

- Caratteristiche fisiche [42]:

N g _ o
a) Densita » 8.47cm—3 (per T = 20°C)

kN
mm?

c) Coeff. didilatazione lineare —» 13.3
d) Punto difusione - 1413 °C
- Impiego: Mesh

b) Modulo di elasticita » 206

(per T = 20°C)
’“jé (20- 100 °C)

m

10.2 Forno tubolare

Per fornire all’ossidatore la componente termica richiesta dal processo € stato acquistato un forno tubolare.
Nonostante la reazione di ossidazione sia esotermica, esso & necessario all’assetto sperimentale dato che il
materiale reagente non entra nel reattore alle temperature elevate riscontrabili nella configurazione
completa del ciclo termochimico di produzione del syngas. Essendo qui presente un reattore singolo, affinché
il processo avvenga va raggiunta una temperatura operativa di T, = 1100°C.

Il forno tubolare in Tabella 15, acquistato dalla casa di produzione Carbolite Gero, utilizza piastre riscaldanti
per fornire le temperature richieste in una zona riscaldata.

Per proteggere gli elementi riscaldanti e supportare il materiale da processare € necessario un tubo di lavoro.
Il forno permette di contenere tubi di dimensioni diverse, con diametri esterni da 32 a 125 mm.

Il tubo utilizzato & stato fornito e lavorato dal laboratorio del DIMA. E composto da acciaio inox AlSI 310S, ed
ha un diametro esterno di 89.9 mm, per cui sara necessario installare uno strato isolante con funzioni di
adattatore, fornito dall’azienda produttrice per il suo alloggiamento. Cio permette inoltre di poter sostituire
il tubo di lavoro all’occorrenza, per soddisfare le diverse esigenze fisiche o chimiche di altre prove
sperimentali.

Per agevolare i meccanismi di fluidizzazione e I'ascesa dei gas ¢ stata scelta la configurazione verticale,
con la relativa struttura di sostegno. In Tabella 9 sono riportate le caratteristiche del modello di forno
tubolare scelto: TF1 12/125/400. Particolare attenzione & stata posta al dato relativo alla lunghezza
riscaldata: affinché nella zona di interazione fra il gas fluidizzante e il particolato solido sia garantita una
temperatura omogenea e pari alla temperatura operativa (T2 = 1100°C), il letto contenente I'oxygen
carrier FeO é stato posto ad un’altezza superiore rispetto alla zona di entrata dei gas, e corrispondente
all’'inizio della lunghezza riscaldata del forno.

In Figura 14 é riportata una fotografia effettuata tramite scanner termico, che rappresenta I'andamento della
temperatura del forno alle condizioni operative (T = 1100 °C, p = 1 bar) ma senza I'immissione di alcun
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composto reattivo. Nella zona centrale si osserva I'assenza di perdite termiche, conseguente al corretto
funzionamento della schermatura, mentre alle estremita si verifica un incremento nella quantita di calore
fornito alle parti metalliche riscaldate. In particolare, nell’estremita superiore si ha una concentrazione
termica maggiore dovuta al flusso di aria calda che si espande verso I'alto in direzione della cappa.

Figura 14-Scansione termiche del forno

Tmax
= 1200
el
t riscaldamento
= aa
[min]
L riscaldata
400
[
D, tubo (max)
125
[rrirr
Liubo [corsigiats inaria] 750
[rrirr
Liybn [corsigiata in
atroefera modificata) 1000
[rrirr
Dimengoni ext (LA} B B ExE T5
[rrirr
Potenza max
1860
[+]
Tipo termocoppia
]
[]
Peso
7
[kef

Tabella 9: Caratteristiche del
forno tubolare

Figura 15-Forno tubolare

10.3 Reattore ossidatore — assemblato e componenti
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Nella tavola d’assemblato in Figura 16, & fornita una visione d’insieme dell’intero impianto sperimentale,
esclusi i macchinari di misura e controllo. Nella legenda sono forniti i dettagli principali di ogni pezzo che
compone I'assemblato. Tutti i componenti sono stati realizzati o assemblati in laboratorio.

10.3.1 Tubigas

| due gas reagenti, CO, . H,0, vengono iniettati dai serbatoi del laboratorio DIMA.

Il vapore e generato da acqua, pompata attraverso una pompa peristaltica e controllata da un mass flow
controller. Un sistema di resistenza elettrica termoregolato consente al vapore di generare a 200 °C.

Il flusso di CO; & controllato attraverso un secondo mass flow controller. Va considerato che la CO; all’interno
del serbatoio e allo stato liquido e I'apertura della valvola per la sua erogazione subisce una vaporizzazione
con conseguente riduzione della temperatura (fino a pochi gradi sopra lo zero): & ragionevole assumere I'uso
di un preriscaldatore, o in sua assenza prevedere un passaggio nel tubo piu a lungo del necessario, in modo
che il gas possa riscaldarsi e raggiungere il reattore ad una temperatura il piu vicino possibile all'ambiente.
| due flussi di gas vengono iniettati attraverso tubi di acciaio in ingresso, entrambi dello spessore di 1 mm,
con i seguenti diametri interni: Dco, = 6mm e Dyao = 8mm. La differenza tra le sezioni & stata imposta per
ottenere una velocita superficiale simile per entrambi i gas, al fine di promuovere condizioni di ingresso
omogenee. Inoltre, i tubi vengono inseriti nel reattore con due lunghezze diverse:
- Un'altezza minima & imposta al tubo di ingresso della CO;, in modo da lasciare piu lunghezza
disponibile al gas per riscaldarsi.
- Al contrario, il tubo di ingresso H,0 viene inserito fino a una posizione pil elevata per evitare uno
stretto contatto con il flusso freddo di CO, che potrebbe portare alla condensa del vapore.
10.3.2 Flangia cieca
Nella flangia cieca é stato realizzato un foro centrale profondo 10.5 mm, per consentire I'aggancio della barra
filettata M6. Il piatto forato e la mesh grid contenente il letto solido sono fissati alla barra filettata,
consentendone l'inserimento fino all’altezza desiderata (corrispondente alla zona riscaldata del forno) e
facilitandone I'estrazione tramite apertura dal basso
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Figura 16-Assemblato impianto DIMA (foglio A3)

10.3.3 Piatto forato (Distributore)

La caduta di pressione al distributore € un parametro fondamentale nella definizione delle condizioni di
funzionamento di un reattore a letto fluido: una caduta di pressione Ap, troppo bassa provoca uno squilibrio
nella distribuzione del flusso di gas, che entrera cosi nel letto seguendo dei percorsi preferenziali e non in
modo omogeneo [43].

E importante allora garantire una caduta di pressione sufficientemente alta, affinché si possa verificare un
flusso omogeneo sull’intera sezione trasversale del letto. Cido permette di migliorare le condizioni di
fluidizzazione e l'interazione fra le particelle ed il gas, favorendo le reazioni sviluppate nel processo.
Aumentando il valore di Ap,, pero, si riscontrano anche degli svantaggi come un maggior consumo
energetico necessario a contrastare la caduta di pressione totale, e vanno quindi ricercate le condizioni
ottimali che rispondano a tutti i requisiti esposti.

La caduta di pressione richiesta al distributore & stata valutata come [44]:

Apg = 0.3 % Appeq = 468.110 [Pa] (21)

La tipologia di distributore selezionata € quella del piatto forato, perché ampiamente utilizzato in ambito
industriale, economico e facile da realizzare (vedi Figura 17).

Tra la piastra del distributore e il letto & stato inserito un piccolo vuoto alto 3.5 cm al fine di ridurre la
formazione dei getti di gas, dare ulteriore spazio all'omogeneizzazione del flusso sull'intera sezione ed
eliminare il pericolo di ostruzione per i fori del distributore o la formazione di zone morte sulla sua superficie.
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Si e imposto per il piatto forato distributore un diametro Dy;5, = 80.9 mm. Trattandosi di un disco in acciaio,
si e scelto un valore inferiore rispetto al diametro del tubo e reattore (D; = 82.9 mm) per evitare danni
causati dalla dilatazione termica del piatto, e inoltre facilitarne lo scorrimento nel tubo nella fase di
inserimento o estrazione del piatto. Lo stesso ragionamento é stato effettuato nei riguardi della mesh grid
contenente il letto, per cui i due diametri sono uguali: Dy.q = Dgjsr-

E stato valutato il rapporto tra la velocita superficiale dei gas e quella all'interno di ciascun foro del piatto

u
—Z che fornisce la frazione di superficie vuota del piatto distributore. Va verificato che tale valore sia

or

inferiore al 10% [25].

Y9 _ 00476 = 4.76 %
(22)

Figura 17-Piatto forato

Considerando che gli orifizi troppo piccoli rischiano di ostruirsi, mentre quelli troppo grandi possono causare
una distribuzione non uniforme del gas, viene stabilito un diametro dei fori pari a: d,, = 2 [mm]. Si puo ora
stimare il numero dei fori [25]:

U, * Dd' t 2
Noy = 2—=20 = 77.89 (23)

uOT * dOT

Per una distribuzione simmetrica dei fori, & stato infine imposto il valore di N, = 72.

10.3.4 Mesh-grid e letto FeO

Per sostenere il letto, composto da particolato solido di FeO (del diametro max di 450 um), si é ricercata una
struttura che garantisse le prestazioni a temperature elevate (T, = 1100°C) e allo stesso tempo permettesse
I"attraversamento del flusso gassoso fluidizzante impedendo pero la caduta delle particelle solide. Per queste
ragioni la scelta & ricaduta su una rete in Inconel 600, fornita dalla ditta Fratelli Mariani, che presenta le
caratteristiche descritteTabella 10.

La rete in Inconel 600 & stata lavorata per creare una forma a cesto, in modo da fornire il sostegno alla base
e lungo tutta I’altezza per il contenimento del letto solido. A tal proposito, I'altezza € stata sovradimensionata
rispetto al volume di letto fisso. Per il diametro alla base, come nel caso del piatto forato, e stata imposta
una dimensione leggermente inferiore a quello del tubo, per facilitarne I'inserimento ed evitare il contatto
con le superfici in caso di dilatazione termica. Un ulteriore problema da affrontare riguarda il peso del letto:

47



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE (0GGI MITE)-ENEA

la rete non fornisce il sostegno necessario a sorreggere la massa di particolato, e per contrastarne la possibile
deformazione si sono aggiunti due sostegni composti da barrette in acciaio, che saranno avvitati alla barra
filettata M6 e fissati da un dado (vedi Figura 18).

Inconel 600
T max
1150
['C]
Tela 80
MEH 73.1
D filo .
[Hrr]
Luce 550
[k
Yuoto! Pieno 507
(%
Paso
[ka/ ] 0. % Figura 18-Mesh grid

Tabella 10: Proprieta
materiale mesh grid
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11 Simulazione CFD

L'ultima fase del lavoro ha previsto la simulazione CFD dei processi che si verificano nell’apparato
sperimentale. E possibile identificare due momenti principali nello sviluppo del lavoro: lo studio del
mescolamento dei gas (CO; e H;O)) di fluidizzazione, avente lo scopo di valutare la eventuale
condensazione del flusso di vapore; lo studio del comportamento idrodinamico del letto di FeO in seguito
all'introduzione di gas di fluidizzazione.

Per ciascuna delle fasi indicate verranno riportati gli aspetti chiave della modellazione, le approssimazioni
effettuate e si fornira una prima analisi dei risultati ottenuti. In una fase successiva dell’analisi si provvedera
a inserire la cinetica di reazione misurata in laboratorio nella user defined function gia introdotta per
modellare la reazione.

La simulazione & stata condotta tramite |'utilizzo del software ANSYS/Fluent 2020 R2 [3].

11.1 Mescolamento dei gas
In questo capitolo si tratteranno gli aspetti salienti della simulazione del mescolamento di H,0(,)e CO; nella
camera di mescolamento disposta prima del letto fluido e verra fornito un commento ai risultati ottenuti.

11.1.1 Disegno e mesh della camera di mescolamento
La simulazione del mescolamento delle due correnti gassose & basata sul disegno CAD mostrato inFigura 19.

A causa della eterogeneita della geometria, con i tubi che si estendono all'interno della camera di
mescolamento a profondita diverse, si € optato per I'utilizzo di una mesh non strutturata con celle di tipo
tetraedrico e con uno strato limite esaedrico costituito da 8 strati, come mostrato in Figura 20, per un totale
di 448.624 elementi.

Si noti che, avvalendosi dell’ipotesi di simmetria, il dominio geometrico del problema é stato dimezzato,
mentre per semplicita lo spessore delle tubazioni di ingresso dei gas & stato trascurato, ovvero si € imposto
il diametro della sezione di passaggio pari a quello esterno (par. 10.3.1).

-

Figura 19-CAD 2D camera di mescolamento
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Figura 20-Mesh tetraedrica

11.1.2 Modellazione fluidodinamica
La simulazione & stata condotta in condizioni stazionarie. Nonostante le basse velocita di ingresso dei gas,

I'impiego di un modello laminare mostrava comportamenti non realistici, con le due correnti gassose
debolmente mescolate tra di loro, e per tale motivo si &€ optato per I'impiego del modello k — € realizable
con standard wall-function (SWF) per la turbolenza.

11.1.3 Proprieta delle specie chimiche
Per quanto concerne le proprieta dei materiali impiegati, i gas sono stati approssimati come gas ideali vista

la pressione operativa all’interno del reattore prossima al valore atmosferico e data anche la temperatura di
200 °C a cui viene iniettato il vapore d’acqua. Analogamente, le proprieta fisiche della miscela risultante dei
due gas, CO, e H,0y), sono ottenute tramite I'applicazione della legge di mescolamento dei gas ideali.

Il materiale di composizione delle pareti della camera di mescolamento, delle tubazioni di ingresso dei gas e
del disco forato presente alla sommita & AISI 310S (vedi par.10.1), le cui proprieta alla temperatura di
riferimento sono mostrate in Tabella 11.

11.1.4 Condizioni al contorno

Le condizioni al contorno adottate sono le seguenti: all'ingresso dei due gas nella camera sono state imposte

. o . . . _s [k
le portate in massa e le temperature individuate in fase di progettazione, ovvero 1.25185 - 107> [Tg] e

200 °C per il vapore d’acqua, 3.47677 - 10~° [%g] e 25°C per la COy; sulle pareti della camera é stata
imposta una condizione di non slittamento della velocita, mentre la temperatura ¢ stata fissata al valore di
Twau, = 250°C per le pareti riscaldate e di T\, q;;, = 25 °C per le pareti della flangia, entrambe illustrate
in Figura 21; alle pareti delle tubazioni di trasporto dei gas e stata applicata una condizione di adiabaticita e,
infine, all’uscita si &€ imposta una condizione di pressione di gauge fissata a Ap,.,;; = 0 Pa.
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Proprietd Valore
De hsita []‘ig] 7900
m-
ifico [—— 500
Calore specifico [kg-}[]
. . w
Conducibilita terrmica [ﬁ] 138

Tabella 11: Proprieta AlSI 310S

Per quanto riguarda il dominio fluido, questo & stato diviso in due regioni: la regione di mescolamento dei
gas all'interno della camera e la regione coincidente con il piatto forato, approssimato come un mezzo
poroso.

Nella regione del disco forato, dove si verifica una perdita di carico localizzata di circa 4.68 - 10? Pa (par.
10.3.3) & imposto un valore del coefficiente di resistenza inerziale in direzione y (Figura 20 per gli assi) pari a

5.33505118 - 108 [%] e nullo in direzione x, z; mentre il coefficiente di resistenza viscosa, derivante dalla

legge di Darcy, & stato fissato a 1012 [#] in direzione x, z e nullo lungo y [3]. Il coefficiente di resistenza
inerziale e viscosa determinano rispettivamente le perdite di carico distribuite e quelle concentrate
all'interno di un mezzo poroso, di cui quelle concentrate sono legate alla permeabilita del mezzo considerato.
Per il calcolo del coefficiente di resistenza viscosa € stata seguita la procedura iterativa illustrata nel seguito.
Si parte dal calcolo della velocita media v, all'ingresso del disco forato, equivalente alla velocita della
corrente gassosa se il rapporto vuoto su totale nel mezzo poroso fosse pari all’unita:

Mot

U [24]

Pm - Acamera

Dove p,, € la densita media dei gas, calcolata come media ponderata delle densita dei gas valutate ad un
valore di temperatura di primo tentativo con pesi dati dalle portate massiche in ingresso, mentre A gmera €
la sezione orizzontale della camera di mescolamento. A questo punto il coefficiente di resistenza viscosa

, 1] .. .
Coisc [;] viene calcolato come segue:

, AP 1
Cvisc = 1

25
Somv oo !

Dove t,, € lo spessore del mezzo poroso considerato. Dal confronto con i profili calcolati per la temperatura
in corrispondenza dell’ingresso del disco forato si ottiene un nuovo valore di temperatura media, tramite il
quale aggiornare le densita dei gas e ripetere la procedura iterativa fino a giungere a convergenza (differenza
di temperatura tra uno step e il successivo pari o inferiore ad 1 °C).

La scelta del valore per i coefficienti di resistenza viscosa, invece, nasce dal compromesso tra |'esigenza di
imporre una direzione preferenziale lungo y al moto della corrente gassosa mescolata, come avviene nella
realta grazie alla presenza del piatto forato, e di non appesantire eccessivamente il calcolo con I'impiego di
valori estremamente elevati dei medesimi coefficienti. E’ stato infatti verificato che la presenza di troppi
ordini di grandezza di differenza tra i valori dei coefficienti di resistenza inerziale lungo y e viscosa lungo x, z
rende difficoltosa la convergenza dei residui della componente y della velocita dei gas.
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Figura 21-Distinzione tra pareti riscaldate e flangia

Per quanto riguarda I'efflusso nel mezzo poroso, & stato imposto un regime di tipo laminare e una porosita
paria 4.3977 - 1072, calcolata quest’ultima come rapporto tra I'area dei fori del disco e quella totale.

11.1.5 Inizializzazione e metodologia risolutiva
L'inizializzazione e stata eseguita con riferimento alle condizioni di inlet del vapore per velocita, temperatura,

pressione, energia cinetica turbolenta k e rateo di dissipazione €, ma imponendo una frazione in massa di
CO; unitaria per evitare condensazione immediata in prossimita delle superfici fredde (flangia).

Per la soluzione del problema ¢ stato adottato I'algoritmo SIMPLEC con le impostazioni di discretizzazione
spaziale mostrate in Figura 22 eFigura 23. Infine, per quanto concerne i fattori di sotto-rilassamento (URF), €
stato necessario ridurli rispetto ai valori di defaultin modo da assicurare stabilita al risolutore, come mostrato
in Figura 24.

Solution Methods

Fressure-Yolocity Coupling
Schama

SNFLEC .
Skowiness Correchon

o
Spatial Discretization
Grsdent

Leas Squares Cell Bassd i
Prassurg

Sacond Order Y,
Densty

Second Order Uipwind d
Ll

Second Order Lipwind ”
Tuwrbulent Kinat Energy

First Drdar Ugesing L,

Figura 22-Schema di accoppiamento pressione-velocita
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Figura 23-Discretizzazione spaziale
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Figura 24-Fattori di sottorilassamento

11.1.6 Analisi dei risultati
Come si pud osservare in Figura 25, dopo circa 10* iterazioni si & osservata una piena convergenza dei
residui, i quali si sono portati al di sotto di 107° ed in particolare per I'energia al di sotto di 1078,
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Figura 25-Residui al termine del calcolo

— — i — —

Figura 26- Piani orizzontali analizzati

In Fig. da 27 a 47 sono riportati i risultati sotto forma di contours delle variabili piu significative del problema
applicati al piano di simmetria in z = 0, ai piani orizzontali all'uscita di CO; e H20y individuati da y¢o, =
14 mm e yy,o = 85 mm, rispettivamente, e al piano orizzontale in Y4050 = 150.75 mm (vedi Figura 26).
Dall’analisi di Figura 27, 33, 38 e 43 si puo osservare come la caduta di pressione nella regione del piatto
forato sia prossima al valore di 468 Pa, mentre in Figura 28, 34, 39 e 44 si osserva il raggiungimento da parte
dei gas di una temperatura di poco inferiore a 250 °C in corrispondenza del disco forato. In altri termini,
I’estensione delle pareti riscaldate della camera é sufficiente per innalzare la temperatura della corrente
gassosa al valore desiderato. Come si puo notare da Figura 29 a 31 e da Figura 40 a 42, all'interno della
regione del piatto forato il vettore velocitd 7" assume una componente fortemente verticale (lungo y),
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superiore di almeno due ordini di grandezza rispetto alle restanti due, ed e sottoposto ad una accelerazione
nella medesima direzione legata alla riduzione della sezione disponibile di passaggio in virtu della presenza
del mezzo poroso (disco forato).

In Figura 43, per via della combinazione dei coefficienti di resistenza inerziale e viscosa adottata, si osserva
una variabilita della pressione lungo il piano x-z. Tale variabilita e fittizia, in quanto nella realta le correnti
che attraversano i fori del piatto subiscono la medesima caduta di pressione concentrata e distribuita,
trovandosi pertanto tutti allo stesso valore di pressione su ciascuna sezione orizzontale.

L'umidita relativa massima all’interno della camera & di circa il 50% in corrispondenza delle superfici della
flangia. Non si verifica quindi formazione di condensa. Per quanto concerne il mescolamento dei gas,
dall’analisi di Figura 35 a 37 e da Figura 40 a Figura 42, si pu0 osservare la formazione di vortici che favoriscono
I'interazione delle due correnti iniettate. L’eventuale adozione di un modello laminare avrebbe ritardato il
mescolamento di specie e I'omogeneizzazione di temperature visibile con un modello di tipo turbolento.

Figura 27-Piano di simmetria — Pressione

Figura 28-Piano di simmetria — Temperatura
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Figura 29-Piano di simmetria — Velocita lungo x del miscuglio gassoso
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Figura 30-Piano di simmetria — Velocita lungo y del miscuglio gassoso
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Figura 31-Piano di simmetria — Velocita lungo z del miscuglio gassoso
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Figura 32-Piano di simmetria — Umidita relativa
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Figura 33-Piano di uscita CO2 — Pressione

Figura 34-Piano di uscita CO2 - Temperatura
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Figura 36-Piano di uscita CO2 - velocita lungo y
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Figura 37-Piano di uscita CO2 - velocita lungo z

Figura 38-Piano di uscita H20 - Pressione
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Figura 39-Piano di uscita H20 - Temperatura

Figura 40-Piano di uscita H20 - Velocita lungo x
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Figura 41-Piano di uscita H20 - Velocita lungo y

Figura 42-Piano di uscita H20 - Velocita lungo z
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Figura 43-Piano nel mezzo poroso — Pressione di gauge

Figura 44-Piano nel mezzo poroso — Temperatura
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Figura 45-Piano nel mezzo poroso — Velocita del gas lungo x

Figura 46-Piano nel mezzo poroso - Velocita del gas lungo y
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Figura 47-Piano nel mezzo poroso — Velocita del gas lungo z

11.2 Letto fluido

11.2.1 Introduzione

Nella seconda fase del lavoro si € svolta una analisi del comportamento di un letto di FeO alla base del quale
e introdotta la miscela di gas di fluidizzazione.

Per I'analisi multifase & stato impiegato un modello Euleriano-Euleriano, in virtu del minore costo
computazionale rispetto ad un modello Euleriano-Lagrangiano e per la sua comprovata applicazione nella
simulazione di letti fluidizzati in letteratura.

Lo studio e stato condotto in prima istanza senza considerare la presenza di reazioni eterogenee gas-solido,
mentre in una seconda fase, attualmente in corso, e stata inclusa la cinetica di reazione ricavata dagli studi
in [4].

! Baminio fluido

S @-“:B

LT R
[Cifrad

i . B
1 I I

Figura 48-CAD 2D reattore a letto fluidizzato

——
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11.2.2 Disegno e mesh del reattore

La simulazione del processo di fluidizzazione del letto & stata condotta sulla base del disegno CAD mostrato
in Figura 48. In questo caso, essendo il reattore costituito da una semplice geometria cilindrica, e stato
possibile impiegare una mesh con celle esaedriche.

Per la simulazione a freddo si & impiegata una mesh con element size pari a 2,5 mm e dimensionamento
localizzato esclusivamente circonferenziale, come mostrato in Figura 49, per un totale di 150800 celle. La
mesh risultante é riportata in Figura 50.

In presenza di reazione si & impiegata una mesh di element size pari a 3,3 mm e con dimensionamento
localizzato di tipo assiale e radiale, come mostrato in Figura 51 e Figura 52. La mesh risultante € mostrata in
figura 53. L'infittimento della mesh per la seconda simulazione é finalizzato a raggiungere una maggiore
risoluzione in corrispondenza delle pareti del dominio e di ridurre I'errore di diffusione numerica prodotto
nel passaggio dalle celle circonferenziali a quelle del nucleo centrale.
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Figura 49-Dimensionamento localizzato circonferenziale

Figura 50-Mesh esaedrica in assenza di reazione
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Figura 51-Dimensionamento localizzato circonferenziale
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In entrambi i casi I’altezza del dominio simulato & inferiore a quella di progetto e paria 250 mm
(contro i 400 mm totali della sezione riscaldata, si veda), tale cioé da consentire una significativa
riduzione del numero di celle della mesh senza provocare una fuoriuscita consistente di fluido dal
dominio.

11.2.3 Modellazione fluidodinamica
La simulazione é stata condotta in condizioni non stazionarie e in relazione alla turbolenza si € adottato un

modello k — € standard con standard wall-function (SWF) per la fase principale e un modello di turbolenza
di tipo disperso [3] per la fase secondaria, data la natura granulare di quest’ultima.

11.2.4 Proprieta delle specie

| gas introdotti nel letto sono approssimati come gas ideali, mentre il materiale di composizione adottato per
le pareti riscaldate del reattore & nuovamente AlSI 310S. Per quanto riguarda le particelle di solido del letto,
le proprieta di FeO e Fe30, alla temperatura di riferimento T = 25 °C sono raccolte in Tabella 12.

11.2.5 Condizioni al contorno
Le condizioni al contorno adottate sono le seguenti: all'ingresso del reattore viene introdotta la miscela di

CO; e H,0(,) con i rapporti in massa di progetto (par. 9.3) ad una velocita in direzione y di 0.423 m/s, pari al
valore di minima fluidizzazione stimato (par. 9.6.1), e alla temperatura di 518 °C, corrispondente al valore
medio ottenuto all’'uscita del disco forato nella simulazione di par. 11.1.6, mentre velocita in ingresso e
frazione in volume di FeO sono poste pari a zero. Sulle pareti del reattore e fissata una temperatura pari a
1100 °C (par. 10.2) ed imposta una condizione di non-slittamento per entrambe le fasi. Infine, all’'uscita e
fissata una pressione di gauge pari a Apgqge = 0 Pa per il miscuglio gas-particelle solide.

11.2.1 Modello multifase
Nel modello Euleriano-Euleriano, vengono definite due fasi: la fase primaria, composta dalla miscela dei due

gas, e la fase secondaria, costituita da FeO e Fes0,, di tipo granulare, con diametro pari a 450 um (par. 9.4)
per entrambe le specie solide. Essendo la fase secondaria di tipo granulare, le sue proprieta derivano dalla
teoria dei flussi granulari in cui si applica la cinetica dei gas a particelle solide di dimensione finita [45].

Proprieti Valore

g ka 5745
Dersited Prap [ma]

; 4 599

Calore specifico Conrep [m_x] [48]
Conducibilita te rmica ke qp [ﬁ] [47] 18
Densitd prap, [%] [45] 5200
Calore specifico Corast, [ﬁ] [48] 653
Conducibilita termica ke, g, [ﬁ] [48] 5.021

Tabella 12: Proprieta FeO e Fe30,
La fase solida viene quindi caratterizzata in termini di viscosita ug, di temperatura granulare 85 e di pressione

solida Ps.
La viscosita pg si esprime come somma di piu termini:
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Us = Prin T Heou T Hbuik T Hfric [26]

Nel presente studio, la viscosita cinetica yy;, € stata valutata secondo il modello di Gidaspow [49], mentre
la viscosita di bulk ppq,15, che misura la risposta della fase granulare ad una sollecitazione di compressione o
espansione, e stata valutata con il modello di Lun et al [50]. Nel caso di flussi densi, si aggiunge alle viscosita
elencate una legata all’attrito tra le particelle s, che viene valutata in questa sede tramite il modello di
Schaeffer [51] e quello di Johnson e Jackson per il termine di pressione di attrito [52]. L'influenza dell’utilizzo
di un modello di dissipazione nel caso di flussi densi & stata discussa in [53].

La temperatura granulare 6 si esprime come segue:

1
Os = §u_’9,iu.,3‘,i [27]

Dove ug; ¢ la fluttuazione della i-esima componente del vettore velocita della fase solida. La temperatura
granulare € una misura della fluttuazione dell’energia cinetica delle particelle solide ed & valutata secondo
un approccio algebrico, in cui si ignora la variabilita temporale e la componente convettiva nell’equazione di
trasporto di 65 in modo da ridurla ad una equazione algebrica e ottenere una significativa diminuzione nei
tempi di calcolo. Tale approccio risulta valido per letti fluidizzati, come discusso in [54].

Per quanto riguarda il coefficiente di trascinamento, si & adottato il modello di Gidaspow e Huilin [55], che ha
dimostrato una buona attinenza ai risultati sperimentali per letti fluidizzati densi (e.g. [56], [57] e [58]).

La pressione solida Ps si esprime come segue [50]:

Ps = aspsbs + 2ps(1 + ess)aé gobs [28]

Dove g, € la funzione di distribuzione radiale e egs il coefficiente di restituzione particella-particella. La
funzione di distribuzione radiale & un coefficiente correttivo della probabilita di collisione tra particelle nel
caso di flussi densi. In questa sede essa & stata valutata con il modello di Lun et al [50]. Il coefficiente di
restituzione particella — particella egg, che rappresenta la misura in cui gli urti tra le particelle sono vicini ad
una condizione di completa elasticita data dal valore unitario, & stato lasciato al valore di default pari a 0.9.
Questa scelta trova due giustificazioni: in primo luogo, I'assenza di dati sperimentali in merito non consente
di identificare un valore ad-hoc per il problema in esame; in secondo luogo, per es¢ = 0.9 si € osservata la
migliore aderenza dei risultati delle simulazioni ai dati sperimentali (come dimostrato in [53], [56], [57], [59]).
Il coefficiente di scambio termico tra la fase granulare e le restanti fasi & stato calcolato secondo il modello
di Gunn [60].

11.3 Soluzione del problema in assenza di reazione
11.3.1 Inizializzazione

L'inizializzazione & stata effettuata riferendosi alle condizioni di inlet, ma imponendo per la fase granulare
(secondaria) una condizione di quiete e il valore nominale di temperatura:

m
Upeo = Vpeo = Wreo = 0 [?]

[29]
Apeo = 0
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Treo = 1373 K

Dove ap,.o rappresenta la frazione in volume di FeO. Inoltre, diversamente dalle condizioni di inlet, |a frazione
in massa di H,0y, iniziale & stata fissata pari a zero per ridurre il numero di specie inizialmente presenti nel
letto. Infine, tramite una patch, si & collocata una frazione in volume di ossido ar.o = 0.6 all'interno della
regione inferiore del dominio fluido, corrispondente a quella occupata dal letto in assenza di fluidizzazione,
come mostrato in Figura 54. per il piano individuato da x = 0,00.

11.3.2 Metodologia risolutiva
Per la soluzione del problema & stato impiegato I'algoritmo Phase-Coupled SIMPLE con una discretizzazione

spaziale e temporale del primo ordine, eccetto che per la pressione dove si impiega il secondo ordine.
Il time-step di avanzamento & stato fissato a AT = 1,5 - 10™*s per garantire stabilita al risolutore. | fattori di
sottorilassamento URF sono stati tenuti ai valori di default, tranne che per la quantita di moto dove si &

imposto URF,,omentum = 0,5

i

Figura 54-Patch iniziale della frazione in volume di solido
11.3.3 Analisi dei risultati

Da Figura 55 a Figura 59 si riportano i contours istantanei per la frazione in volume di ossido di ferro FeO.

Dall’analisi dei risultati & possibile osservare che:

1) La velocita di minima fluidizzazione U, stimata produce effettivamente una fluidizzazione del letto. La
formazione di bolle, valutabili come quelle porzioni di volume al di sotto della superficie del letto
caratterizzate da a, < 0.2 [54], di dimensioni talvolta confrontabili con il diametro del reattore (come
mostrato in Figura 60), si deve alla vicinanza dell’intervallo analizzato alle condizioni iniziali di
simulazione.

2) FE’ possibile distinguere due fasi nel corso della fluidizzazione del letto: una prima fase, tra 0 se 1.9 s,
dove la produzione di bolle e circa simmetrica rispetto all’asse y, come si puo notare in Figura 55 e 56;
una seconda fase, da 1.9 s fino alla fine della simulazione, dove si raggiunge un regime asimmetrico,
come mostrato da Figura 57 a Figura 59. Il tempo di simulazione & comunque ancora limitato per poter
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3)

mediare i valori istantanei delle variabili del problema e ottenere un risultato sufficientemente
indipendente dalle condizioni imposte inizialmente e rappresentativo di un comportamento medio del
letto.

L'iniezione di gas di fluidizzazione determina una certa espansione del letto. L'espansione del letto
comporta una contestuale riduzione della frazione in volume di solido nella fascia subito superiore
all'ingresso dei gas (si veda il riquadro in rosso di Figura 59). A questo effetto potrebbe contribuire la
condizione di non-slittamento sulle pareti imposta anche per la fase granulare. In diversi studi presenti
in letteratura, per poter conto dello slittamento delle particelle lungo le pareti del reattore si impone la
condizione di Jhonson e Jackson [61]. E’ stato verificato dall’autore che questa condizione porta a
oscillazioni nei residui, ostacolando il raggiungimento della convergenza, e pertanto si € optato per una
condizione di non slittamento, almeno per le prime simulazioni.

I=

Figura 55-Contours frazione in volume di FeO, t = 0.9960 s
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Figura 56-Contours frazione in volume di FeO, t = 1.500 s

Figura 57-Contours frazione in volume di FeO, t = 2.5380 s
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Figura 58-Contours frazione in volume di FeO, t =3.0300 s

i

Figura 59-Contours frazione in volume di FeO, t = 3.9000 s
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¥ = 0.030 ; 1" i

Figura 60- Esempio di formazione di bolle int =1.8840 s

11.4 Soluzione in presenza di reazione

11.4.1 Cinetica di reazione

. - . . _— . . . kmol] , .
Nel letto si verifica la reazione di ossidazione in Eq. [1]. Il rateo di reazione R, [%] e tratto da [4] e si

esprime come:
kiyco, + k2Yu,0 Qs

R, =ks- - 6— [30]
" > ks + kiyco, + kaYn,0  ds

. . kmol . .
Dove la costante di reazione k; [%] segue una legge di tipo Arrhenius:

E;
k; = ko; * exp (— ﬁ) (31]
Nello specifico:

1. k; ela costante di reazione relativa ad una delle tre reazioni elementari in cui € suddivisa la reazione
eterogenea.

ko; € il fattore di frequenza della legge di Arrheneius.

R ¢ la costante universale dei gas perfetti.

T & la temperatura della fase solida.

E; & I'energia di attivazione per la specifica reazione elementare.

y; € la frazione molare delle specie gassose presenti, reagenti e prodotti.

N o vk wnN

as . eg s . .. .
6= & la densita volumetrica dell’area di interfaccia.

S
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| valori di ky; ed E; sono tabulati in [4]. Questa espressione del rateo di reazione e stata implementata in
ANSYS/Fluent tramite una user-defined function (UDF) [62].

11.4.2 Inizializzazione
L'inizializzazione e analoga a quella effettuata per la simulazione a freddo.

11.4.3 Metodologia risolutiva
Per la soluzione del problema & stato impiegato I'algoritmo Phase-Coupled SIMPLE con una discretizzazione

spaziale e temporale del primo ordine. Il time-step di avanzamento é stato fissato a AT = 10~* s. | fattori di
sottorilassamento URF sono stati tenuti ai valori di default, tranne che per la quantita di moto dove si e
imposto URF = 0,5.

11.4.4 Analisi dei risultati
Per semplicita di rappresentazione, nel seguito verranno commentati solamente i risultati corrispondenti agli

istanti temporali t = 2.540 set = 3.032 s. In presenza di reazione & possibile osservare che:

1. La fluidodinamica del letto & simile a quella gia vista in assenza di reazione con formazione di bolle di
dimensioni paragonabili a quelle del letto e una riduzione della frazione in volume di solido nella regione
subito al di sopra della base del letto. Ci si aspetta che il comportamento del letto subisca una lenta ma
progressiva variazione all’avanzare della reazione, in seguito alla sostituzione dell’ossido di ferro FeO

(ppeo = 5745 %) con Fe;04 (p,,~e304 = 5200%) e anche per lo stabilirsi di una condizione di piena

fluidizzazione.

2. Il comportamento del letto € analogo a quello discusso nel par. 11.3.3, con una prima fase della durata
di circa 2.2 s dove la produzione di bolle & simmetica rispetto all’asse y e una seconda fase, da 2.2 s fino
alla fine della simulazione (vedi Figura 61 e Figura 62), dove € invece asimmetrica.

3. La frazione in massa di ossido di ferro si estende oltre il dominio della simulazione, come mostrato in
Figura 63 e Figura 64. E’ stato verificato che tale perdita rientra nell’ordine delle decine di milligrammi
per secondo e che quindi puo essere trascurata. Oltretutto, si puo ritenere che I'eventuale adozione di
una condizione di parete di Jhonson e Jackson [52] possa contribuire a ridurre queste perdite tramite
I’'aumento della ricircolazione delle particelle all’interno del letto stesso e quindi la riduzione dell’altezza
del letto espanso, come mostrato nel confronto tra la condizione di non slittamento e quella di
slittamento con coefficiente di specularita paria 1in [63] .

4. In Figura 65 e Figura 66, si puo osservare che la corrente gassosa in ingresso al reattore reagisce
immediatamente con il letto di FeO e che la maggior parte della reazione di ossidazione € concentrata in
una fascia sottile collocata subito dopo il distributore, analogamente a quanto discusso in [64] per la
decomposizione dell’'ozono. In ogni caso, siccome la cinetica di reazione & piuttosto lenta, tanto da
richiedere diversi minuti per raggiungere una conversione molare di FeO in Fe30,4 pari a 0.6 [4], i valori
riportati potrebbe spiegarsi con l'iniziale disponibilita del principale reagente, ovvero FeO. In altri termini,
il fattore limitante della reazione & rappresentato dalla quantita di reagenti gassosi introdotti ad ogni
istante.
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Figura 62-Contours frazione in volume ossidi di ferro, t =3.032 s
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Figura 63-Contours frazione in massa di Fe304, t = 2.540 s
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Figura 64-Contours frazione in massa di Fe304, t=3.032 s

77



ACCORDO DI PROGRAMMA MISE (0GGI MITE)-ENEA

3 i

L] —
=" e

Figura 66-Contours del rateo di reazione, t = 3.000 s

12 Conclusioni e sviluppi futuri dell’attivita sperimentale e numerica

La seconda fase dello studio ha previsto la progettazione e costruzione di un reattore di ossidazione con
caratteristiche corrispondenti a quelle individuate nel modello del sistema. La progettazione e stata
affiancate da diverse simulazioni CFD, che hanno messo in luce il comportamento idrodinamico cinetico del
letto di ossido di ferro (FeO) sottoposto ad un flusso di CO; e H,0, in condizioni di minima fluidizzazione.
Tale configurazione sara riproposta anche nello studio sperimentale se sara possibile reperire il FeO e se si
realizzeranno le condizioni di fluidizzazione. In alternativa si fara riferimento a una configurazione con uso di
Fe come materiale di letto eventualmente mantenendo il letto fisso.

In una simulazione preliminare sul mescolamento dei gas reagenti prima del contatto con il letto, si e
osservato che il vapore non subisce condensazione per effetto del contatto con la CO; e con le pareti della
flangia, entrambe a bassa temperatura. Dalla simulazione dell’idrodinamica del letto, sia a freddo che
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includendo la reazione di ossidazione, sono emersi comportamenti analoghi, con la formazione di bolle di
grandi dimensioni e la riduzione della frazione in volume di ossido in corrispondenza della base del letto.
Inoltre, dalla simulazione con la cinetica di reazione si € osservata la quasi totale conversione dei gas reagenti
limitatamente ad una fascia sottile collocata subito al di sopra dell’ingresso nel reattore. Questa condizione
ideale potrebbe essere anche legata ai primi istanti temporali considerati nella simulazione, dove vi € una
larga disponibilita del reagente solido.

Nel proseguo del lavoro si prevede di effettuare una campagna di test sperimentali per verificare i rapporti
molari dei gas della sezione di uscita e confrontarli con quelli ottenuti dalla simulazione CFD. Alla fine della
attivita sperimentale sul reattore di laboratorio, i dati della cinetica chimica ricostruita verranno
implementati dentro in forma di una user defined function (UDF). Questo risultato consentira di valutare i
volumi di ossidi metallici, i flussi termici e di massa dei gas in gioco in applicazioni reali al fine di proporre una
strategia di scale-up del processo per la futura integrazione industriale del processo.
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14.1 Diagramma di flusso — Algoritmo MATLAB
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14.2 Script modello bilancio materia ed energetico

clear all
close all
clc

%% SCELTA PARAMETRI

OxCmode = 0; %Scelta Oxygen-Carrier (1 -> NiFe204; 0 -> Fe203)

nl=1; %Grado di conversione dell'Oxygen-carrier nel Reducer (su una mole introdotta, quante ne reagiscono)

molOxC = 0.003; %Moli Oxygen-carrier introdotte al Reducer. Variare per ripetere bilanci con quantita trattate maggiori o inferiori.
x =0.9; %Percentuale di flusso prodotto dal Reducer e diretto ad Oxidizer. Parte restante effettua bypass verso Combustor.
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%0SS: Per OxCmode=1 (NiFe204) --> n1=0.0742, molOxC=1
%0SS: Per OxCmode=0 (Fe203) --> n1=1, molOxC=0.003;

%% BILANCIO MATERIA

%_Flussi molari

lambda = flussi_molari(OxCmode,n1,molOxC,x);

lambdal = lambda(1:6,1); %Matrice flussi entrata di Oxygen-carrier ad ogni unita i=1:6
lambda2 = lambda(7:12,1); %Matrice flussi entrata di Ni ad ogni unita i=1:6

lambda3 = lambda(13:18,1); %Matrice flussi entrata di FeO ad ogni unita i=1:6
lambda4 = lambda(19:24,1); %Matrice flussi in entrata di Cbiogenico ad ogni unita i=1:6
lambda5 = lambda(25:30,1); %Matrice flussi in entrata di CO2 ad ogni unita i=1:6
lambda6 = lambda(31:36,1); %Matrice flussi in entrata di H20 ad ogni unita i=1:6
lambda7 = lambda(37:42,1); %Matrice flussi in entrata di CO ad ogni unita i=1:6
lambda8 = lambda(43:48,1); %Matrice flussi in entrata di H2 ad ogni unita i=1:6
lambda9 = lambda(49:54,1); %Matrice flussi in entrata di NiO ad ogni unita i=1:6
lambdal0 = lambda(55:60,1); %Matrice flussi in entrata di Fe304 ad ogni unita i=1:6
lambdal1l = lambda(61:66,1); %Matrice flussi in entrata di 02 ad ogni unita i=1:6
lambdal2 =lambda(67:72,1); %Matrice flussi in entrata di N2 ad ogni unita i=1:6

%Flusso di aria in litri/s in ingresso al Combustor (relativo a 02 necessario a garantire combust stechiom completa)
aria = 22.414*(1/0.21)*lambdal1(3);

%_Stampa unita di sistema i

disp(' SYSTEM UNITS i');

disp(' )
fprintf(" 1\t 2\t 3\t 4\t 5\t 6\n');
disp(' );

fprintf(' Reducer\t Oxidizer\t Combustor\t Fischer-Tropsch\t CO2-Storage\t N2-Storage\n');

%_Stampa risultati portate molari

disp('");

disp('');

disp(' MOLAR FLOW RATE (mol/s) INLET AT EACH SYSTEM UNIT i');

disp(’ )
fprintf('i\t O2-carr\t Ni\t FeO\t Chio\t CO2\t H20\t CO\t H2\t NiO\t Fe304\t 02\t N2\n');
disp(' )
fori=1:6

fprintf('%d\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t
%10.5f\n",i,J]ambdal(i),lambda2(i),lambda3(i),lambda4(i),lambda5(i),lambda6(i),lambda7(i),lambda8(i),lambda9(i),lambda10(i),lambda11(i),lambdal
2(i));

end

%_Portate in massa

MW = masse_molari(OxCmode); %Vettore dei pesi molecolari di ciascun composto k=1:12
Q1 = MW(1)*lambdal; %Portata in massa di Oxygen-carrier ad ogni unita i=1:6
Q2 = MW(2)*lambda2; %Portata in massa di Ni ad ogni unita i=1:6

Q3 = MW(3)*lambda3; %Portata in massa di FeO ad ogni unita i=1:6

Q4 = MW(4)*lambda4; %Portata in massa di Chiogenico ad ogni unita i=1:6

Q5 = MW(5)*lambda5; %Portata in massa di CO2 ad ogni unita i=1:6

Q6 = MW(6)*lambda6; %Portata in massa di H20 ad ogni unita i=1:6

Q7 = MW(7)*lambda7; %Portata in massa di CO ad ogni unita i=1:6

Q8 = MW(8)*lambda8; %Portata in massa di H2 ad ogni unita i=1:6

Q9 = MW(9)*lambda9; %Portata in massa di NiO ad ogni unita i=1:6

Q10 = MW(10)*lambdal0; %Portata in massa di Fe304 ad ogni unita i=1:6
Q11 = MW(11)*lambdall; %Portata in massa di 02 ad ogni unita i=1:6

Q12 = MW(12)*lambdal2; %Portata in massa di N2 ad ogni unita i=1:6

%_Stampa risultati Portate in massa

disp("");

disp('');

disp(' MASS FLOW RATE (g/s) INLET AT EACH SYSTEM UNIT i');

disp(’ )
fprintf('i\t O2-carr\t N\t FeO\t Chio\t CO2\t H20\t CO\t H2\t NiO\t Fe304\t 02\t N2\n');
disp(’ )
fori=1:6

fprintf('%d\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %$10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t %10.5f\t
%10.5f\n",i,Q1(i),Q2(i),Q3(i),Q4(i),Q5(i),Qs6(i),Q7(i),Qs(i),Qs(i),Q10(i),Q11(i),Q12(i));

end

%% BILANCIO ENERGETICO
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%_Temperature di sistema in °C

TO = 25; %Temp ambiente

T1 = 1400; %Temp Reducer

T2 =1100; %Temp Oxidizer

T3 =1200; %Temp Combustor

Tcalc = 900; %Temp Calcinatore

Tv =200; %Temp Vapore in entrata a Oxidizer

%_Dati raccolti per ogni elemento (Coefficienti equazioni Shomate da NIST)

Ni =[16.49839 18.74913 -6.639841 1.717278 1.872051 -0.467675]; %validi tra 426.85 — 1454.85 °C

FeO_b =[45.7512 18.78553 -5.952201 0.852779 -0.081265 -286.7429]; %validi tra 24.85 — 1376.85 °C

FeO_a =[68.1992 -4.50123*10”(-10) 1.19523*107(-10) -1.0643*10/(-11) -3.09268*10"(-10) -281.4326]; %validi tra 1376.85 — 4726.85 °C
cspec_Chio = 10.68; %calore specifico Cbiogenico [J/mol*K]

CO2_b =[24.99735 55.18696 -33.69137 7.948387 -0.136638 -403.6075]; %validi tra 24.85 — 926.85 °C

C02_a=[58.16639 2.720074 -0.492289 0.038844 -6.447293 -425.9186]; %validi tra 926.85 — 5726.85 °C

H20 =[30.092 6.832514 6.793435 -2.53448 0.082139 -250.881]; %validi tra 226.85 — 1426.85 °C

CO =[35.1507 1.300095 -0.205921 0.01355 -3.28278 -127.8375]; %validi tra 1026.85 — 5726.85 °C

H2 =[18.563083 12.257357 -2.859786 0.268238 1.97799 -1.147438]; %validi tra 726.85 — 2226.85 °C

Fe304 = [200.832 1.58644*10/(-07) -6.66168*10/(-08) 9.45245*10~(-09) 3.18602*10/(-08) -1174.135]; %validi tra 626.85 — 2726.85 °C
02_b =[31.32234 -20.23531 57.86644 -36.50624 -0.007374 -8.903471]; %validi tra -173.15 — 426.85 °C

02_a =[30.03235 8.772972 -3.988133 0.788313 -0.741599 -11.32468]; %validi tra 426.85 — 1726.85 °C

N2_b =[28.98641 1.853978 -9.647459 16.63537 0.000117 -8.671914]; %validi tra -173.15 — 226.85 °C

N2_a =[19.50583 19.88705 -8.598535 1.369784 0.527601 -4.935202]; %validi tra 226.85 — 1726.85 °C

Fe203 =[110.9362 32.04714 -9.192333 0.901506 5.433677 -843.1471]; %validi tra 776.85 — 2226.85 °C

NiO_b = FeO_b; %validi tra 24.85 — 1376.85 °C

NiO_a = FeO_a; %validi tra 1376.85 — 4726.85 °C

NiFe204_b = (NiO_b+Fe203)/2; %validi quando NiFe204 sta sotto T1

NiFe204_a = (NiO_a+Fe203)/2; %validi quando NiFe204 staa T1

if OxCmode==1
OxC_b = NiFe204_b;
OxC_a = NiFe204_a;
else
if OxCmode==
OxC_b = Fe203;
OxC_a = Fe203;
end
end

%_Analisi energetica Reducer

%%%_Ingresso

hi_red_OxC = Shomate_h(lambda1(1), OxC_b, T3); %[kJ] entalpia Oxygen-carrier in ingresso al Reducer
hi_red_Cbio = (cspec_Chio*lambda4(1)*T0)/1000; %[k)] entalpia Cbiogenico in ingresso al Reducer
%%%_Uscita

hu_red_OxC = Shomate_h(lambda1(3), OxC_a, T1); %[kl] entalpia Oxygen-carrier in uscita al Reducer
hu_red_Ni = Shomate_h(lambda2(2)+lambda2(3), Ni, T1); %[kJ] entalpia Ni in uscita al Reducer
hu_red_FeO = Shomate_h(lambda3(2)+lambda3(3), FeO_a, T1); %[kJ] entalpia FeO in uscita al Reducer
hu_red_CO2 = Shomate_h(lambda5(5), CO2_a, T1); %[kJ] entalpia O2 in uscita al Reducer
%%%_Bilancio

hu_Reducer = (hu_red_OxC+hu_red_Ni+hu_red_FeO+hu_red_CO2); %energia in uscita da Reducer [kJ]
hi_Reducer = (hi_red_OxC+hi_red_Cbio); %energia in entrata a Reducer [kJ]

Q_Reducer = hu_Reducer - hi_Reducer; %calore da fornire a Reducer [kJ]

%_Analisi energetica Oxidizer

%%%_Ingresso

hi_oxi_OxC = Shomate_h(lambdal(2), OxC_a, T1); %[klJ] entalpia Oxygen-carrier in ingresso a Oxidizer
hi_oxi_Ni = Shomate_h(lambda2(2), Ni, T1); %[kJ] entalpia Ni in ingresso a Oxidizer

hi_oxi_FeO = Shomate_h(lambda3(2), FeO_a, T1); %[kJ] entalpia FeO in ingresso a Oxidizer

hi_oxi_CO2 = Shomate_h(lambda5(2), CO2_b, T0); %[kJ] entalpia CO2 in ingresso a Oxidizer

hi_oxi_H20 = Shomate_h(lambda6(2), H20, Tv); %[kJ] entalpia H20 in ingresso a Oxidizer

%%%_Uscita

hu_oxi_OxC = Shomate_h(lambda1(2), OxC_b, T2); %[kJ] entalpia Oxygen-carrier in uscita a Oxidizer
hu_oxi_CO = Shomate_h(lambda7(4), CO, T2); %[kJ] entalpia CO in uscita a Oxidizer

hu_oxi_H2 = Shomate_h(lambda8(4), H2, T2); %[kJ] entalpia H2 in uscita a Oxidizer

hu_oxi_NiO = Shomate_h(lambda9(3), NiO_b, T2); %[kJ] entalpia NiO in uscita a Oxidizer

hu_oxi_Fe304 = Shomate_h(lambda10(3), Fe304, T2); %[kJ] entalpia Fe304 in uscita a Oxidizer
%%%_Bilancio

hu_Oxidizer = (hu_oxi_OxC+hu_oxi_CO+hu_oxi_H2+hu_oxi_NiO+hu_oxi_Fe304); %energia in uscita da Oxidizer [k/]
hi_Oxidizer = (hi_oxi_OxC+hi_oxi_Ni+hi_oxi_FeO+hi_oxi_CO2+hi_oxi_H20); %energia in entrata a Oxidizer [kJ]
Q_Oxidizer = hu_Oxidizer - hi_Oxidizer; %calore fornito da Oxidizer [kJ]
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%_Analisi energetica Combustor

%%%_Ingresso

hi_com_OxC_1 = Shomate_h(lambda1l(3)-lambdal(2), OxC_a, T1); %[kJ] entalpia Oxygen-carrier in ingresso a Combustor da Reducer
hi_com_OxC_2 = Shomate_h(lambda1l(2), OxC_b, T2); %[kJ] entalpia Oxygen-carrier in ingresso a Combustor da Oxidizer

hi_com_Ni = Shomate_h(lambda2(3), Ni, T1); %[kJ] entalpia Ni in ingresso a Combustor

hi_com_FeO = Shomate_h(lambda3(3), FeO_a, T1); %[kJ] entalpia FeO in ingresso a Combustor

hi_com_NiO = Shomate_h(lambda9(3), NiO_b, T2); %[kJ] entalpia NiO in ingresso a Combustor

hi_com_Fe304 = Shomate_h(lambda10(3), Fe304, T2); %[kJ] entalpia Fe304 in ingresso a Combustor

hi_com_02 = Shomate_h(lambda11(3), 02_b, T0); %[kJ] entalpia O2 in ingresso a Combustor

hi_com_N2 = Shomate_h(lambda12(3), N2_b, T0); %[kJ] entalpia N2 in ingresso a Combustor

%%%_Uscita

hu_com_OxC = Shomate_h(lambdal(1), OxC_b, T3); %[kJ] entalpia Oxygen-carrier in uscita a Oxidizer

hu_com_N2 = Shomate_h(lambda12(6), N2_a, T3); %[kJ] entalpia N2 in ingresso a Combustor

%%%_Bilancio

hu_Combustor = (hu_com_OxC+hu_com_N2); %energia in uscita da Combustor [kJ]

hi_Combustor = (hi_com_OxC_1+hi_com_OxC_2+hi_com_Ni+hi_com_FeO+hi_com_NiO+hi_com_Fe304+hi_com_02+hi_com_N2); %energia in
entrata a Combustor [kJ]

Q_Combustor = hu_Combustor - hi_Combustor; %calore fornito da Combustor [kJ]

%_Stampa risultati
if OxCmode ==1;

disp('");

disp('');

disp(’ HEAT ABSORBED (+) OR RELEASED (-) BY EACH SYSTEM UNIT i [KJ]');

disp(’ )

fprintf(' Reducer (T1=1400°C)\t Oxidizer (T2=1100°C)\t Combustor (T3=1200°C)\n');
disp(' )

fprintf('%17.5f\t %$29f\t %28f\n',Q_Reducer,Q_Oxidizer,Q_Combustor);
else if OxCmode == 0;
disp("");
disp("");
disp(' HEAT ABSORBED (+) OR RELEASED (-) BY EACH SYSTEM UNIT i [KJ]');
disp(' )
fprintf(' Oxidizer (T2=1100°C)\n');
disp(' )
fprintf('%45f\n',Q_Oxidizer);
end
end

%Verifica modello
Ver_1 = Q_Reducer+Q_Oxidizer+Q_Combustor;
Ver_2 = (hu_red_CO2+hu_oxi_CO+hu_oxi_H2+hu_com_N2)-(hi_red_Cbio+hi_oxi_CO2+hi_oxi_H20+hi_com_02+hi_com_N2);
if abs(Ver_1-Ver_2)<(107-10) %logical 1 -> e verificata robustezza modello
disp('');
disp('");
disp('System robustness verified.")
else
disp('");
disp('");
disp('ERROR System robustness NOT verified.")
end

14.3 Function 1 — Flussi molari

function [lambda] = flussi_molari(OxCmode,n1,molOxC,x)
%Funzione per calcolare le moli in entrata ad ogni unita i=1:6 del sistema per ciascun composto k=1:12

%% Scelta Oxygen-carrier e applicazione modello Split-Fraction
if OxCmode==1 %Se OxCmode=1 considero prodotti e reagenti con Nickel (Oxygen-carrier -> NiFe204)

%_Matrici degli elementi

Al1=[10-1000;-x*(1-n1)10000; -(1-x)*(1-n1)-11000;000100;000010; 0000 0 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) dell'Oxygen-
carrier (NiFe204)

g1l = molOxC*[n1; 0; O; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) dell'Oxygen-carrier (NiFe204)

A2=[100000;-x10000;-(1-x)01000;000100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del Ni
g2 = molOxC*[0; x*n1; (1-x)*n1; O; O; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del Ni

A3=[100000;-x10000;-(1-x)01000;000100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del FeO
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g3 = molOxC*[0; x*2*n1; (1-x)*2*n1; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del FeO

A4=[100000;010000;001000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del Chiogenico
g4 = molOxC*[n1; 0; O; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del Chiogenico

A5=[100000;010000;001000;000100;-100010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della CO2
g5 = molOxC*[0; x*(5/6)*n1; 0; 0; n1; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della CO2

A6=[100000;010000;001000;000100;000010;000001]; %Matrice coefficienti (split fraction) della H20
g6 = molOxC*[0; x*(5/6)*n1; 0; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della H20

A7=[100000;010000;001000;0-10100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della CO
g7 = molOxC*[0; 0; 0; x*(5/6)*n1; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della CO

A8=[100000;010000;001000;0-10100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della H2
g8 = molOxC*[0; 0; 0; x*(5/6)*n1; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della H2

A9=[100000;010000;0-11000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del NiO
g9 = molOxC*[0; 0; x*n1; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del NiO

A10=[100000;010000;0-11000;000100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del Fe304
g10 = molOxC*[0; 0; x*(2/3)*n1; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del Fe304

A11=[100000;010000;001000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del 02
g11 = molOxC*[0; 0; (1-x)*(5/3)*n1+n1/6; O; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del 02

A12=[100000;010000;001000;000100;000010;00-100 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del N2
g12 = molOxC*[0; 0; (0.79/0.21)*((1-x)*(5/3)*n1+n1/6); 0; O; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del N2

end

if OxCmode==0 %Caso in cui non ho prodotti e reagenti con Nickel (Oxygen-carrier -> Fe203)

%_Matrici degli elementi

Al=[10-1000;-x*(1-n1)10000; -(1-x)*(1-n1)-11000;000100; 00001 0; 0000 0 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) dell'Oxygen-
carrier (Fe203)

g1 = molOxC*[n1; O; 0; O; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) dell'Oxygen-carrier (Fe203)

A2=[100000;-x10000;-(1-x)01000;000100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del Ni
g2 = molOxC*[0; 0; 0; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del Ni

A3=[100000;-x10000;-(1-x)01000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del FeO
g3 = molOxC*[0; x*2*n1; (1-x)*2*n1; 0; O; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del FeO

A4=[100000;010000;001000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del Chiogenico
g4 = molOxC*[n1; O; 0; O; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del Chiogenico

A5=[100000;010000;001000;000100;-100010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della CO2
g5 = molOxC*[0; x*(1/3)*n1; 0; 0; n1; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della CO2

A6=[100000;010000;001000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della H20
g6 = molOxC*[0; x*(1/3)*n1; 0; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della H20

A7=[100000;010000;001000;0-10100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della CO
g7 = molOxC*[0; 0; 0; x*(1/3)*n1; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della CO

A8=[100000;010000;001000;0-10100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) della H2
g8 = molOxC*[0; 0; 0; x*(1/3)*n1; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) della H2

A9=[100000;010000;0-11000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del NiO
g9 = molOxC*[0; 0; 0; 0; O; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del NiO

A10=[100000;010000;0-11000;000100;000010; 00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del Fe304
g10 = molOxC*[0; 0; x*(2/3)*n1; 0; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del Fe304

A11=[100000;010000;001000;000100;000010;00000 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del 02
g11 = molOxC*[0; 0; (1-x)*(2/3)*n1+n1/6; O; 0; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del 02

A12=[100000;010000;001000;000100;000010;00-100 1]; %Matrice coefficienti (split fraction) del N2
g12 = molOxC*[0; 0; (0.79/0.21)*((1-x)*(2/3)*n1+n1/6); 0; O; 0]; %Matrice termini noti (flussi esterni) del N2
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end

%% Matrici totali

A = blkdiag(A1, A2, A3, A4, A5, A6, A7, A8, A9, A10, Al1, A12); %Matrice generale coefficienti (split fraction)
g =1[gl; g2; g3; g4; g5; 6; g7; g8; g9; g10; g11; g12]; %Matrice generale dei termini noti (flussi esterni)
lambda = inv(A)*g; %Matrice generale delle incognite (flussi in entrata ai blocchi - mol)

end

14.4 Function 2 — Masse molari

function [MW] = masse_molari(OxCmode)
%Funzione per creare vettore dei pesi molecolari per ciascun composto k=1:12, varia in base alla scelta dell'Oxygen-carrier

%_Pesi molecolari (g/mol)
MW_NiFe204 = 234.381;
MW_Fe203 = 159.688;
MW_Ni = 58.6934;
MW_FeO = 71.844;
MW_Cbio = 12.0107;
MW_CO2 = 44.0095;
MW_H20 =18.0153;
MW_CO = 28.0101;
MW_H2 = 2.01588;
MW_NiO = 74.6928;
MW_Fe304 = 231.533;
MW_02 =31.9988;
MW_N2 = 28.0134;

if OxCmode==1 %Se OxCmode=1 considero prodotti e reagenti con Nickel (Oxygen-carrier -> NiFe204)
MW_OxCa = MW_NiFe204;
else
if OxCmode==0 %Caso in cui non ho prodotti e reagenti con Nickel (Oxygen-carrier -> Fe203)
MW_OxCa = MW_Fe203;
end
end

MW = [MW_OxCa;MW_Ni;MW_FeO;MW_Cbio;MW_CO2;MW_H20;MW_CO;MW_H2;MW_NiO;MW_Fe304;MW_02;MW_N2];

end

14.5 Function 3 — Shomate

function [entalpia] = Shomate_h(flusso_moli, coeff_NIST, T)

%Funzione per calcolare entalpia

%Da Shomate: Cp°® = A + B*t + C*t2 + D*t3 + E/t2 [J/mol*K]

% H° = A*t + B¥t2/2 + C*t3/3 + D*t4/4 ? E/t + F [kJ/mol]

t = (T+273.15)/1000; %temperatura di sistema in K/1000 per equazioni Shomate
z=[t; 1/2*(t)A2; 1/3*(t)*3; 1/4*(t)"4; -1/(t); 1]; %vettore T per equaz Shomate

%0SS: flussi molari sono in mol, quindi risultato e in [kl], per kmol avrei MJ
entalpia = (flusso_moli)*(coeff_NIST)*(z); %[kJ] output della funzione

end
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