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Combustion de carbon con captura inherente de CO, con un

transportador de oxigeno basado en un residuo industrial
RESUMEN

El proceso Chemical Looping Combustion (CLC) es un método de captura de
CO, por combustion sin N, en el que la combustidon se realiza aportando el
oxigeno necesario para la reaccion por medio de un transportador de oxigeno.
Este transportador de oxigeno, generalmente un 0xido metalico, circula entre
dos reactores: en uno de ellos se lleva a cabo su reduccion junto a la
combustion del combustible, y en el otro su oxidacion. En la actualidad, la
mayoria de las instalaciones experimentales utilizan dos reactores de lecho
fluidizado interconectados. En este proyecto se estudiara el proceso CLC con
carbon con un tipo de transportador de oxigeno basado en un residuo
industrial. Ademas, a modo de comparacibn se han utlizado dos
transportadores de distinta procedencia (uno sintético y el otro a partir de un
mineral). El estudio se centra en la conversion del char en presencia del
transportador de oxigeno, ya que ésta es la etapa limitante para obtener
elevadas eficacias de captura en el proceso. Se han utilizado tres tipos de char
de carbdn distintos que han sido preparados por pirélisis de carbon. Se llevaron
a cabo experimentos en un reactor de lecho fluidizado en el que se alternaron
la reduccién y la oxidacion del transportador. Para la oxidacion, se pasoé un flujo
de aire por el reactor. Para la reduccion, se paso6 un flujo de H,O o CO, como
agente gasificante por el reactor y se alimenté char de carb6én como
combustible. Durante la reduccion, se producen dos reacciones en serie: la
gasificacion del char y la combustion de los gases de gasificacién. Cada
experimento se ha realizado para varias condiciones de operacion distintas, a
fin de poder analizar como afecta cada una de ellas en el proceso y a cada
transportador en particular. El estudio se ha llevado a cabo analizando la
velocidad de conversion instantanea de char y la eficacia de combustion para
cada uno de los transportadores bajo distintas condiciones de operacion.
Finalmente, se ha realizado un estudio tedérico de la posible aplicacion al disefio
en una planta CLC con los distintos transportadores utilizados.
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1 INTRODUCCION

1.1 Laimportancia del CO, sobre el efecto invernadero

El efecto invernadero es un fenémeno por el cual determinados gases de la
atmaosfera terrestre retienen parte de la energia recibida por la radiacion solar [1]. El
aumento reciente de la concentracion de parte de estos gases de efecto invernadero
(GEI) se traduce en una mayor dificultad en la energia infrarroja desprendida por la
Tierra para escapar al espacio, lo que genera un aumento de la temperatura
superficial. Existen indicios que vinculan el fenémeno del cambio climatico al aumento
de concentracion de gases de efecto invernadero (GEI) generados por las actividades
humanas [2].

El principal gas de efecto invernadero es el CO,, aunque también contribuyen
notablemente el CHy, el N,O, y los CFC’s. Para comparar la contribucién de cada gas
al efecto invernadero, se define el “potencial de calentamiento global” referido al
incremento en la temperatura de la superficie producida por unidad de masa del gas
en comparacién con la misma cantidad de CO,. En la Tabla 1.1 se muestran los
potenciales de algunos de los GEI mas importantes. De todas formas, sera mucho
mas importante tener en cuenta el ritmo de emision de cada gas. El CO,, por ejemplo,
tiene el menor potencial de calentamiento global, sin embargo su contribucién relativa
al calentamiento global es del entorno al 80% debido a las grandes cantidades en que
se emite [2].

Tabla 1.1: Potencial de calentamiento global para varios gases antropogénicos [3].

Potencial de calentamiento global para varios horizontes temporales
Gas invernadero
20 aiios 100 aiios 500 aios

co, 1 1 1

CH, 72 25 7,6

N,O 289 298 153

CFC 12000 14800 12200

SFs 16300 22800 32600

Una gran parte de todo el CO, que se emite a la atmdsfera corresponde al
producido en la generacion de energia. En la Comunidad Europea esta emision
supone mas del 38% como puede verse en la Figura 1.1. Es por lo tanto muy
importante reducir las emisiones en este sector. Una de las posibles medidas para la
disminucion de estas emisiones es la captura y almacenamiento de CO,.
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Emisiones de CO, por sectores: EU-27 (Contribucion
sobre la emision total de CO, en 2007)

Agricultura, Comercial /
Pesca, Forestal Institucional
2% 4%
Otros

1%

Figura 1.1: Emisiones de CO, por sectores en la Comunidad Europea en 2007. [4]

La captura y almacenamiento de CO, consiste en la separacion del CO, que
contenga una corriente de gases, el transporte de este CO, a un lugar de
almacenamiento y su aislamiento de la atmésfera a largo plazo (de siglos a milenios).
Los sistemas de captacion de CO, pueden ser posteriores a la combustion, previos a
la combustién o por combustidon con O,. La concentracion de CO, en el flujo de gas, la
presion de flujo de gas y el tipo de combustible son factores importantes para la
seleccion del sistema de captacion.

En la Figura 1.2 se muestra un esquema con los diferentes sistemas de
captacion de COa,.
SISTEMAS DE CAPTACION DE CO, POSTERIORES A LA COMBUSTION

Los sistemas de captacion posterior a la combustion separan el CO, de los gases
de combustién producidos por la combustion del combustible primario en aire,
utilizando normalmente un solvente liquido. Estos procesos de captura se encontrarian
actualmente disponibles utilizando métodos quimicos con solventes organicos como la
monoetanolamina. Tienen una penalizacion energética muy grande, ya que la
separacion CO,-N, se realiza a presién atmosférica y la corriente de CO, esta muy
diluida (en torno al 3-15%).
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Figura 1.2: Esquema generql de los distintos tipos de captacién de CO, )
SISTEMAS DE CAPTACION DE CO, PREVIOS A LA COMBUSTION

En los sistemas de captacion previos a la combustion se procesa el combustible
primario en un reactor con vapor de agua, aire u oxigeno para producir una mezcla
que consiste en CO e H,, principalmente. Mediante la reaccion de CO con el vapor en
un segundo reactor se produce hidrogeno adicional y CO,. La separacion de CO;,-H,
es a presiones altas y con una concentracién de CO, alta, y obtiene como resultado H,
que puede utilizarse como combustible.

SISTEMAS DE CAPTACION DE CO, POR COMBUSTION CON O,

Estos sistemas utilizan oxigeno en lugar de aire para la combustién del
combustible primario. Se obtiene asi una corriente de salida constituida basicamente
por vapor de agua y CO,. El vapor de agua se elimina facilmente por enfriamento y
condensacion y se obtiene por lo tanto una corriente con una concentraciéon muy alta
de CO.. El problema de este método es la alta penalizacion energética que supone el
separar criogénicamente el O, del aire para obtener el oxigeno necesario para este
tipo de combustién. Se encuentran en desarrollo sistemas de separacion de oxigeno
del aire que no posean la elevada penalizacion energética de la unidad criogénica de
separacion del aire. Entre ellos se encuentran la separacién por membranas o la
tecnologia de combustion con transportadores solidos de oxigeno, conocida como
“Chemical-Looping Combustion” (CLC).

TRANSPORTE Y ALMACENAMIENTO DE CO,

Una vez capturado el CO,, y siempre que la planta en la que se produce y captura
el CO, no se encuentre junto al lugar de almacenamiento, este CO, debe ser
transportado a su destino. Lo mas comun es transportarlo mediante gaseoductos, una
vez comprimido a una presion mayor a 8 MPa. Puede ser también transportado en
buques. De hecho, el transporte en buques cisterna puede ser el método mas
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econdmico cuando se trata de transportarlo a largas distancias. En cuanto al
almacenamiento geoldgico del CO,, se consideran principalmente tres tipos de
formaciones geoldgicas: yacimientos de petrdleo y gas, formaciones salinas profundas
y capas de carbén inexplotables [5]. Los tres casos consisten en inyectar el CO, en
forma condensada en una formacion rocosa subterranea.

1.2 Combustion con transportadores solidos de oxigeno (CLC)

Dentro de los métodos de captura de CO, por combustién sin N, se encuentra el
proceso Chemical Looping Combustion (CLC). Es una nueva techologia que se
considera como una alternativa eficiente energéticamente para la captura de CO..
Basicamente, consiste en llevar a cabo la combustiéon aportando el oxigeno necesario
para la reaccién por medio de un TO, generalmente un 6xido metalico, evitando el
contacto directo entre el aire y el combustible [6]. Este transportador circula entre dos
reactores: el reactor donde se lleva a cabo la reduccién del 6xido metalico (reactor de
reduccion) y el reactor donde se lleva a cabo su oxidacion (reactor de oxidacion).
Actualmente, la mayoria de las plantas experimentales que se utilizan para llevar a
cabo el proceso CLC utilizan dos reactores de lecho fluidizado interconectados [7]. Se
muestra un esquema del proceso CLC en la Figura 1.3. En el reactor de reduccion, el
oxido metalico (MesO,) es reducido a metal (Me) o a una forma de 6xido metalico méas
reducida que la anterior (Me.O,.;). Es en este reactor donde se introduce el
combustible para que se produzca la combustién, que da como resultado una corriente
de CO, y H,O. Tras separar el H,O por condensacion, se obtiene Unicamente una
corriente de CO, concentrado, listo para ser transportado y almacenado. A
continuacién, el sélido pasa al reactor de oxidacién, donde se oxida pasando una
corriente de aire para recuperar el 6xido metdlico inicial. El 6xido regenerado esté listo
para comenzar el ciclo de nuevo. La corriente de salida de este reactor contiene N, y
algo de O, si se usa en exceso. Las reacciones llevadas a cabo en cada reactor son
por tanto las siguientes:

(2n+2—-p)Me,0, + C,H,,0, - (2n + 2 — p)Me,0,_; + (M)H,0 + nCO, AH, 1)
(2n+2-2)Me, 0,4 + (n+2—-2)0, > 2n+m —p)Me,0,  AH, (2)

La suma de las entalpias de ambas reacciones, es igual a la entalpia de
combustion directa, por lo que la energia obtenida en el proceso CLC es la misma que
en un proceso de combustion convencional:

CoHinOp + (n+2-2)0, > ZH,0 + nCO, AH, = AH,; + AH, (3)

Ademas, al no tener que separar el CO, del N, no existe penalizacién energética,
por lo que la eficacia es muy alta en comparacién con otros métodos de captura de
CO.,.
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Figura 1.3: Esquema del proceso CLC
En el presente proyecto se estudiard el proceso CLC con carbén, esto es,

combustible sélido. Para el caso del proceso CLC con combustible sélido existen dos
posibilidades. La primera, llamada Chemical Looping Combustion alimentada con gas
de sintesis (Syngas-CLC), consiste en realizar la gasificacion del carbon previamente
e introducir a continuacion el gas producido en el sistema CLC. Esta opcion puede
alcanzar una eficacia entorno al 5-10% superior a la de un ciclo combinado similar con
la tecnologia de captura de CO, convencional [8]. Sin embargo, la gasificacion del
carbon debe realizare con oxigeno, por lo que se requiere de una unidad de
separacion de aire. La segunda posibilidad, llamada Chemical Looping Combustion
con gasificacion in situ (iG-CLC), es la combustion directa del carbén en el proceso
CLC: se mezcla el carbén con el transportador de oxigeno en el reactor de reduccion
el cual se fluidiza con un agente gasificante (H,O o CO,). Los gases producidos en la
gasificacion de carbon reaccionan con el TO en el propio reactor de reduccion. El
proceso se muestra en las reacciones 4-9. Finalmente el TO reducido, Me,O,.;, pasa al
reactor de oxidacion, donde se oxida, quedando listo para un nuevo ciclo como se
indica en la reaccion 10.

carbén — materia volatil(H,, CO,CH,) + char(C) 4)
C+ H,0 > H, + CO (5)
C+C0, - 2C0 (6)
H, + Me,0, - H,0 + Me,0,_4 (7)
CO + Me,0, - CO, + Me,0,_, (8)
CH, + 4Me,0, - CO, + 2H,0 + 4Me,0,,_, (9)
Me,0,_, +30, > Me, 0, (10)

Para la iG-CLC, se ha identificado a la gasificacibn como la reaccion limitante del
proceso [9, 10,11]. Por ello, parte del char puede salir del reactor de reduccién sin
convertir. Esto conllevaria una pérdida de la eficacia de captura, ya que el char no
convertido se quema en el reactor de oxidacién. El CO, de esta combustion saldia
junto con el N, del aire y no seria capturado. Para evitar la entrada de char en el
reactor de oxidacion el proceso iG-CLC requiere de un sistema de separacion de char
entre ambos reactores. En esta unidad se separa el char del TO para volverlo a
introducir en el reactor de reduccion.
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El proceso iG-CLC se ha llevado a cabo en un sistema en continuo a distintas
escalas. Cuadrat y col. [11, 12] analiz6 el efecto de distintas condiciones de operacion
sobre la eficacia de combustion y captura del proceso en una planta de 500 Wy,.
Berguerand y Lyngfelt [13, 14] determinaron en una planta de 10 kW la importancia del
sistema de separacion de carbon y de elevadas temperaturas (1000 °C) en el reactor
de reduccién para obtener altas eficacias de captura de CO,. Shen y col. [15] analizé
la combustion de biomasa en un reactor de 10 kW, Actualmente se encuentra en
desarrollo una planta para la combustién en CLC de 1MW en la Technische Universitat
Darmstadt [16].

El transportador de oxigeno es un elemento clave en el proceso CLC y su correcta
eleccibn es muy importante para obtener los mejores resultados posibles. Para ello,
sera fundamental fijarse en los siguientes factores:

e Combustiébn completa a CO, y H,O para obtener la maxima cantidad de
energia y capturar la mayor cantidad de CO, posible.

¢ Elevada capacidad de transporte de oxigeno, para reducir la cantidad de sélido
circulante.

e Reactividad elevada y mantenida a través de los ciclos, tanto en la reaccion de
reduccién como en la de oxidacion, para reducir la cantidad de sélido necesario
en los reactores y la renovacion del material.

e Resistencia a la atriccién para evitar la pérdida de sélido por elutriacion.

e Baja o nula deposicién de carbono.

¢ No presentar problemas de defluidizacién o aglomeracion.

e Coste de los materiales y de la preparacion del transportador de oxigeno.

o Respetuoso con el medio ambiente.

Se han desarrollado una gran cantidad de transportadores de oxigeno [7], la
mayoria de ellos sintéticos. En éstos, un éxido metalico (CuO, Fe,03, NiO, Mn3;0,) se
impregna sobre un soporte inerte, como por ejemplo la alimina o el 6xido de titanio.
En el caso de la combustién CLC con combustible sélido, es habitual perder sélido
circulante durante el proceso junto con las cenizas. Por ello es interesante que el coste
del transportador sea el minimo posible. Las investigaciones que se estan realizando
en la combustion de sélidos estdn encaminadas a encontrar cada vez materiales mas
baratos y sin impacto ambiental, por lo que se esté estudiando el uso de, por ejemplo,
minerales de hierro, manganeso, o residuos industriales como TO.

1.3 Transportadores de oxigeno basados en hierro.

Los TO basados en hierro son una buena eleccion gracias a su bajo coste y a su
compatibilidad medioambiental, ya que no son toxicos [17]. Adem&s, son varios los
trabajos que han demostrado que los TO basados en Fe tienen suficiente reactividad
para trabajar en condiciones atmosféricas [18] o bajo presion [19]. Otras ventajas son
la baja tendencia a la formacion y deposicion de carbon por la reaccion de Boudouard
(ver ecuacion 11) y la no formacion de sulfatos trabajando con gases que contengan
sulfuros [20].

2C0 & C + CO, (11)

Instituto de Carboquimica 11



La reduccion del oxido de hierro, Fe,Os, puede llevarse a cabo en distintas
extensiones para terminar en Fe;0,4, FeO o Fe. Dependiendo de la transformacion, la
capacidad de transporte de oxigeno sera diferente. La capacidad de transporte de
oxigeno del 6xido queda definida por la ecuacién 12:

Mme—my

Ro=="— (12)
donde m, es la masa de material activo en forma oxidada y m, en forma reducida. Para
la transformacion Fe,Oz/Fe, Ro es un 30% del peso, para Fe,Oz/FeO un 10% y para
Fe,0s/Fes;04 un 3,3% [7]. Sin embargo, s6lo debe tenerse en cuenta la transformacion
Fe,0s/Fes04 con vistas a la aplicacién en procesos CLC, ya que transformaciones a
FeO o Fe se traducirian en una disminucion de la pureza del CO, obtenido en el
reactor de reduccion debido al incremento de las concentraciones de CO y H, de
acuerdo a la termodinamica [20]. Ademas, la oxidacién con aire de FeO a Fe provoca
problemas de aglomeracion [21].

Existen estudios previos utilizando minerales de hierro o residuos industriales de
hierro como TO para CLC con combustible fésil [22] donde se muestra el
comportamiento de un mineral con alto contenido en Fe como TO para CLC en
condiciones atmosféricas obteniendo resultados satisfactorios. También se ha
estudiado su comportamiento en atmésfera presurizada [23].

En cuanto a los TO sintéticos, se ha observado gran reactividad para el H, y el
CO, siendo menor para el CH, tanto a condiciones atmosféricas como presurizadas
[14, 15].

En este proyecto se estudiaran 3 tipos de TO basados en Fe: un TO obtenido a
partir de un residuo industrial del uso de la bauxita llamado red mud, un TO obtenido a
partir de una mena de mineral de hierro y un TO obtenido de forma sintética.

El red mud es un residuo proveniente del proceso de obtencién de la alimina a
partir de la bauxita (Proceso Bayer). Aunque sus caracteristicas dependen de cémo
haya sido procesada la bauxita, por lo general tiene un contenido en Fe,O3 que puede
ir del 15 al 57% [24]. En estudios previos [25] se ha probado que tiene una alta
reactividad frente al H, y algo menor hacia el CO y el CH,, todos ellos gases presentes
en la gasificacion del carbon. Los valores de velocidad de reaccién observados son
proximos a los de TO de Fe sintéticos.

12 PFC Gonzalo Ferrer



2 CONTEXTO Y OBJETIVOS

Este proyecto se ha realizado en el Instituto de Carboquimica (ICB), perteneciente
al Consejo Superior de Investigaciones Cientificas (CSIC), en el departamento de
Energia y Medio Ambiente, y mas concretamente en el grupo de Combustién y
Gasificacion. Su investigacién estd orientada fundamentalmente hacia la generacion
sostenible de energia a partir de recursos fésiles y renovables Dicho grupo trabaja
actualmente en reducir las emisiones de CO, procedentes de sistemas de combustion,
asi como en la produccion de H, sin emisiones de CO,.

Entre las lineas de investigacion del grupo, se encuentra la de captura de CO,
mediante Chemical Looping Combustion y Chemical Looping Reforming, que
principalmente se ha centrado en procesos CLC con combustible gas, pero que
recientemente esta investigando CLC con combustibles sélidos. Precisamente en esta
linea se esta llevando a cabo el proyecto ENE2010-19550, titulado “CAPTURA DE
CO, EN LA COMBUSTION DE CARBON CON TRANSPORTADORES SOLIDOS DE
OXIGENQO?”, perteneciente al Plan Nacional de |+D+i y dentro del cual se engloba el
Proyecto Fin de Carrera que aqui se presenta.

El principal objetivo del presente proyecto es estudiar la idoneidad de un residuo
industrial basado en Fe para ser usado como TO en un proceso iG-CLC.
Conjuntamente y a modo de comparacion, se analizaran también otros dos tipos de
transportadores basados en Fe: un mineral y un transportador sintético.

Para ello, se plantea el siguiente plan de trabajo que permite alcanzar el objetivo
principal:

e Estudio del efecto del TO en la gasificacién de carbén en lecho fluidizado.

e Estudio de la reactividad del TO frente a los productos de la gasificacion
del carbon.

e Observacion de la influencia de cambios en la temperatura, el tipo de
carbén o el tipo de agente gasificante sobre la eficacia de gasificacion y
combustién.

e Estudios del comportamiento del TO tras varias horas de trabajo.

e Comparacion de los resultados obtenidos con los TO mencionados.

Instituto de Carboquimica 13
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3 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

Se presentaran a continuacion los tratamientos para la preparacion de los TO y del
combustible utilizado asi como una descripicién de los experimentos realizados para la
realizacion del plan de trabajo y la consecucién de los objetivos.

3.1 Transportadores de oxigeno

Como se ha visto, dos factores muy importantes a la hora de elegir el material
para un transportador de oxigeno son el coste econdmico y su compatibilidad
medioambiental. Los TO basados en hierro son por lo tanto una muy buena opcion a la
hora de elegir. Si ademas el TO proviene de un residuo, la opcién es 6ptima ya que no
sélo se reduce el coste al minimo, sino que ademas se consigue darle una utilidad a
un desecho que de otra forma habria que tratar y gestionar. Durante la realizacion del
presente proyecto se han realizado diversos experimentos con red mud, que como ya
se ha explicado es un residuo industrial proveniente de la obtencién de alimina con un
alto contenido en o6xido de hierro. El red mud utilizado fue suministrado por Alcoa
Europe-Alumina Espafiola S.A. Se realizaran también experimentos con un TO
proveniente de una mena de mineral proporcionado por Promindsa, y con un TO
sintético.

3.1.1 Tratamiento previo / Preparacion de los transportadores

Para la realizacion del proyecto, fue necesario preparar previamente los
transportadores de oxigeno.

En la preparacion del TO a partir de red mud (TO_residuo) lo primero que se hizo
fue molerlo para obtener el tamafio de particula adecuado. La naturaleza de la
muestra hizo adecuado el uso de una trituradora de mandibulas. Tras esta primera
molienda, la muestra fue molida huevamente en un molino de bolas hasta conseguir el
tamafio adecuado para las condiciones experimentales. A continuacion, debe
tamizarse para delimitar este tamafio. Conocido el flujo de gas que va a pasar por el
lecho, y teniendo en cuenta la densidad del material, se busca un tamafio de particula
tal que la velocidad del flujo esté entre la velocidad de minima fluidizacién y la
velocidad de arrastre. En este caso, se utilizara un lecho formado por particulas de
150 a 300 uym. Finalmente se calcina en una mufla durante 18 horas a 1200 °C para
asegurar la completa oxidacién de la muestra e incrementar su resistencia mecanica.

Para la preparacion del transportador de oxigeno proveniente del mineral de Fe
(TO_mineral) el proceso fue similar al del TO_residuo. En este caso fue necesario
realizar la calcinacion a 950 °C durante 12 horas.

En cuanto al TO sintético, se prepar6 mediante dos impregnaciones en caliente de
nitrato de hierro sobre un soporte, tal y como habia sido preparado en trabajos
anteriores del grupo de investigacion [26]. El soporte es y-Al,Oz; comercial (Puralox
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NWa-155, Sasol Germany GMBH). Se impregna el soporte calentado a 80 °C en un
mezclador con una solucion saturada de nitrato de hierro entre 60 y 80 °C (3,8 M). Se
aflade el volumen de solucion correspondiente al volumen total de los poros del
soporte. Se realizan dos impregnaciones y se calcina en atmésfera de aire a 550 °C
durante 30 minutos y posteriormente a 950 °C durante 1 hora.

3.1.2 Caracterizacion

Las principales propiedades fisico-quimicas de los TO se determinaron mediante
diferentes técnicas de caracterizaciéon: termobalanza, XRD, SEM-EDX, porosimetria de
Hg, superficie BET y picnometria de Helio.

TERMOBALANZA

El contenido en hierro reducible de cada muestra fue determinado por
termobalanza, con el equipo Cl Electronics del que dispone el grupo de investigacion.
Se llevé a cabo un experimento a 950 °C en que la muestra reaccioné en presencia de
15% de H, en N, hasta considerar que todas las especies reducibles de hierro se
encontraban en forma de hierro elemental.

XRD

La difraccién de rayos X se utiliza para caracterizar estructuralmente el sélido. Los
rayos X empleados tienen una longitud de onda con un orden igual al de las distancias
interatbmicas de los cristales, que difractan los rayos X en direcciones y con
intensidades determinadas. Las muestras policristalinas se analizan en funcién de la
disposicion de los cristales respecto a los haces incidente y difractado.

El equipo de difraccién de rayos X (XRD) es un Bruker AXS D8 Advance equipado
con un monocromador de haz difractado de grafito, con radiacion Ni-filtrada "Cu Ka".

RESISTENCIA MECANICA

Se mide la resistencia mecanica de las particulas del TO hasta su rotura. Para ello
se utilizé un equipo Shimpo FGN-5X.

POROSIMETRIA DE MERCURIO

El mercurio no humedece a la mayoria de los materiales, de modo que debe ser
forzado para introducirlo dentro de los poros de los materiales. Se precisa una presion
determinada para su introduccién en los poros de una muestra, que es inversamente
proporcional al radio de los mismos. Se inunda una muestra con Hg y se aumenta
hidraulicamente la presion, y en funcion de la disminucion de nivel de Hg se puede
calcular el volumen de los poros.

La porosimetria de mercurio se realiza con un porosimetro Quantachrome Pore
Master.
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PICNOMETRIA DE HELIO

Para determinar la densidad especifica de las muestras se utiliz6 la picnometria de
helio, que mide la cantidad de helio desplazada por la misma.

El ICB dispone de un picnémetro de helio AccuPyc Il 1340 de Micromeritics capaz
de determinar volimenes de sélidos desde 0,01 a 350 cm?® de forma completamente
automatica.

SUPERFICIE BET

Para estudiar la textura porosa de soélidos de todo tipo se suele recurrir a la
adsorcion fisica de gases y vapores.

Estudiando la adsorcién de un gas a una determinada temperatura se obtiene la
isoterma de adsorcion, que se determina gravimétricamente o volumétricamente.

El area superficial asi como el volumen vy distribucion de tamafio de poro puede
obtenerse a partir del adecuado analisis de las isotermas de adsorcion, para lo cual se
han desarrollado diversos métodos. Mediante la isoterma de N, se obtiene informacién
de poros de 35 A hasta 4000 A, mientras que la microporosidad mas estrecha se
obtiene de la isoterma de CO..

El equipo de medida volumétrica de adsorcion utilizado por el servicio de analisis
del ICB es un Micromeritics ASAP 2020.

SEM-EDX

El microscopio electrénico de barrido (SEM) se fundamenta en la interaccién de un
haz primario de electrones con el objeto que se pretende estudiar. Esto permite
obtener imagenes de gran resolucién de los rasgos topograficos superficiales de los
objetos. Se obtiene informacién tanto morfolégica como estructural y microanalitica a
base de la interpretacion de las sefales que se originan al pasar el haz de electrones
por la superficie de la muestra a analizar.

Esta analitica se ha realizado con un microscopio SEM EDX Hitachi S-3400 N de
presion variable hasta 270 Pa con analizador EDX Rontec XFlash de Si(Li).

Se observaron al microscopio muestras frescas y usadas, enteras y cortadas, para
estudiar su superficie y su interior.

En la Tabla 3.1 se muestran los resultados obtenidos en la caracterizacion de los
TO. Los valores de capacidad de transporte de oxigeno, Ry, dependen del estado final
después de la reduccién. Solo la transformacion de Fe,O; a Fe;O,4 debe aplicarse en
el proceso CLC, por lo que el valor de la capacidad de transporte de oxigeno
corresponde a la transformacion a Fe;O,. En el caso del TO sintético, en el proceso se
forma FeAl,0, como forma reducida consiguiendo la conversion completa de los
productos de gasificacion a CO2 y H20 sin problemas de aglomeracion,
incrementando la capacidad su transporte. Esto explica que tenga el valor de Ro que
tiene a pesar de su bajo porcentaje de Fe,O3 [27].
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Tabla 3.1: Principales propiedades de los transportadores usados.

Transportador de O, TO_residuo TO_mineral TO_sintético
Fe,0; (%Peso) 71° 72° 15°

Fases determinadas por XRD Fe,0;, B-Al,0; Fe,03, CaMg(CO3),, SiO, Fe,03, a-Al,0;
Resistencia mecénica 2,8 2,4 1,5
Capacidad de transporte Rq (%) 2,40 2,51 1,50
Porosidad 3,7 15 50,5
Densidad real (kg/m°) 4500 4181 3950
Superficie BET (m?*/g) 01 4,1 39,1

? Determinada por TGA a 950 °C en presencia de un 15% de H.,.

3.2 Combustible

En el siguiente apartado se describira el proceso seguido para la preparacién del
combustible a utilizar en la experimentacion. Como se ha comentado en la
introduccion, la fase limitante en los procesos de iG-CLC con combustible sélido es la
gasificacién de carbén (ecuaciones 5 y 6). Este proyecto se centra en el estudio de
ésta, y en la combustion de sus productos. Se trabajara por ello con char de carbon,
gue como se ha visto antes es el producto resultante tras la pirdlisis del carbon
(ecuacion 4).

3.2.1 Preparacion del char

Se trabaja con char producido a partir de 3 carbones diferentes: lignito procedente
de Teruel, bituminoso procedente de Sudafrica y antracita procedente de El Bierzo.
Para mayor comodidad, a partir de ahora se denominara a los respectivos char
obtenidos char lignito, char sudafricano y char antracita.

El char se prepara mediante pirolisis del carbén. Se utliza una rampa de
calentamiento de 20 °C/min hasta alcanzar los 900 °C. El reactor se fluidiza con N,. La
velocidad del flujo serd la necesaria para que haya fluidizacion completa a cada
temperatura sin elutriacién. Los rendimientos obtenidos en la generacién de char a
partir de cada uno de los carbones son los indicados en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2: Rendimiento obtenido en la generacién de char a partir de cada uno de los
carbones.

Carbon Rendimiento al char obtenido
Sudafricano 0,7
Lignito 0,6
Antracita 0,9

3.2.2 Composicion del char

Una vez preparado el char, se realiza un analisis elemental y un analisis
inmediato, que daran la composicion del char. Los resultados obtenidos se muestran
en la Tabla 3.3.
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Tabla 3.3: Composicion de los diferentes tipos de char.

Char Lignito Sudafricano | Antracita

Anadlisis inmediato, % en peso

Humedad 0,5 0,9 0,8

Cenizas 43,5 20,0 31,6

Volatiles 1,2 1,1 0,9

Carbono fijo 54,8 78,0 66,7
Andlisis elemental, % en peso

Carbono 55,3 76,5 65,6

Hidrégeno 0,4 0,2 0,6

Nitrégeno 0,5 1,6 0,8

Azufre 5,0 0,8 1,2

3.3 Metodologia experimental

El proyecto tiene como objetivo evaluar el comportamiento como TO de un residuo
industrial con alto contenido en hierro y un 6xido de Fe proveniente de una mena de
mineral para el proceso CLC con carb6on y compararlos con un TO obtenido
sintéticamente, analizando su capacidad para transportar el oxigeno y su reactividad a
lo largo de varios ciclos oxidacién-reduccion. En el siguiente apartado se describira el
sistema experimental empleado asi como la metodologia con que se han realizado los
experimentos.

3.3.1 Sistema experimental

Para conseguir los objetivos previamente comentados se realizaran sucesivos
ciclos oxidacion-reducciéon en un reactor de lecho fluidizado discontinuo, simulando las
condiciones que se dan en una planta que trabaje en continuo. Para ello se alterna la
alimentacién gaseosa al reactor entre aire, para obtener las condiciones que se darian
en el reactor de oxidacién, y el agente gasificante oportuno, para obtener las
condiciones dadas en el reactor de reduccion. Entre cada uno de los diferentes
periodos se introduce una corriente de N, para purgar el reactor.

La Figura 3.1 muestra un esquema de la instalacion que se utilizé para realizar el
estudio y la Figura 3.2 una imagen de la propia instalacion, que esta formada por un
sistema para alimentar gases, un reactor con alimentacion de combustible sélido, un
condensador para eliminar el agua, un filtro y dos analizadores.
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Figura 3.1: Esquema de la instalacion Figura 3.2: Fotografia del reactor con el
empleada. horno abierto.
El sistema de alimentacion de gases tiene diversos controladores de flujo méasico

dirigidos desde un ordenador. La alimentacion de agua se realiza con una bomba
peristaltica. El agua es conducida a través de un evaporador, que es calentado por
cuatro resistencias de abrazadera de 170 W de potencia cada una.

El reactor es de acero de 54 mm de didmetro interno y 500 mm de altura, con una
zona de precalentamiento de 300 mm con relleno de abalorios cerdmicos justo antes
de la placa distribuidora. El reactor se carga con 400 g de sélido, que permiten
asegurar que el termopar de medida de la temperatura quede en el interior del lecho.
El sistema formado por el lecho fluidizado y la zona de precalentamiento se encuentra
dentro de un horno eléctrico. Un manémetro en forma de U mide la caida de presion
entre la entrada y la salida del reactor. Los problemas de aglomeraciéon del lecho
pueden identificarse como una pérdida brusca de la presion diferencial del lecho
durante la operacion debido al cese de la fluidizaciébn. Antes de llegar a los
analizadores, los gases pasan por un filtro para eliminar particulas que pudiesen
obstruirlos y por un condensador para eliminar el agua. Finalmente, los gases secos
llegan a los analizadores. Las concentraciones de CO, CO,, H, y CH, se miden
mediante un analizador de infrarrojo no dispersivo (NDIR) (Maihak S710/UNOR) y la
de O, mediante un analizador paramagnético (Maihak S710/THERMYOXP).

3.3.2 Metodologia

ACTIVACION DE LAS MUESTRAS

En el caso del TO_sintético no se observa aumento de la reactividad con el
namero de ciclos y no fue necesaria una etapa previa de activacion. Sin embargo en
estudios previos del grupo de investigacion [25, 28, 29] se observo que la reactividad
de los TO procedentes de residuos industriales y de menas de mineral aumenta
durante los primeros ciclos. Durante los primeros ciclos usando un TO se produce un
aumento de la superficie BET, lo que se traduce en un aumento de la reactividad del
TO, por lo que se realizan previamente los ciclos de activacion del TO comentados con
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anterioridad. Para trabajar con un material con reactividad constante, inicialmente se
realizan unos ciclos con TO_residuo y TO_mineral hasta que se considera que el TO
esta activado. La activacion se realiza alternando en el lecho una atmdsfera reductora
con una oxidante. Para obtener la atmésfera reductora, se pasa una corriente de CO
por el reactor. Para evitar la deposicion de carbdn, ser4 necesario introducir
conjuntamente CO,. La atmosfera oxidante se obtiene pasando una corriente de aire.
Entre cada una de las distintas atmdsferas se pasa una corriente de N, para purgar el
reactor. Se repite este proceso hasta que la reactividad de la muestra es constante.
Esto se comprueba estudiando la composicion de las corrientes de salida.

EXPERIMENTOS

A continuacion se describen los pasos seguidos en la realizacion de un
experimento.

Se carga el reactor con un lecho del TO que se va a utilizar. A continuacion, se
procede a calentar el lecho hasta llegar a la temperatura deseada, pasando una
corriente de aire para evitar que las particulas aglomeren, lo que puede ocurrir si el
lecho no esté fluidizado durante el calentamiento. Una vez alcanzada la temperatura,
se comienza con el experimento. Para ello, en primer lugar se purga el reactor
pasando una corriente de N, para crear una atmésfera inerte y seguidamente se crea
una atmosfera reductora. La atmédsfera reductora se consigue introduciendo un agente
gasificante y el combustible pertinente, en este caso char de carbén. Se introducen 1,5
gramos de char a través de la valvula vl (ver Figura 3.1) a una camara previa al
reactor, que se presuriza a 1 bar con N, a través de la valvula v2. El objetivo de esta
presurizacion es garantizar la introduccion de todo el combustible en el seno del lecho.
Se evita que la presurizacidon sea excesiva para no causar una sobrepresion en el
interior de reactor que pueda provocar el arrastre de parte del lecho por la salida de
gases. Seguidamente, se abre una tercera valvula (valvula v3 en la Figura 3.1) que
conecta con el reactor a través de la cual el combustible entra en el lecho fluidizado.
Se producen las reacciones de gasificacion explicadas en la introduccion y las de
reduccion del TO. El periodo de reduccion se da por concluido cuando todo el char se
ha consumido, salvo en la experimentacién con CO, como agente gasificante, donde
debido a la menor velocidad de gasificacion se fija en 30 minutos el tiempo maximo del
periodo de reduccién. A la salida del reactor, los gases se diluyen con una corriente de
N,. Esta dilucion es necesaria para tener el flujo suficiente que los analizadores
demandan en base seca. De otra manera, el flujo de gases no condensables (CO,
CO,, Hy) no es suficiente. El flujo de N, introducido se tuvo en cuenta para los calculos
del balance de masa posteriores. Tras la reduccion, se cambia a una atmésfera
oxidante, pasando antes un flujo de N, durante dos minutos para crear una atmésfera
inerte. La atmdésfera oxidante se consigue pasando un flujo de aire por el reactor, con
lo que tiene lugar la oxidacion del TO y se quema ademas el char que no haya llegado
a reaccionar en la fase de reduccion. Una vez finalizada la oxidacién, el TO esta listo
para un nuevo ciclo. Se repite este proceso para diferentes temperaturas de
operacion, tipos de char y agentes gasificantes. Los caudales que se introducen en el
reactor son siempre de 200 Ly/h. En la tabla 3.4 se muestran los experimentos
realizados, en los que se ha analizado la influencia de:

e Latemperatura.
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o El agente gasificante.
e Tipo de transportador de oxigeno.
e Eltipo de char.

Tabla 3.4: Resumen de los experimentos realizados

Transportador de oxigeno TO_residuo | TO_mineral | TO_sintético Comentario
900 °C v v v c 0vCo
onH
Influencia de la temperatura 950 °C v v 22V
Con char sudafricano
1000 °C (4 (4 (%4
Sudafricano v v (%4
Con H,0y CO
Influencia del tipo de char Lignito v 2oV =
A 900, 950y 1000 °C
Antracita v
100% H,0 v v v
100% CO, v v v Con char sudafricano,
Influencia del agente gasificante | 10% CO,, 90% H,0 v lignito y antracita
30% CO,, 70% H,0 v A 900, 950y 1000 °C
50% CO,, 50% H,0 v
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4 RESULTADOS

En la siguiente seccién se analizaran los resultados obtenidos en los experimentos
descritos. Previamente, se explicaran las ecuaciones necesarias para su evaluacion.
Se mostraran por separado los resultados obtenidos en los experimentos realizados
con cada uno de los TO y finalmente se estudiara la aplicaciéon de esos resultados al
disefio de una planta.

4.1 Evaluacion de los resultados

En primer lugar, se muestra en la figura 4.1 el resultado estandar que se obtiene
tras realizar un experimento. Como ejemplo se toma el caso realizado con un lecho de
TO_mineral disuelto en un 2,5% en alimina a 900 °C introduciendo char sudafricano
como combustible utilizando H,O como agente gasificante.
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Figura 4.1: Resultado estandar obtenido tras un experimento. Se muestran la concentracion de
cada gas componente de la corriente de salida en funcién del tiempo del experimento.

Para evaluar los resultados obtenidos se utilizan expresiones basadas en
balances elementales de C y O a partir de las concentraciones de CO, CO, e H,
registradas en los analizadores. Para simplificar célculos, se supone, que la emision
de CH, es despreciable, ya que se trabaja con char y los volatiles han sido eliminados
previamente, por lo que no entra en los balances. Se supone también que el hidrogeno
y el oxigeno en el char son despreciables, ya que en ningan caso superan el 1% en
peso y son cantidades muy pequefias en comparacion con la que se producen en el
proceso.

Se atenderd principalmente a dos aspectos: la velocidad de consumo de char y a
la eficacia de la combustion de los productos de gasificacion. La primera, rc(t), queda
definida en la ecuacion 13 y da la velocidad de gasificacion a partir de las especies de
carbono (CO y CO,) generados en el reactor. La segunda, nc(t), se define en la
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ecuacion 14 y relaciona el oxigeno transferido por el TO para oxidar el char con el
oxigeno necesitado para oxidarlo completamente. Para entender la eficacia, es
necesario definir la velocidad de transferencia de oxigeno del TO con el combustible,
ro(t), obtenida mediante un balance de oxigeno al reactor. Se muestra en la ecuaciéon
15.

re(t) = (J’coz + }’co)S “Fs = Yco,e " Fe (13)
¢

ne(t) = 2% (14)

19(t) = Fy,0,s + Fs(zyco2 + YCO) — Fy,0e — 2Fco,e (15)

siendo F, y F; los caudales molares de gas de entrada y salida del reactor de
reduccion en base seca, yco, € Yco las fracciones de CO, y CO, Fy,pe Y Fy,o0,s 10S
caudales molares de entrada y salida de H,O al reactor de reduccion y Fo, . €l caudal

molar de entrada de CO, al reactor. Como se desprecian el Hy el O introducidos en el
char, se supone que los flujos de salida de H,O y H, provienen del flujo de entrada de
H,O, como queda reflejado en la ecuacion 16:

Fr,0,5 = Fry0e — FsYh, (16)
Por lo tanto, simplificando la ecuacion 15 se obtiene la ecuacion 17:
To(t) = Fs(z}’co2 + Yco — YHz) — 2Fco, e (17)

Se puede definir también la velocidad instantdnea de conversién de char como la
velocidad de gasificacion del char para una determinada cantidad de char no
gasificado todavia, como se expresa en la ecuacion 18:

velocidad de gasificacion _ 1c(t)
C no gasificado Nc,char—fot re(t)dt

TC,inst(t) = (18)
donde N¢ cnqr €S €l niUmero de moles de carbono introducidos en el reactor. Indica la
cantidad de char gasificado respecto al total existente en el reactor en un tiempo t. Se
define a continuacion la conversion del char en un instante de tiempo t. Se muestra en
la ecuacién 19:

1
Xehar(t) = Neo—

,char

Jy et (19)

La conversion del TO se define en la ecuacién 20 y representa la fraccion de
oxigeno que ha cedido el TO para un tiempo t:

Xrea(t) = —— [ ro(t)dt (20)

NO,red

siendo Ng req €l nimero de moles de oxigeno (como O) que puede transferir el TO.
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4.2 Experimentos con un mineral de hierro como transportador

Se presentan a continuacion los resultados obtenidos en los experimentos con el
TO_mineral. En primer lugar, fue necesario realizar experimentos para activar el TO,
ya que como se comenté en la introduccion tedrica, a lo largo de los primeros ciclos
con algunos de los TO basados en Fe la reactividad aumenta. Seguidamente se buscé
la cantidad de TO en el lecho del reactor que ya no era capaz de convertir
completamente los productos de gasificacion a CO, y H,O. Para ello se inicia la
experimentacion con el reactor cargado sélo con TO. En estas condiciones el H, y el
CO se convierten completamente a CO, y H,O. Posteriormente se disminuye la
cantidad de TO pero manteniendo constante la cantidad de lecho. Para ello, el TO se
diluye en la cantidad correspondiente de alimina. A continuacion se estudia la
influencia de la temperatura y el agente gasificante en los experimentos con
TO_mineral. Finalmente, se realiza un analisis de la muestra tras la experimentacion.

4.2.1 Experimentos para activar el TO_mineral y obtener su dilucion

Para la activacion del TO_mineral se realizan sucesivos ciclos oxidacion-
reduccion. La etapa de reduccion se lleva a cabo con 50% de CO y 20% de CO, a 900
°C. Conforme aumenta la reactividad del TO en cada ciclo, mayor es el pico de
concentracion de salida de CO, y menor el de CO. Cuando esta concentracion se
repite para ciclos sucesivos se considera que la muestra ha sido activada. En este
caso, se da este comportamiento tras el ciclo 13.

Una vez activada la muestra, se procede a encontrar la dilucibn mas apropiada
para el lecho. Con el TO sin diluir no se observé CO ni H, durante la reduccion del TO.
Esto indica que el TO esta quemando los productos de la gasificacion en su totalidad y
los resultados obtenidos no aportan informacién Gtil para conocer los limites del TO.
Es necesario por lo tanto diluir el lecho. Como prueba inicial, se realiza un experimento
con 20% de TO_mineral diluido en alimina, utilizando char sudafricano, H,O como
agente gasificante y a 900 °C. El resultado obtenido se muestra en la figura 4.2:
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Figura 4.2: Composicion de la corriente de salida con respecto al tiempo de un experimento
con char sudafricano a 900 °C utilizando H,O como agente gasificante con un lecho de 20% de
TO_mineral en alimina.
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Durante los primeros 500 segundos de la etapa de reduccion no salen gases
producto de la gasificacién (CO, H,), y la concentracién de H, sélo aumenta cuando la
concentracion de CO, disminuye notablemente. En este momento el TO se ha
reducido por completo y ya no es capaz de seguir transfiriendo oxigeno. Esto indica
gue el TO quema todos los productos de la gasificacibn antes de reducirse por
completo.

Como con 20% de dilucion la conversion de los gases de gasificacién es completa
a CO, y H,O, con menos cantidad también podria convertirse todo. La cantidad
minima de TO seria aquella con la que salga algo sin quemar desde el comienzo del
experimento. Por ello se sigue disminuyendo la cantidad de TO hasta que se obtenga
gases sin quemar. Como es necesario mantener la masa de lecho para tener una
buena fluidizacién, el TO se sigue diluyendo con alumina, siendo la masa total en el
interior del reactor la misma (400 g).

El siguiente experimento se realiza con una dilucion de TO_mineral en alimina del
5%. Los resultados se muestran en la figura 4.3:
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Figura 4.3: Composicion de la corriente de salida con respecto al tiempo de un experimento
con char sudafricano a 900 °C utilizando H,O como agente gasificante con un lecho de 5% de
TO_mineral en alimina.

Como puede verse, inicialemente los productos de la gasificacion son quemados
por el TO, con lo que se diluye un poco mas el lecho para estar mas cerca de la
capacidad limite del TO. Se repite el experimento, utilizando esta vez un lecho con un
2,5% de TO_mineral. Los resultados pueden verse en la figura 4.4:
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Figura 4.4: Composicion de la corriente de salida con respecto al tiempo de un experimento
con char sudafricano a 900 °C utilizando H,O como agente gasificante con un lecho de 2,5% de
TO_mineral en alimina.

En este caso se aprecia el aumento en la concentracion de salida de CO y H,
practicamente al comienzo de la combustion del char, por lo que se trabaja en los
posteriores experimentos con esta dilucion.

A partir de las curvas de concentracién de H,, CO y CO, con el tiempo se calcula
la velocidad de gasificacion instantanea (r¢ ,s:) Y 1a eficacia de combustion (n.). En la
figura 4.5 se muestra r¢ ;5 Y 7. Obtenido a partir de los datos de la figura 4.4 en
funcion de la X, O X,oq respectivamente. Se observa que la velocidad de
gasificacion se mantiene constante durante toda la gasificacion, por lo que se cogera
un valor medio en las evaluaciones posteriores. La n. tiene un valor maximo al

principio y disminuye a medida que el oxigeno en el TO se va agotando. Se cogera el
valor inicial de 5. en lo que sigue.
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Figura 4.5: En a) se muestra la velocidad de gasificacion instantdnea en funcion de la Xgpar
obtenida al realizar un experimento con char sudafricano a 900 °C utilizando H,O como agente
gasificante con un lecho de 2,5% de TO_mineral en alimina y en b) la eficacia de combustién
frente a X,eq Obtenida en el mismo experimento.
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4.2.2 Efecto de latemperaturay el agente gasificante en los
experimentos con TO_mineral

Para evaluar la influencia que la variacion de la temperatura y del agente

gasificante tienen se realizd el experimento a 900, 950 y 1000 °C utilizando char
sudafricano y H,O como agente gasificante, y a continuacion se realizaron utilizando
CO, como agente gasificante.

En las figuras 4.6 y 4.7 se muestra una comparacion de resultados de la velocidad

de consumo de char instantanea (r¢;,5) Y la eficacia de combustion (n.) en los
experimentos realizados a las temperaturas ya mencionadas y utilizando H,O como
agente gasificante en un caso, y CO, en otro. Las graficas completas pueden
consultarse en el Anexo I.
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Figura 4.6: Velocidad de conversion
instantanea de char sudafricano a distintas
temperaturas utilizando H,O y CO, como
agentes gasificantes.
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Figura 4.7: Eficacia de combustion de char
sudafricano a distintas temperaturas
utiizando H,O y CO, como agentes
gasificantes.

Se puede observar que al aumentar la temperatura del experimento aumenta la

velocidad de conversion de char, debido al aumento de la velocidad de gasificacion. El
cambio es especialmente notable al aumentar la temperatura de 900 a 950 °C cuando
se utiliza H,O como agente gasificante. Ademas, la velocidad de conversion es mucho
menor cuando se utiliza CO, como agente gasificante (es hasta 3 veces menor a

s

temperaturas de 900 0 950 °C). De estos resultados puede deducirse que es
conveniente el uso de H,O como agente gasificante.

En cuanto a la eficacia de combustidn se observan resultados bien distintos

dependiendo del agente gasificante utilizado: cuando se usa H,O la eficacia de
combustién disminuye conforme aumenta la temperatura mientras que cuando el
agente gasificante es CO, el aumento de temperatura se traduce en un aumento de
eficacia. La gasificacion del char y la combustién de los gases de gasificacién son dos
son reacciones que ocurren en serie, y como se ha comentado, el aumento de la
temperatura de operacion resulta en un aumento de la velocidad de gasificacion. Si
con el aumento de la temperatura no aumenta la capacidad del TO para convertir los
gases de la gasificacion a CO, y H,O al mismo ritmo que aumenta la velocidad de
gasificacion, la eficacia de combustion disminuye con el aumento de la temperatura.
Este es el comportamiento que se observa en el caso en el que se usa H,O como
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agente gasificante. Por el contrario, si la capacidad del TO para convertir los gases de
la gasificacion a CO, y H,O aumenta con la temperatura a mayor ritmo que la
velocidad de gasificacion, la eficacia de combustion aumentara. Este es el
comportamiento que se observa cuando se usa CO, como agente gasificante.

4.2.3 Andlisis de la muestra de TO_mineral tras operacion

En total, se realizaron 15 ciclos oxidacion-reduccibn con TO_mineral, en
aproximadamente 20 horas de operacion.

Se aprecian cambios observando algunas fotografias tomadas con el microscopio
SEM. Se tomaron fotografias de las muestras previamente a la operacion y tras los 15
ciclos que pueden verse en la figura 4.8

Figura 4.8: Imagenes de las particulas de TO_mineral obtenidas con microscopio SEM. Las
figuras a) y b) muestran particulas cortadas y las figuras c) y d) particulas enteras; las figuras a)
y €) se tomaron previamente a los experimentos y las figuras b) y d) tras 15 ciclos oxidacion-
reduccion.

Se ve un aumento de la porosidad, apreciada tanto en la particula cortada como
en la particula entera
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Se presenta a continuacion en la figura 4.9 el andlisis EDX elemental realizado
sobre la particula cortada (figura 4.8 b)) tras los 15 ciclos de operacién. El perfil EDX
revela una distribucion homogénea de Fe y Al en la particula.

—fe

—Al

Flgura 4.9: Perfll de Fe y AI en unapartlcula cortada de TO mlneral tras 15 CIC|OS de
operacion realizado mediante andlisis EDX.

No se tuvieron problemas de aglomeracién, por lo que el comportamiento del
TO_mineral es adecuado en este aspecto. No se observé tampoco una pérdida
importante de TO por elutriacion en la instalacion debida a la atriccion de las
particulas.

4.3 Experimentos con un residuo de bauxita como transportador

Se presentan a continuacién los resultados obtenidos en los experimentos con el
TO _residuo. Se estudi6 el efecto de la temperatura y el agente gasificante en los
experimentos y de los distintos tipos de char obtenidos para la realizacion del
proyecto. Se realiza también una caracterizacibn de la muestra tras la
experimentacion.

4.3.1 Experimentos para obtener la dilucién de TO_residuo

La dilucién del lecho necesaria para la experimentaciéon con TO_residuo habia
sido estudiada previamente a la realizacién de este proyecto. Se buscé una dilucién
con la que no se consiga la combustiébn completa de los productos de la gasificacion.
Para este caso, se decidié que la dilucién apropiada era del 50% de TO_residuo en un
lecho de alumina.

4.3.2 Efecto de latemperaturay el agente gasificante en los
experimentos con TO_residuo

Se estudia la influencia que la variacion de la temperatura ejerce sobre la
conversién del char realizando experimentos a 900, 950 y 1000 °C alimentando char
de carbdn sudafricano y utilizando H,O como agente gasificante. A continuacion se
analizan las mismas temperaturas utilizando CO,. Finalmente se analizaron distintas
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composiciones en la mezcla fluidizante (10% de CO,/90% de H,O, 30% de CO,/70%
de H,0, 50% de CO,/50% de H,O) para 900 y 1000 °C.

Se realiza una comparacion de los resultados similar a la realizada en el estudio
del efecto de la temperatura y el agente gasificante en los experimentos con
TO_mineral. Se muestra en las figuras 4.10y 4.11
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Figura 4.10: Velocidad de conversion
instantanea de char sudafricano a distintas
temperaturas utilizando H,O, CO, vy
mezclas de ambos como agentes
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Figura 4.11: Eficacia de combustion de
char sudafricano a distintas temperaturas
utilizando H,O, CO, y mezclas de ambos
como agentes gasificantes.

gasificantes.

Se puede observar que, al igual que para el TO_mineral, al aumentar la
temperatura del reactor aumenta la velocidad de conversion instantanea del char. Esto
es debido al incremento de la velocidad de gasificacion tanto para H,O como para
CO,, y como resultado, para una temperatura de 1000 °C se obtienen velocidades
entorno a tres veces mayores que para una temperatura de 900 °C con cualquiera de
los agentes gasificantes probados. Se observa también que conforme aumenta el
porcentaje de CO, en el agente gasificante (en detrimento del porcentaje de H,0), la
velocidad de conversion disminuye. Esto es debido a que, por un lado, el aumento de
la temperatura aumenta la reactividad del char y por otro, a que el CO, actla peor
como agente gasificante que el H,O. Es por tanto necesario limitar la cantidad de CO,
en el agente gasificante para impedir velocidades de gasificacion bajas.

La mayor parte del H, y del CO producidos es consumida por el TO y sélo se
observa una pequefia cantidad de estos gases a la salida del reactor, o que se
traduce en una alta eficacia de combustion, superior al 90% para cada una de las
temperaturas probadas. Cuando el agente gasificante es H,O la eficacia de
combustién es similar y muy alta para las tres temperaturas probadas, sin embargo
cuando se utiliza CO, como agente gasificante se observa un aumento de la eficacia
conforme aumenta la temperatura, tanto mayor cuanto mayor es la fraccién de CO, en
el agente gasificante. Esto es un indicativo de que en el TO_residuo, al igual que en el
TO_mineral, al utilizar CO, como agente gasificante la velocidad de combustion
aumenta con la temperatura a un ritmo mayor que la velocidad de gasificacion.
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4.3.3 Efecto del tipo de carb6n en los experimentos con TO_residuo

Se utilizaron char de lignito y char de antracita como combustibles en
experimentos similares a los presentados anteriormente para evaluar el efecto que el
tipo de carbdn tiene en las eficacias del proceso.

Se presentan comparaciones similares a las realizadas en los apartados
anteriores, pero variando en este caso el tipo de char alimentado ademas de la
temperatura del reactor (figuras 4.12-4.17). Se realiza esta comparaciéon de los
resultados para cada una de las temperaturas probadas (900, 950 y 1000 °C)
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Figura 4.12: Velocidad de conversion
instantanea para de tres tipos de char en
funcion del agente gasificante a 900 °C
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Figura 4.14: Velocidad de conversion
instantanea para una de tres tipos de char
en funcién del agente gasificante a 950 °C
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Figura 4.13: Eficacia de combustion de
tres tipos de char en funcion del agente
gasificante a 900 °C.
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Figura 4.16: Velocidad de conversion Figura 4.17: Eficacia de combustion de
instantanea de tres tipos de char en funcion tres tipos de en funcion del agente
del agente gasificante a 1000 °C gasificante a 1000 °C.

El char antracita y el char sudafricano presentan velocidades de conversion
instantanea similares siendo ligeramente més altas en el caso del char sudafricano. El
char lignito presenta las velocidades de conversidén instantaneas notablemente mas
altas, alcanzando valores hasta 5 veces més altos que los otros dos tipos de char, y
siendo altas incluso usando un agente gasificante compuesto por CO, en su totalidad.
Este resultado es l6gico teniendo en cuenta la reactividad de cada tipo de char. Por
tanto, es recomendable el uso de lignito cuando se trabaje en las condiciones
mencionadas y se persiga una velocidad de conversion instantanea alta.

En cuanto a la eficacia de combustion las diferencias entre char de distinto carbén
son minimas usando H,O como agente gasificante. Usando CO,, se obtiene mayor
eficacia con lignito. La eficacia de combustion disminuye a medida que aumenta la
cantidad de CO, en la mezcla de gases gasificantes debido a la menor reactividad del
TO_residuo con CO respecto al H,.

4.3.4 Andlisis de la muestra de TO_residuo tras operacion

En total, se realizaron 88 ciclos oxidacién-reduccion con TO_residuo, en
aproximadamente 110 horas de operacion.

Se tomaron fotografias de las muestras previamente a la operacién y tras los 88
ciclos con el microscopio SEM, algunas de las cuales se muestran en la figura 4.18.
Se puede ver en la particula cortada que tras el uso se produce un cambio en la
morfologia respecto a la de la particula sin usar. Se aprecia un aumento en la
porosidad.
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Figura 4.18: Imagenes de las particulas de TO_residuo obtenidas con microscopio SEM. Las
figuras a) y b) muestran particulas cortadas y las figuras c) y d) particulas enteras; las figuras a)
y C) se tomaron previamente a la combustién y las figuras b) y d) tras 88 ciclos oxidacién-
reduccion.

Mediante el analisis EDX mostrado en la figura 4.19 se determina el perfil de Fe y
Al para la particula de la figura 4.18 b):

100 —Al

Figura 4 19 Perfll de Fe y Al en una partlcula cortada de TO residuo tras 88 CIC|OS de
operacion realizado mediante analisis EDX.

Se puede comprobar cémo el Fe tiene una concentracion mayor en algunas zonas
del exterior de la particula. En el resto de la particula, la composicién es bastante
homogénea.

34 PFC Gonzalo Ferrer



Otro aspecto importante para un TO es su resistencia a la atriccion. Durante la
operacién no se observé una pérdida importante en la instalacion de finos producidos
por la atriccion de las particulas.

No se tuvo tampoco ningun problema de aglomeracion, a pesar de los altos
valores de conversion del TO obtenidos en alguno de los experimentos. Este problema
suele darse cuando Fe o FeO son las especies reducidas y se puede observar por la
pérdida de carga en el interior del lecho. A lo largo de los 88 ciclos se observé una
capacidad de transporte constante en el TO.

4.4  Experimentos con un material sintético basado en hierro como
transportador

Se presentan a continuacién los resultados obtenidos en los experimentos con el
TO_sintético. En el TO_sintético no se aprecia un aumento de reactividad a lo largo de
los primeros ciclos, por lo que no fue necesario realizar experimentos de activacion.
Por lo tanto, el primer paso es buscar la diluciébn adecuada de TO en el lecho del
reactor. Una vez encontrada, se pasa a realizar los experimentos donde se estudia la
influencia de la temperatura y el agente gasificante. Finalmente, se realiza un analisis
de la muestra tras la experimentacion.

4.4.1 Experimentos para obtener la dilucion del TO_sintético

Se comienza con un lecho diluido al 5% en alimina. Se realiza el experimento
introduciendo char sudafricano y H,O como agente gasificante a 900 °C y se obtiene el
resultado mostrado en la figura 4.20:
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Figura 4.20: Composicion de la corriente de salida con respecto al tiempo de un experimento
con char de carbon sudafricano a 900 °C utilizando H,O como agente gasificante con un lecho
de 5% de TO_sintético.

Dado que durante la una primera etapa del experimento no se aprecia salida de
productos de la gasificacion, se procede a diluir mas el lecho. El siguiente experimento
se realiza bajo las mismas condiciones, pero con un lecho con el 2% de TO_sintético
diluido en alimina. El resultado se muestra en la figura 4.21.
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Puesto que se aprecia la existencia de CO y H, en la corriente de salida desde el
comienzo de la gasificacion, se trabaja a partir de ahora con esta dilucién.
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Figura 4.21: Composicién de la corriente de salida con respecto al tiempo de un experimento
con char de carbén sudafricano a 900 °C utilizando H,O como agente gasificante con un lecho
de 2% de TO_sintético.

4.4.2 Efecto de latemperaturay el agente gasificante en los
experimentos con TO_sintético

Se estudia la influencia que la variacion de la temperatura ejerce sobre la
conversién del char realizando experimentos con char sudafricano y H,O o CO, como
agentes gasificante a 900 y a 1000 °C.

Se comparan en las figuras 4.22 y 4.23 los resultados obtenidos al realizar los
cambios descritos en la temperatura y el agente gasificante.
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Figura 4.22: Velocidad de conversion Figura 4.23: Eficacia de combustion de
instantanea de char sudafricano a distintas char sudafricano a distintas temperaturas
temperaturas utilizando H,0O, y CO.. utiizando H,O y CO, como agentes
gasificantes.
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El aumento de temperatura influye en el experimento aumentando la velocidad de
gasificacion del char, tanto en los experimentos con H,O como en los experimentos
con CO,, y al igual que en los experimentos con los TO anteriores, disminuye cuando
el agente gasificante es CO, en lugar de H,O. La diferencia es bastante notable,
siendo la velocidad entorno a cinco veces mayor para los experimentos con H,O para
las dos temperaturas probadas.

La eficacia de combustién es mayor cuando el agente gasificante es CO,. Esto se
debe a que el TO_sintético es muy reactivo también con el CO. A igualdad de
condiciones en cuanto a reactividad con CO e H,, lan, es mayor cuando se gasifica
con CO, porque el flujo de CO es menor que el de CO+H, cuando se gasifica con H,0.
Esto es asi ya que la gasificacion con CO, es mas lenta que con H,O.

4.4.3 Andlisis de la muestra de TO_sintético tras operacion

En total, se realizaron 19 ciclos oxidacion-reduccién con TO_sintético, en
aproximadamente 25 horas de operacion. Se tomaron fotografias de las muestras
previamente a la operacion y tras los 19 ciclos. mostradas en la figura 4.24:
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Figura 4.24: Imagenes de las particulas de TO_sintético obtenidas con microscopio SEM. Las
figuras a) y b) muestran particulas cortadas y las figuras c) y d) particulas enteras; las figuras a)
y €) se tomaron previamente a la combustion y las figuras b) y d) tras 19 ciclos oxidacion-
reduccion.
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Examinando las fotografias puede decirse que el TO_sintético es el que menos
cambio experimenta de los tres TO. No se aprecia un aumento en la porosidad ni la
formacion de la capa exterior rica en Fe. Al igual que el TO_mineral, mantiene una
composicién homogénea.

Se presenta a continuacion en la figura 4.25 el andlisis EDX elemental realizado
sobre la particula cortada de la figura 4.24 tras los 19 ciclos de operacion.
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Figura 4.25: Perfil de Fe y Al en una particula cortada de TO_sintético tras 19 ciclos de
operacion realizado mediante analisis EDX.

Como puede verse, el TO_sintético tiene una composicion homogénea, con una
concentracion de Al notablemente superior a la de Fe.

No se tuvieron tampoco problemas de aglomeracion ni una pérdida de TO por
elutriacion importante, por lo que el TO_sintético presenta un comportamiento
adecuado en cuanto a atriccion y aglomeracion se refiere.
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5 Aplicacion al disefio

Los resultados experimentales anteriormente presentados han sido utilizados para
calcular el inventario de TO que haria falta tener en el reactor de reduccion (mgg) a fin
de dimensionar una planta CLC. La planta dispondra de dos reactores de lecho
fluidizado interconectados entre los que se colocara ademas un sistema de separacién
de char que devuelve al reactor de reduccion parte del carbdén que escapa al reactor
de oxidacién. Se estudiara para cada TO la eficacia de combustién en funcion del
inventario mgr de TO y la eficacia de captura de carbono en funcién de mgg.

En primer lugar, se estudiara la eficacia de combustion frente al inventario de TO
(mgRr) en el reactor de reduccion. El mgg se calcula mediante la ecuaciéon 21:
mro

Mpr = Per_- o) (21)
Cfijo char Cjinst

Siendo PCI y Cy;j, €l poder calorifico inferior y la fraccion de carbono fijo en el
carbon utilizado, m.y,, Y mro los valores de masa de char alimentado y de TO en el
reactor respectivamente en los experimentos realizados y (—r¢nsc) €S €l valor de
velocidad instantdnea de conversion de char. A fin de ser comparables, todos los
experimentos tienen que estar en las mismas condiciones y que los experimentos con
distintas diluciones se realizaron a 900 °C, alimentando char de carbén sudafricano y
utilizando H,O como agente gasificante, estas seran las condiciones consideradas. Se
obtienen por tanto valores de mgx frente a eficacia de combustion.

A continuacién, se muestra en la figura 5.1 la eficacia de combustion en funciéon de
los valores de mgr obtenidos para el TO_mineral en lechos diluidos al 2,5%, 5%, 20%
y 50%:
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Figura 5.1: Eficacia de combustién en funcion de los valores obtenidos de mgr a partir de los
resultados experimentales en lechos de TO_mineral diluidos al 2,5% (A), 5% (B), 20% (C) y
50% (D) a 900 °C alimentando char sudafricano y utilizando H,O como agente gasificante.
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De igual forma, se opera para los TO_residuo y TO_sintético. En las figuras 5.2 y
5.3 se muestran los valores de eficacia de combustion frente a los valores de mgg
obtenidos experimentalmente para TO_residuo (con un lecho diluido al 50% y otro sin
diluir) y TO_sintético (con lechos diluidos al 2% y al 5%) respectivamente.

1530 2046
mFR (kg/Mw)

Figura 5.2: Eficacia de combustiéon en
funcién de los valores obtenidos de mgr a
partir de los resultados experimentales en
un lecho de TO_residuo diluido al 50% (A)
y otro sin diluir (B) a 900 °C alimentando
char sudafricano y utilizando H,O como
agente gasificante.
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Necombustion
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Figura 5.3: Eficacia de combustién en
funcién de los valores obtenidos de mgr a
partir de los resultados experimentales en
lechos de TO_sintético diluidos al 2% (A) y
al 5% (B) a 900 °C alimentando char
sudafricano y utilizando H,O como agente
gasificante.

40 PFC Gonzalo Ferrer



Se observa que para conseguir altas eficacias de combustion son necesarios
mayores inventarios. Para alcanzar un mismo valor de eficacia de combustion, los
inventarios obtenidos son mayores en el caso del residuo de bauxita, indicando que es
menos reactivo que el mineral y transportador sintético.

Seguidamente se calculan valores de eficacia de captura en funcién del inventario
de TO en el reactor de reduccién. La eficacia de captura se calcula en funcién de la
conversion de char obtenida en los experimentos mediante la ecuacion 22:

— XC,vol+XC,char'XC (22)

Necapt
captura Xc fijo

donde X r;;, €s la fraccion de carbono fijo en el carbon utilizado como combustible,
Xcvo1 la fraccion de carbono volatil en el carbon, X¢ .4, la fraccion de carbono en el
char del carbén y X, la conversion del char. La ecuacion que define la conversion de
char se obtiene mediante balances de materia al reactor de reduccién y al sistema de
separacion de char [29]. Se muestra en la ecuacion 23:

Fce—F F 1-
Xo = ce—Fcar _ To(1-7cs) (23)
Fce T¢,inst MFRTFro(1-1cs)

donde Fc es el flujo molar de carbono en el char alimentado como combustible, F¢ or
es el flujo molar de carbono que escapa al reactor de oxidacion, Frq es el flujo de TO
circulando entre los reactores, rc s la velocidad de conversion instantanea de char
obtenida experimentalmente, mgg €l inventario de TO en el reactor de reduccién en
kg/MW, y n¢s la eficacia del sistema de separacion de char.

Se toma como velocidad de conversion instantdnea de char aquella que resulta en
una mayor eficacia de combustion segun lo estudiado previamente para obtener la
eficacia de combustiéon en funcién de mgg. El valor de flujo de TO entre los dos
reactores depende de la relacién entre el oxigeno del TO y el combustible, ¢, y de la
capacidad de transporte Rp del TO. Para una relacién entre el oxigeno del TO y el
combustible $=1,2 se obtiene que para una planta de 1MW el flujo TO_mineral y
TO_residuo es de 4,2 kg/s y de TO_sintético es de 6,8 kg/s.

Tomando como velocidad de conversion instantanea para el TO_mineral la
correspondiente al lecho diluido al 50%, pues es el que obtiene una mayor eficacia de
combustidn, se estudia la eficacia de captura en funcion de mgr. Se estudiara ademas,
el efecto que la variacion de la eficacia del sistema de separacion de char tiene sobre
la eficacia de captura. Para ello, se realizardn los calculos para tres eficacias n.g
distintas (0%, 50% y 90%). Los resultados se presentan en la figura 5.4:
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Figura 5.4: Eficacia de captura en funciéon de mgg para tres eficacias distintas del sistema de
separacién de char distintas a 900 °C, utilizando H,O como agente gasificante y alimentando
carbén sudafricano como combustible con TO_mineral.

Se observa que para poder llevar a cabo una captura con una eficiencia alta, es
importante tener una eficacia alta en el sistema de separacién de char. De ahora en
adelante, se hara referencia Unicamente a los resultados obtenidos para un valor
Ncs=0,9 y serd también el valor con el que se realizaran los calculos posteriores.

En cuanto a la evolucion de la eficacia de captura con respecto al mgg, se aprecia
un gran crecimiento cuando se aumenta mgz hasta 1000 kg/MW, alcanzando un valor
del 80%, y un crecimiento menos importante a partir de este valor, aumentando tan
s6lo un 10% al pasar de 1000 a 2000 kg/MW, por lo que no es recomendable utilizar
inventarios mayores a 1000 kg/MW. Ademas, de acuerdo a la figura 5.1, la eficacia de
combustion aumenta conforme mgg se acerca a 1000 kg/MW, pero deja de hacerlo a
partir de este valor. Por lo tanto, 1000 kg/MW es un inventario de TO recomendable
cuando se trabaja en estas condiciones con TO_mineral

Los resultados obtenidos para TO_mineral, se muestran en la figura 5.5 junto con
los correspondientes a TO_residuo y TO_sintético con el fin de realizar una
comparacion entre los tres TO.
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Figura 5.5: Eficacia de captura en funcién de mgg para los tres TO a 900 °C, utilizando H,O
como agente gasificante y alimentando carb6n sudafricano como combustible.

Se puede ver que el TO residuo presenta un comportamiento muy similar al
TO_mineral en cuanto a la evolucion de la eficacia de captura frente meg en las
condiciones de operacion a las que se ha trabajado. Sin embargo, muestra una
disminucion de la eficacia de captura cuando mgz disminuye por debajo de 1000
kg/MW, por lo que no seria adecuado trabajar con un inventario de TO inferior a éste.
Por otro lado, el TO_sintético presenta unos valores de eficacia de captura muy
inferiores que nunca llegan a igualar a los obtenidos con los otros dos TO cuando se
trabaja en las condiciones de operacion en las que se ha hecho. Estos resultados se
corresponden con la diferente capacidad de transporte que presentan los
transportadores. Dicha capacidad es similar para el TO_residuo y el TO_mineral, sin
embargo es mas baja para el TO_sintético. Esto ultimo hace que el valor de Fo para
el TO_sintético sea mayor que el de los otros dos transportadores, y por lo tanto, el
tiempo de residencia en el reactor de reduccién sea menor, lo cual no favorece la
gasificacion y como resultado, la eficacia de captura es menor.

Finalmente, en las mismas condiciones en las que se obtienen altas eficacias de
combustién y considerando el transportador residuo, se compararan los resultados
obtenidos en experimentos con distintos tipos de char.
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Figura 5.6: Eficacia de captura en funcion de mgr para el TO_residuo alimentando los tres
tipos de carbén a 900 °C, utilizando H,O como agente gasificante.

En la figura 5.6 se observan resultados similares para el char de antracita y el de
carbén sudafricano. Sin embargo, el char de lignito presenta mayores eficacias de
captura para el mismo inventario de TO_residuo puesto que es mas reactivo que los
anteriores y presenta velocidades de gasificacion bastante mayores.
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CONCLUSIONES

Se han estudiado tres TO basados en Fe: un residuo industrial de la
bauxita, una mena de mineral y un transportador sintético. S han probado
en condiciones similares a las existentes en un proceso iG-CLC.

El aumento de la temperatura de operacion influye aumentando la
velocidad de gasificacion del char, y al ser ésta la etapa limitante influye
aumentando la eficacia de captura del proceso. Las velocidades de
gasificacién con H,O son superiores a las observadas con CO, como
agente gasificante.

En general, los TO mostraron una gran efectividad en la conversion del los
productos de gasificacion utilizando H,O como agente gasificante,
obteniendo eficacias de combustion superiores al 90% en la mayoria de los
casos, que disminuyen sin embargo conforme se disminuye el porcentaje
de H,O en favor del CO;en la alimentacion.

Se han obtenido velocidades de gasificacién muy altas usando char lignito,
con valores alrededor de 4 veces superiores a los obtenidos con char
sudafricano y char antracita. Los valores obtenidos con char sudafricano y
char antracita son similares, siendo ligeramente superiores para el char
sudafricano. Se han obtenido altas eficacias de combustion utilizando char
lignito tanto con H,O como con CO, como agentes gasificantes.

No se han observado fenémenos de aglomeracion con ninguno de los TO
estudiados.

Se ha estudiado la aplicacién al disefio de los resultados obtenidos. El
TO_mineral y el TO_residuo presentan una eficacia de captura similar en
las condiciones de operacion utilizadas, aunque las eficacias de
combustién son inferiores. El TO_sintético muestra valores de eficacia de
captura notablemente menores para las mismas condiciones de operacion,
debido a su menor capacidad de transporte.
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