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Riassunto

In questo lavoro si approfondisce un processo dsifjeazione del carbone tramite vapor
d’acqua con l'obiettivo di eliminare dal processacasti derivanti dalla produzione di
ossigeno, agente gassificante comunemente impielyatgrocessi che utilizzano vapore |l
calore di reazione deve essere fornito indirettamen’obiettivo principale di questa Tesi e
lo studio della fattibilita di una configurazionéndpianto dove il calore proviene da flue
gases attraverso uno speciale scambiatore “a leba#doggiato all'interno del letto solido.
Questo processo di gassificazione indiretta & statolato con Aspen PIU%, mentre per la
risoluzione dei bilanci dello scambio termico nedcambiatore a baionette si e utilizzato
Microsoft Excel™; & stato proposto un metodo per raggiungere umaecgenza di entrambi i
modelli.

Successivamente si € analizzato il processo dimaeiane del syngas per la produzione di
gas naturale sintetico (SNG), reazione carattelazda una forte esotermicita. Il problema
principale da risolvere riguarda in questo cascoiftrollo della temperatura di reazione, al
fine di evitare che un suo eccessivo innalzamerdeqehi la degradazione del catalizzatore.
In questo caso si é valutata la possibilita di @ppt a tale sintesi un reattore di tipo
monolitico, gia utilizzato a livello industriale pereazioni caratterizzate dalla stessa
problematica. | risultati per questa seconda padeo stati ottenuti con il simulatore

gProms™.
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Introduzione

| processi di gassificazione di carbone e/o biomagsis diffusi utilizzano come agente
gassificante I'ossigeno, con lo svantaggio cheitaudi produzione dell’ossigeno (ASW\r
Separation Unjt rappresenta una fetta rilevante dei costi deédlio processo di
gassificazione, pari a circa un quarto del totale.

Una possibilita per evitare I'impiego di ASU e ilitzo di vapor d’acqua come agente
gassificante. In questo caso si pone pero il problali fornire il calore necessario alle
reazioni di gassificazione in modo indiretto, dafiénza dei comuni processi con 0ssigeno, in
Cui esso viene generato internamente al sisteneaahbustione di parte dell’alimentazione.
L'obiettivo dello studio e di valutare se €& podebinserire all'interno del reattore uno
scambiatore “a baionette”, costituito cioé da usedesdi tubi concentrici, in cui il calore
necessario alle reazioni di gassificazione viemeito dai fumi generati dalla combustione del
char residuo a valle del gassificatore.

Successivamente viene considerata la possibiligiedérare gas naturale sintetico (SNG) dal
syngas ottenuto, tramite la reazione di metanazioratti il gas di sintesi prodotto con vapor
d’acqua ha un maggiore contenuto di metano e umnainontenuto di anidride carbonica,
aspetti che lo rendono ottimale per la produziar@NiG.

Il problema principale nel processo di metanaziendato dalla forte esotermicita della
reazione e le conseguenti criticita del contradlortico. Si € valutata la possibilita di condurre
tale reazione in un reattore monolita, costitudouda serie di canali disposti ordinatamente in
cui e depositato un sottile strato di catalizzat@i@e configurazione si & dimostrata infatti

applicabile in altre reazioni caratterizzate dagd@sotermicita.

La Tesi e organizzata in quattro Capitoli: nel Rriendescritto il processo di gassificazione,
distinguendo il caso in cui viene condotto con gmso (gassificazione diretta) o con vapor
d’acqua (gassificazione indiretta) e descrivendo qgmuna delle due possibilita le diverse
soluzioni impiantistiche disponibili.

Nel Secondo Capitolo si sviluppa il modello rappreativo del processo di gassificazione
indiretta, sia a livello di cinetiche di reaziorsta a livello di bilanci termici, puntualizzando

I'algoritmo di convergenza messo a punto tra i diversi programmi utilizzati.



2 Introduzione

Nel Terzo Capitolo si analizzano i risultati ottémer la sezione di gassificazione, valutando
le variabili operative che maggiormente influenzadmoocesso. Vengono inoltre ottimizzati |
consumi energetici applicando la tecnica deilach Technology Analysis

Il Quarto capitolo, infine, riguarda la sezionendétanazione: vengono descritti i principali
schemi di impianto presenti, che si differenzianprattutto per il modo in cui il controllo
termico viene condotto. Successivamente viene gvdta la modellazione del reattore

monolita, e si presentano e discutono i risultdéraiti.

Desidero ringraziare la societd Foster Wheeleialtal S.r.l. per I'opportunita offerta, in
particolare l'ing. Fabio Ruggeri e I'ing. Inida Raper il costante supporto durante lo

svolgersi del lavoro.



Capitolo 1

Gassificazione del carbone

La gassificazione & un processo di conversionendtambustibile solido o liquido in un gas
denominato gas di sintesynga$, per mezzo di un agente ossidante (aria, ossigempore). |l
processo € endotermico e l'apporto di calore prwvieggeneralmente dalle reazioni di
combustione che coinvolgono parte del combustibiéagente. 1l syngas € costituito
prevalentemente da idrogeno e monossido di carbeniona volta purificato, pud essere
utilizzato direttamente come combustibile, converin altri combustibili o impiegato come
reagente in sintesi chimiche.

In questo Capitolo si considera il processo di ifjaagione a partire da carbone: nella parte
iniziale vengono presentati vantaggi e svantaggueista materia prima, sottolineando i punti di
forza del processo di gassificazione. In seguitmgeeo descritte le varie tipologie di
gassificatori disponibili a livello industriale @ approfondiscono i processi di gassificazione

indiretta. Nella parte finale viene delineato l'ethivo di questo studio.

1.1 Diffusione del carbone: vantaggi e svantaggi

Il carbone rappresenta una delle principali risodseenergia fossile a livello mondiale:
attualmente rappresenta la principale fonte suasoabndiale per la produzione di energia
elettrica, dove occupa una percentuale pari a dikk26 (IEA - World Energy OutlooR011); in
Europa, il 33% dell’energia elettrica e prodottacd@bone, percentuale stabile rispetto al 2006
(www.assocarboni.it).

Fino al 1960 il carbone e stata la risorsa di emefgssile piu utilizzata, subendo poi la
concorrenza del petrolio, piu facile da estrarrgasportare; nonostante cio l'importanza del
carbone & ancora rilevante come combustibile atemmal petrolio.

Un aspetto vantaggioso nell'utilizzo del carbondaédimensione delle sue riserve provate,
ovvero le riserve attualmente conosciute e sfrilitedin profitto: nel 2011 a livello mondiale si
contavano circa 861 miliardi di tonnellate di carbaispetto ai 226 miliardi di tonnellate di

petrolio e ai circa 167 miliardi di tonnellate ditpolio equivalente di gas naturaleR Statistical
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Review of World Energy2012). Nei paesi non OCS$HI carbone & il pill importante
combustibile: nel 2010 rappresentava il 35% delsomo totale di energia primaria, il 36% del
consumo totale dell'industria e quasi il 50% dphaduzione elettrica (EIA, 2011).

Negli ultimi dieci anni, a livello globale, oltré8D% dell'aumento della domanda di carbone é
venuto dalla Cina, la cui quota sulla domanda madadk passata dal 27% del 2000 al 47% del
2010. La Cina in pochissimi anni ha raddoppiatoothisumo di carbone, arrivando a circa 2350
milioni di tonnellate, oltre tre volte la quantittonsumata negli Stati Uniti, il secondo
consumatore a livello mondiale con uno share degdir15% (EIA, 2011).

Al terzo posto si colloca I'India (share di circ8%) la quale in assenza di un radicale cambio di
politiche continuera a incrementarne l'uso. Detada domanda di carbone in questo paese e
aumentata dell’80% tra il 2000 e il 2010, come eguenza della crescita economica e del
connesso incremento dei consumi di energia inita#ttori (Varriale, 2012).

L’andamento esponenziale del consumo di carbonpadie della Cina € visibile anche nel
grafico di Figura 1.1, in cui viene confrontatopesto ai consumi di Stati Uniti ed Europa. Tale
incremento puod essere giustificato da due principalivi: il costo crescente del gas naturale e
del petrolio e la necessita di molti Paesi emeigBrtiventare energeticamente indipendenti.
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Figura 1.1. Consumo mondiale di carbone a partire dal 196% fai 2011 per Cina, Usa e
Unione Europea (BP, Statistical Review of World igge2012).
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L'utilizzo del carbone come combustibile incide@aegativamente sull'impatto ambientale, in
quanto il carbone é la fonte di energia che inqunaiu. La produzione di energia elettrica
mediante la combustione del carbone produce unatitpuai CQ molto piu elevata rispetto
all'utilizzo di petrolio o gas naturale come forgemaria. Il grafico di Figura 1.2 confronta le
emissioni di CQ per kWh di energia prodotta.
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Figura 1.2. Confronto emissioni di CO2 per la produzione demgia elettrica (IEA - C@
EMISSIONS FROM FUEL COMBUSTION Highligh211 Edition)

La rapida ascesa dell'impiego del carbone costieuim forte stimolo per studi e ricerche atte a
migliorare I'impatto ambientale di tale combustgiln particolare, tra le “tecnologie a carbone
pulito” (clean coal techologiesCCT), va menzionato il processo di gassificazidakecarbone,
ovvero la conversione di un combustibile fossilaripone o biomassa) in un combustibile
gassoso, definito gas di sintesyiigas.

Il syngas prodotto puo essere utilizzato come catilile per la generazione di energia elettrica
negli impianti a ciclo combinatdnitegrated Gasification Combined Cycl&CC) oppure come
materia prima per la produzione dhemicalso di combustibili liquidi, tramite il processo
Fischer-Tropsch, oppure combustibili gassosi, ta it gas naturale sinteticoSgnthetico
Substitute Natural GaSNG).

La Figura 1.3 schematizza i principali utilizzi dgls di sintesi: viene evidenziata in particolare

la sintesi di SNG in quanto e il processo approifond questo studio.
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Figura 1.3.Utilizzi e destinazioni del gas di sintesi.

La tecnologia di gassificazione del carbone risuantaggiosa rispetto al processo di
combustione per una serie di ragioni, primo fraéetle minori emissioni di C© Analizzando i
punti di confronto riportati in Tabella 1.1 si oes® che la gassificazione consente di ottenere
come prodotto finale non solo energia elettrica,amehe combustibili enemicalsged ha inoltre
costi competitivi al processo di combustione. Li@énza di processo € inoltre maggiore ed e
guesto che permette di rendere i costi di prodeziell’energia elettrica competitivi con quelli
degli impianti a combustione (Breault, 2010). Inrtgalare i dati di efficienza riportati in
Tabella 1.1 sono definiti come rapporto tra il @nito energetico del prodotto rispetto a quello
del carbone alimentato e sono basati sul valorepdtdre calorifico superioreHHV, higher

heating valug

Tabella 1.1.Confronto tra processo di combustione e di gassifiene a partire
da carbone (Breault, 2010).

Combustione Gassificazione
Processi Chimici Ossidazione completa Ossidazione parziale
Ambiente di reazione Ossidante (eccesso di ossigeno)  Riducente (difetto di ossigeno)
Prodotto finale Energia elettrica Energia elettrica, Hpuro,

combustibili liquidi e chemicals
Efficienza (rapporto di HHV) 35-37% 39-42%
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1.2 Tipologie di gassificatori

| reattori di gassificazione si classificano in dastre principali tipologie, a seconda di come
avviene il contatto tra il reagente solido e qugbgsoso. Si possono avere:

* reattori a letto mobile o fissanpvingo fixed bed gasifieds

» reattori a letto fluidizzatofluidized-bed gasifie)s

» reattori a letto trascinateiitrained-flow gasifiens
Si riporta di seguito una breve descrizione delée donfigurazioni reattoristiche, al fine di

metterne in luce differenze, vantaggi e svantaggi.

1.2.1 Reattori a letto mobile o fisso

Questi gassificatori rappresentano la tecnologia gotica e collaudata per il processo di
gassificazione, soprattutto per quanto riguardarteduzione di syngas a partire da carbone e
coke, con patrticelle di diametro compreso tra @erBn (Higman e van der Burgt, 2003). In
guesta tipologia di reattori il carbone viene imetedalla parte alta del reattore e disposto sopra
una griglia che puo essere fisfagd bed gasifigro mobile (noving bed gasifigr A seconda di
come viene alimentata la fase gas si puO avere condigurazione di tipo controcorrente
(updraff) o equicorrentedowndrafy.

Nei reattori di tipoupdraft 'agente ossidante e inviato dal fondo ed il syng@ne fatto uscire
dalla testa, diversamente nella tipologawdraft esso entra lateralmente e percorre il reattore

verso il fondo, da cui viene prelevato il gas pttald_a Figura 1.4 schematizza i due layout.

UPDRAFT DOWNDRAFT

feedstock l gasI feedstockl

Drying zone

Drying zone "

| Pyrolysis zone
Pyrolysis zone Hearth zone
Reduction zone  I7 ot P

] ) K Reduction zone
Hearth zone A

_ | grate —_—

> » / \ gas
air ash -
ash pit

Figura 1.4. Reattori a letto fisso: configurazione controcorte (updraft) e equicorrente
(downdraft),(Belgiorno e al., 2003).
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Si pud notare come in entrambe le configuraziomed@dgente solido (carbone in questo caso)
vada incontro a una prima zona di drying e pirpligia successiva di riduzione e una zona di
combustione l{earth zonenello schema di Figura 1.4). Nel processo di dryirene eliminata
'acqua presente nel solido sotto forma di umiditalla zona di pirolisi vengono liberate le
sostanze volatili in esso presenti, nella zonaddizione avvengono le reazioni di gassificazione
e nell'ultima quelle di combustione. La descriziodettagliata di questi diversi stadi viene
affrontata nel Capitolo 2.

La sostanziale differenza tra le due tipologie gprasentata dalla presenza di tars nel prodotto
finale, ovvero composti molecolari di peso magg@r€s che possono condensare quando il gas
viene raffreddato, causando notevoli danni alletipaeccaniche degli impianti (Manfrida,
2005). Nel caso equicorrente il syngas che si ppduattraversa la zona di combustione,
caratterizzata da alte temperature che provocadedamposizione termica delle lunghe catene
che costituiscono il tar, mentre nella configuraei@ontrocorrente il prodotto presenta notevoli
guantita di tar che devono essere rimosse. Perccoliot scambio termico risulta molto piu
efficiente in questo secondo caso (Belgiorno e2803).

Tra le varie realizzazioni industriali di gassifica a letto mobile, la piu importante € il process
Sasol-Lurgi dry bottomin cui si realizza il profilo di temperatura rappentato in Figura 1.5;
qui si puo osservare che il picco di temperatunarésente in corrispondenza della zona di
combustione. Il gas di sintesi risale il reattoee@ndo il calore necessario alle reazioni di drying
e pirolisi, subendo cosi un raffreddamento nelleepauperiore del reattore da 800°C a circa
550°C (Higman e van der Burgt, 2003).

GASIFIER

Top | COAL  GAS
DRYING/ i .
DEVOLATILIZATION |
GASIFICATION 583
STEAM,  \ ™\
COMBUSTION OXVEEN Nl
i GASIFIER ' {asn
4 Il'r BOTTOM | — I p— >
STEAM, / 0 250 500 7501000 1250
OXYGEN ASH/SLAG "
b TEMPERATURE [C]

Figura 1.5. Rappresentazione del reattore Sasol-Lurgi dry drottcon relativi profili di
temperatura delle fasi solida e gassosa (Higmaareder Burgt, 2003).
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Una successiva modifica del Sasol-Lurgi si ha ¢dritish Gas/Lurgi (BGL) slagging gasifier
OovVvero un reattore progettato per scaricare méiteesidui e ceneri sottoforma di slurry, grazie
ad un lavaggio con acqua prima dello scarico. ufa 1.6 viene rappresentato un confronto tra
il layout del reattore Sasol-Lurgi dry bottom e datcessivo British Gas/Lurgi (BGL) slagging

gasifier.
COAL COAL
COAL
LOCK
\g— TAR RECYCLE | 2 | JACKET STEAM
~ » COAL ”
COAL - \ JfCKET STEAM DISTRIBUTOR [Ny c\ggfga
DISTRIBUTOR ™ N WASH RAW GAS
' LCOOLER
_ [—
S «__STEAM AND
- OXYGEN
——_WATER COOLING
JACKET WATER

STEAM AND_—"
OXYGEN

(a) (b)

Figura 1.6. Rappresentazione del reattof@) Sasol-Lurgi dry bottom éb) British Gas/Lurgi
(BGL), (Higman e van der Burgt, 2003).

Dal confronto dei due reattori si puo osservare mbleSasol-Lurgi € presente una griglia che
assolve a due scopi: distribuzione della miscetarstossigeno e rimozione delle ceneri. Nel
reattore BGL l'agente ossidante viene invece immmeafiraverso un sistema di ugelli,
garantendo un minor consumo di vapore e ossigemo fahsi che nel prodotto finale la
concentrazione di CO sia maggiore, a scapito diadeCO, (Higman e van der Burgt, 2003). |
residui solidi e le ceneri vengono “spente” da uett@ d’acqua che consente la loro
solidificazione e lo scarico di uno slurry, e rergleesto reattore adatto per carboni con ceneri

caratterizzate da basse temperature di fusionar(&hge van der Burgt, 2003).
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1.2.2 Reattori a letto fluidizzato

Nei reattori a letto fluidizzato le particelle darbone e di cenere sono sospese per mezzo del
flusso della fase gas che viene alimentata daldatel reattore. La corrente di agente ossidante
svolge quindi il doppio ruolo di reagente e di nesbspendente. A seconda della velocita del
gas i combustibili solidi risultano sospesi o clarti, distinguendo cosi due tipologie di reattore,
rispettivamentebubbling fluidised bedBFB) e circulating fluidised bed CFB). Nei primi le
velocita sono tipicamente minori (2-3 m/s); la diazazione del letto solido riguarda solo la
parte inferiore del reattore, quindi solidi e chan escono fuori col syngas, a causa della loro
bassa velocita. Diversamente nei CFB le velocith gbs sono dell'ordine di 5-10 m/s;
'espansione del letto interessa l'intera altezehrdattore, provocando una parziale fuoriuscita
di polveri e ceneri del syngas, separabili attrewem ciclone posto in corrispondenza dell’'uscita

del gas. La Figura 1.7 schematizza le due tipoldgieattore a letto fluidizzato.

BUBBLING CIRCULATING
gas + inert + char gas
gas '~
j cyclone
feedstock
—_— gas phase recycle
reaction
feedstock fluidized bed
— gas phase
reaction
bubbling
fluidized bed
A A 4
grate . grate inert * char
> >
ash ash
air ¥ air air ¥ air
velocity 2-3 m/s velocity 5-10 m/s

Figura 1.7 Reattori a letto fluidizzato: bubbling fluidisededd e circulating fluidised bed
(Belgiorno et al., 2003).

Le particelle solide devono avere diametro inferiar 10 mm per favorire la fluidizzazione e la
stabilita del letto; tuttavia le dimensioni e larfa delle particelle di alimentazione sono meno
importanti rispetto ad altri reattori ed € uno ahgitivi per cui questo tipo di gassificatore € anlatt
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alla gassificazione di biomassa e rifiuti, nei quali caratteristiche geometriche sono piu
difficili da controllare rispetto al carbone (Higma van der Burgt, 2003).

Nei reattori a letto fluidizzato il reagente solidiene caricato con una fase inerte, tipicamente
sabbia, con il risultato che circa il 95% dellaef@a®lida presente nel reattore € formata da ceneri
e materiali inerti, i quali rimangono presenti fetto, a differenza del carbone che lascia
'ambiente di reazione come gas di sintesi. Seetaperatura del letto € troppo elevata puod
verificarsi 'agglomerizzazione delle ceneri e cegsente formazione di particelle di piu elevate
dimensioni che vanno a finire nel fondo del re&tteda loro rimozione pud essere causa di molti
problemi (Higman e van der Burgt, 2003). Per quesgone i reattori a letto fluidizzato devono
operare a temperature al di sotto del punto dies@#azione delle ceneri, pari a circa 950-
1000°C per il carbone, 800-950°C qualora I'alimermdae sia costituita da biomassa (Higman e
van der Burgt, 2003). La necessita di operare gpéeature ridotte facilita la formazione di tar
nel gas prodotto, in quanto il cracking termicol@eholecole non e favorito, data I'assenza di
zone con elevata temperatura, come si puo osserglateprofilo pressoché isotermo

rappresentato in Figura 1.8, relativo a un gassidire a letto fluidizzato di tipo BFB.

GAS
GASIFIER
TOP * GAS
COAL I GAS AND COAL
|
|
I
|
|
|
STEAM, OXYGEN }
OR AR h
R
GASIFIER ( /
BOTTOM II T ASIH T —>
/ 0 250 500 750 1000 1250
STEAM, ASH TEMPERATURE [°C]
OXYGEN
OR AR

Figura 1.8. Rappresentazione di un gassificatore a letto fhziato (bubbling fluidised bed)
con relativi profili di temperatura delle fasi sdi e gassosa (Higman e van der Burgt, 2003).

| vantaggi offerti da questa tipologia sono un deoge trasporto di materia e di calore, favorito

dall'alta velocita della fase gas.
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Un esempio di realizzazione industriale di gassitice a letto fluidizzato BFB e il reattore
Winkler, il quale opera a pressione atmosfericaéeth grado di processare ogni tipo di
alimentazione.

Il flowsheet dell'impianto, schematizzato in Figuted, prevede che i solidi siano alimentati
attraverso una cocleadrew feedgr mentre I'agente gassificante, costituito da geso, viene
iniettato da una grata conica posta nel fondo, wdenda favorire la fluidizzazione delle
particelle. In aggiunta, vi & un ulteriore ingresiossigeno nella parte superiore del letto per
favorire la gassificazione delle particelle piti #nincrementare la temperatura, favorendo cosi la
decomposizione dei tars, restando pero sempresatb della temperatura di sinterizzazione
delle ceneri (Higman e van der Burgt, 2003).

Il flowsheet presenta inoltre un boiler per recaperil calore del syngas in uscita e un ciclone
per la rimozione delle ceneri. | solidi residui est dal gassificatore contengono un

considerevole contenuto di carbone non reagitedc20%) e possono percio venire bruciati in

un boiler.
FEED
lr WASTE
GASIFIER HEAT STEAM
BOILER
| RAW
HLoOFgER Iy I_—>SYNGAS
Y
SYSTEM -
CYCLONE
< 71 BFW
|
SCREW e —
FEEDER l N
AIR OR :
OXYGEN SOLIDS TO
____________ R AUXILIARY
‘ BOILER

Figura 1.9 Rappresentazione di un reattore a letto fluidiezgassificatore Winkler (Higman
e van der Burgt, 2003).
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Esiste in commercio un secondo modello di gassdiea Winkler, noto come “High-

Temperature Winkler”. La sostanziale modifica rigiaala pressione di esercizio, con impianti
che arrivano anche a 30 bar, a differenza del pgete reattore che opera a pressione
atmosferica. | vantaggi che ne derivano sono lazi@mhe dei costi di compressione a valle del
reattore e la possibilita di lavorare a temperammaggiori migliorando cosi la qualita del syngas
e la conversione ottenibile (Higman e van der Buf§i03). Un secondo stratagemma per
aumentare la conversione € il ricircolo al reattdefle polveri separate dal ciclone, come si

osserva dalla rappresentazione di Figura 1.10.

FEED BIN
SYNGAS
HTW GASIFIER ~ COOLER
>
LOCK-HOPPER
CYCLONE
CHARGE BIN
- FREEBOARD
FEED SCREW| Szzy FLUID BED

AIR/OXYGEN/

STEAM COOLING SCREW

COLLECTION BIN

LOCK-HOPPER

DISCHARGE BIN

Figura 1.10. Rappresentazione di un reattore a letto fluidiazagassificatore High-
Temperature Winkler (Higman e van der Burgt, 2003).

Recentemente l'attenzione si € comunque spostdii seconda tipologia di reattori a letto
fluidizzato, ovvero quelli con letto circolante (Bf in seguito alle maggiori conversioni
ottenibili. Si ha infatti che le alte velocita agsiano un buon mescolamento dei gas e dei solidi e
guesto garantisce un trasferimento di calore emutell Inoltre si lavora con alte portate di
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ricircolazione, che comportano alte portate diaidamento e quindi riduzione della formazione
dei tars (Sudiro, 2008). La maggiore conversionendile in questa tipologia € dovuta al fatto
che particelle di dimensione inferiore passanovpite all’interno del reattore grazie al ricircolo
esterno, mentre quelle di dimensione maggiore vemgitapprima consumate lentamente nel
letto fino a quando raggiungono dimensioni tali elssere trasportate anche esternamente
(Higman e van der Burgt, 2003).

Ci sono due compagnie che offrono questa tecnalégiairotherme Foster Wheele(Higman e

van der Burgt, 2003): entrambe sfruttano lo st@sswipio salvo differire nei dettagli tecnici. In

Figura 1.11 viene rappresentato lo schema di utoreaa letto circolante.

RAW GAS

GASIFIER T

RECYCLE
CYCLONE

STANDPIPE

SEAL POT
zzzzz24 *
FUEL—-*. ©° @5
Zzz77)
GASIFICATION
AGENT

NOZZLE GRATE

ASH

Figura 1.11. Rappresentazione di un reattore a letto fluidecaoiante (Circulating Fluidized
Bed) (Higman e van der Burgt, 2003).

1.2.3 Reattori a letto trascinato

Nei reattori a letto trascinatergtrained-flow gasifierl’alimentazione fluisce in equicorrente con
'agente ossidante (ossigeno e vapore) realizzadddi tempi di permanenza nel sistema (0.5-5
secondi). Il solido viene ridotto a piccoli peziifériore a 10Qum) per favorire il suo trasporto
nei gas. Le pressioni di esercizio variano tra i€0 70 bar, a seconda dell’applicazione
industriale, mentre le temperature sono tali dagpere ceneri allo stato rammollito, solitamente
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tra i 1300 e i 150@, ottenendo cosi un reattore di tipo slagging. Ueste condizioni si ha la
decomposizione delle frazioni piu pesanti (qualiar), un’elevata conversione di carbonio
(>99%) e una ridotta frazione di metano nel gasiptto (Higman e van der Burgt, 2003).
Questa tipologia di reattori € la piu diffusa negtipianti IGCC e in commercio ne esistono
soprattutto di due categorie che si differenziaro ipmodo di fornire I'alimentazione: solida
(dry coal fed o slurry €oal-water slurry. Si riportano in Figura 1.12 i profili di tempénsa

delle due tipologie.

STEAM, OXYGEN
STEAM, OR AR

COAL—— —— OXYGENOR ~ COAL

)\ AIR

ey

) I = T T T T T T

GAS AND SLAG 0 250 500 750 1000 1250 1500
TEMPERATURE [°C]
(@)

17 OXYGEN COAL OXYGEN

TN

COAL/WATER
SLURRY 1

1 - T T T T T T

GAS AND SLAG 0 250 500 750 1000 1250 1500
TEMPERATURE [°C]

(b)

Figura 1.12. Rappresentazione di un gassificatore a letto freeto e relativi profili di
temperatura:(a) alimentazione dry coalb) alimentazione coal-water slurry (Higman e van
der Burgt, 2003).
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Nei reattori ad alimentazione solida si ha il vagia di utilizzare una ridotta quantita di agente
ossidante, inferiore del 20-25% rispetto ai reatturry (Higman e van der Burgt, 2003). Per
contro, questi ultimi presentano notevoli sempdifioni per quanto riguarda il pompaggio
dell’'alimentazione: é infatti molto piu semplicénaéntare in pressione una fase liquida con un
solido in sospensione piuttosto che utilizzare nasgdorto pneumatico per la fase solida. Lo
svantaggio pero di questa tipologia e la neceshitdisporre di ossigeno di alta qualita per
raggiungere temperature elevate; inoltre la presénacqua in alimentazione sposta I'equilibrio
della reazione divater gas shifterso la produzione di GO

In entrambi i casi & possibile avere configurazimmé stageo two stagesovvero con uno o due
reattori. In particolare questo secondo caso miglicefficienza di processo, soprattutto per
quanto riguarda il potere calorifico del syngas; @& € molto vantaggioso negli impianti di
produzione di energia elettrica (IGCC).

Per quanto riguarda i reattori a letto trascinatdizzati, questi si differenziano soprattutto ger
caratteristiche dell'alimentazione (come sottolineprecedentemente), direzione del flusso e

sistema di raffreddamento del syngas, come siatdtzin Tabella 1.2.

Tabella 1.2.Confronto tra i vari gassificatori a letto trascitm (Higman e van
der Burgt, 2003).

PROCESSO STADI ALIMENTAZIONE DIREZIONE RAFFREDDAMENTO  OSSIDANTE

FLUSSO GAS
Kopper-Totzek 1 secca verso l'alto scambio termico ossigeno
SCGP 1 secca verso l'alto gas quench e scambio  0ssigeno
termico
Prenflo 1 secca verso l'alto gas quench e scambio  0ssigeno
termico
Texaco 1 slurry verso il basso  9as quench e scambio  ossigeno
termico
Siemens 1 secca verso il basso  gas quench e scambio  ossigeno
termico
E-Gas 2 slurry verso 'alto gassificazione a due ossigeno
stadi
CcCP 2 secca verso 'alto gassificazione a due aria
stadi
Eagle 2 secca verso l'alto gaSS|f|caZ|(§)_ne a due 0ssigeno
stadi

Data la varieta di reattori esistenti, si prefezismon scendere nel dettaglio ma piuttosto offrire
una rapida descrizione di quelli attualmente pftudi a livello commerciale:

* SCGP e Prenflo;

* Texaco;

*« Siemens.
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| gassificatoriShell Coal Gasification ProcegSCGP) ePrenflo sono molto simili e sono del
tipo dry coal entrambi hanno 4 bruciatori, diametralmente oppsgla parete interna al fondo
del reattore, attraverso i quali il carbone poleaio € introdotto usando un gas inerte come
trasportatore. Il carbone viene prima preparataiitunita di triturazione ed essiccazione per
ridurre il 90% delle particelle a dimensioni infaii a 90 um, poi € pressurizzato in una
tramoggia perfettamente chiusa e trasportato cotoakgas prodotti lasciano il reattore in testa,
mentre la scoria esce attraverso un’apertura atidpmlove viene raffreddata in un bagno
d’acqua. La diminuzione di temperatura nel bagnedhdificare subito la scoria rendendola
inerte, vetrosa, simile a sabbia e utilizzabilegegnenti.

Le temperature di gassificazione sono elevate (500l syngas in risalita viene raffreddato
fino a 900°C a spese dei gas freddi che vengomdaiical reattore. Questo raffreddamento ha lo
scopo di rendere la temperatura del syngas adkdtpaaeti del condotto di uscita ed inoltre fa si
che le particelle solide e le ceneri abbiano umesisbenza non appiccicosa.

A valle del gassificatore vi € un sistema di pradoe di vapore, da cui il gas di sintesi esce a
280°C, per essere inviato ad un filtro a manicaraneove il particolato solido. In Figura 1.13

viene rappresentato il gassificatore SCGP.

QUENCH GAS
BLOWER
MP STEAM  HP STEAM /
AN
1 | rowns
TREATMENT
1IN\ >
MEMBRANE e
FLY SLAG
WALL \ .
OXYGEN
PULVERIZED N
COAL H 170 a .

DN
§ ’//‘_‘ BFW
l PROCESS

WATER
SLAG TO
LOCK-HOPPER

Figura 1.13. Rappresentazione di un gassificatore Shell Codifization Process (Higman e
van der Burgt, 2003).
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Il reattore Texaco, diversamente dal precedenddinientato tramite una pompa a membrana da
una corrente di slurry, formata da una sospengioaequa e carbone. La pressione del reattore e
in genere intorno ai 30 bar, ma puo raggiungerdnenc/0-80 bar per le applicazioni di tipo
chimico. La temperatura di reazione €& di circa TB0® si possono avere due diverse
configurazioni, a seconda di come viene raffreddateyngas: tramitequencho attraverso
radiant cooler

La prima configurazioneg(ench configuratioy rappresentata in Figura 1.14, e costituita da
una camera di quench che satura di vapore acqyesoin uscita, a una temperatura compresa tra
200 e 300°C. Si tratta di una condizione molto favole se sono poi destinati alla conversione

del CO con una reazione water-gas shift (Higmarmae Der Burgt, 2003).

OXYGEN

MAKE UP WATER

|
| REFRACTORY
|
I SYNGAS
COAL ' GASIFIER WITH WATER
= vy : QUENCH CHAMBER
A
______ N GAS
SCRUBBER
RECYCLE SLURRY >L
SOLIDS TANK
LOCK- 1 [
HOPPER >
CLARIFIER
BLOW DOWN
SLAG WATER
SLAG
SCREEN RECYCLE SOLIDS TO MILL OR
SLURRY TANK

Figura 1.14. Rappresentazione di un gassificatore Texaco cdfreddamento a quench
(Higman e van der Burgt, 2003).

Nella seconda configurazionerafliant cooler configuratiop vedi Figura 1.15, viene
massimizzato il recupero del calore. | gas caldvenienti dal reattore vengono raffreddati fino
a circa 760°C in uno speciale scambiatore verticiee la scoria cade al fondo grazie alla sua
solidificazione; segue un secondo scambiatore amtzte in cui vengono portati ad una

temperatura intorno ai 425°C producendo vapordtageessione.
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Figura 1.15. Rappresentazione di un gassificatore Texaco cdfreddamento attraverso
radiant cooler (Higman e van der Burgt, 2003).

Il gassificatore Siemens e alimentato da una casieeca e, diversamente dalle tipologie
precedenti, presenta un’unica entrata per i reageqtiali vengono percio introdotti assieme
attraverso un singolo bruciatore posto nella so@mnm@uesta caratteristica presenta numerosi
vantaggi, primo fra tutti 'assenza di ulterioridatelli di ingresso lungo il reattore, riducendo
cosi i costi di realizzazione. Inoltre i flussi diimentazione da monitorare e controllare si
riducono a uno invece che tre (carbone, ossigevapere). L'uscita di gas e solidi &€ posta alla

base del reattore ed & comune, riducendo cosigmlli intasamento.

1.3 Gassificazione indiretta

| processi di gassificazione analizzati nel precéelgparagrafo sono tutti a trasferimento di
calore di calore direttddirect gasification, in cui il duty delle reazioni endotermiche di
gassificazione proviene dalla combustione di paeleeagente solido che avviene all'interno del
gassificatore stesso. Una seconda tipologia diarad definita di tipo indirettoidirect o
allothermal gasificatiohy poiché il trasferimento di energia avviene ietteimente (Belgiorno e
al., 2003).
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Nel primo caso si deve impiegare un agente gaasifcossidante (aria 0 ossigeno) per ossidare
parzialmente l'alimentazione e fornire cosi I'enargnecessaria al processo, viceversa nel
secondo caso si opera soltanto con vapore.

L’'uso di ossigeno ha il vantaggio che i gas pradoih sono diluiti in azoto, ma richiede una
sezione di frazionamento dell'aria, che ha costivali dal punto di vista economico, dato
soprattutto I'elevato consumo energetico. Si etinfimato (DOE/NETL, 2007) che per un
impianto di piccola taglia, che tratta 11700 todiltarbone, il fabbisogno energetico e di circa
150 MW, di cui la maggior parte (circa il 75%) sono imghiti alla produzione di ossigeno:
94.5 MW, per l'unita ASU (Air Separation Unit) e 18.65 MWper la compressione
dell'ossigeno. In termini economici, come si pudane dal grafico di Figura 1.16, 'utilizzo di
0ssigeno come agente gassificante rappresentaettaaphri al 26% del totale del capitale da

investire.

Figura 1.16. Suddivisione dei costi di investimento per un psso di gassificazione con
ossigeno (DOE/NETL, 2007).

Una soluzione per rendere il processo piu econoraidmtilizzo di aria come reagente, ma
servono apparecchiature piu grandi e il syngasqgitodontiene molto azoto. Cio costituisce un
problema sia qualora il gas di sintesi venga ivatprocesso Fischer-Tropsch in quanto funge
da inerte e riduce le rese di produzione (Sudid082, sia se il syngas é usato come combustibile
poiché la presenza di azoto ne fa abbassare notent# il potere calorifico, come riportato in
Tabella 1.3 (Belgiorno, 2003).

Nei processi di gassificazione indiretta il mezzasgficante € vapore, permettendo cosi
I'ottenimento di un syngas dall’elevato potere déitm, come riportato in Tabella 1.3. Gli
svantaggi di questi gassificatori sono spesso &sadla maggiore complessita impiantistica e
quindi agli elevati costi di investimento e di mganzione (Belgiorno e al., 2003).
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Tabella 1.3. Confronto tra il potere calorifico del gas di sisteal variare
dell'agente gassificante utilizzato (Belgiorno, 200

PROCESSO GASSIFICANTE POTERE CALORIFICO DEL GAS
PRODOTTO [MJ/Nm?]
Gassificazione Aria 4-7
diretta Ossigeno 10-12

Gassificazione
o Vapore 15-20
indiretta

Le tipologie di gassificatori indiretti possono ess attualmente divise in due principali gruppi,
che differiscono sostanzialmente per il modo in e@ne fornito calore. Si possono avere
impianti a doppio letto fluidizzatdDual Fluidized-BedDFB), in cui un vessel e destinato alla
gassificazione e un secondo alla combustionegcaldre viene trasferito tramite la circolazione
di un materiale solido inerte; una seconda possibiprevede un riscaldamento tramite
scambiatori di calore posizionati internamenteaasificatore.

Si riportano di seguito i principali impianti reztati o in fase di studio per entrambe le tipologie

1.3.1 Dual Fluidized-Bed

Il concetto su cui si basano i gassificatori DF8seresso in Figura 1.17: il calore necessario alla
reazione di gassificazione proviene da un materisete, generalmente sabbia. Esso rilascia
calore nel letto di gassificazione e poi vienepoatato nel reattore di combustione dove viene

nuovamente scaldato e ricircolato.

Syngas SOLIDO INERTE Flue gases
CALDO
Coal Fuel
—> GASSIFICAZIONE COMBUSTIONE -«
Steam Ossigeno

SOLIDO INERTE
FREDDO

Figura 1.17.Schema concettuale di gassificazione indiretta.
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Un esempio di gassificatore dual-bed sviluppat@mroercializzato da FERCO nel 1992 ¢ |l
SilvaGas, di cui esiste un impianto dimostrativ@arlington, (Vermont, USA). L’idea é di
trasportare il char prodotto dalla gassificaziodeua secondo reattore dove avviene la reazione
di combustione con aria: I'energia sviluppata &fgrata al gassificatore mediante ricircolazione
di un solido inerte (solitamente sabbia). |l re@té progettato per utilizzare biomassa come
alimentazione, anche se recenti studi (Sudiro, P@a@no valutato la sua applicabilita a partire
da petcoke.

Il processo prevede un primo stadio in cui la bissaae macinata in particelle di 30 — 70 mm di
lunghezza e alimentata al gassificatore, in cun&ienescolata con sabbia alla temperatura di
circa 980°C (Higman evan der Burgt, 2003).

I mezzo inerte freddo viene separato dal gas mtiesi per mezzo di un ciclone e inviato al
secondo letto, in cui avvengono le reazioni di costione del char, che riscaldano nuovamente
la sabbia.

In Figura 1.18 viene rappresentato il reattore @gpawletto SilvaGas.

SYNTHESIS GAS

>

FLUE GAS _

| >

BIOMASS

FUEL
STORAGE

CYCLONE
SEPARATORS

FEED

GASIFIER COMBUSTOR

STEAM AIR

Figura 1.18.Schema del reattore a doppio letto SilvaGas (Higmaan der Burgt, 2003).

Un secondo impianto basato su un doppio letto itmato e 'FICFB Fast Internal Circulating
Fluid-bed di cui esiste un impianto alimentato a biomassaiiasing (Austria) attivo dal 2001

(Kirnbauer, 2012). Si riporta in Figura 1.19 unbema del reattore a doppio letto FICFB.
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Figura 1.19.Schema del reattore a doppio letto FICFB (www $iaiber.de).

Come nel reattore SilvaGas, anche in questo caswizo utilizzato per trasportare calore €
sabbia, la quale esce dal fondo della camera diifg@zione e passa nell’adiacente zona di
combustione in cui viene bruciato il char. La sabldene quindi separata dal flue gas per mezzo
di un ciclone e inviata nella camera di gassifioagi

Nellimpianto di Gussing il gas viene raffreddatgerificato utilizzando RME, ovvero metil-
estere di olio di colza (Hofbauer, 2002) ed impitegeome combustibile nei motori a gas,
generando 2 MW di elettricta e 8 MW di calore ftonalle utenze industriali e domestiche
(Kirnbauer e al., 2012).

Un’ulteriore modello sviluppato recentemente da EQ@Bhergy research Centre of the
Netherlands Paesi Bassi) per quanto riguarda la tipologid-tad ¢é il gassificatore MILENA,
anch’esso composto due sezioni separate di gassdite e combustione e trasferimento termico
tramite un solido inerte (www.milenatechnology.com)

La zona di gassificazione consiste in tre parti: tubo ascendenteriger), una zona di
sedimentazionesgttling chambgre due o piu tubi di discesddwncomey.

La corrente di vapore viene alimentata al fondorgelr assieme alla sabbia, che proviene dalla
zona di combustione e si trova a una temperatuf28iiC. La biomassa alimentata viene cosi
portata a una temperatura di 850°C e le reaziogadsificazione fanno si che la portata di fase
gas liberata incrementi la velocita di risalitacfia 6 m/s, creando un regime di fluidizzazione
turbolenta in grado di trascinare verso l'alto dad solida presente. La velocita diminuisce una

volta giunti nella zona di sedimentazione, congaitecosi la separazione delle particelle solide



24 Capitolo 1

dal gas, le quali ricadono attraverso i downcomerslla zona di combustione

(www.milenatechnology.com).
La Figura 1.20 riporta una rappresentazione schieandel gassificatore MILENA.
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+ 85000 : 4 — Bubbling Fluidized Bed combustor
b : " : 3 = Freehoard
Secondary 4 Secondary ;
EDRTRIALY = — 5 b HAECORCAN 6 — Sand transport zone
air 3 . 3 air
2] |.1
" g
¥
¥ i
Wl ¥4
00 |..| © q:cl:q— Pre-heated combustion air
_ A'le 300 - 300°C
Biomass - - K ,L
L| Tar + dust from gas cleaning
t
Steam

=+ Circulating bed material
Biomass particle

Char particle

Figura 1.20.Schema del reattore a doppio letto MILENA (wwwermdktechnology.com).

La principale differenza tra il processo MILENA &ICFB (Gissing) € la presenza di un
reattore riser invece che un bubbling fluidized ,bedn il vantaggio di diminuire il volume
necessario cosi come la quantita di vapore impiedrer contro nel secondo reattore si ha una
minore quantita di tar poiché un ambiente con exxel steam agevola le reazioni tdr
reforming favorite inoltre dal migliore contatto con il tef che funge da catalizzatore (Van der
Meijden, 2010).

Dal confronto tra il reattore MILENA e il SilvaGasulta che i due sono molto simili, anche per
quanto riguarda prestazioni e composizione del gas differenza é costituita dalla zona di
separazione delle particelle solide dal syngas:reattore MILENA essa € costituita da una
settling chambermentre nel SilvaGas da un ciclone. Il vantaggitbadprima opzione ¢ il lungo

tempo di permanenza che si realizza nella camesadimentazione; grazie a cio i gas di sintesi
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vengono a contatto con le ceneri, le quali catahpzle reazioni di cracking dei tars (Van der
Meijden, 2010).

1.3.2 Gassificatore con scambiatore interno

by

Un metodo teoricamente semplice per fornire inthreente calore € quello di inserire uno
scambiatore internamente al gassificatore, anchén sguesto caso il problema di fornire
un’elevata potenza termica ad un’elevata tempexadiwventa critico. Diverse possibilita sono
state proposte e sviluppate, come il gassificgp@rebiomassa con riscaldamnento trarhgat
pipe (Biomass Heatpipe-Reformen scambiatori basati su combustione a impulsilge
combustion)Nel nostro lavoro si € valutata la fattibilitauh riscaldamento indiretto tramite uno
scambiatore a baionette.

Si riporta di seguito una descrizione per ciasalglke tre possibilita menzionate.

1.3.2.1 Heat pipe

Un heat pipe (condotto termico) e costituito da un tubo di retatermoconduttore

(generalmente rame o alluminio) chiuso, contenemi@ piccola quantita di fluido, diverso a

seconda delle temperature di esercizio.

condensation

evaporation

Figura 1.21.Schema di funzionamento di un heat phg&p(//events.cleantech.com

Lo scopo principale é trasferire calore da una zzalda a una fredda, secondo il principio di
funzionamento schematizzato in Figura 1.21: ildtupresente internamente al tubo riceve calore

nella parte calda, vaporizza e risale il conddthoa volta giunto nell’estremita fredda avviene |l



26 Capitolo 1

fenomeno della condensazione del fluido, accompagdal rilascio di calore, dopo di che |l
liquido scende lungo le pareti del tubo e ripreihdeclo (Korn, 2008).

Questa tecnologia fu studiata per il processo dsifjaazione a partire da biomas&ofnass
Heatpipe-Reformérallinterno del progettoEuropeanFP52 (1998—-2002), ed & attualmente
commercializzata dall’azienda AGNION.

Il reattore, rappresentato in Figura 1.22 €& suddivh zona di reforming, in cui avvengono le
reazioni di gassificazione, e una zona sottostdnteombustione, entrambe costituite da letti
fluidi. Lo scambio di calore tra i due letti avveegrazie deat pipesche ricevono calore dalle
reazioni di combustione e lo cedono alllambientgaksificazione. Dato che le temperature dei
gassificatori sono dell'ordine di 850°C, il fluiddhe scorre all'interno di questi tubo € un sale
fuso, tipicamente sodio (Fryda e al., 2008).

steam | 4§ syngas

= it
-u\'-l:-'_.’__.i g '-'i _"-_'-"1 .‘ e
i

Sand filter b4
Eh—ll
e

T

H

Combustor

Figura 1.22.Schema del reattore Biomass Heatpipe-Reformegy:(lwtwvw.econotherm.eu).

2 Framework Programmes for Research and Technologieselopmentuna serie di otto programmi divisi in otto peiicdeati
dall'Unione Europea per incentivare liEbpean Research Ardattp://ec.europa.eu/research).
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Nel sistema e inoltre presente un filtro a sabbénd filte) per la rimozione dal gas di sintesi di
ceneri e carbone non convertito, che vengono titishella zona di combustione. Tale filtro é
molto efficace e comporta bassi costi di investitapmnoltre il fatto che sia integrato nel
gassificatore risolve il problema della condensagiaei tars durante la separazione, che si
avrebbe con sistemi di filtrazione esterni. Unnidties vantaggio e dato dalla presenza di carbone
non reagito nel filtro, che catalizza la decompaosie del tar al passaggio del syngas,
incrementando la resa del processo. Lo svantaggiggiore € dato dalle perdite di carico, che
pero in questo caso non influenzano pesantemésitieienza del processo, diversamente da
guanto succede nella gassificazione con ossigead ékHein, 2002).

Per quanto riguarda gli ulteriori sviluppi di quegtrogetto, gli obiettivi sono di portare questa
tecnologia su larga scala applicandola alla gasgiibne del carbone. L'ostacolo maggiore é
costituito dai problemi di corrosione che le patlie e le ceneri provocano agikeatpipesviste

le velocita elevate del letto fluido (www.co2fregssu).

1.3.2.2 Pulse combustion

Una recente tecnologia in fase di studio per quagtearda la gassificazione indiretta & basata
sulla combustione a impulspilse combustign ovvero una reazione di combustione che
avviene immettendo a intermittenza l'aria e il camsiibile (gassoso, liquido o solido
polverizzato) nella camera di combustione attraveggosite valvole (Zhonghua, 2006).

| combustori basati su questa tecnologia sono sigildn tre zone, rappresentate nella Figura
1.23. Esse sono:

una zona di iniezione della miscela combustibilefoarente iflet section;

una camera di combustions(nbustion sectign

una zona riservata ai gas esausth@ust section tailpipe).

>~
ey

! SECTION ' SECTION ; SECTION

Figura 1.23.Schematizzazione di un “pulse combustor” (Plavai06).
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Le fasi in cui si compone un ciclo di combustionengulsi sono rappresentate in Figura 1.24.

Si ha un primo step in cui vengono immessi I'arih @mbustibile nella camera (fase 1), ed a
seguire l'iniezione della reazione di combustiofesé¢ 2) in cui la valvola di immissione dei
reagenti comincia a chiudersi a seguito dell’aumetit pressione che si verifica con l'avvio
della reazione. Tale aumento di pressione costrihggas esausto a spostarsi nella zona
adiacente, ad esso riservata (fase 3); questoaspesto causa una depressione nella zona di
combustione che provoca un duplice effetto: corselat riapertura delle valvole per
'immissione dei reagenti e favorisce il ritorndlaecamera di combustione dei gas esausti (fase
4) i quali grazie all’elevata temperatura sono iadg di innescare nuovamente la reazione di

combustione (fase 5) rendendo il ciclo autosuffitegPlavnik, 2006).

IGNITER COMBUIS TIOMN
INLET PORTS n/ CHAMBE R
TAILPIPE
Uil r—‘ﬂh— - / >
AR E'_l:"—.—_‘}ha ‘--_._.___.:" jl - =
[ — -— /
T. Intake of =ir and fuel. VValves opern.
1
FUEL l_I B ; \ \\
SR 3550
_.ﬁ,::..:;| _—

2. Igrnitiorr of the rmixture by a spark plug.
Vvalves sfart (o close.

Il > =

ELIEL —— — - \\ iy
A= ,'-'-._f‘—_ ~ 4 S I3 30 ———

—_—

. Cormburstion complefted. Flowvw of f[foue
gases in a tallpipe. Valves cfosed.

F&lelh_L \ pfp_—ltrr\
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A= [ . ‘:’:k _} - / — n | | —

. Back-Tflow of residwral e gases. rmitake
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A0 = - "'h-—‘-'-a—--/ [ = > | —
— £

S, Re-igrfdiorn of air—-Ffuel rrmyixtoure by roeosrcdoral
Tore gaSsSaesS. Valtres clflosaed.

Figura 1.24.Fasi di una pulse combustion (Plavnik, 2006).

| vantaggi di questa tecnologia sono dovuti alleil@sioni che si hanno di pressione e velocita

nel combustore. L'elevata turbolenza che si cregliana il trasferimento di calore rispetto a una
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tradizionale combustione, e si possono avere aundenin fattore da 2 a 5 a seconda della
applicazioni (Zhonghua, 2006).

L’applicazione dellgpulse combustioml processo di gassificazione si ha con il reattdif Cl
PulseEnhancél, di cui esiste un impianto dimostrativo a Big &l Virginia) attivo dal 2004,
che tratta un’alimentazione costituitafilack liquor, ossia un liquido di cottura spento a base di
cellulosa che costituisce un sottoprodotto delirigtrie cartacee (Ekbom e al., 2003).

Il reattore, rappresentato in Figura 1.25, e agistitda una serie di tubi per palse combustion
inseriti all'interno di un letto fluidizzato. La ti#bilita di questo impianto su scala industriale &
ancora in fase di studio, cosi come la possibilitéariarne I'alimentazione al fine di aumentare

la sua flessibilita (Hansson, 2011).

H, rich
Syngas

Clean
Flue
Gas
PULSE
Biomass/ wsipe COMBUSTORS
Black Liquor
Bed ' ' Fluidizing
Solids Steam

Figura 1.25.Gassificatore MTCI PulseEnhanc@d per trattamento di black liquor (Burciaga,
2005).

Tra i vantaggi che questa tecnologia puo offrireevéoprattutto la possibilita di ottenere un
prodotto gassoso ad alto potere calorifico e upersore efficienza termica (Higman e van der
Burgt, 2003).

1.3.2.3 Scambiatore a baionette

Un scambiatore a baionette € costituito da due ¢obcentrici, in cui il fluido presente puo

essere immesso in due differenti modi, rappreseimafigura 1.26. L’entrata pu0 essere
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attraverso il tubo centrale e l'uscita dalla segi@mulare esterna, oppure il viceversa. La scelta

adottata dipende dal tipo di processo e dalle @omdli operative.

am ™
Al |
4 v
i I
K it
4

1 il

t

AL

———
=

(a) (b)

Figura 1.26.Schema del flusso di flue gases all'interno di adonetta;(a) entrata dal tubo
centrale;(b) ) entrata dal tubo esterno.

Il vantaggio di questo tipo di layout consiste agibssibilita di usare fluidi ad alta temperatura
come mezzo riscaldante (fumi a 1400°C), purchédman®ette siano realizzate con opportuni
materiali resistenti alle alte temperature (O’Dapex al., 2011). Un’ulteriore caratteristica di
guesto tipo di scambiatori e la possibilita dei dulei di dilatarsi in modo indipendente I'uno

dall'altro, rendendoli quindi adatti negli ambientin elevati salti termici (McKetta, 1992).

process gas outlet

(—— process gas inlet

reformer tube
/ catalyst bed
) / center tube

Figura 1.27. Schema di una baionetta utilizzata nel reattore Skap Bayonet Reformer
(http://lwww.topsoe.com)
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Questo tipo di scambiatore € gia impiegato neltoeatTopsge Bayonet Reformer per la
produzione di syngas a partire attraverso lo stediorming del gas naturale.

In questo reattore, rappresentato in Figura 1R#bio esterno della baionetta € riempito da
catalizzatore. | gas reagenti entrano nella pasterea che contiene il catalizzatore, mentre il
syngas prodotto lascia il reattore dal tubo ceatdella baionetta. Il calore necessario alla
reazione viene fornito da flue gas che scorre eateente alle baionette (Wesenberg, 2006).
L’obiettivo di questa Tesi € valutare la fattikalitli impiego di questo scambiatore in un processo
di gassificazione indiretta. Si & approfonditadasbilita di utilizzare come vettore termico fumi
di post combustione, alimentati nel tubo interrledbaionette.

Il reattore sviluppato e rappresentato in Figu2Bill'alimentazione del carbone é situata nella
parte superiore, mentre il vapore usato come aggassificante entra nella parte inferiore,
realizzando cosi un flusso controcorrente traalgente solido e quello gassoso. Il tipi di letto

esaminato € umoving bedin cui le particelle di carbone hanno diametra p& cm.

COAL

RAW SYNGAS

HOT coLp
FLUE GASES HllH FLUE GASES
r L=l = | L =1 L‘

HP STEAM

RESIDUAL SOLID

&ASH

Figura 1.28.Schema di un gassificatore a scambio indiretto lcaionette.
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Per quanto riguarda i fumi all'interno delle baitieg essi provengono dalla combustione dei

residui solidi carboniosi del gassificatore secolmdschema di processo di Figura 1.29.

7
i
Flue Gases Out ﬁé 2 é ;Hot Flue Gses i Z Excess 30%

Ash + Unreacted Carbon
Ash

Figura 1.29.Schema del processo di gassificazione indiretta @mmbustione di residui solidi
di gassificazione.

Si noti che la temperatura di entrata del flue gelte baionette e di 1000°C, che costituisce la
massima temperatura di combustione che deve essmmnéenuta per non avere problemi di

sinterizzazione delle ceneri nella fornace (Higrearan der Burgt, 2003).

Raw
Syngas

Syngas to combustion

Fornace

Hot Flue Gases In

1300°C
- ] >
Steam
950°C, 34 barg
Ash
Unreacted coal Ash

Figura 1.30. Schema del processo di gassificazione indiretta combustione di parte del
syngas prodotto.

Flue Gases Out
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Una seconda alternativa, rappresentata in FiguB@ &.sviluppata in uno studio parallelo a
questo (Akhlas, 2012), prevede di bruciare parte symgas prodotto. In questo caso la
temperatura di combustione puo essere mantenuta3®@i°’C, in quanto con un combustibile
gassoso i problemi di sinterizzazione delle cenen sussistono. In tali condizioni la baionetta
deve essere realizzata con materiali opportuniafe®i o0 acciai speciali) soprattutto nel

condotto centrale.

1.4 Scopo della Tesi

L’obiettivo di questo lavoro € studiare la possiaildi produrre gas naturale sinteti®y(thetic
Natural Gas SNG) a partire da carbone, attraverso un procdsgmassificazione indiretta e
successiva reazione di metanazione del syngas.

Gli aspetti maggiormente sviluppati riguardano ladellazione dei reattori utilizzati nei due
processi: in particolare per quanto riguarda lssifjaazione indiretta si valuta la possibilita di
fornire il duty necessario al processo attraversm scambiatore a baionette posto all'interno del
letto solido. L’analisi della fattibilita di taleckema impiantistico & stata condotta con il sofewar
Aspen Plu8" (versione 7.3), interfacciato con un foglio eletico di Excel™, nel quale sono
implementati i bilanci termici relativi allo scanalbore a baionette.

La seconda parte dello studio approfondisce laipitis® di destinare il syngas prodotto a una
sezione di metanazione. Il problema principale sihpone € il controllo termico, considerata
soprattutto la forte esotermicitd delle reazioni rdetanazione, che potrebbe causare la
distruzione del catalizzatore e reazioni run-awd@y.e€ qui considerato un reattore di tipo
monolitico, costituito da una serie di canali neialij viene depositato un sottile strato di
catalizzatore. Ci si & proposto di simulare questtore con il simulatore gProffs per

analizzare come risponde il sistema nella faséadi-8p e a regime stazionario.
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Simulazione del processo di gassificazione
Indiretta

In questo Capitolo viene presentato il flowsheeluppato per la simulazione del processo di
gassificazione controcorrente con riscaldamentaretid, nel quale il calore necessario alla
reazione viene ceduto attraverso uno scambiatdeznm al reattore sfruttando I'entalpia dei
fumi della combustione dei residui solidi della gjisazione. Per la simulazione di processo si
utilizza il software Aspen PIU¥, mentre i bilanci di energia dello scambiatoressorodellati in

Excel™.

2.1 Modelli termodinamici

In Aspen PIu8" le specie chimiche sono suddivise in composti eamionali, solidi e composti
non convenzionali, ovvero solidi che non possonsers caratterizzati da una formula
molecolare precisa (come ad esempio il carbone bidmassa). Il modello termodinamico
adottato per le prime due tipologie e il metodo BRAVE, mentre per la definizione delle
proprieta dei composti non convenzionali sono presesl simulatore appositi modelli: nel caso
del carbone si utilizza HCOALGEN per la quantifiza®e dell'entalpia e DGCOALIGT per la
densita. Tali modelli richiedono come dati di ingat conoscenza dei valori delle analisi
immediata proximate analisys)s elementareultimate analysise dello zolfo §ulfur analysi}
del carbone in esame. L’analisi immediata indicapécentuale in peso di carbonio fisso,
sostanze volatili, ceneri e umidita presenti netbome; l'analisi elementare consente di
determinare il tenore in peso dei principali cotiiti atomici del carbone (carbonio, idrogeno,

ossigeno, zolfo e azoto) ed infine I'analisi daltfo quantifica la distribuzione dello zolfo.

2.2 Alimentazioni

L’alimentazione del processo di gassificazione @Brato € costituita da carbone, mentre come

agente gassificante si utilizza vapore. Le caratiehe delle due correnti in ingresso sono
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riportate in Tabella 2.1. Il carbone in esame etgbal Pittsburgh No. 8 Bituminous Cqadlel

guale si riportano i valori dell@roximate ultimatee sulfur analyss in Tabella 2.2.

Tabella 2.1. Condizioni

gassificatore

operative delle correnti

alimentazéo al

COAL

Portata ponderale
Temperatura
Pressione

Diametro particelle

STEAM

Portata ponderale
Temperatura

Pressione

kg/h 70000
°C 25
barg 34
cm 2.0

kg/h 140000
°C 850
barg 34

Tabella 2.2.Caratterizzazione del carbone utilizzato nel mimd@Nen et al.

1982)

Proximate analysis

Ultimate analysis

Sulfur analisy

wt % wt % wt %
(dry basis) (dry basis)

Umidita 4.58 C 77.76 Piritico 0.87
(wet basis) H 5.24 Solfati 0.87
Carbonio fisso 39.16 N 1.47 Organico 0.88
(dry basis) Cl 0.00
Sostanze volatili 52.72 S 2.62
(dry basis) 0] 4.79
Ceneri (dry basis) 8.12 Ceneri 8.12

Tabella 2.3. Caratterizzazione del char utilizzato nel modello.
Proximate analysis Ultimate analysis Sulfur analisy

wt % wt % wt %
(dry basis) (dry basis)

Umidita C 82.23 Piritico 0.87
(wet basis) 000 H 0.84 Solfati 0.87
Carbonio fisso N 1.52 Organico 0.62

53.19
(dry basis) Cl 0.00
Sostanze volatili S 2.36

35.79
(dry basis) @) 2.03
Ceneri (dry basis) 11.03 Ceneri 11.03
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Nel modello sono presenti altri composti non comv@mali: il carbone essiccato (DRY COAL),
un solido costituito quasi interamente da carbgnioo (CHAR) e le ceneri (ASH). Le analisi
relative a tali composti si ricavano facilmente daii del carbone originario attraverso bilanci di
materia; in particolare si riportano in Tabella 2\&alori ottenuti per quanto riguarda i dati del
char. Per il composto ASH si e posto che la peuzatdi ceneri sia pari al 100%, mentre tutti

gli altri valori di tali analisi sono nulli.

2.3 Descrizione del flowsheet

Il cuore del processo che si intende simulare éitade da un gassificatore moving-bed che
opera in controcorrente, riscaldato attraverso socambiatore “a baionette” dai fumi della
combustione dei residui solidi del processo di ifjaazione, secondo lo schema rappresentato in
Figura 1.26. La simulazione del reattore di gasafione viene eseguita con il simulatore di
processo Aspen PIU%, facendo riferimento al modello cinetico riportatel tutorialAspen Plus
Model for Moving Bed Coal GasifieQuesto modello si riferisce a un reattore a lettubile
controcorrente in cui I'agente gassificante € toisti da ossigeno, percio lungo l'altezza del
reattore si possono individuare le quattro zonernités nel 81.2.1: una zona di combustione, una
di gassificazione e, superiormente, la sezioneydnd e pirolisi, in cui il calore necessario viene
fornito dal syngas caldo in uscita dal reattore.

Le sostanziali differenze rispetto a questa sitwazisono il diverso agente gassificante ed il fatto
di considerare che anche il calore di drying el@raenga fornito in modo indiretto dai flue
gases in uscita dallo scambiatore a baionettenslecguanto riportato in Figura 2.1.

La scelta di utilizzare uno scambio indiretto andledla zona di pirolisi € motivata dal fatto di
non voler raffreddare troppo il syngas uscenterattyto poiché nella gassificazione indiretta le
temperature di reazione sono minori rispetto abodisetto, come descritto nel 81.2, ed un
eccessivo raffreddamento favorirebbe la formazdirtar.

Va precisato che nel modello si € considerata ietida relativa alle sole reazioni dhar
gasification combinandola con la risoluzione dei bilanci deegia eseguiti in Exc&f. Per
quanto riguarda le reazioni di pirolisi, non singplementato alcun modello cinetico, ma e stata
verificata solo la fattibilita relativa allo scanobtermico per mezzo dei fumi in uscita dalle
baionette.
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Coal 70000kg/h
25T

//////////////////////////////////////////////////

THTHaTEA

Flue Gases Out—»

Drying
Pyrolysis

{1 7 I 2 v

Raw Syngas
& Pyrolysis gas

Flue Gases In

ot

Flue Gases

Steam 140000 kg/h
[
850C

Figura 2.1. Rappresentazione del reattore di gassificazionesmambiatore a baionette nella
zona di gassificazione e scambiatore a tubi nedlaazdi drying e pirolisi.

Nel modello implementato valgono inoltre le seguassunzioni:

il processo € in stato stazionario;

le perdite di carico sono trascurate;

la temperatura della fase solida e gas sono uguali;

i gas di pirolisi lasciano il rettore senza passeaia zona dchar gasification

i gas prodotti nella zona dhar gasificationlasciano il rettore senza passare nella zona

di drying e pirolisi.

La Figura 2.2 riporta il flowsheet utilizzato neimsilatore per analizzare il processo di

gassificazione nel reattore in esame. Si notilal@nfigurazione di tipo PFR controcorrente e

stata modellata con 12 reattori RCSTR posti inespér superare i problemi di convergenza di
Aspen Plu8".

Nei prossimi paragrafi viene fornita una descriezidielle varie unita presenti.
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STNGAS o GAS-OUT

PYRO-GAS

) CHAR @

DEYIER PFYROLYSIS  CHAR-DEC

COAL

GASF-6

GASE-S

GASFA

GASF-3

GASE-2
FLUE GASES(1000° C)
FURNACE GASF-1
ASH AR
GAS-IN|
)  GASF-WB A
SLD-OUT without bayonets STEAM

Figura 2.2. Rappresentazione del flowsheet del processo diifgazsone indiretta
controcorrente nel simulatore Aspen Pltis

2.3.1 Drying unit

L’operazione di drying toglie I'acqua presente caibone; si tratta di un processo istantaneo che
awviene nella parte superiore del reattore, e pbguale il volume richiesto € molto minore
rispetto alle reazioni dthar gasification(Hobbs e al., 1992). Questo giustifica la sceltard

reattore RYIELD per la simulazione, ossia un raatia cui sono assegnati i valori di pressione
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e temperatura di esercizio e delle rese di tutbmponenti presenti nella stream in uscita. In
particolare si assume che in questa prima fasalilome perda completamente I'umidita, per cui
la resa massiva di vapore e calcolabile sulla lmwda proximate analysisdel carbone in

ingresso. La Tabella 2.4 riporta le condizioni @pee di questa unita.

Tabella 2.4.Condizioni operative dell’'unita DRYING

MODELLO DI REATTORE RYIELD
Pressione [barg] 34
Temperatura [°C] 300
Resa (su base ponderale, %o
DRY COAL 95.42
H,O 4.58

A valle del reattore RYIELD é presente un sepaeaiteale per dividere la fase vapore da quella

del carbone essiccato (DRY COAL), il quale pasdiaseiccessiva unita di pirolisi.

2.3.2 Pyrolysis unit

Il processo di pirolisi prevede la decomposizioaesmica del carbone in assenza di ossigeno
(tranne quello eventualmente presente nel combestib partenza) allo scopo di rilasciare le
sostanze volatili contenute nel carbone. | prodidfia pirolisi sono char, tar e gas. Il char e
definito come un materiale non separabile medidigilazione, che rimane in forma solida, il
tar € la porzione separabile mediante distillazi@smeralmente presente in fase gas all’interno
dell’ambiente di reazione a causa delle elevatgésature, e il gas di pirolisi € costituito da
composti volatili quali CO, K CO,, H,O, H:S, N, e CH,. Il tar e caratterizzato solitamente da
un peso molecolare maggiore ag, Gnche se nel modello si assume che sia costituito

esclusivamente da benzengHg). La reazione di pirolisi puo essere cosi schezpata:

dry coal - CO+ H+ CQ+ HG- H'S M+ Chr Chr ch (2.1)

Anche la simulazione del processo di pirolisi améienediante I'utilizzo di un reattore RYIELD,
dove la resa dei vari componenti gassosi e stagrdmata in accordo con misure sperimentali
(Suuberg e al., 1978).

In Tabella 2.5 sono riportate le rese massiverdiipi sia sperimentali sia assunte nel modello, e
in aggiunta le altre condizioni assegnate al reatti pirolisi. In particolare alcuni valori di r@s
sono stati modificati rispetto al dato sperimental#a base delle diverse analisi del carbone di

partenza: nell’articolo di Suubergiltimate analysigiporta un contenuto di carbonio e ossigeno
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pari rispettivamente a 63.63% e 19.53%, a diffemedte valori presi in considerazione in questo
modello, 77.76% e 4.79%. Per questo motivo si ésdedi aumentare la resa dei composti
contenenti carbonio (CHle diminuire viceversa le specie contenenti osgd€0, CQ e H0),
in base ai dati suggeriti nella guidapen Plus Model for Moving Bed Coal Gasifiewalori

utilizzati sono riportati in Tabella 2.5.

Tabella 2.5.Condizioni operative dell’'unita PYROLYSIS

MODELLO DI REATTORE RYIELD
Pressione [barg] 34
Temperatura [°C] 600

Resa (su base ponderale, %o

(Suuberg et al.) (Presente lavoro)

CO 7.62 1.9

COo, 9.01 2.25

H.O 10.41 0.65

CH, 1.39 13.95

H, 0.54 0.54

CeHe 5.79 5.79

C,H, 0.6 Non considerato
HC 1.02 Non considerato
H,S Non misurato 0.94

N, Non misurato 0.35

Char 63.62 73.63

Infine, come nel drying, al reattore di pirolisigse un’unita di separazione per dividere i
prodotti gassosi dal char, il quale subisce il peso di gassificazione grazie all’aggiunta della

corrente di vapore a 850°C.

2.3.3 Char gasification unit

~

La simulazione della char gasification e la partedamentale del processo: il reattore
considerato & umoving bedche opera in controcorrente, ma dal momento cleentadello
reattoristico non é disponibile nel software di giazione la modellazione é fatta attraverso una
serie di 12 reattori CSTR, nei quali avvengonodazioni di gassificazione e combustione del
char, piu un rattore alla base che simula la part®ndo al reattore in cui non € presente |
scambiatore a baionette. La serie di reattori ecqugta da un reattore di tipo RSTOIC
(denominato CHAR-DEC nel flowsheet di Figura 2.1p'unitd utile solo ai fini della
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simulazione, che non rappresenta nessun processo. filfale reattore suddivide la stream di

char nei suoi elementi costituenti, ovvero C, $,&4, N, e ceneri attraverso la reazione:

char - a,C+a,Sta, H+a,Q+a,N+a  cene (2.2)

doveay, 02 03 04 Os €0 rappresentano i coefficienti stechiometrici diSZH, O., N, e ceneri,
calcolati sulla base dell'ultimate analysis del rcHae altre condizioni operative imposte al
reattore RSTOIC sono la pressione (34 barg) e r@é¢eatura (600°C). A tal proposito va
specificato che, nello schema proposto dal tutadialAspen Plu”, a questa unitd viene
assegnata la condizione di adiabaticita, in modaaeervare I'entalpia presente nel char in
ingresso. Tuttavia si € osservato che tale condiiziorovoca un aumento di temperatura dei
prodotti in uscita molto rilevante rispetto allar@nte in ingresso, pari a circa 500°C, i quali
entrerebbero cosi nella zona di gassificazioneaatemperatura di circa 1100°C. Dal momento
che tale incremento di temperatura non trova rigoonella realtd e che andrebbe ad alterare i
profili di temperatura calcolati lungo lo scambiaa baionette, si € deciso di fissare come
specifica nell’unita CHAR-DEC la temperatura con duchar esce dal reattore di pirolisi
(600°C).

Si suppone che la causa di questa anomalia vadatatapall'inadeguatezza del modello per il
calcolo dell'entalpia del composto non convenzienal

Il char decomposto viene successivamente suddividoe streams: una prima solida (costituita
da carbonio, zolfo e ceneri) entra nel reattore RSuiperiore (GASF-12), mentre una seconda
gassosa viene alimentata assieme alla correntapdire nell’ultimo reattore CSTR della serie
(GASF-WB), che costituisce il fondo del gassificgatoeale. Le condizioni operative assegnate ai
vari reattori CSTR sono la pressione e il duty feanad eccezione del reattore GASF-WB in
cui si impongono pressione e condizione di adialiati Tale rattore simula infatti la parte
inferiore del gassificatore, in cui non e presdatecambiatore e che quindi non viene interessata
dallo scambio termico. Questa zona e utile in quamanno luogo le prime reazioni di
gassificazione, sfruttando il calore apportato taapore in ingresso; cid consente di avere una
parziale diminuzione di temperatura della fase gastaggiosa poiché il successivo scambio
termico nelle baionetta puo disporre di una forzsrive maggiore. Per quanto riguarda il duty
degli altri 12 reattori CSTR presenti, esso vigleterminato dalla risoluzione dei bilanci di
energia all'interno dello scambiatore a baionetftettuati in Excel™ come descritto nel §2.6.

Le reazioni considerate sono soprattutto di tiggyagfeneo ed € per questo che in ogni reattore
viene specificata la frazione di fase gassosa pteska quale viene fatta variare linearmente da

0.4 a 0.7 lungo la serie di CSTR, in modo da raggrtare la progressiva riduzione delle
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particelle di carbone a favore della produzionsyigas. Le reazioni considerate sono descritte
nel §2.4.

Le correnti in uscita da ogni reattore CSTR soue, dina solida che percorre la serie di reattori
dall’'alto verso il basso, una gassosa che compoanimino inverso, in modo da simulare lo

schema controcorrente. La corrente gassosa inauscitesta viene mescolata con le correnti
gassose provenienti dal reattore di drying e diligir ottenedo cosi gas di sintesi. La corrente
solida in uscita dal fondo costituisce il combuggitwel bruciatore, da cui si ricavano i gas di

post combustione (flue gases) con cui si realiazcambio termico nelle baionette.

2.3.4 Fornace

Il duty necessario al processo di gassificazionfraito in modo indiretto attraverso uno
scambiatore, in cui I'entalpia € ceduta dai fumladeombustione della parte solida residua non
reagita nel gassificatore. Nello schema in Aspers Bloccorre dunque simulare la fornace per
la combustione dei residui solidi, al fine di valig la potenza termica corrispondente. Si noti
che la temperatura massima di combustione deveeessantenuta pari a 1000°C al fine di
evitare problemi di sinterizzazione delle cenedr Pontenere la temperatura di combustione si
sottrae calore attraverso la produzione di vapdralta pressione (34 barg), il quale viene in
parte utilizzato come agente gassificante nel fiea&ire.

In Aspen PIu8" la fornace & stata simulata attraverso un reatioripo RGIBBS, dove la
composizione di uscita dei prodotti € calcolata imimzando I'energia libera di Gibbs. Le
condizioni assegnate sono la pressione (1.1 bkr)cendizione di adiabaticita. Dalla stream in
uscita vengono separate le ceneri, mentre i gassticombustione entrano in uno scambiatore
per essere raffreddati fino a 1000°C, temperatilsagaale entrano nello scambiatore a baionette
posto all'interno del gassificatore. La simulaziatello scambio termico nelle baionette non é
simulata in Aspen PIG¥, ma @& ottenuta attraverso bilanci di energia ogbimplementati in un

foglio Excel™, come descritto nel §2.6.

2.4 Cinetiche di reazione

Le reazioni considerate nel processo di gassificeeze combustione del char sono:

Z+2 z 1
L= co+—_cC 2.3
2Z+2 °  Z+1 Z+1 Q 2:3)

C+H,0 - CO+ H, (2.4)

C+
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C+CQ - 2CO (2.5)
C+2H, - CH, (2.6)
CO+H,0- CQ+ H, 2.7)
H,+0.50, - H,0 (2.8)

-6249
con Z=[CQ/[ CQ =2500eT ,
dove [CQO] e [CO;,] rappresentano concentrazioni molafl K] la temperatura di reazione (Wen
e Chaung, 1979).
Le reazioni (2.3)-(2.6) sono di tipo gas-solidoi ewddividono in superficiali e volumetriche, a
seconda della velocita di reazione e di diffusideegas nella particella. Le reazioni superficiali
sono contraddistinte da una velocita di reaziongsdaispetto alla penetrazione del gas nel
mezzo solido, per cui la reazione avviene in tuttowolume della particella; le reazioni
volumetriche si verificano quando la reazione étmekloce ed e la diffusione del gas lo step
limitante.
Per quanto riguarda le reazioni in esame, la (.8) tipo superficiale perché la velocita di
combustione € elevata, mentre le altre tre presentaa ridotta velocita a temperature inferiori a
1000°C, quindi sono reazioni di tipo volumetricoéMét al, 1982).
Sulla base di queste considerazioni il modelloaz@to per la reazione di combustione (2.3) € lo
Shrinking-Core Model nel quale l'ipotesi fondamentale &€ che forma metisione della
particella solida rimangano inalterate nel corstadeazione, mentre cio che varia € la posizione

della superficie di reazione, la quale va via @stringendosi, come rappresentato in Figura 2.3.

- Ash / Unreacted r‘ngh
conversion "'. / core conversion
Time Time figaeics
NG —_— !

\ \ | | ERIEES

I \ I I iJ; I

|} | | | | Reaction L |

| | | | | | | Zone Il |

|3 | [ (I ‘ I |

LR I Yo I T I |

=P \ I (I [ \ I |

< S | || | | | | | || |

2 | | | | |

£3 | g | | |

c=| 1 | , \ 1 |
QT

o= | | \ 4 I

] | | \ | |

S | | \ | I

| > | - | ‘ | o
R 0 R R 0 R R 0 R

Radial position

Figura 2.3. Rappresentazione del procedere di una reazionesghde in accordo col modello
shrinking-core (Levenspiel, 1999).
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All'aumentare della conversione si ha una diminogi della parte di solido non reagita, situata
nella zona centraleufreacted corg mentre aumenta lo strato esterno di materiaggten
costituito generalmente da ceneri. In tale mod@kwcio, la velocita di combustione del carbone
deve tenere conto di tre principali resistenzelifusione del reagente gassoso attraverso il film
che circonda la patrticella, la penetrazione ndlats di ceneri e la reazione superficiale del gas
con il carbone (Levenspiel, 1999). In Figura 2.Ag@o schematizzate le tre resistenze descritte
e si illustra come la concentrazione del reageass@so (denominat® in Figura) ne viene

influenzata.

Gas film - r Surface of
Moving reaction /\— —_— 7/\ particle
”~

Concentration of gaseous

reactant A and product R

Radial position

Figura 2.4. Rappresentazione della concentrazione del reagga$soso in una reazione gas-
solido (A gas, B solido) nel modello shrinking-c¢lrevenspiel, 1999).

La velocita di reazione proposta per la reazioneodinbustione (2.3) deve quindi tenere conto
del contributo di film gassoso, di quello dellafdgione nelle ceneri e della parte di cinetica

chimica. Weret al (1982) considerano per la reazione (2.3) unaiceelel tipo:

_ R, 2.9
RET 1 1 (2.9)
+ o+
kfiIm I‘gY Igsh
con:
Ri  [mol cm®s? velocita della reazione (2.3);

kiam [mol cm®atm* s'] coefficiente di diffusione del gas nel film;
ks [mol cm®atmi® s'] costante cinetica della reazione (2.3);

kash [mol cmifatmi* s']  coefficiente di diffusione del gas nelle ceneri;
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P,, [atm] pressione parziale dell’ossigeno;

Y [-] rapporto tra il raggio detore non reagito 1.ore) € del raggio iniziale della
particella (particie)-

Come suggerito da Desai e Wen (1978), nei gastifica letto mobile le particelle solide hanno

diametri dell’ordine di 1 cm e percio in molti cdaidiffusione nel film e nello strato di ceneri

sono lo step limitante. L’equazione (2.9) puo ess®esi riscritta come:

-_ P 2.10
RS 210
kfiIm I%sh
con
T j1.75
K, =0.20274.2 130%
p (2.11)
Y
Kooy = Ky [F 2°
ash film p 1_Y (212)

in cui d, [cm] rappresenta il diametro della particelladalil [K] la temperatura di reazioneeg
[-] la porosita della cenere, assunta nel segutog0.75.

Per quanto riguarda le reazioni superficiali deboae, (2.4), (2.5) e (2.6), si riportano di seguit
le cinetiche utilizzate (Wenal., 1982):

45000

RZ = gsoém [[C]l:@ II:-|)20 - I;:-I)ZO) (2 13)
_ 45000
R, = 930e L%7 [[C][q Eoz _ ng) 2.14)
—7.087—MS
R=e T 09{R-R) (2.15)
dove i termini asteriscati sono cosi definiti:
R, (Ro
0 = 17.29-263%0 ! (2.16)
e T
. P2
Rlo, =— S (2.17)
T
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0.5
* IDCH
—_ 4
PH2 7| T 134310100 (2.18)
e ' T

Il significato dei vari termini € il seguente:

R, [mol cmi®s?] velocita della reazione (2.4);
R; [mol cmi’s™] velocita della reazione (2.5);
R, [mol cmi’s?] velocita della reazione (2.6);

[C] [mol cmi*atmi’s?’]  coefficiente di diffusione del gas nel film;
P [atm] pressione parziale del componente i-esimo.

T K] temperatura di reazione.

La (2.7) e la reazione di water gas shift, geneeabe catalizzata da un catalizzatore a base di

ferro o cromo, anche se in questo caso € la ceesidua che funge da catalizzatore. La cinetica

considerata e infatti definita su base ponderaleetio alla massa di ceneri e presenta un fattore

correttivoFy, che rappresenta la diversa reattivita della @nspetto ai catalizzatori a base di

ferro. La velocita di reazione € la seguente (\Weal, 1982):

_ 27760 P _ggy5553
R = F,[2.87716 %" EE %o Noo~ XC; XHZ]DI%Erzf’O Oe T

wgs

con

—3.689()-@1

K =e 1.8T

dove:

Rs [mols'gsi’]  velocita della reazione (2.7);

Fw [ fattore correttivo (assunto pari a 0.0084);

P [atm] pressione totale;

Kwgs [-] costante di equilibrio per la reazione di wages shift;
Xi [] frazione molare del componente i-esimo.

Per la reazione (2.8) I'espressione cinetica camatd € quella di Cen et al. (1998):

_9.97a10

R, =8.830e *3% [G, G,

con:
Rs  [mol m?®sY] velocita della reazione (2.8);

C [mol m™¥] concentrazione molare del componente i-esimo.

(2.19)

(2.20)

(2.21)
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2.5 Scelta delle dimensioni del gassificatore

La scelta del volume del reattore di gassificazienmolto importante in quanto influenza la
conversione ottenuta nel processo, dalla qualendgpda quantita di residui solidi disponibili
come combustibile nella fornace a valle. Le dimemisilel gassificatore devono quindi garantire
una conversione tale che la quantita di residibar@psi sia sufficiente a fornire il duty richiesto
dalle reazioni dchar gasification

Per quanto riguarda la geometria del reattoreamessi € assunto, come rappresentato in Figura
2.5, un diametro di 5 m e un altezza del fondolzatieo di 5 m. L’altezza della parte interessata
dalle baionettel() dipende dalla conversione che si deve ottenegasdificatore.

F777IFIITITITZ]
% HHH-HH m - 5m >
/ i PDJ‘_QM lysis :?
‘ 0000000000000
77 é;? 0000000000000000000
7 N7 v/ 000000000000000000000
022m
L Char Gasification i/ 00000000000000000C00000
Y
N §:§ 00000000000000000000000
// A4 A > 00000000000000000000000
/C22222%Z;§/ 000000000000000000000
5m
\\\\\_///// 0000000000000000000

0000000000000

5m

(@) (b)

Figura 2.5. (a) Rappresentazione delle grandezze geometriche débre; (b) disposizione
delle baionette nella sezione del reattore.

Il numero di baionette e stato calcolato assumedndo di diametro esterno di 10 cm e una
disposizione a pitch lineare, con le baionette zi08ate secondo quanto rappresentato in Figura
2.5(b), e risulta pari a 487. Si riportano in T#b@l.6 le caratteristiche geometriche del reattore
dello scambiatore.
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Tabella 2.6.Caratteristiche geometriche del gassificatore

CARATTERISTICHE GASSIFICATORE

Diametro reattore [m] 5.0
Altezza fondo senza scambiatore [m] 5.0
CARATTERISTICHE SCAMBIATORE A BAIONETTA

Numero baionette (linear pitch) 487
Raggio esterno tubo esterno della baionetta [cm] 0 5.
Raggio esterno tubo interno della baionetta [cm] 8 3.
Spessore tubo [cm] 0.5
Interspazio tra due baionette consecutive [cm] 22
Interspazio tra due file di baionette [cm] 1

Per determinare I'altezza della parte interessati dcambio termicol( € utile ottenere una
stima di quanto sia il duty ricavabile dal raffradaento dei fumi al variare della conversione
delle reazioni di gassificazione. La conversionealbonio Xc) al gassificatore & definita

come:

n in -n out
X (%) = —<——C¢—1100 (2.21)

nC
dove nCin [kmol/h] indica la portata molare di carbonio et nel carbone alimentato al

out

gassificatore en.” [kmol/h] quella presente nei solidi in uscita dakgificatore. In Figura 2.6

viene rappresentato il flowsheet utilizzato peredeinare il duty disponibile al variare della
conversioneXc: lo schema &€ composto da una fornace simulatvatso un reattore RGIBBS e
alimentata da una corrente solida costituita dedte del processo di gassificazione, i quali sono
composti da carbonio (stream C-IN), zolfo e cef@ream S-ASH). La quantita di zolfo e ceneri
alimentata in fornace e indipendente dalla conwessial gassificatore, mentre la portata di
carbonio varia con la conversiodg. E quindi possibile calcolare la portata di caiboche
alimenta la fornace al variare della conversionstwiare come questa influisce sul duty
scambiato alle baionette.

Lo scambio termico nel gassificatore viene simul@to questo schema attraverso uno
scambiatore (HE-BAYON) che raffredda i fumi da 1000a una temperatura di 850°C, per

avere una stima del calore trasferibile.
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HE-FURN HE-BAYON

enor | >R re-1000 > Feas0——
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Figura 2.6. Simulazione del processo di combustione di residlidli.

In Figura 2.7 si mostra il risultato ottenuto, okvda variazione di duty al crescere della
conversione al gassificatore: si pud osservare alfaumentare diXc i residui solidi
diminuiscono linearmente e di conseguenza dimieuiktearmente il calore ottenibile dal

raffreddamento dei fumi di combustione.
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Figura 2.7.Duty fornito dal flue gas al variare della conviense nel gassificatore .

| risultati di Figura 2.7 sono utili per stimare pnmo valore del volume da utilizzare per il
gassificatore. A tale scopo si € simulato il pracedi gassificazione con uno schema simile a

guello di Figura 2.2, riducendo pero il numero dattori CSTR a due per semplificare il
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processo: il reattore che simula il fondo adialmagaun secondo reattore per la parte interessata
dallo scambio termico.
La determinazione del volume di reazione e otteatitaverso undesign specificatiarper ogni
valore di conversion&c impostato si € ottenuto il corrispondente volumeyassificazione
richiesto, utilizzando il volume del secondo reatdCSTR come variabile manipolata. In
accordo con quanto rappresentato in Figura 2.@gadconversione corrisponde un duty termico
il quale viene imposto come input a tale reatto&TR. La scelta della conversione ottimale é
influenzata da due importanti aspetti: da un latoesca di aumentarne il valore in modo da
massimizzare la produzione di syngas, dall’altto lalti valori di conversione necessitano di
elevati volumi di reazione. Si & quindi assunto eoralore massimo di alteztaaccettabile un
valore pari a 19 m, in modo da evitare che la prasedel fondo adiabatico e del secondo
scambiatore in testa comportassero un’altezza etothdl reattore troppo elevata per la
realizzazione pratica.
Per quanto riguarda il caso base iniziale i risudtelladesign specificatiosono quindi:

» variabile specificata: conversioixg, fissata pari al 44%;

« volume di reazione risultante pari a 284.5(esclusa parte inferiore adiabatica).
Come si pud osservare dalla Figura 2.7, in corndpaza aXc pari a 44% corrisponde una
potenza termica di circa 20.4 Gcal/h, che rapptesémalore di duty che deve essere scambiato
nel reattore CSTR. Una volta noto il volume dizieae e il diametro del reattore si puo ricavare

I'altezzal, pari in questo caso a 18.0 m.

2.6 Modellazione dello scambio termico nelle baionette

Lo scambiatore a baionette consiste in una seririldi concentrici: i fumi di combustione
entrano nel tubo centrale, giungono alla sommitacendono attraverso la sezione anulare
esterna, cedendo calore allambiente di reazidmaodello sviluppato si rifa a quanto descritto
da Bussman (Bussman et al., 2005), in cui lo scaimita di valore viene suddiviso in varie celle
lungo la direzione assiale, come rappresentatoignr& 2.8. Per ognuna delle celle presenti
(pari in questo caso a 12) vengono modellate lezqui del bilancio di energia, valutando le

proprieta termiche e fisiche dei fluidi basandasiesstemperatura media di ogni cella.
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Figura 2.8. Schematizzazione di uno scambiatore a baionetthcazione delle variabili.

Nel modello si assume che il meccanismo di traspa®l calore preponderante sia per
convezione nella direzione radiale, assumendo urabde quello nella direzione assiale. Si
considera un trasporto di calore per irraggiameiatita parete del tubo centralee(iter pipein
Figura 2.8) verso la parete delghell e dalla parete dellshell allambiente esterno di
gassificazione. Il trasporto di calore avviene trelgrazie alla conduzione attraverso le pareti
dello scambiatore.

Le equazioni che descrivono i bilanci termici refaad ogni cellai sono 6, di cui 4 lungo la
direzione radiale e 2 lungo quella assiale.

Un primo bilancio lungo la direzione radiale uguagl flusso termico per convezione dei flue

gases caldi nel il tubo centraleefiter pip¢ a quello per conduzione attraverso la parete del

center pipe
2R Bz, (T, - T)= 2 ee g - 1) (2.23)
In (sz
R
dove:
Ri  [m] raggio interno del tubo centrale;
R, [m] raggio esterno del tubo centrale;
Az [m] altezza di ogni cella ;
Tei  [K] temperatura del flue gas nel tubo centrale;

T [K] temperatura della parete del tubo centrale iaterno;
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Toi  [K] temperatura della parete del tubo centrale é&sti@rno;

ke [Wm!K? conducibilita termica del tubo centrale;

hyi [Wm?K?" coefficiente di scambio termico per convezione la& interno del tubo
centrale.

La determinazione del coefficiente di trasport@miergia per ogni singola cella, € basata sulla

seguente relazione generale:

h_kiENq
' 2[R

(2.24)

in cui ki [W m™ K] rappresenta la conduttivitd termica del fluid[m] il raggio eNu il
numero adimensionale di Nusselt. Nel caso specdal coefficiente di trasporto di energia nel
tubo centraleh, j la relazione (2.23) diventa:
kI J I:NL&I

2[R

in cui ki [W m® K™] & la conduttivita termica del flue gas nel tulemitale eNug; il numero di

h; = (2.25)

Nusselt per condotti cilindrici, determinato in badla relazione di Dittus e Boelter (1930):
Nu., =0.023 R 0P (2.26)

valida per tubi lisci in regime turbolento, in dRé&-; e Pr; rappresentano il numeri adimensionali

di Reynolds e Prandtl, definiti da:

Re. =U°';/ﬂ (2.27)

c . Lu
Pr=—— 2.28
k (2.28)

dove Uc; [m/s] & la velocita del flue gasc; [m’/s] e p [kg m™* s'] rispettivamente la sua
viscosita cinematica e dinamica. La velocita dal gal tubo centralgc; si ricava nota la portata

volumetrica del flue gas all'interno del tubo cee Vg ; ; [m*/s], in base a:

U — vFG,I i
C,i
n R

in cuin [-] rappresenta il numero di tubi presenti.

(2.29)

Nel secondo bilancio in direzione radiale compaitredermini, rispettivamente il flusso termico
per conduzione attraverso la parete del tubo dentgaello per convezione del flue gas nella

sezione anulare e quello per irraggiamento tratatp del cilindro centrale e quella dello shell.
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ﬂf“t@m ~T,)= 2R A (T~ 1)+ 20RD wz(i( 1)~ ( I']
3)
(2.30)
dove:
Tai  [K] temperatura del flue gas nella sezione anulare;
T3 [K] temperatura della parete dello shell lato inter

o [Wm?K" Costante di Boltzmann (5.6688x9)0

£ [-] emissivita superficiale;

hoi [Wm?K?" coefficiente di scambio termico per convezione lag esterno del tubo
centrale.

In particolare il valore dell’ emissivita é calcolato mediante la relazione valida per cgrgi

cilindrici, data da:

£= 1 (2.31)

1&(1_1}
52 RS 53

in cui & e €3 rappresentano rispettivamente I'emissivita rigela parete del tubo centrale e

guella riferita alla parete dello shell, ed il va@aipende dal tipo di materiale utilizzato peued

tubi concentrici. In particolare in questo casaiedsalori coincidono, in quanto per entrambi i

tubi & possibile utilizzare lo stesso materialeci@o), dal momento che le temperature del flue

gas in ingresso non sono cosi elevate da richiedgittzzo di materiali ceramici nel tubo

interno.

Per quanto riguarda il valore del coefficiente disporto di energidn,; la relazione (2.24)

diventa:

— I<O,i ENL!M
2[R,

in cui ko; [W m* K & la conduttivita termica del flue gas nella ser anulare éNua;

h,; (2.32)

rappresenta il numero di Nusselt valido per sezionilari. La relazione utilizzata e (Incropera e
De Witt, 2001):

0.53
Nu,; =0.02[R&°0] Fﬁ“{%} (2.33)

in cui Pr e il numero di Prandtl definito in (2.28)Rx; € il numero adimensionale di Reynolds

per sezioni anulari, dato da:
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_U, 2R,

Re,,
l/A,i

!
,

(2.34)

Nella (2.34)Ua; [m/s] eva; [m?/s] indicano rispettivamente la velocita e la visith cinematica
del flue gas nella sezione anulare, merieg [m] e il raggio equivalente di una sezione

concentrica, dato da:
o 2R R

R, (2.35)

in cui Rz e R, [m] sono rispettivamente i raggi della sezione giaig e minore. La velocitda;é

calcolata in base a:

U = VFG,o,i
" (R - R)

doveVFG,o,i [m?s] rappresenta la portata volumetrica del flue gl sezione anulare per ogni

(2.36)

cellai.
Per quanto riguarda la terza equazione di scarebmic¢o nella direzione radiale, si ha:
_ 2Tz K

R

in cui il primo termine rappresenta il trasporto adilore per convezione dei flue gas caldi

207R, 2, I, - T,)+20r0RD @ ( 1) - ( 1)) 0 7- D@37

attraverso la sezione anulare, il secondo e rifgittrasporto per irraggiamento tra la parete del
cilindro centrale e quella dello shell, mentre érzbo termine rappresenta il trasporto per

conduzione nella parete dello shell. Il significd& vari termini che compaiono nella (2.37) e il

seguente:

Rs [m] raggio interno dello shell;

Ry [m] raggio esterno dello shell;

Tsi  [K] temperatura del flue gas nella parete delldidat esterno;

ks [Wm!K? conducibilita termica della parete dello shell;
hs; [Wm?K?" coefficiente di scambio termico per convezionelael interno della parete
dello shell.
La determinazione del coefficiente di trasportemiergiahz ; € data dalla seguente relazione:
h:,i — I<O,i |:NuA,i
j —2D&

in cui il termineNua rappresenta il numero di Nusselt, definito datlazione (2.33).

(2.38)
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La quarta equazione di bilancio termico radiale é:
20Tz [k,

in cui il primo termine rappresenta il trasportacdlore per conduzione attraverso la parete dello

(T~ T,y ) = 2R 200, (T, - L)+ 200RD @0 g ( 1) - (L)' ]

shell, il secondo il trasporto di calore per coneee lato syngas e vapor d’aqua nella sezione
anulare ed il terzo il trasporto di calore pergg@mento dalla parete dello shell ai gas di sintes
nellambiente di reazione. Nella (2.39) non compéeemissivita e poiché e assunta pari a 1,
mentre il significato dei vari termini e il seguent
Tgasi [K] temperatura del syngas all'interno del gassifice;
hs; [Wm?2K? coefficiente di trasporto termico nel lato estedella parete dello shell;
Cr [] costante di radiazione (assunta pari a 1).
L’equazione (2.39) puo essere riscritta come:

20Tz [k,

—mTai _T4j) =Q
In(R“j
R,

in cui il termineQ; [W] rappresenta il calore ceduto dal flue gas daH#onetta al’ambiente di

(2.40)

reazione circostante per ogni cella
Il coefficiente di trasporto di energia; che compare nella (2.39) é ottenuto modificando la
relazione (2.24) nel seguente modo:
h4. — kE,i D\IL‘E,i
| 2[&

in cui kg; [W m™* K & la conduttivitd termica del syngas nell’lambgeml reazione éNug

(2.41)

rappresenta il numero di Nusselt per un cilindressflow, ovvero con l'ingresso e l'uscita del
gas in due parti opposte. La relazionelgage (Hilpert, 1933):
Nu. = 0.9270R&°

(2.42)
doveRe: € il numero adimensionale di Reynold definito da:
W, [D
Re. _Pe e Py (2.43)
luE ml_ gvap) .

Nella (2.43)Ue [m/s] & la velocita del syngage [kg m™* s'] lav sua viscosita dinamicayap [-]
la frazione di fase vapore presente nel gassifieag®n,q [M] il diametro idraulico equivalente,

definito da:.
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4LA,
Dy :P_
wet (2.44)
con A, [m?] sezione trasversale R,e: [m] perimetro bagnato, calcolati secondo le seguen
formulazioni:
D?
A== IR (2.45)
Pwet = ]T[Dr + ntubi mn[Rzl (246)

Nella (2.45) e (2.46)D, [m] € il diametro del reattordy, [m] il raggio esterno della baionetta e
ne [-] il numero di tubi presenti. La velocithg; € invece calcolata utilizzando la portata
volumetricaVg ; [m*/s] del gas (syngas e vapore) nell’lambiente diiog&z in base a:
Vg,
Ug, =—> (2.47)
A

doveA € la sezione trasversale di passaggio, defini(2 4&).
Per quanto riguarda i bilanci di energia lungoitezione assiale, una prima equazione e riferita

al tubo centrale. Si ha:

M L6, Ok = M UG, UL, + 2L RA 2 M_CT,—_J]) (2.48)
in cui:

T 5T+ ) (2.49)

T, = % Ty + Ty (2.50)

hﬁ%(hu + R (2.51)

Il significato dei termini € il seguente:
Mpg [kg 1] portata ponderale del flue gas;

Coir Coivr [Jkg' K™ calore specifico del flue gas nella céliai+1;

Tci, Teisn K] temperatura del flue gas nel tubo centraléanetllai ei+1;
T, T [K] temperatura del flue gas nella parete del tgkatrale lato interno nella
cellai ei+1;

hiihisr  [Wm?K? coefficiente di trasporto di energia nel latoeimto della parete del tubo

centrale nella cellaei+1.
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La seconda equazione in direzione assiale riguardazione anulare della baionetta, in cui si

ha:

ke 603 T+ 2000R A DG T - )= "R O,0,T+200 B 2, F ) (252)

in cui:

dove:

Taji, Taj+1
T2, Tojiv1
T3, Ta,iv1

h2,i, h2,i+l

ha.i, haji+1

1

Tai =5 T+ o) (2.53)
T, =2(T, + T,
2 (2.54)
T =2 + T
(2.55)
h, = (b + by,
2 (2.56)
hy =7 (hy + by,
2 (2.57)
K] temperatura del flue gas nello shell nelldaeki+1;
K] temperatura del flue gas nella parete del tabkatrale lato esterno nella
cellai ei+1;
K] temperatura del flue gas nella parete dellelislato interno nella cellae
i+1.
[Wm?K? coefficiente di scambio termico nel lato estemiella parete del tubo
centrale nella cellaei+1.
[Wm?K? coefficiente di scambio termico nel lato interdella parete dello shell

nella cellai ei+1.

Le due equazioni (2.45) e (2.52) descrivono ildathe il calore ceduto dal flue gas per

raffreddamento lungo la direzione assiale vienespwdaato per convezione nella direzione

radiale.

Il modello presentato & stato implementato in uglicoExcel™, suddividendo I'altezza delle

baionette in 12 di celle, in cui la cella 1 coraospe alla base della baionetta, mentre la 12 alla

sommita, rappresentata in Figura 2.9. In partieofarpuo osservare che la parte superiore della

baionetta, ovvero la parte semisferica dove i funviertono il loro percorso, non € stata

modellata data la complessita della rappresentazionmerica. Si € quindi considerato

I'equilibrio termico nella 12-esima cella uguaglienle temperature presenti come indicato in

(2.58):
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T, T4,12: T3,12: TA ,12: T2,12: T1,12: -IEI B

gas12 —

(2.58)
iN cui Tgas12, Ta12 Ta12 Tz Ta12, T212 T2 € Te12S0n0 le temperature dellla 12-esima cella,

rappresentate in Figura 2.9.

Cella 12

Cella 11

Cella 10

Figura 2.9. Temperature per le quali & stato imposto I'equitibtermico nei bilanci termici
della 12-esima cella computazionale.

Per ogni cella si e calcolato il valore del residagr ognuna delle sei equazioni, ovvero la
differenza tra il primo e il secondo membro delliagione stessa. La funzione obiettiv D)
da minimizzare e definita nel seguente modo:
6 12 2
=33 (res, )
o8 ;Z; e (2.59)
in cuiresindica il residuo dell’equaziongg l'indice riferito all’equazione equello della cella.
Per risolvere il sistema di sei equazioni nelleogrite Ty, Tz, Tai, Tci, Tai € Q € necessario
conoscere le proprieta del syngas e del flue gasmym cella. Si rende dunque necessario un

™ e la simulazione del processo di

accoppiamento tra la risoluzione dei bilanci teinmcExce
gassificazione in Aspen PIU§ dal momento che in entrambi i simulatori servdag derivanti
dalla risoluzione dell’altro. Il risultato finaleeste dunque combinare la soluzione simultanea
della rappresentazione cinetica ottenuta col sitardadi processo e di quella termica

discretizzata modellata in ExC¥l La procedura seguita & descritta nel paragrafo 2.
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2.7 Risoluzione simultanea dei bilanci energetici e della cinetica

Lo scopo principale dell’analisi del processo dsgiicazione con riscaldamento indiretto e
capire l'efficienza del trasporto di calore e comsso incida sui profili di temperatura nel
reattore e sulla composizione finale del prodattaigcita. A tale scopo € importante combinare
la simulazione della cinetica deltmal gasificationottenuta col simulatore di processo con i
bilanci energetici implementati in Microsoft ExEl

L’altezza di ogni baionetta e stata suddivisa ircéfe, per ciascuna delle quali sono state risolte
le equazioni di bilancio. Per ogni cella le inciigrsono rappresentate dalle temperalureT,;,

T4i, Tci € Taj, ed il valore del flusso termico scambidg la temperaturdz; non rappresenta
una variabile incognita perché puo essere calcolalla relazione (2.39) una volta noti i valori
di T4; e Q. | dati di input richiesti per ogni cella sono éuve le portate volumetrich&; ;; e
Vsg.i) € le proprieta fisichecg, p, k e p) di flue gas e gas di sintesi, oltre alla tempewmedia
dellambiente di gassificazione esterno alle batiten@gyas

Questi dati di input per Exc@l sono forniti dalla simulazione in Aspen Pllslel gassificatore,
utilizzando il flowsheet descritto nel 82.3. In fpewlare si € deciso di simulare la reazione di
coal gasification sfruttando 12 CSTR, in modo cgeumo di essi corrispondesse a una porzione
dello scambiatore (escludendo il reattore adiabaticfondo). In pratica ogni reattore CSTR
equivale all'ambiente di reazione esterno alle beiite nella cella corrispondente e fornisce
indicazioni sulle proprieta del syngas e sullafgeraturaTyss; da utilizzare come input nei
bilanci di energia della cella stessa. L’assunzidoedamentale € che ogni porzione
dell’ambiente di reazione sia caratterizzata danica temperatura media, in quanto I'utilizzo di
reattori CSTR comporta I'uniformita di temperatatbinterno di ciascuno.

Per quanto riguarda il flue gas, dalla simulazionéspen PIu8” si possono ricavare solo le
proprieta della corrente in ingresso allo scambéatatilizzando i dati della stream FLUE-
GASES in Figura 2.1, la quale rappresenta i gasotibustione in uscita dalla fornace dopo
raffreddamento a 1000°C (temperatura alla qualeaeatnelle baionette). Dal momento che le
proprieta fisiche del flue gas e la portata voluioatvariano lungo lo scambiatore in seguito al
variare della temperatura, si sono considerate delhzioni per esprimere la dipendenza dalla
temperatura di tali grandezze, diverse a secontia dariabile in esame. Le dipendenze dalla
temperatura del calore specifiag e della conducibilita termick dei gas di combustione
vengono espresse con una funzione polinomiale #rgata un set di valori generato dal
simulatore in funzione della temperatura.

Le funzioni interpolanti considerate sono di tlip@are per ikc,:
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c,(T)=AT+B (2.60)
e di secondo grado per quanto riguakda

k(T)=ADr+ BOM+ G (2.61)
dove T [K] € la temperaturdy, B;, Az, B, e C sono i coefficienti da regredire.

Per quanto riguarda la dipendenza delle altre ptiprdel flue gas dalla temperatura, si

considerano valide le seguenti relazioni:

p (T) :po(To)dT—g (2.62)
\'/(T):\'{)('I;)% (2.63)

secondo la legge di gas ideali, e:

H1(T) =1 (Ty) [Eljo's (2.64)

in cui si & assunto che la viscosita del gas Siagrionale a2, secondo la teoria cinetica dei
gas (Bird e al., 2001).
Nelle equazioni (2.62)-(2.64) la temperatura dienihento To [K] € rappresentata dalla
temperatura in entrata del flue gas, cosi comedadezzeo, V, e Ho sono riferite alla corrente
in ingresso e corrispondono ai dati ricavati in éspPlus" dalla stream FLUE-GASES di
Figura 2.2.
Una volta che ai bilanci di energia sono fornittitgli input richiesti € possibile procedere can |
soluzione, che deve essere in accordo con i vdidemperatura di gassificazione ricavati dalla
simulazione del processo.
La convergenza tra i due valori é raggiunta copnatedimento iterativo riassunto di seguito:
1. si assume inizialmente un duty complessivo e sukini processo in Aspen PIUs
considerando una distribuzione uniforme del cateiediversi CSTR;
2. siricavano dalla simulazione i dati riguardan8yhgas (portata volumetriag, p, k e )
attraverso le stream gassose in uscita da ogni GSTR
3. siricavano dalla simulazione le temperature di @fTR , che costituiscono la variabile
Tgas;i
4. si ricavano dalla simulazione le proprieta deleflgas in ingresso allo scambiatore

(portata ponderale e volumetricg, p, k e ), attraverso la stream FLUE-GASES;
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5. utilizzando la stream FLUE-GASES si genera un sefatbri di ¢, e k al variare della
temperatura,;

6. sul foglio Excel™, si genera una regressione sui dat,dé k da utilizzare per il flue gas
nelle varie celle,

7. sul foglio Excel™, si inseriscono i dati di input ricavati dalla silazione in Aspen
Plus™;

8. sul foglio Excel™, si risolvono i bilanci di energia ricavando i filiadi temperatura e del
duty Q; in ciascuna cella;

9. si utilizzano i dutyQ; e si riparte dal punto (1), fino al raggiungimedtdla convergenza
tra il dutyQ; e la temperaturdyasper ogni cella.

Per quanto riguarda i criteri utilizzati per la gergenza, le iterazioni si bloccano quando

vengono soddisfatte simultaneamente queste duezoomid

m a.)dTgas [ - Tgas i J—l‘ < 05 (2.65)
i=1...8

F_TJQdQ,i -Q,|<0.015 (2.66)

doveTyas[°C] € la temperatura dell’ambiente di reazion@; ¢Gcal/h] il duty fornito al processo

di gassificazione in ogni cella, I'indidee riferito alla cella i-esima mentjendica la sequenza
delle iterazioni.

In Figura 2.10 viene rappresentato schematicanammcedura appena descritta, evidenziando
le parti scritte a livello di MS ExcBf e di simulazione di processo in Aspen Plus
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Figura 2.10. Combinazione della simulazione del gassificatodeka risoluzione dei bilanci
energetici: procedura di convergenza.
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Risultati della sezione di gassificazione

In questo Capitolo vengono presentati i risultatemmuti dalla simulazione del processo di
gassificazione controcorrente con riscaldamentoirattd, in cui il vettore termico e

rappresentato dai fumi della combustione dei tesgblidi del processo stesso. Vengono
inizialmente discussi i valori ottenuti per il casase e successivamente si valuta I'effetto delle
principali variabili operative: rapporto steam/coml ingresso, temperatura del vapore,
temperatura ed eccesso dell'aria inviata al reattdr combustione. Per ognuna delle
configurazioni analizzate si effettua un’analiseegetica del processo. Viene infine fornito un
confronto con uno schema di processo alternativguale prevede di generare calore dalla

combustione di parte del syngas anziché dei resmlidi.

3.1 Risultati delle simulazioni

Vengono di seguito riportati i risultati ottenuemil caso base esaminato e per i successivi studi
sull’effetto di alcune principali variabili di presso. In particolare il due importanti termini di
confronto tra le varie simulazioni sono la resayngas gyngas yielll ovvero massa di syngas

(dry basis) su massa di carbone alimentato:

massa dry syngas (3 1)
massa carbone alimentato ’

e un secondo parametrodald gas efficiengydefinito come (Weerachanchai e al., 2009):

syngas yield =

LHV dry syngas 3.2
LHV coal ( ) )

doveLHV [kcal/kg] indica il potere calorifico inferiordower heating valupdel combustibile.

cold gas ef ficiency =

In particolare si considera come LHV del coal ilora di 7469 kcal/kgwet basiqWen, 1982).

| processi vengono inoltre esaminati sulla basée dedratteristiche del syngas prodotto e dei
profili di temperatura lungo lo scambiatore a batta, ottenuti grazie alla risoluzione rigorosa
dei bilanci di energia. Si ricorda che in tuttiast esaminati la temperatura dei fumi in ingresso
alle baionette é pari a 1000°C.

Il caso base é caratterizzato dai valori di inppontati in Tabella 3.1, dove in particolare si
opera con un rapporto steam/coal pari a 2.
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Tabella 3.1.Valori delle variabili di ingresso per il caso bas

Portata di carbone in ingresso [kg/h] 70000
Portata di vapore in ingresso [kg/h] 140000
Rapporto steam/coal 2.0
Temperatura vapore [°C] 850
Eccesso d'aria in fornace 30%
Temperatura aria [°C] 550

Si riportano in Tabella 3.1 i risultati ottenuttraterso la simulazione in Aspen Pi¥isdove in
particolare con “acqua da trattare” si intendeapere che deve essere condensato dal syngas
uscente dal reattore, e che rappresenta una pddatastinare all'impianto dvaste treatment

dato il contenuto di gas acidi e impurezze che qus&ssere presenti.

Tabella 3.2. Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliper il caso

base.
Portata ponderale syngas , dry basis [kg/h] 56550
Portata molare syngas , dry basis [kmol/h] 3463
Composizione [% ponderale ] [% molare]
(6{0) 20.41% 11.89%
H, 6.20% 50.20%
CO 46.25% 17.16%
CH, 17.46% 17.77%
N, 1.74% 1.01%
H,S 1.11% 0.53%
GHs 6.84% 1.43%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 117976
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 2.09
Conversione di C K¢) 44.37%
Rapporto molare H,/CO 4.22
Syngas yield 80.79%
Cold gas efficiency 54.63%
5051

LHV syngas. dry basis [kcal/kg]

Se si confrontano le composizioni riportate conumicvalori tipici della gassificazione con

ossigeno (Tabella 3.3), si osserva come la gaagibioe indiretta consenta di ottenere un syngas



Risultati della sezione di gassificazione 67

a piu alto contenuto di idrogeno e metano, e migorntita di CQ@. La frazione di tar (6He) €
perdo maggiore a seguito delle minori temperaturealzione.

Il valore ottenuto per l&old gas efficiencynon € molto elevato, soprattutto se paragonato a
quelli ottenibili nei diffusi gassificatori a os&igo Lurgi, i quali presentano efficienze pari a
75.3% per alimentazioni costituite da carbdpieisburgh No. 8,quale quello considerato in
questo studio (Wen e al., 1975). Dal medesimoimifento si osserva pero che se nel calcolo
dell’efficienza si comprende anche linput energetspeso per la produzione di ossigeno, dal
75.3% si scende a 48.8%. Questo denota come tatisoftenuti nel processo in esame siano del

tutto ragionevoli.

Tabella 3.3.Composizione tipica del raw syngas ottenuto darBihous coal in
un reattore Sasol Lurgi dry bottom (Higman e vanBlergt, 2003).

Composizione [% molare ]
CcO 15.2%
H, 42.3%
CO#+ H,S 32.4%
CH, 8.6%
N, 0.7%
CeHs 0.8%

Dalla risoluzione dei bilanci energetici in ExCéle possibile ricavare i profili di temperatura del

flue gas interno alle baionette e della zona adit&cdi reazione. riportati in Figura 3.1.
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Figura 3.1. Profili di temperatura relativi al caso base.
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Come si puo osservare dai profili ottenuti la zdneeazione € caratterizzata da una temperatura
in ingresso di circa 835°C, la quale subisce unardizione in corrispondenza della sommita del
reattore, a causa dell'ingresso del char a 600°C.

Il profilo del flue gas all'interno delle baionetéedecrescente nella fase in cui il gas percorre |l
tubo centrale, successivamente si raffredda ufteeate scendendo lungo lo shell e in
prossimita dell'uscita I'andamento della temperatusubisce certo incremento. Tale
comportamento € da attribuire al fatto che il fyas presente all’interzo della sezione anulare € a
contatto con i flue gas caldi in entrata a 10004 wapore a 850°C in ingresso lato reazione. La
presenza di questi due fluidi a temperature elepatgoca il parziale riscaldamento osservato.
Tale andamento e riscontrabile anche in altri stcké considerano questa tipologia di
scambiatori (Hurd, 1946).

| flue gas escono dalle baionette a una tempexaiB877°C ed entrano nel secondo scambiatore
in testa al reattore, di cui perd non é stata esegna modellazione rigorosa. Ci si limita quindi
a identificare il duty termico di questa secondéauad a verificare che la temperatura di uscita
dei fumi dallo scambiatore sia compatibile condarabio termico richiesto. La potenza termica
necessaria & ricavabile da Aspen Pfuattraverso i due reattori DRYIER e PYROLYSIS di
Figura 2.2 ed ha il valore riportato in Tabella,3léve si riportano anche i principali risultati
relativi ai bilanci energetici. La temperatura dicita del flue gas € stata stimata simulando in
Aspen Plu§” lo scambio termico di drying e pirolisi con unaastiatore semplice (modello
HEATER).

Tabella 3.4.Risultati ottenuti dai bilanci termici per il cadmse.

Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 19.50
Altezza baionette [m] 18.0
Temperatura di uscita del syngas [°C] 729.5
Temperatura di uscita del flue gas dalle baiorjé@g 877.0
Range di temperatura gassificazione [°C] 808 - 838
Temperatura media di gassificazione [°C] 823.2
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 26.
Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e 678.4

Si conclude che il flue gas e in grado di forniretze il duty richiesto per I'essiccazione e la

pirolisi del carbone alimentato.
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Le temperature ottenute dai bilanci energetici sotilo per il successivo passo, ossia I'analisi

dell'integrazione energetica del processo discnet83.2.

3.1.1 Effetto del fondo adiabatico

Nel 82.3.3 si € accennato all'utilita di aver ingeralla base del reattore una porzione non
interessata dallo scambiatore a baionette, inicaiun primo contatto tra il reagente gassoso in
ingresso e la fase solida in discesa dallo scaoreiat.a simulazione di questa parte é fatta
tramite I'inserimento di un reattore CSTR a momg#ladserie di 12 CSTR. Si riporta in Tabella

3.5 la variazione di composizione e temperatuiagnesso e uscita di tale unita.

Tabella 3.5.Composizione della corrente in ingresso e usogbreattore CSTR
GASF-WB che simula il fondo adiabatico.

Portata molare [kmol/h] IN ouT
0, 31 0
(6{0) 0 108
H, 205 397
CO, 0 76
H,O 7771 7574
CH, 0 2
N, 27 27
C 2491 2406
s 36 36
Temperatura [°C] 843.8 828.1

Si puo osservare come nel fondo adiabatico le ypaticeazioni che hanno luogo sono quelle di
steam reforminge di combustione, grazie all’ossigeno derivantéadéecomposizione del char.
La parte di fondo del reattore ha lo scopo di fapérdere ai gas il calore generato dalle reazioni
di combustione, i quali passano da una temperaturgresso di 843.8°C a 828.1°C.

Per verificare I'utilita di questa zona si &€ anadito il processo di gassificazione considerando gli
stessi input di Tabella 3.1 ma un reattore privitath fondo, in cui il vapore immesso € a diretto
contatto con le baionette.

| risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen 81l sono riportati in Tabella 3.6.

Si puo osservare come effettivamente vi sia un dela resa di syngas e cbld gas efficiengy

in particolare la produzione cala del 4% rispettcago base. La minore efficienza del processo é
da attribuire allo scambio termico meno ottimalejiresta seconda configurazione, come si puo

osservare dai risultati dei bilanci termici all@astiatore, rappresentati nei profili di Figura 3.2.
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Tabella 3.6. Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliper il caso

senza fondo adiabatico.

Portata ponderale syngas . dry basis [kg/h]

Portata molare syngas . dry basis [kmol/h]

54359
3327

Composizione

[% ponderale ]

[% molare]

CcoO 19.89% 11.60%
H, 6.16% 49.88%
CGo, 45.78% 16.99%
CH, 18.10% 18.43%
N, 1.81% 1.05%
H,S 1.16% 0.55%
CeHs 7.11% 1.49%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 119481
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 2.20
Conversione di C Kc) 43.05%
Rapporto molare H,/CO 4.30
Syngas yield 77.66%
Cold gas efficiency 53.34%
5130

LHV syngas. dry basis [kcal/kg]

Si puo notare che la differenza di temperatura lbdlae delle baionette € minore rispetto al

grafico di Figura 3.1.
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Figura 3.2.Profili di temperatura relativi al caso senza fonddiabatico.
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La temperatura a cui si trovano i gas reagentil@ise dello scambiatore € maggiore del caso
precedente (866°C contro 837°C) e questo si tragdtuoeo scambio termico inferiore alla base
delle baionette. Il grafico di Figura 3.3 confrofdapotenza termica scambiata lungo I'altezza

dei tubi nel caso con e senza fondo adiabatico.
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Figura 3.3. Profili di potenza termica trasferita nel caso ba@dn fondo adiabatico) e nel
caso senza fondo.

Si pu0 osservare come effettivamente la temperataiggiore alla quale si trova il gas alla base
del reattore penalizzi lo scambio termico, menteflanparte alta delle baionette non vi e
sostanziale differenza. Si nota inoltre come ilttoga privo della zona adiabatica di fondo
richiede un’altezza maggiore (20.2 m) per garantire adeguato volume di reazione e di
scambio.

| risultati dei bilanci termici sono riportati inabella 3.7, in cui si pud notare che il duty

trasferito dalle baionette e inferiore di circd% rispetto al caso base.

Tabella 3.7. Risultati ottenuti dai bilanci termici per il caseenza fondo

adiabatico.

Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 18.59
Altezza baionette [m] 20.2
Temperatura di uscita del syngas [°C] 726.3
Temperatura di uscita del flue gas dalle baiorjé@g 884.1
Range di temperatura gassificazione [°C] 804 — 866
Temperatura media di gassificazione [°C] 824.6
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 26.

Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e 690.4
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3.1.2 Effetto della combustione di parte del carbone

Si discute ora la possibilita di destinare parteadebone fresco direttamente alla fornace per
aumentare la portata di fumi nello scambiatore entereere una conversione maggiore al
reattore, essendo necessaria una minor quanstidi residui.

Si é eseguita la simulazione destinando alla cotidnes una frazione di carbone pari al 10%,
mentre gli altri dati di ingresso sono riportatiTiabella 3.8.

Tabella 3.8.Valori delle variabili di ingresso per il caso bas

Portata di carbone totale in ingresso [kg/h] 70000
Frazione destinata alla combustione 10%
Portata di vapore in ingresso [kg/h] 126000
Rapporto steam/coal 2.0
T in vapore [°C] 850
Eccesso d'aria in fornace 30%
Temperatura aria [°C] 550

Il fatto di destinare parte del carbone alla fom&avorisce lo scambio termico in quanto si
dispone di una maggiore portata di fumi allo scatdre. La Figura 3.4 riporta la differenza di
potenza termica nelle baionette al variare dellecgrguale di carbone fresco destinato alla

combustione: il caso 0% considera solo residuiasdsi come combustibile.
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Figura 3.4. Potenza termica fornita dalle baionette al variadella percentuale di carbone
fresco destinata alla fornace ¢Xé& la conversione al gassificatore, come definita
dall'equazione (2.21)).
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Il grafico di Figura 3.4 e stato ottenuto simularidprocesso di combustione con un reattore
RGIBBS e analizzando il raffreddamento dei fumilalaiemperatura di 1000°C a 850°C,

analogamente a quanto fatto per il grafico di Fagaui7.
| risultati ottenuti dalla simulazione di procesamo riassunti in Tabella 3.9.

Tabella 3.9. Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliger il caso di
combustione del 10% del carbone fresco.

Portata ponderale syngas , dry basis [kg/h] 55105
Portata molare syngas , dry basis [kmol/h] 3374
Composizione [% ponderale ] [% molare]
CoO 20.91% 12.19%
H, 6.27% 50.80%
CO, 47.56% 17.65%
CH, 16.32% 16.61%
N, 1.60% 0.93%
H,S 1.03% 0.49%
CsHe 6.32% 1.32%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 103261
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 1.87
Conversione di C Kc) 47.14%
Rapporto molare H,/CO 4.17
Syngas yield 78.72%
Cold gas efficiency 51.57%
4894

LHV syngas. dry basis [kcal/kg]

Si puo osservare che effettivamente si riesce atenare una conversione piu alta al
gassificatore (circa 47% contro il 44% del casoepasa tuttavia tale effetto non aiuta a
migliorare I'efficienza del processo in quanto karesa in syngas che tmld gas efficiency
risultano diminuite rispetto al caso base di Tab8IR; in particolare queste due grandezze sono
state valutate considerando a denominatore I'itertata di carbone entrante nel processo, non

solo la parte destinata a gassificazione.
Il syngas che si ottiene € caratterizzato da urerpotalorifico minore, dovuto alla minor

percentuale di metano presente.
Il grafico di Figura 3.5 riporta i profili di tempatura ottenuti nello scambiatore a baionette, che

risultano molto simili a quelli del caso base.
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Figura 3.5.Profili di temperatura relativi al caso di combustie del 10% del carbone fresco.

Infine in Tabella 3.10 si presentano i risultatatii allo scambio termico nelle baionette e nello

scambiatore in testa.

Tabella 3.10.Risultati ottenuti dai bilanci termici per il cagh combustione del
10% del carbone fresco.

Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 20.42
Altezza baionette [m] 18.2
Temperatura di uscita del syngas [°C] 733.1
Temperatura di uscita del flue gas dalle baiorjé@§ 879.8
Range di temperatura gassificazione [°C] 813 - 841
Temperatura media di gassificazione [°C] 826.4
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 28.
Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e 695.2

Se si confrontano le Tabelle 3.10 e 3.4 si notaaffedtivamente il duty scambiato nel processo
con combustione di parte del carbone € maggioregilnaon si traduce in un risultato utile ai

fini del miglioramento dell’efficienza del processtesso.

3.1.3 Effetto del rapporto steam/coal

Si analizza di seguito I'effetto del rapporto porade steam/coal in ingresso al gassificatore. Nel

caso base si e considerato un valore pari a 2rijov® ora riportati i risultati ottenuti per un
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rapporto minore e uno maggiore, rispettivamente€elZ.3, mantenendo costanti tutte le altre

variabili operative di Tabella 3.1.
La Tabella 3.11 riassume i risultati relativi aflee simulazioni.

Tabella 3.11.Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliper il caso con
rapporto steam/coal paria 1.7 e 2.3.

Rapporto 1.7 Rapporto 2.3
Portata ponderale syngas , dry basis [kg/h] 56559 56233
Portata molare syngas , dry basis [kmol/h] 3450 3455
Composizione [% ponderale ] [% molare] [% ponderale] [% molare]
coO 19.77% 11.57% 21.25% 12.35%
H, 6.14% 49.97% 6.22% 50.24%
CcCO, 46.73% 17.41% 45.38% 16.78%
CH, 17.67% 18.06% 17.40% 17.65%
N, 1.74% 1.02% 1.75% 1.01%
H,S 1.11% 0.53% 1.12% 0.53%
CeHs 6.84% 1.44% 6.88% 1.43%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 96978 139229
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 171 2.48
Conversione di C ) 44.39% 44.25%
Rapporto molare H,/CO 4.32 4.07
Syngas yield 80.80% 80.33%
Cold gas efficiency 54.57% 54.58%
LHV syngas. dry basis [kcal/kg] 5045 5075

Dalla Tabella 3.11 si nota come i due processiahbiprestazioni molto simili al caso base in
termini di syngas yieldcold gas efficience potere calorifico del syngas. Il vantaggio che si
osserva a diminuire la portata di vapore in ingrelsda minore quantita di acqua da inviare a
trattamento, espressa in kgudKg syngas dry basispassare da un rapporto di 2.0 a 1.7 comporta una
riduzione del 18% della quantita da trattare.

Per quanto riguarda i risultati dei bilanci di egiarnon vengono riportati i profili di temperatura
dei due casi, in quanto presentano andamento & wadtto simili al caso base.

La Tabella 3.12 raccoglie i dati principali deidwki termici ottenuti nelle due simulazioni.
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Tabella 3.12. Risultati ottenuti dai bilanci termici per il casoon rapporto
steam/coal paria 1.7 e 2.3.

Rapporto 1.7 | Rapporto 2.3

Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 19.55 19.53
Altezza baionette [m] 19.3 17.0
Temperatura di uscita del syngas [°C] 719.0 738.4
Temperatura di uscita del flue gas dalle baiorjé@§ 876.9 876.7
Range di temperatura gassificazione [°C] 805-838 811-838
Temperatura media di gassificazione [°C] 821.2 678.
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 26. 26.21
Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e 678.2 678.6

Si osservi che allaumentare della portata di vaporingresso aumenta la temperatura di uscita
del syngas dal reattore; inoltre innalzare il rappsteam/coal comporta 'aumento di uno dei

due reagenti e questo si traduce in un minor voldmeazione: la parte di reattore occupata
dallo scambio passa da un’altezza di 19.3 m coporap 1.7 a un'altezza di 17 m con rapporto

2.3.

In definitiva la diminuzione della portata di vapdna effetti vantaggiosi per quanto riguarda la
diminuzione dei costi di trattamentowaste treatmeng dei costi per la generazione del vapore

di processo; aumentare il rapporto steam/coal coimpma diminuzione dei volumi di reazione.

3.1.4 Effetto della temperatura del vapore

Si vuole ora analizzare se € possibile otteneudtais soddisfacenti abbassando la temperatura di
ingresso del vapore a 750°C e 800°C, rispettos base in cui e pari a 850°C. In questo modo
si diminuisce la spesa energetica per la produzibwvapore e risulta piu semplice dal punto di
vista tecnologico produrre vapore a temperaturerionf.

Le altre variabili di processo mantengono i vatgortati in Tabella 3.1.

Si riportano in Tabella 3.13 i risultati per i dwasi qui considerati: si osservi come la
diminuzione della temperatura del vapore compora gonversione al reattore minore, in
guanto € necessario bilanciare la minor potenzaiter fornita con il vapore bruciando una
maggior quantita di residui carboniosi. Di conseagzediminuisce la resa di syngas edéd gas
efficiency

Si osservi tuttavia come il potere calorifico autn@hdiminuire della temperatura del vapore, e
ci0 e dovuto alla maggior concentrazione di metatienuta nel caso in cui il vapore é
alimentato a 750°C. Un secondo effetto della ngénconversione di char & 'aumento della
guantita di vapore presente nel syngas, la quale desere separata e trattata.
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Tabella 3.13.Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliper il caso con

temperatura del vapore pari a 750°C e 850°C.

Temperatura 750°C

Temperatura 800°C

Portata ponderale syngas , dry basis [kg/h] 49800 52931
Portata molare syngas , dry basis [kmol/h] 3052 3243
Composizione [% ponderale ] [% molare] [% ponderale] [% molare]
co 20.17% 11.75% 20.22% 11.79%
H, 6.05% 48.97% 6.12% 49.59%
co, 43.25% 16.04% 44.80% 16.62%
CH, 19.53% 19.87% 18.50% 18.83%
N, 1.97% 1.15% 1.85% 1.08%
H,S 1.26% 0.60% 1.19% 0.57%
CeHs 1.77% 1.62% 7.31% 1.53%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 122714 120510
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 2.46 2.28
Conversione di C ) 40.50% 42.29%
Rapporto molare H,/CO 4.17 4.21
Syngas yield 71.14% 75.62%
Cold gas efficiency 50.90% 52.62%
5344 5198

LHV syngas. dry basis [kcal/kg]

Vengono di riportati in Figura 3.6 e 3.7 i profiii temperatura ottenuti nei due casi esaminati.
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Figura 3.6. Profili di temperatura relativi al caso con tempéuea del vapore pari a 750°C.
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Figura 3.7.Profili di temperatura relativi al caso con tempéuea del vapore pari a 800°C.

A differenza del profilo di Figura 3.1, relativo ehso base, la temperatura di reazione presenta
un primo tratto crescente per poi proseguire con amdamento simile ai precedenti.
L’abbassamento della temperatura del vapore iregsgr comporta che nel tratto iniziale dello
scambiatore la differenza tra le temperature daii ®1 del’ambiente esterno di reazione sia tale
da favorire un intenso scambio termico, come si patare dalla Figura 3.8, che riporta la

portata di calore scambiata lungo le baionettetedleliverse temperature del vapore.
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Figura 3.8. Profili di potenza termica trasferita nel caso dntperatura del vapore in ingresso
pari a 750°C, 800°C e 850°C.

Risulta evidente come l'abbassamento di temperatorangresso comporti uno scambio

maggiore nella parte bassa dello scambiatore. @as@o i risultati dei bilanci termici riportati
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in Tabella 3.14 si conclude che effettivamenteatia termico da trasferire indirettamente
aumenta al diminuire della temperatura ed € pestquehe € necessaria una portata di fumi

maggiore e quindi una minore conversione al gasddie.

Tabella 3.14.Risultati ottenuti dai bilanci termici per il casmon temperatura
del vapore pari a 750°C e 850°C.

Temperatura | Temperatura
750°C 800°C

Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 22.20 20.84
Altezza baionette [m] 18.0 18.0
Temperatura di uscita del syngas [°C] 728.4 728.7
Temperatura di uscita del flue gas dalle baiorjé@g 869.3 873.4
Range di temperatura gassificazione [°C] 806 - 825 808 -831
Temperatura media di gassificazione [°C] 816.2 819.
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 26. 26.21
Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e 683.5 681.9

Si é inoltre analizzato se €& possibile utilizzare temperatura di vapore pari a 700°C e
bilanciare la minor temperatura aumentando la podavapore in ingresso (rapporto steam/coal
pari a 2.3). Per aiutare lo scambio termico siodtia agito sull'area di scambio, infittendo leefil

di baionette a una distanza di 18 cm invece chem2Zsi veda Figura 2.5). In questo modo é
possibile aumentare il numero di baionette da 4836

| risultati ottenuti dalla risoluzione dei bilan@rmici sono riportati in Tabella 3.15, mentre in

Tabella 3.16 si riassumono quelli ricavati dallasiazione in Aspen PIU¥ del processo.

Tabella 3.15. Risultati ottenuti dai bilanci termici per il cascon vapore a
700°C e rapporto steam/coal pari a 2.3.

Temperatura
700°C

Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 24.89
Altezza baionette [m] 18.6
Temperatura di uscita del syngas [°C] 7338.3
Temperatura di uscita del flue gas dalle baior{é@¢ 860.4
Range di temperatura gassificazione [°C] 780 - 817
Temperatura media di gassificazione [°C] 80B.9
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 26.
Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e 681.8
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Tabella 3.16.Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliper il caso con
vapore a 700°C e rapporto steam/coal pari a 2.3.

Temperatura 700°C
Portata ponderale syngas , dry basis [kg/h] 45214
Portata molare syngas , dry basis [kmol/h] 2777
Composizione [% ponderale ] [% molare]
CoO 21.01% 12.21%
H, 5.92% 47.84%
co, 39.73% 14.70%
CH, 21.23% 21.54%
N, 2.17% 1.26%
H,S 1.39% 0.66%
GHs 8.55% 1.78%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 146993
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 3.25
Conversione di C Kc) 37.98%
Rapporto molare H,/CO 3.92
Syngas yield 64.59%
Cold gas efficiency 48.52%
5611

LHV syngas. dry basis [kcal/kg]

| risultati evidenziati mostrano come si abbianatto calo dell’efficienza del processo, sia in
termini di resa in syngas che dold gas efficiencyData la bassa temperatura del vapore e
necessaria una conversione inferiore al 40% alktomafper assicurare una portata di fumi
sufficiente a sostenere termicamente la reaziogeesto provoca una ridotta portata di syngas

prodotto. Come conseguenza si osserva anche uat@lealore del rapporto vapore acqueo in

uscita/syngas prodotto.

3.1.5 Effetto dell’eccesso d’aria in fornace

Un ulteriore variabile che influisce sulla poterteamica trasferita dalle baionette e I'eccesso
d’aria alimentato in fornace. Il caso base considem valore pari a 30%, mentre in questo
paragrafo si analizzano gli effetti di un eccesao al 20% e al 40%.

L’aumento della portata d’aria comporta una maggioortata di fumi ottenuta, nei quali pero
cresce la frazione di azoto presente, che ne abliasaore specifico. Tuttavia nel complesso si
e osservato che e predominate l'effetto positivom€ si vede dal grafico di Figura 3.9,

'aumento dell'eccesso d’aria fa si che i fumisdamo una maggior potenza termica durante il

raffreddamento.
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Figura 3.9. Potenza termica fornita dalle baionette al variatell’eccesso d’'aria alimentato
in fornace.

Il grafico di Figura 3.9 riporta il duty disponibila seguito di un raffreddamento da 1000°C a
850°C, al variare della conversioKe al gassificatore.

Si riportano in Tabella 3.17 i risultati relativilasimulazione i Aspen PII$ dei due casi. Si
puo osservare come la diminuzione dell'eccessoiad’abomporti un peggioramento delle
performance del processo, poiché si ha una mingsa m syngas e una minore efficienza
energetica.

La conversione ottenuta € infine inferiore, poiskéve una maggior portata di solidi residui da
inviare a combustione per bilanciare la diminuziale#la portata di fumi provocata dal minor
eccesso d'aria. La necessita di mantenere unaaidotversione fa si che l'altezza del reattore
nella parte interessata dallo scambio sia mineeetto al caso base (17 m invece che 18 m) in
modo da garantire minori tempi di permanenza del@o

Per quanto riguarda l'altezza delle baionette redoccon eccesso al 40%, si e calcolato
(attraverso la procedura descritta nel 82.5) uoregpari a 16.5 m. In questo caso pero, come si
osserva dalla Tabella 3.17, le conversioni del @80 si mantengono simili al caso base. La
diminuzione del volume di reazione (a parita diiogfhza di processo) &€ da attribuire al
maggiore scambio termico ottenuto, che promuovecéterazione delle cinetiche dhar

gasification
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Tabella 3.17.Risultati ottenuti dalla simulazione in Aspen Pliper il caso con
eccesso d’aria pari al 20% e 40%.

Eccesso d’'aria 20%

Eccesso d’aria 40%

Portata ponderale syngas , dry basis [kg/h] 54956 56465
Portata molare syngas , dry basis [kmol/h] 3367 3464
Composizione [% ponderale ] [% molare] [% ponderale] [% molare]
co 20.40% 11.89% 21.17% 12.32%
H, 6.17% 49.95% 6.20% 50.14%
co, 45.57% 16.90% 45.50% 16.85%
CH, 17.89% 18.20% 17.43% 17.71%
N, 1.79% 1.04% 1.74% 1.01%
H,S 1.14% 0.55% 1.11% 0.53%
CeHs 7.04% 1.47% 6.85% 1.43%
Portata di acqua da trattare [kg/h] 119095 118087
Acqua da trattare/Syngas (dry basis) [kg/kg] 2.17 2.09
Conversione di C K¢) 43.46% 44.42%
Rapporto molare H,/CO 4.20 4.07
Syngas vield 78.51% 80.66%
Cold gas efficiency 53.75% 54.72%
5114 5067

LHV syngas. dry basis [kcal/kg]

In Tabella 3.18 sono raccolti i risultati dei bitardi energia dei due casi considerati in questo

paragrafo, dove é evidente che il calore scamluialie baionette € maggiore se I'eccesso d’aria

e al 40%.

Tabella 3.18.Risultati ottenuti dai bilanci termici per il caszmn eccesso d'aria

pari al 20% e 40%.

Eccesso Eccesso
d'aria 20% d'aria 40%
Calore fornito dalle baionette [Gcal/h] 18.67 20.25
Altezza baionette [m] 17.0 16.5
Temperatura di uscita del syngas [°C] 729.3 733.9
875.2 880.2

Temperatura di uscita del flue gas dalle baiorjé@g
Range di temperatura gassificazione [°C]

808 - B37 815 -840

Temperatura media di gassificazione [°C] 82p.6 827.
Duty del processo di drying e pirolisi [Gcal/h] 26. 26.21
664.6 694.9

Temperatura uscita flue gas dal secondo scambigto}e
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3.1.6 Effetto della temperatura di preriscaldamento dell’aria

L’'ultima variabile analizzata per quanto riguardigpiocesso di gassificazione indiretto e la
temperatura di preriscaldamento dell’aria invidta fornace. Si sono effettuati due diversi studi
di duty disponibile al variare della temperaturd’aea, che € stata assunta pari a 450°C e
650°C, rispetto al caso base dove il valore & @°65 Tuttavia tale variabile non influisce sul
calore ottenibile dal flue gas, in quanto quelle cih osserva € una variazione media del 0.04%
rispetto al duty del caso base. Si tratta quindiudi effetto totalmente ininfluente ai fini
dell’'analisi di sensitivita del processo di gassifiione.

3.2 Analisi energetica del processo di gassificazione indiretta

Facendo riferimento alle condizioni e ai risul@dl caso base, viene qui affrontato il calcolo del
coefficiente di scambio globale per lo scambiatarbaionette, in modo da verificare che il
valore ottenuto sia ragionevole rispetto a qu@dbntati in letteratura per scambiatori flue gas —
vapore acqueo. Si noti infatti che il fluido esterallo scambiatore dal punto di vista dello
scambio termico puO essere assunto come una ardeéntapore, dato il largo eccesso del
reagente.

Successivamente si utilizzano le tecniche deifech Technology Analysal fine di identificare

la rete di scambiatori rigenerativi che ottimizzaonsumi energetici dell'impianto.

3.2.1 Calcolo del coefficiente di scambio globale nelle baionette

Il coefficiente di scambio globale deve tenere amsiderazione tutte le resistenze presenti nel
sistema, ovvero il trasporto per convezione chaarda il flue gas in movimento all’interno
delle baionette e il syngas nella parte esterneealzione, nonché la conduzione attraverso le
pareti dello scambiatore, e infine l'irraggiament® la parete del tubo interno e quella del tubo
esterno e tra quest’ultima parete e il solido retge

La procedura seguita per il calcolo del coeffiageglobale di scambio considera la sommatoria
delle resistenze in serie, ovvero (Coulson etla99):

—_—t =+t +- =+ (3.3)

in cui si ha:



84 Capitolo 3

U [Wm?K?Y coefficiente globale di scambio termico;
ST 1 spessore del tubo centrale e del tubo di shell

ki, ke [Wm?K?' conduttivita termica del tubo centrale e del tabshell;

hy [Wm?K? coefficiente di trasporto di energia nel latoeimo della parete del tubo
centrale;

c [Wm?K?' coefficiente di trasporto di energia nel latoeesb della parete del tubo
centrale;

hset  [WmM?K? coefficiente di trasporto di energia nel latceimto della parete dello shell;
haet [Wm™TK? coefficiente di trasporto di energia nella zomaedzione esterna.

| termini hyerr, haerf € haef SONO coefficienti di scambio efficaci. che devdeaere conto sia
dello scambio convettivo sia dello scambio perggiamento, i quali agiscono in parallelo.
La formula utilizzata & quindi:

her =R+ 1 (3.4)
dove il simboloh; [W m™ K™ indica il coefficiente di trasporto di calore finite convezione
mentrehg [W m? K] quello tramite irraggiamento; il pedideindica la zona d'interesse,
rispettivamente2 e 3 per la sezione anulare della baioneaper la parte esterna. La
formulazione del coefficientbr varia a seconda della parte di scambiatore essminavero
sezione anulareng ») 0 parte esterna di reaziortg (). Le espressioni utilizzate sono le seguenti
(Coulson et al., 1999):

hea= 0 E R, (T,+T)(T + T2) (3.5)
hR,o =olElk |:G-I-4+To)(-|j42+ Té) (3.5

in cui g[W m? K| rappresenta la costante di Boltzmann (5.6688%18[-] I' emissivita
superficiale. calcolata in entrambi i casi secoheguazione (2.31), mentte [-] € un fattore di
forma, assunto pari a 1.

Si rappresenta schematicamente in Figura 3.10 daesea di resistenze che interessano lo
scambio termico attraverso le baionette.

E quindi possibile determinare per ognuna delledl presenti nel modello il coefficientee
mediando aritmeticamente i vari valori si ottiemastima dl coefficiente globale di scambio del

sistema in esame.
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Figura 3.10. Sequenza di resistenze che interessano lo scatebivico attraverso le
baionette.

Si & cosi calcolato che nel caso base il valomioraritmetico nelle baionette & 104.6 WK1,
Poiché dati di letteratura (www.engineeringpage.cimicano che l'intervallo di variabilita per
scambiatori con flue gas nel lato caldo e vapotelate freddo va da 30 a 100 WK™ si
conclude che il valore trovato e ragionevole.

Per quanto riguarda i valori del coefficietderelativo agli altri casi simulati descritti nel .83

risultati ottenuti sono molto simili al caso base.

3.2.2 Pinch Technology Analysis

Si presentano ora i risultati dell’analisi energatdel processo di gassificazione (relativi al caso
base) attraverso il metodo delRinch Technology AnalysiPTA), grazie alla quale viene
minimizzato il consumo energetico globale con I'iegp di scambiatori rigenerativi.

La PTA inizia con un inventario delle correnti calé fredde presenti nel processo, ovvero
streams che devono essere rispettivamente raffeeddscaldate. associando ad ognuna di esse il
relativo carico termico. Successivamente si defmisina differenza minima di temperatura
(ATmin) tra due lati degli scambiatori rigenerativi, l@itiper costruire le curve composite
(composite curvegssi tratta di un diagrammbH (temperatura-portata di entalpia) dove si puo
rappresentare con una singola curva lo scambioidermelle correnti calde e quello nelle
correnti fredde, andando a considerare in ascigsdori cumulati di portata di entalpia e in
ordinata gli intervalli di temperatura. In questagtamma le due curve vengono shiftate ognuna

di una quantita pari &Tnn /2 al fine di trovare la temperatura ginch che rappresenta la
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posizione dove la differenza tra le due curve é glvalore AT, tale temperatura divide il
problema in due regioni. rispettivamente sopra ttosib punto di pinch. E possibile definire il
minimo numero di scambiator e costruire la retsadimbiatori rigenerativi tenendo presente le
tre regole di tale analisi:

* non va trasferito calore tra correnti sopra e sbftoch;

* non vanno usate utilities fredde sopra il pinch;

* non vanno usate calde sotto il pinch.
Per quanto riguarda il processo di gassificazionesame il numero di scambi termici richiesti &

rappresentato in Figura 3.11.

Fumi 2103°C Coal 70000kg/h
h@
Raw Syngas out Flue Gases Flue Gases Out
180°C 678 °C 180°C
7 T 4 ‘@—>
Drying
Temp. / Pyrolysis /
i K i f 26.21 Geallh
adlabatha di [ AJ
Combustione
2103°C
Raw Syngas
& Pyrolysis gas /‘
730°C Char Gasification ?»:
19.50 Geal/h /
: Flue Gases In ]
1000°C g";
— -
Air Air T 4»
25°C 550°C Steam
l 34 barg
Ash 850°C \\_/
Sat. Steam
34 barg, 241.5°C

Water
140000 kg/h

25°C

Figura 3.11. Rappresentazione degli scambi termici nel procesko
gassificazione indiretta per I'analisi energetiaasultati relativi al caso base.

Si riportano nella Tabella 3.19 i valori dei cari¢brmici di ogni scambiatore relativi al caso
base, come ricavati dalla simulazione in Aspen Plug inoltre riportato I'elenco delle correnti

interessate, suddivise in calde e fredde, avensli&s uM\ T, di 15°C
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Tabella 3.19. Classificazione delle correnti del processo di gifisazione
indiretta per I'analisi energetica.

Nome Stream Descrizione Tipo Supply Target Heat Duty

Temperature | Temperature

°C °C MW

AIR Preriscaldamento aria COLD 25 550 68.58
WATER Produzione di vapore a 34 barg COoLD 25 224 114.20
SAT. STEAM Surriscaldamento vapore a 34 barg LBO 242 850 54.25
RAW SYNGAS| Raffreddamento gas di sintesi HOT] 730 180 114.21
FLUE GASES | Raffreddamento flue gas HOT 678 180 72.94
FUMI Raffreddamento fumi HOT 2103 1000 187.03

Si osservi l'alta temperatura raggiunta dai fumiLQ2°C) considerando una combustione
adiabatica in fornace: il calore sviluppato durdateombustione deve essere asportato mediante
la produzione di vapore ad alta pressione (34 batche viene inviato al processo di
gassificazione. Per quanto riguarda la tempeaatila quale vengono raffreddati i fumi e il
syngas si e stabilito che deve essere pari ad almi&0°C per evitare una condensazione
eccessiva di gas acidi presenti che provochereld®nieni rilevanti corrosivi nelle

apparecchiature presenti.
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Figura 3.12 Shifted composite curves per il caso base delgeawz di gassificazione indiretta.

In Figura 3.12 si riporta il grafico delkhifted composite curvezer il processo analizzato, dal
quale si puo osservare che non esiste il puntoirdihpdi questo processo, e cido & dovuto
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all’elevata temperatura che caratterizza i fumin@tre presente un surplus di calore di circa
137 MW che deve essere rimosso, percio il sisteangesmicamente autosufficiente.

Il passo finale dell'analisi energetica e defilaerete di scambiatori rigenerativi: a tale scopo e
utile rappresentare gli scambi termici in un diagn@a definitoGrid Diagram del tipo di quello

in Figura 3.13, nel quale per ogni corrente presdatscambio termico viene rappresentato
attraverso vettori, evidenziando la temperaturaiate Gupply e la temperatura finaléafge?,
entrambe shiftate dATi, /2. Grazie a tale rappresentazione €& possibileegie gli scambi
rigenerativi possibili e il duty termico che li Eay@senta. Prima di definire la rete di scambiatori
va ricordato che per motivi di sicurezza e bene pavedere alcuno scambio rigenerativo tra
aria e syngas.

PINCH
Stream Name He(il/tl V'\:,I)OW mCp (kW/K) T;Snr:gt?‘?:) é § % S E E% % % E 2

AIR 68.58 118 COoLD « O)— — —|— - — .

HE-1

WATER 114.20 325 COLD < -. — —  — e

SAT. STEAM 54.25 146 COLD — . SR-3

RAW SYNGAS 114.21 378 HOT — == >

FLUE GASES 72.94 135 HOT —_| — . — | »

FUMI 187.03 154 HOT CaQ-2

Figura 3.13.Grid diagram per caso base del processo di gassifone indiretta.

In Figura 3.13 i cerchi collegati una linea retsgppresentano gli scambi rigenerativi possibili,
mentre i cerchi isolati rappresentano heater oetodh particolare in questo caso € possibile
inserire tre scambiatori di tipo rigenerativo:

¢ SR-1:54.25 MW,

* SR-2: 68.58 MW,

* SR-3:114.21 MW;
e tre scambiatori semplici, due dei quali per egfttare i gas mentre il terzo per vaporizzare la
corrente WATER. Il rispettivo carico termico é:

« CO-1:-132.8 MW,

* CO-2:-4.36 MW;

 HE-1: 16 kW.
Si osservi come dalla somma algebrica dei dutiegudsti ultimi tre scambiatori il risultato che
si ottiene e -137 MW, pari al calore che deve esseraltito nel processo.

Si rappresenta in Figura 3.14 la rete di scambiatentificata.
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Figura 3.14.Rete di scambiatori per il processo di gassifioag relativo al caso base.

In Figura 3.14 si pu0 osservare come non sia ptesém scambiatore denominato
precedentemente HE-3. Si € preferito aumentararit@ termico dello scambiatore SR-1 al fine
di eliminare un’apparecchiatura. Il calore di sugptlel processo e stato impiegato per produrre
vapore ad alta pressione (ldf2am a 34 barg) ottenendone una portata di 168134 kg/h
La metodologia seguita e la rete di scambiatorividdata € applicabile ad ognuno dei casi
considerati nel 83.1, da cui risulta che ogni aun@zione studiata € termicamente
autosufficiente, anche se con differenti valoripdienza termica da smaltire. In tutti i casi si
propone di sfruttare tale calore per produrre vagaturo ad alta pressione (34 barg).
Si riportano di seguito i confronti delle analisieegetiche dei processi, considerando I'effetto
delle principali variabili:

e rapporto steam/coal,

» temperatura del vapore;

» eccesso daria.
Per prima cosa si presentano in Tabella 3.20 iedutlativi ai vari scambiatori presenti nei
processi che differiscono per il rapporto pondestéam/coal. Viene inoltre indicata I'energia

da rimuovere che caratterizza ognuno di essi.
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Tabella 3.20.Inventario dei carici termici al variare del rappo steam/coal.

1.7 2.0 2.3
(caso base)
Nome Stream Descrizione Tipo Heat Duty Heat Duty Blat Duty
MW MW MW
AIR Preriscaldamento aria COLD 66.99 68.58 67.1
WATER Produzione di vapore a 34 barg COLD 97.07 114.20 131.33
SAT. STEAM Surriscaldamento vapore a 34 baigOLD 46.11 54.25 62.38
RAW SYNGAS | Raffreddamento gas di sintesi HOT .193 114.21 133.84
FLUE GASES Raffreddamento flue gas HOT 70.79 2.9% 71.02
FUMI Raffreddamento fumi HOT 182.63 187.03 ms
éngia di surplus [MW] 136.36 137.15 127.09

L’istogramma di Figura 3.15 confronta la portatavdpore ad alta pressione ottenibile nei tre

casi, secondo i risultati derivanti dall’analisi®T

170 @Rapporto 1.7
168 W Rapporto 2.0
166 - ORapporto 2.3
164 -
162 -
160 -
158 -
156 -
154 -
152 -
150 -
148 -

[ton/h]

Portata di HP steam di surplus

Figura 3.15.Produzione di vapore di surplus al variare del papto steam/coal in ingresso al
gassificatore.

| valori dei casi 1.7 e 2.0 sono molto simili, aad®e nel primo e richiesta un’inferiore potenza
termica per produzione di vapore per la gassifaazi Si osservi perd che la temperatura di
uscita del syngas € minore nel primo caso (719ddfitro 729.5°C, rispettivamente da Tabella
3.12 e 3.4) e quindi il calore ricavabile dal saffreddamento e inferiore, come riportato in
Tabella 3.20.
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Quando si opera con rapporto 2.3 € richiesta wagédepotenza termica per la generazione del

vapore di processo, rendendo quest’ultimo casoehanvantaggioso dal punto di vista dei

consumi energetici.

Tabella 3.21. Inventario dei carici termici al variare della teraratura del
vapore inviato al gassificatore.

700°C 750°C 800°C 850°C
(caso base
Nome Stream Descrizione Tipo| HeatDuty HeatDuty EatDuty | Heat Duty
MW MW MW MW
AIR Preriscaldamento aria coLb 74.59 71.6Q 89.4 68.58
WATER Produzione di vapore a 34 barg COLD 131.3 114.20 114.20 114.20
SAT. STEAM Surriscaldamento vapore a 34 batLD 46.45 44.95 49.57 54.25
RAW SYNGAS | Raffreddamento gas di sintesi HOT 9.82 117.14 115.34 114.21
FLUE GASES Raffreddamento flue gas HOT 79.44 6.57 74.01 72.94
FUMI Raffreddamento fumi HOT, 203.66 195.40 B 187.03
Energia di surplus [MW] 170.35 158.30 145.64 137.15

In Tabella 3.21 sono indicati i carici termici r@@& ai processi che differiscono per la
temperatura con cui il syngas € inviato a gasgiioce, mentre la Figura 3.16 confronta le

diverse portate di vapore di surplus prodotto alava della temperatura del vapore alimentato.

250

200 -

150 -

[ton/h]

100 -

Portata di HP steam di surplus

E700°C @750°C @*@800°C @—850°C

Figura 3.16.Produzione di vapore di surplus al variare dekartperatura del vapore inviato a
gassificazione.

Si osserva come la diminuzione di temperatura catnpo risparmio non indifferente dal punto

di vista della spesa energetica del processo; tatpodi vapore ad alta pressione ricavabile
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aumenta di anche il 20% al diminuire della tempeeatdel vapore inviato al gassificatore, da
850°C a 700°C.
Infine in Tabella 3.22 si presentano i dati reliadivvari scambiatori presenti nei casi con diverso

eccesso d’aria in fornace, indicando per ognunwelgia da smaltire.

Tabella 3.22. Inventario dei carici termici al variare dell’eceso d’aria in

fornace.
20% 30% 40%
(caso base)
Nome Stream Descrizione Tipo Heat Duty Heat Duty Blat Duty
MW MW MW
AIR Preriscaldamento aria COLD 62.86 68.58 2.1
WATER Produzione di vapore a 34 barg COLD 104.2 114.20 114.20
SAT. STEAM Surriscaldamento vapore a 34 bai@OLD 54.25 54.25 54.25
RAW SYNGAS | Raffreddamento gas di sintesi HOT 471 114.21 113.92
FLUE GASES Raffreddamento flue gas HOT 64.90 2.97 78.49
FUMI Raffreddamento fumi HOT 182.36 187.03 NS0
éngia di surplus [MW] 130.18 137.15 1380

In Figura 3.17 vengono confrontate le diverse perth vapore ottenute al variare dell’eccesso

d’aria alimentato in fornace.

170 O Eccesso d'aria 20%

M Eccesso d'aria 30%
168

@ Eccesso d'aria 40%

166

164

162

160

158

Portata di HP steam di surplus [ton/h]

156

154

Figura 3.17.Produzione di vapore di surplus al variare deltesso d’aria inviato in fornace.
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Dal grafico si pu0 osservare come un eccesso pafi% sia piu vantaggioso dal punto di vista
energetico. Usando un eccesso del 20% il calorentizovere € minore rispetto agli altri due
casi poiché la portata di fumi € minore e quindinone € il calore ceduto dal loro
raffreddamento. Il caso con eccesso d’'aria al 4086gmta un consumo di energia maggiore per
preriscaldare l'aria, ed una temperatura adiabaic@mbustione inferiore rispetto al caso base
(2035°C invece che 2103°C), fattori che complessimate diminuiscono I'energia sfruttabile

per la produzione di vapore.

3.3 Drying e pirolisi: alternative di processo

Uno dei maggiori problemi riscontrati nella simutaze del processo di gassificazione e il forte
raffreddamento che subisce il syngas risalend@ rpeite superiore del reattore in seguito alla
cessione del calore necessario a drying e pirajjgglora non venga impiegato il secondo
scambiatore (quello alloggiato in testa). Dal motaarhe I'abbassamento delle temperature del
syngas favorisce la formazione di tar, e risultamtaggioso fornire il calore di pirolisi non
attraverso il syngas ma attraverso un vettore tarmsterno.

Un’idea alternativa all'inserimento di un secondarsbiatore puo essere 'aumento dell’altezza
delle baionette, in modo che i flue gases forniscealore anche nella sezione superiore del
reattore, come evidenziato dallo schema di Figut8.3| problema principale di tale alternativa
e che l'uscita dei flue gases coincide con I'eatid¢l vapore dal fondo del reattore: dai risultati
del caso base precedentemente descritto si hafeme €scono dalle baionette a una temperatura
di 877.0°C mentre il vapore entra ad una tempesiaduB50°C. Se si aumenta il carico termico
fornito dai fumi, la temperatura di uscita di quekivrebbe essere inferiore, ma I'ingresso del
vapore nelle condizioni attuali rende termodinammeate impossibile spingersi al di sotto di
850°C. Una soluzione potrebbe essere quella di ataree la portata dei fumi, ma questo
costringerebbe il gassificatore a lavorare a caiwre piu basse, per garantire una portata di
combustibili solidi adeguata. Per le motivazionsctéite, lo schema proposto in Figura 3.18

risulta quindi impraticabile.
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Figura 3.18. Alternative per lo scambio termico nella sezione diying e pirolisi:
allungamento delle baionette.

Una seconda possibilita puo essere invertire ilmam dei flue gases all'interno dei tubi, in
modo che la sezione di uscita non coincidi corgfasso del vapore a 850°C ma con lI'entrata

dei reagenti freddi, come rappresentato in Figut8.3

Coal 70000kg/h
25°C

-4———Raw Syngas-

~#—Flue Gases Out—(_V//: ///// —~ /1 HiHo‘ F:‘ﬁ)gzses "
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YRRz,
/ // /:: / - // f’; |-——Air, Excess 30%:
/ Char Gasification | [#]
% 19.50 Geallh
; 90907 i

A}

0

\

Steam 140000 kg/h
850°C

|

\—> Ash

h + U Carbon

Figura 3.19. Alternative per lo scambio termico nella sezionelnying e pirolisi: utilizzo di
tubi sospesi.
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In questo caso lo scambiatore € costituito da onta sli tubi sospesi: il flue gas entra ed esce da
tubi posti alla sommita del reattore permettendsi @ fumi di uscire a temperature minori di
850°C.

Una terza alternativa interessante prevede diteffiet gli step di drying e pirolisi in un’unita
separata sfruttando sempre i fumi in uscita dabeorette come mezzo riscaldante, ma

posizionando lo scambiatore esternamente al geasife, come rappresentato in Figura 3.20.

Coal 70000kg/h
25°C

‘ ‘ ‘ Flue Gases Out—p»

Drying
Pyrolysis

26.21 Geallh

Char e Gas di Pirolisi

~_ 600°C

Raw Syngas
850°C

77
r4—Air, Excess 30%——
% /CharlGa:;catlon / %
19.50 Galh /
Wil =
007
Flue Gases Outi(évﬁvlvlvzvlvéﬁ«”m F%zg%ses In_| T

877.0°C

N
\
A\

2 ..

Steam 140000 kg/h
850°C -

Ash + Unreacted Carbon

Figura 3.20. Alternative per lo scambio termico nella sezioriedd/ing e pirolisi: unita
separata.

In questo caso il reattore di pirolisi sarebbe ragabile ad uno scambiatore a fascio tubiero,
dove scorre il flue gas uscente dalle baionettdatelinterno tubi, mentre nella parte esterna c’'é
carbone solido. Questo percorre lo scambiatoraldaadosi e reagendo, ottenendo cosi gas di
pirolisi e char come prodotto di fondo.

L’iniezione di una corrente di GOmostrata in Figura 3.20, serve per permettetedporto
pneumatico del solido. Attraverso dati di letterat(Rhodes, 2004) si ricava che la velocita del
gas in caso di trasporto pneumatico denso (ovvenofi@zione volumetrica di solido superiore
al 30%) deve essere compresa fra 1 e 5 m/s. Sasidera di utilizzare un condotto di diametro
pari a 2.5 m, la portata volumetrica varia in unge compreso tra 4.9 e 24.5/s1 Assumendo

che l'anidride carbonica sia a una temperaturaO8°C e pressione 34 barg, si ottiene che la
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portata ponderale di GQOrapportata a quella di carbone in ingresso vaaaOt4% e 2.2%,
quantita trascurabile ai fini della composizionémtedotto finale.

Nel seguente studio si € comunque preferito cormideche il secondo scambiatore sia situato
all'interno del gassificatore stesso, in modo dabaslsare i costi di realizzazione
dell’apparecchiatura. L'uscita del syngas vienezposata in modo tale che non passi nella zona
di pirolisi (si veda Figura 2.1) al fine di favagitfo scambio termico indiretto in questa seconda

zona e di non raffreddare il syngas prodotto.
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Metanazione del syngas

Il gas naturaleé un combustibile gassoso formato essenzialmentmatano (85% vol.). Tale
gas viene definitasintetico (synthetic natural ggsSNG) quando € ottenuto a partire da altri
combustibili, tipicamente carbone o biomassa, liquengono inizialmente convertiti in syngas
attraverso il processo di gassificazione, a cuiusegna sezione di purificazione del gas e
successiva metanazione.

In questo Capitolo vengono discusse le principgiologie di reattori realizzate e quelle
attualmente in fase di studio, analizzando la fdgsi di condurre tale reazione in un reattore di

tipo monolita.

4.1 Diffusione del Gas Naturale: vantaggi e svantaggi

Il gas naturale nel 2011 costituiva la terza foemergetica mondiale, con una quota del 24%,
preceduto dal petrolio, con uno share del 33%,| eat®one con il 30%BP Statistical Review
of World Energy2012). Il suo consumo e salito del 2.2% rispattd010 ed & previsto un tasso
di crescita dell'1.4% annuo dal 2007 al 2035 (wassofinance.eu).
Gli aspetti che favoriscono tale interesse perad gaturale posso essere riassunti in tre “A”,
come affermato da Kunh e Umbach (2012):

* accettabilita Acceptablg

* convenienzaAffordablg;

* abbondanzaAbundan}.
Il gas naturale costituisce una fomieettabilegrazie alle minori emissioni che ne derivano dalla
combustione, inferiori a quelle ottenute da combispetroliferi e carbone (si veda Figura 1.2).
La convenienzalella produzione di gas naturale e dovuta allamewessita di predisporre nuove
infrastrutture per il suo sfruttamento e traspomoguanto il gas naturale sintetico pud essere
inviato alle pipeline gia esistenti, al contrari@ dombustibili liquidi ricavati sinteticamente dal
processo Fischer-Tropsch, i quali non sono esattearsemili ai corrispettivi derivati da petrolio

(www.syngasrefiner.com/sng).
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L’abbondanzaé da attribuire al fatto che & possibile ricaval@artire da molti fonti, quali
carbone e biomassa, o da materie prime particaame argille, da cui si ricava khale gas
che ha riscontrato molto interesse negli Stati iUndgli ultimi decenni. Si tratta di gas
intrappolato in rocce argillose a profondita congerdéra 2000 e 4000 metri. La differenza
rispetto alnatural gasconvenzionale consiste nella diversa estraziog@dimenti tradizionali
sono costituiti da rocce porose e permeabili, neeletrargille in cui si trova Ishale gassono si
porose (e quindi ricche di gas), ma poco permeaBilintrariamente al gas convenzionale,
dunqgue, una volta perforate, queste rocce nonalasdluire il gas in superficie; per promuovere
la sua risalita occorre adottare tecniche spedficjuali la fratturazione idraulica, ossia
I'iniezione di un fluido ad alta pressione, peryaoare nuove microfratture nella roccia e creare
una via di fuga per il gas (Gascoyne e Aik, 2011).

Gli svantaggi che la produzione di gas naturaléesoo comporta sono di tipo tecnologico, a

causa della forte esotermicita della reazione, cdis®isso nel 84.2.

4.2 Caratteristiche del processo di metanazione

L’ottenimento di SNG a partire da carbone (CTBal to ga3 si compone di quattro principali

steps, rappresentati in Figura 4.1.

COAL

GAS CLEANING &
GASSIFICAZIONE CONDITIONING }» METHANATION FUEL UPGRADING e

|

Ash, TAR, H2S, CO2 H20, CO2, ecc.

STEAM o OSSIGENO

Figura 4.1. Schema a blocchi generale per un processo CoaNG (adattato da Kopyscinski,
2010a).

Il primo passaggio prevede la conversione del solid syngas tramite gassificazione. Come
descritto nel Capitolo 1, esistono due principatisgbilita per condurre la reazione di
gassificazione: diretta (con utilizzo di ossigenar@) o indiretta (tramite vapore). La seconda
opzione é preferibile nel caso in cui il syngaskidebssere inviato a metanazione, dal momento

che linvio di vapore incrementa il rapportg/BO ottenibile e cio e favorevole nelle reazioni di
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produzione del metano (Karellas e al., 2012). Anlehenaggior quantita di CHpresente nel
syngas aumenta le rese nel processo di metanagare der Meijden, 2010), inoltre nella
gassificazione diretta la concentrazione di@Quscita € maggiore rispetto al processo indirett
facendo aumentare i costi di separazione.

Il passo successivo consiste nella rimozione daldissintesi di tar, particolato, e composti a
base di zolfo e cloro, che avvelenerebbero il ztalore delle metanazione; in aggiunta
vengono inoltre eliminati i gas acidi e parte dell®, presente. |l gas conditionig prevede di
aggiustare il rapporto #HCO ad un valore pari almeno a 3 attraverso laioeazdi water gas
shift (Kopyscinski, 2010a).

Nel reattore di metanazione avvengono le segueationi:

CO+3H, « CH,+ H,0 (4.1)
CO+H,0- CQ+ H, (4.2)

catalizzate da nickel e altri metalli, quali Ru, ,RPt, Fe, Co (Kopyscinski e al., 2010). |
catalizzatori piu diffusi sono a base di Ni supptotda allumina, e sono attivi in un range di
temperature comprese tra 513 K (240°C) e 738 KGO

Dalla combinazione di (4.1) e (4.2) si ottiene:

CO,+4H, « CH,+2H,0 (4.3)

Si e pero dimostrato che in presenza di CO, laiseazdi metanazione della G@on e cosi
rilevante (Kopyscinski e al., 2010).

La reazioni (4.1), (4.2) e (4.3) sono esotermiciom, valori di entalpidHg’ pari rispettivamente

a -247, -41 e -165 kJ/kmol. La forte esotermiciglal reazione di metanazione della CO
costituisce il principale punto di debolezza di stoeprocesso, ed il controllo termico & di
fondamentale importanza per impedire la distruzidelecatalizzatore e reazioni fuggitive, come
discusso nel §4.3.

Lo step finale consiste nel portare il gas natupbaotto in specifica, soprattutto per quanto
riguarda il contenuto di CO, il potere calorificopgriore (HHV) e l'indice di Wobbe, definito
come:

HHV

Wobbendex= — _
\/specificgravity

(4.4)
L’indice di Wobbe rappresenta la quantita di ereergesa disponibile dal processo di

combustione, infatti a parita di indice di Wobbeadyas, anche se con diversa composizione,
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rilasciano la stessa potenza termica. Si riportanbabella 4.1 le principali specifiche richieste
al gas naturale sintetico.

Tabella 4.1.Specifiche richieste al SNG.

Proprieta Range
Contenuto di CO [% molare] 0.1-05%
HHV [MJ/Nm’] 32.6 -38.7
Indice di Wobbe [MJ/Nn 43.4 - 44.4

4.3 Processi Coal-to-SNG

La produzione di gas naturale a partire da carbvadeil suo principale sviluppo a seguito della
crisi energetica degli anni 1970s. Gli Statu Uhitiono i principali autori di studi e sviluppi di
processi di produzione di SNG a partire da carbenignina, atti a diminuire il grado di
dipendenza dal petrolio di importazione e di difexare le fonti primarie di energia.
Il principale ostacolo tecnologico € costituito @alntrollo termico delle reazioni presenti. Le
tecnologie sviluppate e studiate negli anni possessere suddivise in 4 principali gruppi
(Sudiro, 2010):

 riciclo di gas caldi;

* multi-stage quenching;

* reattori isotermi;

» reattori a letto fluidizzato.
Vengono di seguito analizzate le quattro tipolagiencate, descrivendo per ognuna i principali
progetti e impianti pilota avviati.

4.3.1 Schema con riciclo di gas caldi

| primi reattori sviluppati per il processo di mesaione furono a letto fisso, in quanto erano gia
utilizzati nella purificazione dei gas da per laguzione di ammoniaca: la reazione (4.1) e
infatti il sistema utilizzato per eliminare il mogsdo di carbonio presente nelle correnti di
idrogeno, che disattiverebbe il catalizzatore. frateamento di tale reazione per la produzione di
SNG richiede pero la capacita di asportare una roaggrtata termica.
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Una prima soluzione consiste nel prevedere unloigic gas in uscita dal reattore ed i primi
impianti pilota che si basavano su questa tecnalhgono costruiti a Sasolburg (Sud Africa) da
Lurgi e SASOL, e a Schwechat (Austria) da Lurgi B Baso Natural Gas Corporation
(Kopyscinski e al., 2010a).

Lo schema del processo Lurgi si basa su due reat@batici Rl eR2) in cui il gas in uscita
dalla prima unita viene in parte inviato al secomelattore e in parte riciclato nell’unita stessa,

come rappresentato in Figura 4.2.

Feedgas

Recycle
Compressor SNG

Condensate

Figura 4.2. Processo Lurgi con reattori a letto fisso adialoate riciclo di gas caldi
(Kopyscinski e al., 2010a)

Negli impianti pilota furono testati per un annanezzo due diversi catalizzatori: un primo,
caratterizzato dal 20% in peso di Nickel, e un Bdog con una piu alta concentrazione di Ni,
sviluppato da BASF appositamente per le reaziomhelianazione e che si dimostro molto piu
efficiente (Kopyscinski e al., 2010a).

Sulla base dei risultati ottenuti dall'impiantoldirgi e SASOL, nel 1984 fu costruito il primo (e
per ora unico) impianto su scala industriale, ile&@r Plains Synfuel, da parte di Dakota
Gasification Company (North Dakota, USA). Essogisie in una serie di 14 reattori a letto
fisso che trattano 18000 ton/d di lignite (www.digas.com).

Un secondo processo che si basa sul riciclo dcghh € il TREMP (Topsge’s Recycle Energy
efficient Methanation Process), sviluppato da Hal@iopsge con i progetti ADAM e EVA,
basati sullo schema in Figura 4.3. Si noti comeiciclo dei prodotti in uscita € il mezzo

utilizzato per controllare la temperatura del prided tre reattori presenti.
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Feed
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heater
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HP preheater Natural gas product
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heat recovery Process condensate
Recycle "

compressor

Figura 4.3. Produzione di SNG con processo TREM®&p(//www.topsoe.com

Il punto forte di questo impianto € costituito dadat recoveryovvero la produzione di vapore
surriscaldato ad alta pressione tramite il raffeeddnto dei gas in uscita. Cio & possibile poiché
le reazioni possono essere condotte a temperalevate i reattori operano a 30 bar e in un
range di temperatura compreso tra 250°C e 700°Qestq grazie allo sviluppo da parte di
Haldor Topsge di un catalizzatore (MCR-2X, MCR4)sistente alle alte temperature

(Kopyscinski e al., 2010a). Si riportano in Figdrd i profili ottenuti nei tre reattori presenti
nello schema di Figura 4.2.

Temperature /°C

T T ¥ Al T ] T T
0 150 350 550 750 950 noO 1350 1600
Catalyst bed length/mm —— g

Figura 4.4. Profili di temperatura nei tre reattori a lettosBo adiabatici presenti nel processo
TREMP, ADAM plant (Kopyscinski e al., 2010a).
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Un ulteriore impianto pilota basato su un reat@ietto fisso con riciclo fu sviluppato nel 1972
in Scozia da ConocoPhilips e da BGC (British Gagp@ration), il primo ad utilizzare carbone
come materia prima (Sudiro, 2010). BCG successinéngropose una seconda configurazione
impiantistica, HICOM, in cui le reazioni di metaim@ze e di water gas shif vengono condotte
nella stessa unita, al fine di incrementare I'éfinza termica del processo (Kopyscinski e al.,
2010a).

4.3.2 Multi-stage quenching

La configurazionemulti-stage quenchingrevede di realizzare le reazioni di metanazionena
serie di reattori adiabatici a letto fisso postiserie, con raffreddamento intermedio. Questo
schema e stato proposto da due compagnie, unacam&re una inglese, rispettivamente la
Ralph M. Company (US) con il processo RMP , e la(I@iperial Chemical Industries, Gran
Bretagna). Si riportano in Figura 4.5 gli schemi dae processi, da cui si nota la stretta

somiglianza.

syngas

o

- ks [ A P [ s

R1 R2 R3 R4 RS R6
| | | | CO, removal
)

(a

steam

R1 R2 R3 to CO2/H,0
"I: “I: "I: removal

Desulphurisation Methanation and gas cooling

(b)

Figura 4.5. Produzione di SNG con lo schema multi-stage quegcia) ProcessdRPM, (b)
processo ICI (Kopyscinski e al., 2010a).
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Il processo RMP consiste di 6 metanatori a legsdiin cui la pressione e fatta variare tra 4.5 e
77 bar, mentre le temperature di ingresso deiaeatbno comprese tra 315 e 538°C ed |l

rapporto H/CO tra 1 e 3 (Kopyscinski e al., 2010a).

Il processo ICI si basa su una serie di tre raadttetto fisso con raffreddamento intermedio, e la
temperatura di ingresso al primo metanatore e @@0Viene aggiunto del vapore alla corrente

in entrata in quantita tale che la temperaturagdsiin uscita non ecceda 750°C (Kopyscinski e
al., 2010a).

4.3.3 Reattori isotermi

Negli anni '70 Linde AG (Germania) sviluppo un rtea¢ con un letto fisso isotermo basato su
un raffreddamento indiretto, come rappresentatbigura 4.6. | fasci tubieri dello scambiatore
sono incorporati all'interno del catalizzatore & ciore di reazione si ricava dello steam. Parte
di questo viene addizionato al syngas in ingregsepitare depositi carboniosi sul catalizzatore.
Le realizzazioni di questa tecnologia sono per ild impiegate per la sintesi di metanolo

piuttosto che per la produzione di gas naturalesao (www.lindeus-engineering.com)

steam syngas

RY

i
water methane-rich gas

Figura 4.6. Schema del reattore isotermo a letto fisso svidipmla Linde (Kopyscinski e al.,
2010a).
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4.3.4 Reattori a letto fluidizzato

| reattori a letto fluidizzato sono noti per essadatti a reazioni con catalisi eterogenea ed
elevata esotermicita. La miscelazione del lettadihzato porta il reattore a condizioni quasi
isoterme, facilitandone il controllo (Kunii e Lewsiel, 1991). Ulteriore vantaggio € la
possibilita rimuovere, aggiungere e riciclare daraltore in modo continuo durante il
funzionamento.

Nel 1952 U.S. Bureau of Mines sviluppo un progeto un metanatore a letto fluidizzato: con il
primo reattore realizzato su scala da laboratatianfetro 19 mm e lunghezza 18 cm) si verifico
che il salto termico realizzato a seguito dellezi@a di metanzione e di 100 K. Per questa
ragione fu poi proposto un reattore a letto flurdito con entrate multiple di reagente lungo la

sua lunghezza, come schematizzato in Figura 4.7.

L A
NN NN

POROUS METAL
FILTERS

MULTIPLE THERMOCOUPLE

SYNTRESIS GAS FEEDLINES '/1 WELL & BAFFLE TUBE
V) =

INLET 36"A\
FROM BOTTOM

INLET {8" /'

FROM BOTTOM L

/ DOWTHERM JACKET

[:_[Jj -1~ BALL CHECK VALVE

BOTTCM SYNTHESIS GAS
FEED LINE

Figura 4.7. Schema di un reattore a letto fluidizzato con &tetrdi reagenti multiple
(Kopyscinski e al., 2010a).

| profili di temperatura che si ottengono con gaesinfigurazione sono riportati in Figura 4.8,

dove si puo notare come il picco di temperaturasidgenuto.
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Figura 4.8. Profilo di temperatura in un reattore a letto filizzato con entrate di reagenti
multiple (Kopyscinski e al., 2010a).

Nel 1963 fu avviato da Bituminous Coal Research (bS) il progetto Bi-Gas, con lo scopo di
produrre SNG a partire da carbone, considerandgaksificazione in un reattore a letto
trascinato.

Product Gas

Catalyst Charging

Catalyst Filters
Inspection Port
I?
a
Disengaging Zone

]
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Reaction Zone

Finned Cooling Tubes 8 Feet

Intermediate
Feed Gas

Coolant —»=

@ Pressure Tap

== Y
@ Thermocouple 4\
Well Gas Distribution Zone
Coolant—p—] 2iEeey
=¢—Feed Gas

Figura 4.9. Schema di un reattore a letto fluidizzato sviluppda Bituminous Coal Research
Inc. (Kopyscinski e al., 2010a).
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Il reattore di metanazione, schematizzato in Figu®a e costituito da un letto fluidizzato in cui
sono presenti sue scambiatori per il raffreddamentiloe entrate per i reagenti: una alla base e
una nella parte intermedia. | risultati degli egpenti pubblicati mostrarono una conversione di
CO ottenuta compresa tra 70 e 95%, rendendo quiedessaria a valle la presenza di un

secondo reattore a letto fisso.

4.3.5 Progetti di ricerca

Il prezzi crescente del natural gas rende la tegiwlCoal to SNG di grande interesse attuale,
data la grande diponibilita delle riserve di camomnoltre, nell'ottica di una low carbon
economy, lo sfruttamento del carbone per la prazhezidi gas naturale si inserisce nelle
politiche di lotta alle emissioni di gas serra.

Lo sviluppo di processi per la produzione di SN@&ggia in parallelo con lo studio di sistemi di
cattura della C@ e tra le tecnologie piu innovative vi e la sepemag con membrane
(www.kakoki.co.jp) o con sorbenti solidi a baseodsido di calcio (Dean e al, 2011), tecniche
che consentono di abbattere i consumi energetsgietio ai tradizionali assorbimenti con
ammine.

Uno dei processi in fase di sviluppo a partire a@done proviene da Great point energy (US). Il
prodotto ottenuto & chiamato bluef4=d il processo, rappresentato in Figura 4.10,fiite

idro-metanazionehydromethanatiorjgreatpointenergy.com/ourtechnology.php)

Feedstock Cyclone

§ & Enhanced

Qil Recovery
(€O, Sequestration)

Gas Separation
Make-up
Catalyst %

Sullfur + Ammenia

,————._ "‘I Spent Char
| | Removal
/| Catalyst Recovery | <= . o

! Spent Char By-Product

Figura 4.10. Schema di un reattore di idrometanazione sviluppdé Great point energy
(greatpointenergy.com/ourtechnology.php).
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Uno dei punti fondamentali di questa tecnologia dispersione del catalizzatore in una matrice
di materiale solido a base di carbonio, in modoadaentarne la reattivita. La miscela di
catalizzatore/reagente viene quindi inviata altogatdi idrometanazione con una corrente di
vapore ad alta pressione, in grado di fluidificara fase solida presente
(greatpointenergy.com/ourtechnology.php). Comessieova dalla Figura 4.10, il catalizzatore
viene continuamente riciclato.

Le reazioni che esso promuove sono:

C+H,0 - CO+ H, (4.5)
CO+H,0. CQ+ H, (4.6)
CO+3H, « CH,+ H,0 (4.7)

che combinate insieme danno la reazione globale:

2C+2H,0 — CH,+CQ (4.8)

Nel complesso il bilancio termico e neutrale e ¢ués si che non ci sia necessita né di fornire
né di sottrarre calore, rendendo il processo estnaente efficiente.

Una tecnologia sviluppata da Research Trianglatistconsiste nella produzione di SNG e
energia elettrica a partire da lignite e sub-bituwnis coal, come rappresentato in Figura 4.11

T co, T co,

Transport Catalytic CO, Capture Char
—» Pyrolysis | Fluidized-bed and 0, —» Combustor Electricity
Coal Process Reactor CO Shift
T T T |—> Ash
v
O, Steam Steam Ammonia Polishing

Desulfurization | Filter

l Sulfur

Decomposition > Methanation SNG

Key

] Proposed for development

[] Funded R&D research

[] Commercially available technology

Figura 4.11. Schema a blocchi per il processo di produzioneSNIiG e energia elettrica
sviluppato da Research Triangle Instituletp://netl.doe.gov/publicatiofs

Nel processo proposto, il carbone viene inizialreetrattato in un reattore di pirolisi a
temperature comprese tra circa 650 e 870°C, penere gas di pirolisi e char. | prodotti gassosi

vengono inviati alla produzione di gas naturalentreela fase solida € utilizzata per produrre

energia attraverso il processo di combustione.
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Tra gli attuali studi per produzione di gas metanolto interesse trovano i processi a partire da
biomassa da cui si ottiene quello che viene defiBib-SNG.

Il cento di ricerca ECN (Paesi Bassi) sta studiatadpossibilita di realizzare un impianto su
larga scala per la produzione di Bio-SNG a padaeaesidui legnosi. Il processo, rappresentato
in Figura 4.12, prevede una gassifcazione indirdtla fase solida attraveso il gassificatore
MILENA (81.3.1) e una successiva sezionegdis cleaning realizzata con una tecnologia
brevettata da ECN (OLGA) che elimina i tar al dossodel punto di rugiada dell'acqua, in modo

da evitare eccessive portate di waste (Van derddeig al., 2011).
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Figure 4.12. Schema semplificato di produzione di Bio-SNG atifgardal
gassificatore MILENA (Van der Meijden e al., 2011).

Per quanto riguarda la sezione di metanazione,t@uesancora oggetto di studio (Van der

Meijden e al., 2011), anche se si prevede un’effiza termica di impianto pari al 70%.

4.4 Modellazione del reattore monolita

Si vuole valutare nel seguente lavoro la possibditutilizzare un reattore di tipo monolita per la

reazione di metanazione in sostituzione al tradal® letto impaccato. Altri autori (Sudiro e al,
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2010a) hanno studiato la fattibilita di questo tigio layout, soprattutto per reazioni molto
esotermiche quali la metanazione.

Altri studi hanno dimostrato I'efficacia di questeattore in reazioni con difficile controllo
termico quali l'ossidazione del metanolo a formaldee I'epossidazione dell’etilene (Groppi e
Tronconi, 2001) o reazioni di ossidazione di o#xdead anidride ftalica (Boger e Menegola,
2005).

Sono reattori attualmente usati nella generazioneergrgia, nel trasporto e nel settore
ambientale. Tipiche applicazioni sono la produzidnenergia mediante combustione catalitica
in turbine a gas, il trattamento dei gas di scadieoveicoli e I'abbattimento di composti organici
volatili da fumi industriali (Vernizzi, 2009).

Si tratta, come si osserva da Figura 4.13, di ena sli canali disposti generalmente a nido d'ape
(honeycompsu cui e depositato un sottile strato di cataliare, mediante wash-coating. Sono
caratterizzati da un’elevata area di passaggiadtere uniscono un buon rapporto area/volume
con basse perdite di carico (Vernizzi, 2009).

Lo svantaggio che li caratterizza € la minor quardi catalizzatore rispetto a un letto fisso, a
parita di volume di reattore: cio pero non cossitei un problema nelle reazioni veloci, in cui lo
step limitante € la diffusione, ma puo essere grobtico nelle reazioni in cui € predominate |l
controllo cinetico, come le sintesi chimiche (Verij 2009).

bt ool ol ool LIS
Nl il all il

Figure 4.13.Struttura di un reattore monolita, honeycomb.

L’'unita di metanazione esaminata e costituita da serie di reattori monoliti disposti come un
fascio tubiero all'interno di un reattore, e raffdati esternamente da un coolant.

La simulazione considera la risoluzione dei bilagicmateria, energia e moto all’interno di un
singolo monolita, facendo riferimento al modellalgypato da Sudiro (Sudiro, 2010a), valido
nel caso monodimensionale (1D), in cui cioe si a&Bw costanti le variabili lungo la direzione

radiale. La risoluzione del sistema di equazioffedénziali & ottenuta con il software gPrdths
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4.4.1 Bilanci di materia, energia e di quantita di moto

Si fa riferimento ad un singolo tubo di catalizzatstrutturato: una prima equazione esprime |l

bilancio di materia per la fase gas lungo la doeeiassiale:

Mo _ O
Epg atg - _Vvt aZg - I'<m,ia'( W,g - Ws) (49)
ed il corrispondente bilancio di materia per lefaslida e:
NR - tanh @.
0=30,= ? R PME+K,, alw, , ~w,.). (4.10)
j=1 j

Il significato delle variabili che compaiono ne{la9) e (4.10) é:

€ [-] frazione di vuoto del letto;

Pg [kg/m”] densita della fase gas;

Wi,g [-] frazione di massa del componente i-esimo i fgas;
W, [kg/m?s] portata ponderale specifica,

Vij [-] coefficiente stechiometrico della specieella reaziong
t [S] coordinata temporale;

z [m] coordinata spaziale;

Km.i [kg/m? s] coefficiente di mass transfer gas-solid nebéanel monolita;
a [m™] area specifica,

Wi,s [] frazione di massa del componente i-esimo gefsolida;
R [kmol/m®s]  velocita della reaziorje

PM; [kg/kmol] peso molecolare della specje

& [-] frazione volumetrica di fase attiva.

L’area specifica e definita da (Groppi e Tronconi, 2000):

_4

a 4.11
d. (4.11)
in cuideq [M] rappresenta il diametro equivalente, calcotaame:
— 0.5
deq = MLE (4.12)

in cuim [m] e il pitch (passo) del monolita in esame.
Il modulo di Thiele che compare nella (4.10) écokdto per ogni reaziong sulla base di

(Groppi e Tronconi, 2000):



112 Capitolo 4

¢.=0,0 8, (4.13)
o Deﬁ,i L_‘ti -

dove j & lindice della reazione & quello del componente. Il terming [kmol/m’] & la
concentrazione molare del composto i-esimo in fgag Detri [M?s] € il coefficiente di
diffusione effettivo delle specie nel catalizzatore (assunto 30 volte minore rigpedt
coefficiente di diffusione della misceldyy), mentred, [m] € lo spessore della parte attiva del

catalizzatore, calcolato mediante:

5 = mhle+E-e)
w 2 *

(4.14)
Le espressioni cinetiche utilizzate per definirermineR, sono discusse nel §4.4.2.
Per quanto riguarda i bilanci di energia, per kefgas si ha:
T, oT,
E,OnggF——V\/t EbnglE— hé( - -E) (4.15)
mentre per la fase solida:
oT, 0°T, & tanhg, 4
psts (1_ ‘E) ot = ks,ax ? + ha(Tg _Ts)+ {; —-AH R,j ¢—J] Rj Jf - hwaII (Ts _Tcoolant)B
(4.16)
dove:
Cop Gos [J/Kg K] calore specifico della fase gas e solida;
Pg, Ps [kg/m’] densita della fase gas e solida;
Ty Ts [K] temperatura della fase gas e solida;
Ks ax [W/mK] conduttivita del solido lungo la direzione assiale;
AHRj [J/kmol] entalpia di reazione;
h [W/m? K] coefficiente di heat transfer gas-solido nel canadsolita,;
Pwall [W/m2 K] coefficiente di scambio globale;
Teoolant  [K] temperatura del fluido refrigerante (assuntataate nel modello);
D [m] diametro del reattore.

Il coefficiente di scambio globalke,, € calcolato come somma di resistenze in seriee dov
sono trascurate pero sia la resistenza della pdetteanali, sia quelle esterne. Si considera che

le resistenze presenti siano dovute al contattéotsdrato di monolita e la parte interna di tubo
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(hgap), assunta pari a 500 WK (Tronconi e al., 2004), ed alla conduttivitaetfiva radiale
(ks,rad del solido. Esse vanno combinate secondo (Bod&eregola, 2005):

t_1 + D (4.17)
h 58k

wall gap s,rad

h

L’equazione di continuita € invece espressa da:

a—P+,0 ua—u+lafp u*> =0
0z "% o0z 278 (4.18)
dove:
P [Pa] pressione;
u [m/s] velocita del gas;
f [-] fattore d’attrito.

La correlazione usata per il fattore d’attrit@ valida per regimi laminari in canali a sezione
quadrata ed e (Shah e London, 1978):

)—0.4715

f =14227+17.76326{1000%7 | ***°* rexd- 5957177 (4.19)

conz coordinata assiale adimensionale definita da:

z

' = 4.20
“ de,Re (4.20)
in cui Rerappresenta il numero di Reynolds, dato da:
u el
Re= q (4.21)
vV

mix

conVmix [M?/s] viscosita dinamica della fase gas.

Le proprieta della fase gaBdix, Vmix, Co,g Pg) SONO calcolate attraverso correlazioni specifiche
(Reid e al., 2004), mentre I'entalpia di reaziakidg ;e calcolata sulla base delle correlazioni
CHEMKIN (http://www.me.berkeley.edu/gri_mech).

Le condizioni al contorno necessarie alla risologidelle equazioni sopra riportate sono relative
alla sezione inizialez€0) e finale del monolitazEL, dovel indica la lunghezza del reattore) e
sono riassunte in Tabella 4.2, nella quale si tgpay anche le condizioni iniziali p&r0. Le
variabili riportate in Tabella 4.1 con il pediteedsono riferite alla corrente di alimentazione, ed
il valore assegnato viene discusso nel 84.5.

Il paragrafo 84.4.2 descrive le reazioni consicegale relative espressioni cinetiche utilizzate.
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Tabella 4.2. Condizioni al contorno e condizioni iniziali pdrmodello 1D del
reattore monolita.

Boundary conditions

Reactor inlet (z= 0) Reactor outlet g=1L)
Wi o (z,1) o Wig, feed P(z) =0 Pfeed k... T.(z1) =0
’ Z z=L
—_ T< (Z’ 7’)
Tg (er) 2=0 - Tg,feed ks,ax - Z =0
z=0

Initial conditions

coolant

wi,g(z,r,t =0)= Wi o fed Tg (z,r,t=0)= Tg,feed T(z,r,t=0)=T

Si riportano infine in Tabella 4.3 le grandezzeatiek al reattore e al catalizzatore utilizzato.

Tabella 4.3.Proprieta relative al reattore e al catalizzatanélizzato.

Proprieta
Peat [kg/m’] 900
ps [kg/m’] 3800
Keat [W/MK] 1.2
ks [W/mK] (Al) 200
Co,s [kI/kg K] 0.865
m monolith pitch[m] 0.002
Sl 0.20
dw [M] 0.000125
Lunghezza reattore [m] 1

Diametro reattore [m] 0.0254
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4.4.2 Cinetiche delle reazioni di metanazione

Le reazioni considerate nel processo di metanazone:

CO+3H, -~ CH,+ H,O (4.22)
CO+HO-~ CQ+ H, (4.23)
Le espressioni cinetiche (Kopyscinski, 2010) pgrriena reazione sono date da:
0.5 0.5
R — klEKC |:pCO |:pHZ . I].Dl.o—S @S (424)

(1+ Ke gg + Koy Ebwoiblf"r’)
mentre per la seconda:

K, [EKa o Epﬂzo _pCOZ[pHZ]
= =~ [10°0p, (4.25)

in cui R, e R, [kmol m™ s¥] sono le velocita delle reazioni 1 eR,[bar] le pressioni parziali dei

vari compostig [-] il grado di vuoto del letto gs [kg/m’] la densita del catalizzatorkc, Koy e

K, sono costanti di adsorbimento, calcolate secondo:

K =explg, .|k 1—T“"f 2
=exp(6,;) xr{éhj( T] (4.26)

doveT [K] & la temperatura del sistemBes [K] quella di riferimento (pari a 598.15 K), meat

Bk, €6y, sono delle costanti di adsorbimento riportateabdlla 4.4.

Tabella 4.4.Parametri per la valutazione delle costanti di adgmento e delle
costanti cinetiche (Kopyscinski, 2010).

Parametri per le costanti di assorbimentg Parametri per le costanti cinetiche
Ok c 0.57 O 1 0.15
Brom -0.41 Bk 2.00
B o -1.07
Oy -12.30 Ok ; 14.9
Ok o -14.60 Or , 325
Ona -1.3

Analogamente, per le costanti cinetidhes k, vale I'espressione:
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k, =exp(d, ;) Cexp 4 1 Lo 4.27
| TeXpg ;) Lex E,i( ?] (4.27)

doveby; e Bg,; sono delle costanti riportate in Tabella 4.3.
La variabile Keq € la costante di equilibrio della reazione di wag@s shift, per cui si e
considerata una dipendenza dalla temperatura sedamdlazione proposta da Twigg (1989):

K., =exp(Z(Z(0.63508 0.2935%)+ 4.17%8 0.31§ (4.28)
con
z=19%0_4 (4.29)
T

doveT [K] indica la temperatura.

4.5 Risultati della sezione di metanazione

La simulazione della sezione di gassificazioneagas¢seguita con riferimento al gas di sintesi
ottenuto dal caso base per quanto riguarda la rsezid gassificazione, di cui i risultati sono

riportati in Tabella 3.2.

Come descritto nel 84.2, i gas si sintesi subisdomalmente dei trattamenti di purificazione

(Gas cleanin e solo successivamente vengono inviati al reattibrmetanatoreMethanation.

Il gas naturale ottenuto deve quindi subire ulrerfgrocessi per rientrare nelle specifiche
commerciali richiesteHuel upgrading.

Vendono di seguito riportati i risultati di ogniasio del processo, e le relative semplificazioni
adottate.

4.5.1 Gas cleaning

Il processo dgas cleaningconsiste in una serie di trattamenti atti ad elané dal gas di sintesi
tars, composti a base di zolfo e cloro, e cenesi. uesta unita non si & considerata nessuna
simulazione dal punto di vista modellistico, e siagsunto di eliminare completamente le
impurita e I'acqua presenti nel gas di sintesiemdhdo un gas costituito solo da CQ, €60, e

CH,4, secondo quanto riportato in Tabella 4.5.

Nella sezione dgas cleaningsi & deciso di inserire anche un unitaCd), removal,mediante
assorbimento con ammine, al fine di eliminare ua@ntuale adeguata di gpPresente nel gas

di sintesi in ingresso.
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Tabella 4.5. Caratteristiche della syngas in ingresso e usdidl’'unita di CO,
removal: 70% di C@rimossa.

IN ouT

Portata volumetrica syngas [Nn¥/s] 20.9 18.3
Portata molare syngas [kmol/h] 3360 2945
Composizione [% molare] [% molare]

H, 52% 59%

co 12% 14%

co, 18% 6%

H,0 0% 0%

CH, 18% 21%
Rapporto H,/CO 4.2 4.2

Da dati di letteratura si trovano percentuali gpa@zione del 50% con gas in entrata al 10% di
CO, (Pettinau e Frau, 2010), fino ad arrivare all’'856f percentuali di C®in ingresso pari al
25% (Ferrara e al., 2009). Nel caso in esame driedi CQ e del 18%, e si &€ quindi assunto una
percentuale di rimozione pari al 70%.

Il principale problema della presenza di un sistelinseparazione con ammine € la necessita di
raffreddare il syngas da una temperatura alla teaype di 40°C, per poi essere nuovamente
portato a 377°C per il reattore di metanazioneltiepla separazione di GG uno step ad
elevato consumo energetico: e stato stimato che senessari 3.35 MJ/kg: rimossa(Ferrara e
al., 2009). In questo caso quindi € richiesta upasa energetica di circa 17 MW per la
rimozione del 70% della C{presente nel syngas.

Le composizioni ottenute dopo l'unita djas cleaningsono riportate in Tabella 4.5 e

costituiscono la corrente di entrata al reattommdianazione.

4.5.2 Methanation

Si riportano qui i risultati relativi al reattore chetanazione, che rappresenta il cuore di questa
seconda parte dell'impianto. La simulazione é statadotta considerando di risolvere i bilanci
in un monolita di diametro pari a 1 in e lunghepaa a 1 m, che tratta una portata GH®4a$
Hourly Space Velocijydi 10000 R, come riportato nella Tabella 4.6, dove si elencén
principali condizioni operative che caratterizzaale reattore.

La temperatura del coolant & assunta pari a 6587K°C): il raffreddamento a temperature cosi
elevate richiede I'impiego di speciali olii diatennin grado di non degradare termicamente,

disponibili in commercio (www.therminol.com).
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Tabella 4.6.Condizioni operative del reattore monolita.

Lunghezza [m] 1
Diametro [m] 0.0254
GHSV, c.n. [if] 10000
Portata in ingresso [kmol/h] 0.226
Pressione [bar] 6.9
Temperatura di ingresso gas [K] 650
Temperatura del coolant [K] 650

| risultati ottenuti per quanto riguarda la compaasne in uscita dal metanatore sono riportati in
Tabella 4.7. Le conversioni di CO e bttenute sono rispettivamente circa il 90 e il 703 puo
osservare che l'alto contenuto di CO in uscita eendcessari ulteriori trattamenti a valle per la

sua rimozione, come discusso nel §4.5.3.

Tabella 4.7.Composizioni del SNG in uscita dal reattore madaoli

Portata volumetrica syngas [Nn¥/s] 13.3
Portata molare syngas [kmol/h] 2142
Composizione [% molare]
H, 23.2%
co 2.1%
co, 6.6%
H,0 20.4%
CH, 47.7%
Temperatura [K] 669

La portata in ingresso di ciascun monolita cheeirmini molari equivale a 0.226 kmol/h. Per
trattare la totale portata di syngas provenientk rdattore (2945 kmol/h, d Tabella 4.5)
occorrono quindi circa 13025 tubi riempiti di caahtore monolitico.

Dalla simulazione si e inoltre calcolato che, persingolo tubo, il calore da smaltire € circa 6.2
W e quindi in questo caso il calore totale ris@ig&6 MW.

Data l'elevata esotermicita della reazione, si aliamato il comportamento allo start-up per
guanto riguarda la temperatura del solido. Vienecsssivamente analizzato l'effetto che si
ottiene aumentando la portata GHSV alimentata tino.

Il punto critico del processo € la temperatura ohanolita, in quanto un errato controllo

causerebbe la disattivazione del catalizzatoreo |pa® operare da 513 K a 783 K. Si riporta in
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Figura 4.14 l'evoluzione della temperatura del kzzatore nel tempo, da cui si puo osservare
come il picco di temperatura si verifica nella pamiziale del reattore. Se la rimozione del
calore é efficace, si osserva che I'andamentordptFatura si assesta con un hot spot a 630 K.
Lo stabilizzarsi della temperatura a valori ottimaér il catalizzatore consente di migliorare

I'efficienza del processo, garantendo velocitaedizione elevate.
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Figura 4.14.Profili di temperatura del reattore monolita allanentare del tempo.

Si e quindi studiato l'effetto che I'aumento defpartata di gas in ingresso ha sul sistema,
confrontando diversi valori di GHSV: 10000, 15020000 e 30000 h
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Figura 4.15. Profili di temperatura del reattore monolita allenentare del tempo per diversi
valori di GHSV.
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Si osserva in Figura 4.15 che all'aumentare daldapa in ingresso il punto di hot spot di sposta
progressivamente verso l'uscita del reattore, §jnasi ad estinguersi.

L'aumento della velocita di flusso di gas si tragliic un rimozione maggiore del calore per
convezione, percio I'incremento di temperaturastgio € inferiore, provocando a sua volta un
rallentamento delle velocita di reazione. Comeltaga, al’aumentare della velocita spaziale si

ha una diminuzione della conversione di CO,eddme puo essere osservato da Figura 4.16.
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Figura 4.16.(a) Conversione molare di CO(b) di H, per diversi valori di GHSV.
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Infine si vuole evidenziare I'utilita dell’aver riosso la maggior parte della @@ monte della
metanazione. Il grafico di Figura 4.17 mostra fedénza di velocita di produzione del metano

nei due casi, con e senza rimozione.
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Figura 4.17.Velocita di produzione di Crhel caso con rimozione del 70% della &Omonte
del reattore e nel caso senza rimozione dellg.CO

Si puo osservare come effettivamente I'introduzideto step di assorbimento di @€@omporti
un netto miglioramento della produttivita del prsse.

4.5.3 Fuel upgrading

Il gas in uscita da reattore di metanazione coatiena percentuale di CO pari al 2.1%. Le
specifiche richieste per il gas naturale preveddme il tenore sia al di sotto dello 0.5%, come
riportato in Tabella 4.1. A valle del metanatorenoitta si prevede dunque di inserire un reattore
di metanazione a letto fisso adiabatico, in qudatpoca presenza di CO non da luogo ad un
elevato innalzamento delle temperatura. Il SNG soita viene quindi raffreddato e separato
dalla parte condensata.

Il flowsheet della sezione diiel upgradinge schematizzato in Figura 4.18.
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A 433°C SNG

Syngas
377°C

REATTORE MONOLITA Water

|
|
LETTO FISSO
1 ADIABATICO FLASH
Coolant

Figura 4.18.Schematizzazione dei trattamenti di fuel upgradieSNG in uscita dal reattore
monolita.

A valle del reattore monolita i gas vengono rafffa fino a 240°C, per evitare che nel
successivo letto catalitico la temperatura si ininabppo. Il successivo reattore € simulato in
Aspen Plu8" con un modello REQUIL, in quale cioé calcola lenpmsizioni previste per il gas

in base all’equilibrio termodinamico (modello terdmamico Peng Robinson). A monte di tale

unita il gas viene raffreddato a 50°C e quindi safwadalla parte condensata.

Le composizioni del prodotto ottenuto sono ripatat Tabella 4.8.

Tabella 4.8.Composizioni del SNG in uscita dalla sezione €l éypgrading.

Composizione [% molare]
H, 12.8%
CcO 0.2%
co, 6.7%
H,0 1.6%
CH, 78.7%
HHV [MJ/Nm 7] 33.12
Indice di Wobbe [MJ/Nm?] 44.28

Come si puo notare da Tabella 4.8, il gas natwtbtnuto rientra nelle specifiche richieste, sia
come contenuto di CO, sia come potere calorificodece di Wobbe. Si conclude quindi che la
produzione di SNG é ottenibile a partire da unteeatdi tipo monolitico, il quale presenta il

vantaggio di operare con un unico passaggio seezesgita di ricicli.

4.6 Analisi energetica della sezione di metanazione

Si analizza ora il processo di metanazione dal @utit vista energetico; la Figura 4.19
rappresenta l'intero processo che comprende ar@a sezione di gassificazione, sia quella di
metanazione del syngas.
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Figura 4.19.Schematizzazione del processo complessivo CEiNG-

Da dati di letteratura si ha che processi CoalN&$hanno valori dcold gas efficiencybasati
su HHV, higher heating valuecompresi tra 44.6 e 49.4% per alimentazionighite (Gray e al.,
2004); altre fonti (DOE/NETL 2007a) riportano urfiefenza del 59.4% per alimentazioni di
carbone di tipo PBR. Quest'ultimo dato e calcolatmsiderando tra gli input energetici il
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consumo derivante dalla produzione di ossigenoraegti output anche l'energia elettrica

prodotta nell'impianto.

La cold gas efficiencgello schema rappresentato in Figura 4.19 rigadtaa 51.6%, assumendo

che il carbone in ingresso abbia un potere catarifuperiore di 12452 Btu/lb, (Van der Ploeg e

al., 2004). Di conseguenza il valore trovato pesfa processo risulta ragionevole.

Resta solo da analizzare la sezione di metanazionela tecnica della PTA, per verificare i

consumi termici netti di questa sezione. In Tabdll@ si riporta l'inventario delle correnti

presenti.

Tabella 4.9. Classificazione delle correnti nella sezione ditanezione per

I'analisi energetica.

Descrizione corrente Tipo Ter_npe_ratura Temperatura Heat Duty
iniziale finale
oC oC kW
Purified syngas COLD 40 377 9349
Out reattore monolita HOT 396 240 3976
Out letto fisso HOT 433 50 15654
adiabatico

Dal grafico delleshifted composite curvéBigura 4.20) si puo notare che nel processo septe
una portata termica da smaltire pari a circa 10\¥,Mitilizzabile per esempio nella sezione di

CO, removalper rigenerare la soluzione di ammine, abbassaasioi consumi energetici di tale

unita.
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Figura 4.20. Shifted Composite curves per il processo di metiana.
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Y

La rete di scambiatori rigenerativi non e statalizzata, dal momento che l'unita di €O
removalé stata considerata come una “black box”, trascloali descriverne portate in gioco e

relativa composizione.






Conclusioni

L’argomento principale affrontato in questa Teslaégassificazione del carbone con vapor
d’acqua (gassificazione indiretta), in modo da @&lame la necessita di ossigeno, comunemente
usato nei processi di gassificazione esistentistaoolo fondamentale di quando si opera con
vapore é costituito dallo scambio termico, chetersio caso e di tipo indiretto.

L'obiettivo dello studio é stato di valutare la pitslita di inserire all’interno del reattore uno
scambiatore a baionette, costituito cioé da unia sietubi concentrici, in cui il calore necessario
alle reazioni di gassificazione viene fornito daini generati dalla combustione del char residuo
a valle del gassificatore.

L’apparecchiatura ipotizzata consiste quindi di reattore controcorrente a letto mobile con
all'interno uno scambiatore a baionette, ed unongtatore a tubi semplici, posizionato in testa,
per I'essiccamento e la pirolisi del carbone. Attrgo la simulazione della cinetica delle
reazioni di char gasification, ottenuta con il siatare Aspen PIUY, e la risoluzione dei bilanci
termici lungo lo scambiatore a baionette, realiazain Excel", si & dimostrato che lo schema
proposto e tecnologicamente fattibile ed interetgsa®i € inoltre verificato che una volta usciti
dalle baionette i fumi possiedono ancora suffi@esmergia termica per fornire calore anche alle
reazioni di drying e pirolisi che avvengono allarsoita del reattore.

L’efficienza energetica, valutata congeld gas efficiengye stata stimata pari al 54.63%: nei
gassificatori piu diffusi essa raggiunge livellild&5%, ma che calano circa al 48% se si
considera I'energia spesa nell'unita ASU per ladpmone di ossigeno. Un importante vantaggio
che la gassificazione indiretta comporta € infattnancanza dei costi, peraltro elevati, associati
a tale unita.

Un secondo importante aspetto, evidenziato dRitech Technology Analysig il fatto che |l
processo e termicamente autosufficiente: infatti iohiede nessun apporto di energia esterna,
ma anzi produce potenza termica in eccesso, chegagre convertita per esempio in vapore ad
alta pressione.

I modello messo a punto & stato valutato per coedstudi di sensibilita: si € visto che le
variabili operative che influiscono di piu sulle egtazioni del processo sono il rapporto
ponderale steam/coal inviato al gassificatore emaperatura del vapor d’acqua. L’aumento di
vapore comporta da un lato la diminuzione delleatisioni dell'apparecchiatura, ma dall’altro

aumenta il consumo energetico per la sua produzaiennalza la percentuale di vapor d’acqua



non reagito nel syngas, che una volta condensatipesicuote in un piu elevato costo per il
trattamento a valle.

L’aumento della temperatura del vapore in ingressgliora le performance del processo in
termini di produttivita ecold gas efficiengyma fa aumentare i consumi energetici per |l
surriscaldamento del vapore.

La seconda parte della Tesi ha considerato la lpbtsidi produrre gas naturale sintetico (SNG)
attraverso la metanazione del syngas ottenuto asdificatore precedente. In particolare si é
valutata la possibilita di condurre questa reazidne un reattore monolitico, reattore
particolarmente indicato per reazioni fortemeni@&sniche quali quella di metanazione del gas
di sintesi. Il vantaggio che ne deriva e la podisibdi ottenere una buona conversione in un
unico passaggio, senza necessita di riciclare rdage@dottare piu unita in serie.

Si & dimostrato, mediante una simulazione conftiswe gProm&”, che all'interno del reattore
si manifesta un “hot spot” per quanto riguardaelaperatura del catalizzatore, il quale diventa
stazionario dopo un breve intervallo di tempo.

La presenza di questo picco, al di sotto della emaipra di degradazione del catalizzatore,
massimizza la conversione di reagenti in funziogléacgportata di gas alimentata.

Con le simulazioni effettuate si pud concludere dhgrocesso di gassificazione con vapore
d'acqua e di metanazione del syngas con catalizxatoonolitico sono pronti per una

valutazione tecnico-economica e successiva vespeaimentale.
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