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RESUMEN

Cinéticas de captura de CO2 del aire basadas en adsorcién

Este trabajo de final de master (TFM) es una version resumida del texto original en inglés adjunto
en el ANEXO I: TFM expandido en inglés. EI TFM se comenzé al final la estancia en la
Universidad de Lappeenranta, Finlandia y se desarroll6 como parte de un proyecto de
investigacion en VTT Technical Research Centre of Finland con el titulo de Kinetics of
adsorption-based direct air capture. Dado que el contrato tenia adscrito la elaboracion de un
TFM bajo la normativa de 30 ECTS de las universidades finesas, el documento original tiene un

total de 93 paginas y esta elaborado en inglés.

Los adsorbentes solidos son actualmente empleados en la captura de CO, atmosférico por
adsorcion directa (DAC). Para poder predecir y modelar el comportamiento de adsorcion es
necesario caracterizar las cinéticas de adsorcion de CO. en los materiales adsorbentes. El
objetico de este TFM es estudiar los diferentes modelos cinéticos de adsorcion de CO; presentes
en bibliografia y utilizar la informacion recopilada para proponer un modelo capaz de predecir
la cinética de adsorcion de CO2 en una resina aminica comercial. A ello se suma el objetivo de
validar los modelos cinéticos de adsorcién seleccionados, teniendo en consideracion los
resultados de los ensayos de adsorcion obtenidos por termogravimetria analitica (TGA) y por
columna de adsorcion de lecho fijo. Ademas, los resultados experimentales de adsorcién
hallados en este TFM seran comparados con la isoterma de adsorcion de la resina aminica.
Adicionalmente, en el proposito de este trabajo se incluye comparar los resultados cinéticos de
adsorcion cosechados por TGA y la columna de adsorcion. Finalmente, el interés de dos zeolitas
comerciales como adsorbentes de CO; para DAC sera estudiado para las condiciones de trabajo

ensayadas. Las zeolitas a estudiar son la zeolita 4 A y zeolita 13 X.

En base a la bibliografia consultada, los modelos de ajuste seleccionados para la adsorcién de
CO- en la resina aminica estan basados en la aproximacion de la fuerza impulsora lineal, Linear
Driving Force (LDF). Los modelos de ajuste fueron: pseudo primer orden (LDF1), pseudo
segundo orden (LDF2), Avrami y las aproximaciones de Veneman. También se estudiaron dos
modelos analiticos, referidos en este TFM como modelos teoricos; los cuales también se basan
en la aproximacion LDF. Los modelos tedricos seleccionados son el mecanismo descrito por

Farooq & Ruthven y el hallado en el manual de ingenieria quimica de Perry et al. (1999).



De acuerdo con los resultados obtenidos, el modelo propuesto por Veneman y el LDF1
presentaron un buen ajuste a la curva de adsorcion de CO; experimental en la resina aminica.
Dichos modelos producen una constante cinética global aparente capaz de simular los resultados
de los mismos experimentos llevados a cabo en el equipo para unas condiciones y parametros
de trabajo iguales a las del ajuste. No obstante, el modelo de Farooq & Ruthven demostrd ser
capaz de aportar una buena prediccion del comportamiento experimental y una mayor utilidad,
al proporcionar un método para calcular la constante cinética global de adsorcidn para distintas
condiciones experimentales. EI modelo de Farooq & Ruthven cuantifica las contribuciones de
los parametros de disefio del equipo, condiciones experimentales y propiedades del solido. De
tal forma que el modelo de Farooq & Ruthven puede ser utilizado para el escalado de equipos y
predecir nuevos comportamientos del sistema ante variaciones en las condiciones del proceso de

adsorcion.

Los resultados de adsorcion de CO- en la resina aminica demostraron que la etapa limitante del
proceso de adsorcion es distinta en los equipos de TGA y en la columna de adsorcion estudiados.
No obstante, la capacidad de adsorcion en el equilibrio de la resina aminica es la misma
independientemente del equipo de adsorcion seleccionado. Las variaciones en los coeficientes
de difusion del COzen la resina aminica entre equipos se tradujeron en una adsorcion diez veces
mas lenta para la TGA respecto al lecho fijo y en una constante cinética global distinta para cada
equipo. Las zeolitas estudiadas mostraron capacidad de adsorciéon de CO; para las condiciones
de adsorcion. No obstante, los experimentos de desorciéon hallaron que 100°C no era una
temperatura suficiente para regenerar las zeolitas; perdiendo capacidad de adsorcion tras pocos
ciclos de adsorcién-desorcion. Las condiciones empleadas en los experimentos de adsorcion para
todos los adsorbentes en ambos equipos fueron de 400 ppm de CO, a 25° C y 1.1 bar de presion

total.
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INTRODUCCION

1 INTRODUCCION

La Organizacion para la alimentacion y la agricultura (FAO) de las Naciones Unidas,
publico en 2015 un estudio en el que se recogia un pronostico acerca del crecimiento de la
poblacién para 2050 y los recursos necesarios para alimentar a dicha poblacion (Bavec et al.
2017). En 2050 la poblacion mundial alcanzara los 9.1 millardos, suponiendo un incremento
aproximado de dos millardos con respecto a la poblacion mundial actualmente (Nations
2019). El incremento de la poblacion se producira mayoritariamente en los actuales paises
en vias de desarrollo, reduciendo el terreno no urbanizado en un 20% a nivel mundial con
respecto a 2015 (Wheeler et al. 2015). Para cubrir el incremento en la demanda de alimentos
de la nueva poblacion, la produccion de vegetales necesitaria aumentar un 70% (Wheeler et
al. 2015). En caso de cumplirse los prondsticos enunciados anteriormente, la horticultura
tradicional no sera capaz de satisfacer la demanda de alimentos (Bavec et al. 2017). Por
consiguiente, para satisfacer la demanda de alimentos, la produccién y el rendimiento de la
tecnologia horticola debera ser mejorado (Bavec et al. 2017). De acuerdo con Bavec et al.
(2017) una de las principales tendencias para la mejora de los anteriores puntos es aplicar
los principios de intensificacion sostenible. El objetivo de esos principios es incrementar la
produccién y el rendimiento de los cultivos al aire libre y en invernaderos respetando y

conservando el medio ambiente.
1.1 Intensificacion en invernaderos para suplir la demanda de alimentos

Los estudios de Prior et al. (2003); Marchi, Zanoni and Pasetti (2018) y Prior et al. (2011),
mostraron que el proceso de crecimiento de vegetales depende principalmente de cuatro
factores de crecimiento: exposicion a la luz, suministro de agua, composicion del suelo y la
concentracion de COz en el aire. En dichos estudios se expusieron distintas variedades de
vegetales a cambios en dichos factores de crecimiento, registrando y cuantificando las
variaciones obtenidas al cambiar cada factor. Los experimentos comprobaron que el
crecimiento de los especimenes estudiados se vio ralentizado al ser privados de los factores
de crecimiento. En concreto concentraciones de CO> superiores a la atmosférica mostraron
que se producia un incremento en el rendimiento de las especies vegetales estudiadas ( Prior
etal. 2011). Los estudios de Prior et al. (2003), Prior et al. (2011), Buijs and De Flart (2017)
y Kimball and Idso (1983) también mostraron diferencias en el aumento del rendimiento
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para las especies vegetales estudiadas, diferenciando las dos respuestas encontradas en
funcion del compuesto fotosintetico (photosynthetic pathway) que utilizaba cada especie. El
“compuesto fotosintético” es el elemento responsable del transporte de CO; a través de los
vasos vegetales, siendo una sustancia analoga a la hemoglobina en el cuerpo humano
(Pessarakli 2005).

Segun los estudios de Kimball e Idso (1983) and Jin et al. (2009), cada especie vegetal
presenta un rango optimo de CO> para aumentar su tasa de crecimiento. No obstante, la
mayoria de los vegetales comestibles estudiados mostraron un incremento en el crecimiento
de un 30% para el intervalo de concentracion de CO> de 800 ppm a 1400 ppm (Kimball and
Idso 1983 & Jin et al. 2009). Como ejemplo, la Figura 1 (Kaiser y Drennen Thomas E. 1993)
muestra la mejora de rendimiento (cociente entre la velocidad de crecimiento de una planta,
y su equivalente cuando se expone a una atmdsfera con 400 ppm de CO.) para dos especies

distintas con distintos compuestos fotosintéticos (C3 y C4).

1,6
1,4

1,2

0,8

c4 Cc3
0,6
0,4

0,2

Ratio de velocidad de crecimiento

0 200 400 600 800 1000
CO2 ppm

Figura 1. Ratio de mejora de la velocidad de crecimiento de dos especies vegetales que
utilizan distintos compuestos fotosintéticos (C3 y C4) al ser expuestos a distintas
concentraciones de CO».. La linea vertical discontinua gris marca la concentracion
atmosférica actual, que es tomada como referencia. Adaptado de Kaiser y Drennen
Thomas E. (1993).
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Convencionalmente, la intensificacion del rendimiento en horticultura ha sido llevada a cabo
mediante invernaderos (Bavec et al. 2017). La clave en el aumento del rendimiento y
produccién en invernaderos es debida a la gran flexibilidad y control en las condiciones
ambientales del interior del invernadero, como la humedad, temperatura o concentracién de
COz (Parajuli, Thoma, and Matlock 2019). No obstante, el uso de invernaderos produce un
aumento en la demanda energética y agua necesaria para el crecimiento de los vegetales en
comparacion con los cultivos a campo abierto (Bavec et al. 2017). La demanda energética
derivada del mantenimiento de las condiciones del invernadero, tradicionalmente ha sido
proporcionada por la quema de derivados del petréleo y gas natural para generar electricidad
y climatizacion (Mufioz et al. 2008). Ademas, el aporte de CO2 proviene de combustibles
fosiles, gas natural o hielo seco (Mufioz et al. 2008). Como resultado la intensificacion en
invernaderos genera un gran consumo de agua y una gran cantidad de CO> como resultado
del uso de energias no-renovables para satisfacer las condiciones ambientales de los
invernaderos (Mufioz et al. 2008; Poudel and Dunn 2017).

Por tanto, el mayor reto en la intensificacion de la horticultura es aumentar la produccion de
comestibles, haciendo un uso responsable del agua y mantener unos niveles de emisiones de
CO2 minimos (European Commission 2014; Bavec et al. 2017). Una posible solucién para
proporcionar a los invernaderos la climatizacién, agua y concentracion de COz necesarias
sin ocasionar un uso adicional de combustibles fosiles es la captura de aire directa o “Direct
Air Capture” (DAC) (Marchi, Zanoni, and Pasetti 2018). Estas tecnologias son

especialmente interesantes en paises de clima frio, como los nérdicos.

1.2 Tecnologia DAC para el suministro de CO: e intensificacion de

invernaderos

La tecnologia Direct Air Capture (DAC) fue propuesta por Lackner in 1999 (Sanz-Pérez et
al. 2016), para reducir el exceso de CO. atmosférico. DAC se basa en la retirada de CO> de
una corriente de aire usando la afinidad fisicogquimica de un sorbente, mientras que los
componentes del aire restantes son devueltos a la atmosfera. Como resultado se produce una
disminucion en la concentracion CO. atmosférico (T. Wang et al. 2014). DAC se incluye en
el grupo de tecnologias de emisiones de CO- negativas (Net Emission Technologies -NET),

siendo particularmente interesante que la concentracion CO- en la corriente de salida puede
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ser ajustada al valor deseado y obtener altas purezas (Sanz-Pérez et al. 2016 & T. Wang et
al. 2014).

Algunas aplicaciones para el CO2 adsorbido podrian ser por ejemplo, suplir CO2 puro para
industria farmaceutica, alimentaria, o almacenamiento energético intermedio para
produccion de combustibles (Wang et al. 2014). No obstante, la obtencion de COz puro a
través de DAC genera grandes costes operacionales y baja rentabilidad econdmica (Wang et
al. 2014). Por otro lado, el uso de DAC para suministrar CO; diluido en sistemas menos
exigentes, como la horticultura, puede ser viable econémicamente, como fue probado por
Wang et al. (2014).

La tecnologia DAC también puede ser utilizada para separar el vapor de agua del aire
atmosférico, pudiendo obtener agua en terrenos aridos para invernaderos, tales como
desiertos (Fasihi, Olga, and Breyer 2019). Como resultado, seria posible aumentar la
produccion de alimentos de una forma sostenible, siendo parte de la solucion para el
problema de la alimentacion mundial ademéas de poder contribuir de forma notable a la
proliferacion del efecto invernadero (Wang et al. 2014) y ser un claro exponente de la
conocida como Economia Circular. Actualmente la concentracion de CO2 en la atmosfera
es superior a 400 ppm, lo que ha originado preocupacién desde la comisién Europea; la cual
acordé en el Pacto Verde Europeo (European Green Deal) la reduccion de las emisiones de

CO2 hasta alcanzar en 2030 un 55% menos de emisiones que en 1920.

La absorcion de CO2 con hidroxidos es un proceso de DAC comun en la industria papelera,
siendo un paso adicional en el proceso Kraft (Sanz-Pérez et al. 2016). Un esquema
simplificado del proceso Kraft con absorcion de CO; se presenta en la Figura 2. En general
el absorbente utilizado en la industria papelera es una disolucion acuosa de NaOH, no
obstante pueden utilizarse otros disolventes de mayor coste como el KOH (Sanz-Pérez et al.
2016).
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Na OH(aq) Oz(g)

Aire
Atmosféricog Na2COsa)
_— > Absorcidn Precipitacion

CaCOs(s)

Calcinacion

Aire con baja
concentracion

de CO: g Ca(OH)aea

Hidratacion

Figura 2. Esquema de DAC con sorbentes acuosos basado en el proceso Kraft de la industria
papelera. Adaptado de Sanz-Pérez et al. (2016).

Las principales limitaciones en la implementacion de DAC en la industria papelera vienen
dadas por los elevados costes operacionales de la etapa de calcinacion. Las limitaciones
restringen la viabilidad del uso de DAC en aplicaciones industriales. La incorporacion del
paso de absorcién con NaOH puede ser asumido por la industria papelera, dado que necesitan
reducir sus niveles de CO2 emitidos para no superar los limites de emisiones legales (Sanz-
Pérez et al. 2016).

Segun el estudio de Sanz-Pérez et al. (2016), actualmente las tendencias en materiales para
DAC de CO estan centradas en adsorbentes sdlidos en lugar de absorbentes. Este cambio
en la tendencia viene dado por la dificultad para regenerar las soluciones utilizadas en la
absorcién quimica convencional, llevada a cabo con grupos amino. No obstante, la adsorcion
fisica sobre adsorbentes convencionales como silice o zeolitas, muestra una capacidad de
adsorcion baja en comparacién con la absorcion quimica, siendo ademas un proceso menos
selectivo. Otra opcion seria el uso de aminas sélidas, pero el coste del material es muy
elevado. Como alternativa mas destacada pueden mencionarse los adsorbentes sélidos
funcionalizados con grupos aminicos primarios y secundarios sobre una matriz de silice o
zeolitas. No obstante, algunos nuevos materiales han mostrado prometedores resultados
como por ejemplo MOFs (Metal Organic Framework), resinas funcionalizadas con aminas
o0 algunos fisisorbentes de disefio, pero no han sido estudiados tan a fondo en bibliografia
(Sanz-Pérez et al. 2016). Los materiales adsorbentes funcionalizados presentan una

capacidad de adsorcion mas elevada y especifica como resultado de la afinidad de los grupos
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funcionales con el adsorbato, y un coste inferior al necesitar menos cantidad de aminas.
Adicionalmente, el mencionado estudio concluye que para materiales adsorbentes
funcionalizados, la contribucion de la adsorcion quimica suele ser mas relevante que la
adsorcion quimica al contabilizar la capacidad total de adsorcion. Asimismo, el analisis
comparativo entre varios materiales adsorbentes concluyd que la adsorcion fisica esta
controlada por un equilibrio termodinamico, y como resultado, las bajas temperaturas y el
aumento del area superficial del adsorbente favorecen la capacidad de adsorcién de CO». Por
el contrario, la cinética quimica de adsorcion se ve favorecida por el aumento de temperatura
y la adsorcién quimica crea uniones adsorbato-adsorbente més fuertes, selectivas, rapidas y

establas en comparacion con la adsorcion fisica.

Un interesante campo de investigacion para esos nuevos materiales es la caracterizacion de
la cinética del proceso de adsorcion de COz. El estudio cinético proporciona informacion
acerca del comportamiento de los adsorbentes bajo las condiciones experimentales, haciendo
posible predecir el resultado de futuros procesos de adsorcién. Los parametros cinéticos son,
en consecuencia, parte esencial para el escalado de los procesos de adsorcion industrial
(Perry et al. 1999).

1.3 Modelos cinéticos de adsorcién

Los mecanismos de transferencia de materia en sistemas gas-solido (G-S) pueden ser
definidos como una combinacion de los diferentes fendmenos individuales de transferencia
de materia. No obstante, la forma de modelar los procesos de adsorcion de CO- en lechos de
particulas de resina aminica en bibliografia no llegan a un acuerdo acerca de cual es el
modelo mas adecuado para este tipo de adsorciones; habiendo una gran disparidad entre
métodos Yy articulos (Shafeeyan, Wan Daud, and Shamiri 2014). La ley de Fick (Eg.1 del
ANEXO II: Ecuaciones empleadas), es capaz de simular un proceso de transferencia de
materia de una especie en fase gas desde una corriente gaseosa hasta el interior de los poros
de un solido adsorbente (Do 1998; Ruthven 1984; T. Wang et al. 2016; Serna-Guerrero and
Sayari 2010). La dificultad asociada al uso de la ley de Fick en este tipo de sistemas viene
dada por la geometria de las particulas, teniendo que emplearse ecuaciones en derivadas
parciales (EDPs) en geometria esférica y con una concentracion de adsorbato que varia en
cada punto del solido con el tiempo (Ruthven 1984; Do 1998). Una simplificacion de éste
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modelo es considerar un modelo Zero-D para la adsorcion en la particula de adsorbente con
un término de fuerza impulsora lineal (Zamora et al. 2010). Ademas, la concentracion de
adsorbato a lo largo del solido se simplificaria, pasando a considerarse un promedio de la
concentracion de adsorbato a través del s6lido (Ruthven 1984; Perry et al. 1999; Do 1998).
El resultado de las simplificaciones se presenta en la Eg. 26 del ANEXO II: Ecuaciones
empleadas, pasando a Ilamarse modelo de fuerza impulsora lineal (Linear Driving Force,
LDF). Los modelos LDF han sido reconocidos ampliamente en bibliografia como
herramientas Utiles y precisas para predecir y explicar resultados experimentales (Choong
and Scott 1998; Farooq and Ruthven 1990; X. Wang, Chen, and Guo 2015; Serna-Guerrero
and Sayari 2010; Zarghampoor et al. 2017; Armstrong et al. 2017). La popularidad de estos
modelos reside en que son capaces de predecir de forma precisa el comportamiento de
sistemas en los que se desarrolla una adsorcion con solido poroso, con relativamente poco
coste de célculo (Shafeeyan, Wan Daud, and Shamiri 2014). Por tanto, se considerdé que
estos métodos podrian muy bien serian objeto de estudio en este trabajo final de master
(TFM).

1.4 Objetivo

Conviene comentar que este TFM es una version abreviada del original desarrollado en la
empresa, el cual fue redactado en inglés e incluye un gran analisis bibliografico de las
distintas tendencias y deducciones de todos los modelos. Dicho documento esta disponible
en el ANEXO I: TFM expandido en inglés. Ademas, dada la gran cantidad de acrénimos y
variables utilizados a lo largo de ambos documentos, se tom6 la decision de adjuntar una
lista de simbolos y abreviaciones al comienzo de ambos documentos. En el caso de las
ecuaciones pueden ser encontradas o en el ANEXO | o en la lista elaborada con todas las
ecuaciones empleadas presente en el ANEXO II: Ecuaciones empleadas. La version
ampliada de la basqueda bibliografica e introduccion puede encontrarse en el apartado
1- Introduction y en los capitulos incluidos en el apartado I-Literature Part; ambos presentes
en el ANEXO I: TFM expandido en inglés.

El objetivo de este TFM consiste en estudiar diferentes modelos cinéticos de adsorcion de
CO. Yy calcular la constante cinética de adsorcion para el material estudiado. Los adsorbentes

caracterizados han sido las zeolitas 13X, 4A y una resina aminica (amine resin), la cual esta
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funcionalizada con aminas primarias y secundarias. El objetivo principal es encontrar un
modelo cinético capaz de predecir el proceso de adsorcion de CO2 sobre una resina comercial
funcionalizada con aminas primarias y secundarias bajo las condiciones experimentales, asi
como determinar los parametros caracteristicos del modelo. Como objetivo secundario se
establece la caracterizacion y estudio de la viabilidad de las zeolitas 13X y 4A como
materiales adsorbentes de CO> en DAC. EIl apartado experimental para determinar la
capacidad de adsorcion y las constantes cinéticas de los modelos de adsorcion seran llevados
a cabo en una columna de lecho fijo (fixed bed) y mediante analisis termogravimétrico
(TGA) en linea. Las condiciones experimentales seran escogidas para representar un
escenario viable de DAC. Finalmente, los resultados obtenidos mediante los métodos de

lecho fijo y termogravimétrico seran comparados entre si.
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2 EXPERIMENTAL. DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS Y
TECNICAS

En este capitulo se recogen los experimentos llevados a cabo para caracterizar las
propiedades necesarias en el modelado de la cinética de adsorcion de CO; para analisis
termogravimétrico (TGA) y lecho fijo. Ademas, se incluye una descripcion de los equipos y

técnicas de caracterizacion utilizados.
2.1 Porosidad del lecho

La porosidad del lecho de particulas o fraccion de volumen hueco localizado entre las
particulas de adsorbente es un pardmetro clave para el modelado del proceso de adsorcion
(Shafeeyan, Wan Daud, and Shamiri 2014). La fraccién hueca tiene una importante
influencia en la etapa de transferencia externa de materia, e influye en gran medida en la
dispersion axial del fluido. La contribucion de la porosidad de lecho a la transferencia de
materia externa queda demostrada por la definicion propia del niUmero de Sherwood y en el
coeficiente de dispersion axial (Do 1998; Ruthven 1984). Ademas de ser un parametro
relevante para el modelado de la transferencia de calor en el sistema. Por tanto, pese a que
existen tablas orientativas para lechos de particulas de distintos tamafios y geometrias en
manuales ingenieriles como el Perry et al. (1999), se decidi6 cuantificar experimentalmente
el valor de la porosidad del lecho de la resina aminica. La descripcion del método empleado
y los resultados quedan recogidos en el apartado 4.1 Voidage Determination del ANEXO I:
TFM expandido en inglés. Dicho método es una adaptacion propia del manual de Kunii and
Levenspiel (1991), aplicando la ecuacion de Ergun presentada como EQ.33 en el
ANEXO II: Ecuaciones empleadas. Dado que el calculo de la porosidad se realiz6 para 25 °C
y para 100 °C, los parametros dependientes de la temperatura de las ecuaciones se

recalcularon para representar las condiciones experimentales.
2.2 Propiedades fisicas de los materiales adsorbentes

La humedad de las muestras fue medida en el area de quimica analitica de la Universidad de
Lappeenranta (LUT) (Finlandia), utilizando un procedimiento estandarizado facilitado por

el personal del laboratorio. En primer lugar, un vidrio de reloj fue preacondicionado en una
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estufa a 100 °C durante 1h. Tras la estufa, el vidrio fue atemperado en un desecador y pesado
en una béascula de alta precision. Las muestras se pesaron sobre el vidrio de reloj
acondicionado y se secaron en la estufa a 100 °C durante una noche. Tras el secado, las
muestras sobre el vidrio se atemperaron en el desecador durante 15-20 minutos. Como
ultimo paso, la masa de agua en las muestras se obtuvo por pesada diferencial, atribuyendo
las diferencias en el peso totalmente a la humedad.

La caracterizacion de la porosidad, tortuosidad y la densidad del slido* (skeletal density) de
las muestras de la resina aminica, Zeolita 4A (pellet) y Zeolita 4A (polvo), fueron
determinadas en un picnémetro de mercurio modelo AutoPore IV 9500 V1.09 Hg en el
Instituto de Investigacion en Ingenieria de Aragon (13A) de la Universidad de Zaragoza. El
picnémetro introduce una cantidad de mercurio presurizado conocida, caracterizando el
tamafio y volumen de poro de la muestra de sélido adsorbente. A partir de dichas
caracteristicas del solido, el equipo es capaz de calcular otras propiedades del sélido como
la porosidad, tortuosidad, densidad lecho, densidad de sélido y el volumen de poro. Para
cada adsorbente se analizaron dos muestras: una directamente suministrada por el proveedor
y la otra fue sometida a un pretratamiento similar a la regeneracion llevada a cabo tras un
ciclo de adsorcion-desorcion. El pretratamiento tiene el objetivo de regenerar la muestra,
desorbiendo los gases y humedad presentes en el sélido. El pretratamiento se Ilevé a cabo
en un horno de vacio a 100 °C durante 2h y se atemperaron en un desecador a vacio. En el
proceso de enfriamiento, primero se desplazaron los posibles gases presentes utilizando
Argon. El pretratamiento de las muestras se realizd por el personal de laboratorio del
Instituto de Investigacion en Ingenieria de Aragon (I3A) de la Universidad de Zaragoza.

La densidad de lecho (bulk density) fue medida experimentalmente, usando la relacién fisica
entre la masa de particulas de adsorbente capaces de llenar un volumen determinado. Estas
medidas fueron llevadas a cabo a 25°C y 1 atm de presion en el laboratorio del centro de
investigacion VTT Jyvaskyla y corroborados por las medidas del AutoPore IV 9500 V1.09
Hg.

! Se trata de la densidad del solido (también conocida como “true density”), en contraposicion con la densidad
aparente (bulk density) que seria la del lecho de particulas de sélido, incluyendo los huecos interparticulares.
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La incidencia de la temperatura en la cinética de adsorcion y en el calculo de constantes
cinéticas se comprobO realizando ensayos de adsorcién a diferentes temperaturas.
Adicionalmente, el volumen vacio del lecho de particulas se determinG para las dos
temperaturas de trabajo estudiadas. Los experimentos se llevaron a cabo en un lecho de
particulas igual al utilizado en los experimentos de adsorcion. La densidad de particula fue
calculada a partir de la densidad del solido con la Eq. 4 del ANEXO IlI.

2.3 Caracterizacion de la capacidad de adsorcién

La capacidad de adsorcion es un parametro de gran relevancia para la seleccion del material
adsorbente méas adecuado en una instalacion de DAC. Ademas de la capacidad de adsorcion
a lo largo del tiempo de adsorcion, la capacidad de adsorcion en el equilibrio es necesaria
para determinar las constantes cinéticas de adsorcion. La caracterizacion de la capacidad de
adsorcion fue medida mediante TGA y una columna de adsorcion de lecho fijo. El analisis
de los datos de capacidad de adsorcién medidos se llevé a cabo con un método similar al
documentado por Elfving et al. (2017). EI método de anélisis de la capacidad de adsorcion
Temperature Swing Adsorption (TSA) del solido se divide en dos etapas consecutivas,
adsorcién y desorcion; formando la consecucion de ambas un ciclo de adsorcion-desorcion.
La concentracion del flujo de entrada y de salida debe ser monitorizada. En la etapa de
adsorcion se alimenta al lecho de particulas adsorbentes un caudal de gas de entrada con
concentracion de adsorbato en fase gas (i.e. COz2) totalmente conocida. La etapa de adsorcion
continda hasta obtener una concentracién en el flujo de gas a la salida del lecho igual a la
del fujo de gas a la entrada. Cuando se igualan las concentraciones de entrada y salida
significa que el adsorbente esta totalmente saturado del adsorbato bajo las condiciones de
trabajo; es decir, el sistema ha llegado al equilibrio de adsorcion para las condiciones de
trabajo. En la etapa de desorcion, las condiciones del flujo de entrada se mantienen y solo se
incrementa la temperatura hasta llegar a la temperatura de desorcion. Al incrementarse la
temperatura, el equilibrio termodindmico varia y se empieza a desorber el adsorbato,
produciéndose un aumento de la concentracién de adsorbato en la salida del lecho de
adsorcion. La etapa de desorcion finaliza cuando la concentracion de adsorbato en el flujo
de salida vuelve a ser la misma que en el flujo de entrada. Las explicaciones sobre como
obtener los datos a partir de una curva de adsorcion y desorcion estan incluidas en el
ANEXO | (Appendix | de la Memoria en inglés).

11
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El equipo de TGA utilizado fue el modelo Netzsch STA 449 C Jupiter. Los gases utilizados
en los experimentos con la TGA fueron N2 pureza 5.0, una dilucién de CO2/N2al 1%v con
pureza grado 4.0 y He grado 4.6 como gas de proteccion. EI N2 fue utilizado para diluir la
mezcla de CO2/N2 hasta obtener una concentracion de CO2 de 400 ppm a 1.1 bar de presion.
El equipo empleado para diluir y abastecer la mezcla de CO2/N2a la TGA fue un mezclador
multicomponente Environics series 2000 computerized multi-component gas mixer. Las
dimensiones del crisol para muestras de la TGA fueron 1 cm de altura, 4 mm de didmetro

fabricado en Al,O3sélido.

Calibrado del sistema termogravimétrico (TGA)

Para el calibrado de la TGA se tom6 como blanco el crisol vacio, permitiendo cuantificar la
contribucion de la alumina en el proceso de adsorcion. El caudal volumétrico a la salida del
mezclador (suministrado a la TGA) fue 50 mL/min en condiciones estandar (STP). El valor
del caudal fue elegido para evitar trabajar fuera de los limites de operacion de ambos equipos,
dado que 50 mL(STP)/min era el limite de menor caudal capaz de ser suministrado por el
mezclador y el limite superior de caudal de entrada que podia admitir la TGA. Por tanto, los
experimentos se tuvieron que llevar a cabo en los limites de operacion de ambos equipos. La
masa recomendada por el personal del laboratorio en los ensayos se selecciond para
satisfacer las limitaciones de la balanza interna de la TGA y maximizar el area de contacto
interfacial entre el sélido adsorbente y la corriente gaseosa. Por tanto, la masa de las muestras
para distintos sélidos no fue la misma al haber grandes diferencias entre densidades y tamafio

de particula de los distintos sélidos.

Muestras de resina aminica

Las muestras de la resina aminica para TGA fueron divididas en dos grupos. En el primero
se analizaron directamente los adsorbentes suministrados por el proveedor sin
pretratamiento, mientras que el segundo se regenerd antes del proceso de adsorcion. Esta
division tuvo como objetivo analizar el efecto de los gases adsorbidos en las muestras sin
regenerar. Cada grupo incluia dos muestras de la resina aminica a analizar, 6 mg y 10 mg
aproximadamente. La finalidad de muestrear dos pesos era determinar si la masa del sélido
podia afectar al proceso de adsorcion en TGA. La regeneracion fue realizada en una estufa
a 100 °C por 2h y atemperadas en un desecador de laboratorio durante 15 min a temperatura

12
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ambiente. El proceso de adsorcion se desarrollé a 25 °Cy 1.1 bar durante 12 h con un caudal
volumétrico gaseoso de 50 mL(STP)/min en condiciones estandar y con una concentracion
de CO2 de 400 ppm. La etapa de desorcion se ensayo a 100 °C y 1.1bar durante 5h con la
misma corriente gaseosa que en el proceso de adsorcion. La velocidad del calentamiento fue
arazon de 10 K/min.

El pretratamiento regenerativo no se realizd en un equipo externo a la TGA por las
limitaciones técnicas encontradas entre el mezclador de gases y la TGA. El experimento
ideal hubiera incluido una regeneracion térmica en TGA a 100 °C y N2 puro; posteriormente
se hubiera atemperado el s6lido a 25 °C y suministrado la mezcla de 400ppm de COz en Na.
Desafortunadamente, el mezclador, al trabajar en el limite inferior de caudal y una baja
concentracion de CO2, mostro dificultades por parte del controlador interno para alcanzar el
punto de consigna (setpoint). Esas dificultades incluian grandes perturbaciones en la
concentracion de salida e incluso en el caudal volumétrico. Las dificultades enunciadas
ponian en riesgo la seguridad de la TGA, dado que la entrada de gas a la TGA debia estar
abierta durante todo el pretratamiento y posterior experimento, recibiendo la TGA las
grandes perturbaciones en caudal volumétrico y concentracion. En base a las limitaciones
anteriormente enunciadas, se acordd con el personal responsable de la TGA que la mejor
opcidn era hacer un pretratamiento externo, descartando el pretratamiento térmico con N3
puro en la TGA. El pretratamiento propuesto consistio en introducir las muestras 2 h en una

estufa a 100 °C y posterior atemperado en un desecador a temperatura ambiente.

Muestras de Zeolita 4 A

En el caso de las zeolitas se comprobd que su capacidad hidrofilica era muy superior a la del
gel de silice utilizado en el desecador, llegando a incrementar su porcentaje de humedad
respecto a la humedad base de la muestra suministrada por el proveedor. Por tanto, las
zeolitas fueron capaces de adsorber humedad del desecador, como puede ser observado en
los resultados de los ensayos de humedad apartado 3.1.1 de este TFM y en el apartado
5.1.1: Humidity test del ANEXO 1. El protocolo de adsorcion para las muestras de zeolitas
siguio6 el mismo protocolo que para las muestras de resina aminica. Las masas de las muestras
fueron 5.66 mg de Zeolita 4A y 30.95 mg de Zeolita 13X. Las condiciones de TSA para
desorcion para todas las muestras fueron 100 °C, 400 ppm de CO, y 1.1 bar de presion. La

13
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temperatura de desorcion total de 100 °C fue elegida en base al estudio de Elfving et al.
(2017). Dicho estudio utilizé la misma resina aminica que en este TFM y concluyé que la

temperatura Optima para la total de desorcién del CO: en la resina aminica es 100 °C

Experimentacion en lechos de adsorcion

Los experimentos en lechos de adsorcion (fixed bed) se realizaron en las instalaciones de
VTT Jyvéskyd, en una columna de adsorcion a escala de laboratorio disefiada por VTT. La
columna de adsorcion se compone de un cuerpo cilindrico de acero inoxidable con
dimensiones de 4.7 cm de longitud y 9 mm de didmetro. El equipo cuenta con un encamisado
por el cual circula el sistema de refrigeracion. La entrada al circuito de refrigeracion
(Refrigeration fluid inlet) se sitda en la parte inferior del encamisado y la salida del circuito
de refrigeracion (Refrigeration fluid outlet) se encuentra en la parte superior del mismo. Este
circuito es capaz, tanto de retirar calor durante la etapa de adsorcion, como de aportar calor
para la etapa de desorcion. La transferencia de calor desde el encamisado a la muestra se
Ileva a cabo a través de la pared de la columna de adsorcidn. El control del fujo volumétrico
de entrada a la columna se realiza a través de las valvulas controladas manualmente
utilizando una interfaz basada en LabVIEW. Los sensores de temperatura (TI) estaban
situados en la entrada del gas (gas inlet), salida del gas (gas outlet), en el encamisado y en
el interior del lecho de solido. Los sensores de concentracion de CO> se situaban en la entrada
del gas y a la salida del gas. El dimensionado de la columna y los puntos de medicion estan
recogidos en el esquema representado en Figura 3. Donde TI corresponde al sensor de

temperatura, Pl el sensor de presion, FIC el sensor y controlador de caudal.
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Figura 3. Esquema descriptivo de la columna de adsorcion en lecho fijo.

Las masas de la muestra fueron 0.543 g de resina aminica, 0.786 g de Zeolita 13X y 0.887 g
de Zeolita 4 A. Las condiciones de DAC probadas, tanto para adsorcion como para
desorcién, quedan recogidas en Tabla 1. Las temperaturas presentadas en la tabla estan

referidas a la temperatura medida en el centro diametral del lecho de particulas.

Tabla 1. Condiciones experimentales utilizadas en el lecho de adsorcion para DAC.
V es el caudal volumétrico de gas.

Tads Tpes Pads Ppes Vaas Vbes CO.

(°C) (°C) (bar) (bar) | (L(STP)/min) | (L(STP)/min) (ep”gar‘::)

25 100 11 11 1 1 400

Resina 25 60-100 11 11 1 1 400
aminica 25 | 60-100 11 11 1 1 400
25 60-100 11 1.1 1 1 400

25 100 11 11 1 1 400

ZeolitadA | 25 | 60-100 | 11 11 1 1 400
(pellet) 0 100 11 1.1 1 1 400
0 25-100 11 11 1 1 400

. 25 100 11 11 1 1 400
Zeolita 13X 25 | 60-100 11 1.1 1 1 400
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3 RESULTADOS

En este apartado se recogen los resultados de las pruebas de caracterizacion de los solidos
adsorbentes, asi como los resultados de capacidad de adsorcion y desorcién. Los resultados
de la caracterizacion de los adsorbentes, como la porosidad o la densidad de particula se
incluyeron en la modificacion del cddigo de Matlab propuesto por Elfving et al. (2017).
Dichas modificaciones permitieron al programa determinar la capacidad de adsorcion de los
solidos estudiados en este trabajo, tanto en TGA como en la columna de adsorcion. Ademas,
en este apartado se compararan los resultados de las capacidades de adsorcion encontradas

para TGA y la columna de adsorcidn de lecho fijo.
3.1 Caracterizacion de los adsorbentes
3.1.1 Test de humedad

Los resultados para los test de humedad realizados en LUT estan recogidos en la Tabla 2.
El objetivo de experimentos de humedad era cuantificar la cantidad de humedad presente en
las muestras brutas suministradas por el proveedor. Los resultados de humedad fueron
utilizados para corregir la capacidad de adsorcion de las muestras sin pretratar. EI término
solido himedo se refiere a la muestra bruta recibida del proveedor sin pretratar. EI porcentaje
de humedad es calculado como la diferencia en porcentaje del slido antes de secarse (wet)
y el solido tras el tratamiento de secado (dry) dividido de la masa de sélido antes de secarse
(wet).

Tabla 2. Test de humedad realizados a los adsorbentes en estudio.

Resina aminica Zeolita 13X Zeolita 4A

Masa crisol (mg) 37654.6 38440.4 39843.8

U Gl - el 38662.1 394425 40845.2
(mg) wet

R © 0l el 38655.4 395755 410055
(mg) dry

Porcentaje retirado de
humedad durante el 0.6650 -13.2721 -16.0076
secado (%)

Dado que las muestras fueron atemperadas en un disecador de gel de silice, se encontrd que

en las muestras de zeolitas tenian un comportamiento mas hidrofilico que el propio material
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secante del disecador. Por tanto, como puede observarse en la Tabla 2, las muestras de
zeolitas no s6lo no perdieron humedad en el proceso de secado, sino que aumentaron su
porcentaje de humedad; originando valores negativos en el porcentaje de humedad retirado
durante el secado. El aumento en la humedad presente para la Zeolita 13X seria de un 13%
y un 16% para la Zeolita 4A (pellets) en comparacion con la muestra antes de ser secada.
Por tanto, el pretratamiento en mufla quedo6 descartado para las muestras de Zeolitas en la
TGA.

3.1.2 Densidad del solido, de particula y aparente

Los resultados de densidades obtenidos por picnometria de mercurio para las muestras de la
resina aminica, Zeolita 4A (Pellet) y Zeolita 4A (Polvo) estan recogidos en la Tabla 3 y
fueron medidos en el Instituto de Investigacién en Ingenieria de Aragon (I3A). Por el
contrario los resultados para la Zeolita 13X fueron tomados del estudio de Zarghampoor et
al. (2017).

Tabla 3. Densidades de los materiales adsorbentes estudiados.

ps, densidad del pp, densidad de Dy densidad

Muestra sélido (kg/m?®) particula (kg/m®) | aparente (kg/m®) RAGHENEE
Resina aminica 1024.60 696.73 448.89 -

. Zarghampoor

Zeolita 13X 1952.38 1230.00 650.00 etal. (2017)
Zeolita 4A(pellet) 1131.70 888.38 732.40 -
Zeolita 4A(polvo) 540.10 370.21 370.20 -
Resina aminica /wet 827.70 559.30 448.89 -
Al \‘/‘Vét(pe"et)/ 1478.40 1217.80 732.40 i
zeolita \‘,‘vé‘t(po"’o)/ 873.90 470.20 370.20 :

3.1.3 Porosidad y factor de tortuosidad de los adsorbentes

Los resultados de porosidad y factor de tortuosidad obtenidos por picnometria de mercurio
para las muestras estudiadas se recogen en Tabla 4 y fueron medidos en el Instituto de
Investigacion en Ingenieria de Aragén (I3A). Los valores de porosidad y tortuosidad para la

Zeolita 13X fueron tomados de Zarghampoor et al. (2017).
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Tabla 4. Porosidad y factor de tortuosidad de los adsorbentes

€p, Porosidad t, Factor de .
Muestra pdel solido tortuosidad R
Resina aminica 0.3060 2.133 -
Zeolita 13X 0.3700 2.100 Zarag’lh?g"oplc;‘;r et

Zeolita 4A(pellet) 0.2147 0.016 -
Zeolita 4A(polvo) 0.3145 2.038 -
Resina aminica/wet 0.3243 2.099 -
Zeolita 4A (pellet)/wet 0.1763 0.019 -
Zeolita 4A(polvo)/wet 0.4619 2.008 -

3.1.4 Porosidad de lecho

Los resultados de la porosidad del lecho de particulas de resina aminica para las temperaturas
de adsorcidn y desorcion se muestran en la Tabla 5. Adicionalmente, se realizé un test sin
pre-regeneracion (NR) para comprobar si los gases adsorbidos en la muestra bruta
suministrada por el proveedor tenian alguna influencia en la porosidad del lecho.

Tabla 5. Resultados de porosidad del lecho de particulas de la resina aminica para diferentes
temperaturas bajo condiciones de minima fluidizacion (mf). Donde € es la porosidad de lecho,
uoes la velocidad superficial,V es el caudal volumétrico de N2 y Rep representa el Reynolds
de particula.

25°C 100 °C
NR test 2 test 3 Promedio NR test 2 test 3 | Promedio
Eme 0.5199 | 0.5416 | 0.5379 0.5397 0.4251 | 0.4351 | 0.4466 | 0.4356

UO e (M/5) 0.1499 | 0.1858 | 0.1793 | 0.1826 | 0.0572 | 0.0635 | 0.0715 | 0.0641
Vo (L(STP)/min) | 0.5721 | 0.7094 | 0.6842 | 0.6968 | 0.2182 | 0.2423 | 0.2731 | 0.2445
Repat 58125 | 7.2069 | 6.9515 | 7.0792 | 22170 | 2.4621 | 2.7743 | 2.4845

La porosidad de lecho (€m) media presentada en Tabla 5 se calculd a partir de los
experimentos llevados a cabo en la columna de adsorcion, dando resultados similares
(0.5397) a los calculados tedricamente a partir de la densidad aparente (bulk) y del sélido
(skeletal) (0.5601). Como puede observarse en Tabla 5, la fraccién hueca en el lecho de
particulas se reduce al aumentar la temperatura. Por tanto, la dilatacién térmica de las
particulas de la resina aminica es un parametro a tener en cuenta para obtener una simulacion
mas precisa del comportamiento de la adsorcion. Dichos resultados se utilizaron para adaptar
al sistema experimental de este TFM el programa de Matlab desarrollado por Elfving et al.

(2017) para modelar la desorcion de COz en un lecho de resina aminica.
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3.2 Capacidad de adsorcion

En este subcapitulo se incluyen los resultados de capacidad de adsorcion y desorcion para
los distintos sélidos estudiados. También se incluye una comparativa entre los resultados de
capacidad para distintas temperaturas. EI modelo de isoterma escogido para modelar la
adsorcion de CO> para estos solidos es el modelo de Toth descrito en Elfving et al. (2017).
Su eleccion se baso en los estudios de Elfving, Bajamundi, y Kauppinen (2017) y Elfving
(2015), en los que se encontrd el modelo de Toth como el més adecuado para modelar el
comportamiento de adsorcion de CO de la resina aminica empleada en este TFM.
Adicionalmente, el uso del modelo de Toth como una aproximacion efectiva para modelar

la adsorcion de CO2 en zeolitas esta bien descrito en el estudio de Zarghampoor et al. (2017).
3.2.1 Resultados de capacidad medidos en columna de adsorcion

Los resultados de los ensayos de adsorcion por TSA llevados a cabo en la columna de
adsorcion para las muestras de adsorbentes, estdn recogidos en la Tabla 6. Todas las
muestras fueron regeneradas con una corriente de nitrégeno puro a 100 °C antes y después
de cada experimento. Cada experimento incluye el ciclo de adsorcion-desorcidn del material.
En la Tabla 6 se incluye una comparativa entre la capacidad total de adsorcién (100 °C) y
los valores de adsorcion a temperaturas intermedias (25 °C y 60 °C). El caudal de gas (V,4s)
para todos los experimentos fue 1 L/min medidos en condiciones estandar, 400 ppm de CO-

en N> y 1.1 bar de presion; salvo en el Gltimo experimento que se utilizaron 2 L(STP)/min.

Tabla 6. Detalle de la capacidad de adsorcion (q) y desorcion (mol CO>/ kg adsorbente) en
el equilibrio para lechos de adsorcion de distintos materiales a diferentes temperaturas.

Adsorcion Desorcion
Temperatura Ciclo 0°C 25°C 25°C 60°C | 100°C | V4 (L(STP)/min)
1 - 0.5562 - - 0.5564 1
Resina aminica 2 - 0.5841 - 0.4966 | 0.5859 1
3 - 0.5974 - 0.4944 | 0.5805 1
4 - 0.5340 - 0.4871 | 0.5838 1
1 - 0.1357 - - 0.1329 1
Zeolita 4A 2 - 0.1363 - 0.1010 | 0.1207 1
(Pellet) 3 0.1634 - - - 0.1534 1
4 0.1195 - 0.0309 - 0.1004 1
1 - 0.1532 - - 0.1074 1
Zeolita 13X 2 - 0.0698 - 0.0480 | 0.0679 1
3 0.0872 - 0.0600 - 0.0905 1
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4 0.1307 - - - 0.1166 1
5 - 0.0320 - - 0.0543 2

La Tabla 6 muestra que la resina aminica es la que mejores cifras muestra para la adsorcion
de CO2. Ademas, es la que muestra mejores resultados de estabilidad para la capacidad de
adsorcion después de cuatro ciclos de adsorcion-desorcion. La estabilidad se observa al
comprobar que la capacidad de adsorcion no sufre grandes variaciones, pudiendo haber
pequenias fluctuaciones debido al calibrado de los sensores de COz a la entrada y salida del
flujo volumétrico en el lecho fijo. Dicha tendencia fue observada también por Elfving,
Bajamundi, y Kauppinen (2017) y Elfving (2015) para el mismo solido e instalacion. En los
tres Gltimos ciclos, la desorcion se llevd a cabo en dos pasos: primero a 60 °C y
posteriormente 100 °C. La desorcion a 60 °C fue capaz de liberar un 84% del total de CO>
desorbible a 100 °C. No obstante, aunque el CO> capaz de ser liberado a 60 °C es menor, esa
reduccion en la produccion puede ser compensada por la reduccion de temperatura necesaria

y por tanto los costes operacionales serian menores.

La Zeolita 4A mostré estabilidad en la capacidad de adsorcion en los tres primeros test
presentados en Tabla 6, perdiendo parcialmente la capacidad de adsorcion en el cuarto test.
La capacidad de adsorcion de CO; para la Zeolita 4A mostré una tendencia a incrementar al
reducirse la temperatura de adsorcién a 0 °C. Dicha tendencia puede ser explicada porque el
proceso de adsorcion fisica realizado en zeolitas es un proceso termodindmico exotérmico
viéndose favorecido por las bajas temperaturas. EI aumento en la capacidad de adsorcion a
0 °C fue de un 20% respecto a la capacidad de adsorcion a 25 °C. Se puede observar en la
Tabla 6 que la desorcion a 60 °C fue capaz de liberar un 84% del CO; total desorbible a
100 °C.

La Zeolita 13X mostré un valor inicial de adsorcion elevado para un fisisorbente, siguiendo
la tendencia encontrada en estudios como el de Siriwardane et al. (2001). El estudio de
Siriwardane et al. (2001) concluye que la relativamente elevada capacidad de adsorcién de
la Zeolita 13X se debe al efecto del pequefio tamafio de sus poros, actuando estos como un
tamiz molecular. Ademas, dicho estudio concluyd que la Zeolita 13X es un material
adsorbente viable para separar mezclas gaseosas de N2/CO.. No obstante, en las pruebas
llevadas a cabo en este TFM se comprobd que la capacidad de adsorcion se redujo

rapidamente tras el primer ciclo en méas de un 50% respecto a la muestra fresca como puede
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observarse en Tabla 6. Similares resultados en cuanto a la pérdida de capacidad de adsorcion
fueron observados por Konduru et al. (2015), en cuyo estudio utilizé Helio gas a 135 °C para
regenerar la Zeolita 13X. Ademas, en el estudio de Siriwardane et al. (2001) s6lo se mostré
una regeneracion completa de la Zeolita 13X tras elevarse la temperatura de desorcion a
250°C. Por tanto, se comprob6 que, aunque la temperatura de 100 °C usada en la
regeneracion, reduce los costes operacionales del proceso, no es suficiente para mantener la
capacidad de adsorcion de la zeolita activa. Por tanto, queda demostrado la no viabilidad de
utilizar la Zeolita 13X para la captura de CO2 en columna de adsorcion bajo las condiciones

experimentales estudiadas.

En la Figura 4 estan representadas las curvas de capacidad de adsorcién de la resina aminica.

Los ciclos de TSA de la Figura 4 son los presentados anteriormente en Tabla 6.
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Figura 4. Evolucion con el tiempo de la capacidad de adsorciéon de CO2 en una muestra de
resina aminica en experimentos en lecho fijo. Siendo g la capacidad de adsorcion del
adsorbente.

En Figura 4 puede observarse que todas las curvas presentan la misma tendencia lineal en
la capacidad de adsorcion (q) para tiempos < 1000 segundos. Segiin la Eq.27 presentada en
el ANEXO II: Ecuaciones Empleadas, la constante cinética de adsorcion aparente para un
modelo de difusion con fuerza impulsora lineal (LDF, Linear Driving Force) puede ser
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determinada directamente mediante el calculo de la pendiente de la curva de capacidad de
adsorcion vs. tiempo. Por tanto, la constante cinética aparente de adsorcion para todos los
experimentos es similar, debido a que la etapa limitante en la transferencia de materia era la
difusion interna en el poro tipo Knudsen combinada con flujo viscoso. Como pudo
comprobarse con la determinacion de coeficiente de difusion presentada en el apartado 5.3.1:
Diffusivity coefficients determination del ANEXO | TFM expandido en inglés y en el
apartado 4.1 de este TFM en espariol.

En Figura 5 se muestran las comparaciones graficas entre las curvas de capacidad de
adsorcion para los diferentes ciclos de adsorcion en Zeolita 4A y Zeolita 13X. Dichas curvas

coinciden con los resultados presentados en Tabla 6.
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Figura 5. Capacidad de adsorcion de CO> para las muestras de zeolitas en columna de
adsorcion. La imagen A corresponde a la capacidad de adsorcion de la Zeolita 4A. B
corresponde a la capacidad de adsorcion de la Zeolita 13X.

En Figura 5A puede observarse que el primer ciclo de la Zeolita 4A llegé antes a la
capacidad de equilibrio que en el segundo ciclo a 25°C. En el “Appendix II”” incluido en el
ANEXO I esta representado un zoom con la zona lineal de la adsorcion de CO; para la Zeolita
4A. Dicha zona linear estd comprendida para tiempos < 60 segundos. En la Figura 5B se
puede observar que la zona lineal para la Zeolita 13X estd comprendida para tiempos de
adsorcion < 250 segundos. En el “Appendix 11" del ANEXO I se incluye un zoom de la parte

lineal de adsorcion de la Zeolita 13X.
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3.2.2 Resultados de capacidad medidos en TGA

Los resultados de los test para determinar la capacidad de equilibrio de las muestras de
adsorbentes llevadas a cabo en la TGA son mostrados en Tabla 7. El término “wet” se aplica
para nombrar a las muestras analizadas sin pretratar suministradas por el proveedor. Con

“dry” son referidas las muestras pretratadas con una fase de regeneracién en la mufla.

Tabla 7. Resultados de la capacidad en equilibrio obtenidos por TGA. Siendo ge la capacidad
en el equilibrio.

Masa de Ia Qe,Ads Qe,Des Qe,only CO2 Qe H20
muestra(mg) (mol/kg) (mol/kg) (mol/kg) (mol/kg)

dry 5.90 0.5232* 0.6550 - -

Resina wet 6.46 0.5030 0.7041 0.5475 0.1566
aminica dry 10.26 0.5581 0.6151 - -

wet 10.47 0.5270 0.6913 0.5307 0.1605
Z‘zggltf‘e SA dry 30.95 0.4415 0.3168 - -
Zeolita 13A | dry 5.66 1.6907 1.4464 - -

En Tabla 7 se puede observar que el aumento en la masa de solido conllevé un aumento en
la capacidad de adsorcién de la muestra de solido. Dicho efecto podria ser explicado por la
geometria del crisol empleado, la cual dificulta el contacto s6lido-gas y la sensibilidad de la
balanza; pudiendo reducir la contribucién del error de medida al elevar la masa de solido.
La Tabla 7 muestra que la capacidad de adsorcion en el caso de las muestras sin pretratar
(“wet”) es inferior en comparacion a la capacidad de adsorcion del mismo sélido pretratado
(“dry”). La presencia de humedad podria aumentar la resistencia a la transferencia de materia
del CO- en los canales del sélido respecto al sélido seco, dado que la humedad presente en
los poros puede dificultar que las moléculas de CO> alcancen los centros activos aminicos
presentes en el solido. Por tanto, si la cantidad fijada por el s6lido se ve reducida, la
capacidad de adsorcion de equilibrio se reduce en comparacién con el sélido totalmente seco
y regenerado. La capacidad de adsorcion de equilibrio para la resina aminica obtenida por
TGA mostrd valores similares a los encontrados en la columna de adsorcion.
Adicionalmente, la capacidad de adsorcion de equilibrio para la resina aminica calculada en
este TFM concuerda con la obtenida por Elfving (2017) bajo las mismas condiciones de
operacion, 0.5445 mol/kg. Como conclusion, ambos equipos dieron resultados similares a

los calculados tedricamente a partir de la isoterma de adsorcién de la resina aminica seca y
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pretratada. La desviacién maxima para los resultados de capacidad de adsorcion en equilibrio
respecto a la isoterma de adsorcion fue de un 4% para la TGA y un 5% para la columna de

adsorcion.

En el caso de las zeolitas los resultados obtenidos en la TGA presentes en Tabla 7 difieren
ampliamente de los resultados obtenidos en la columna de adsorcién, siendo incluso no
apropiados para un fisisorbente. Dado que las muestras no pudieron ser regeneradas
utilizando el método estandarizado de la LUT, la humedad y gases adsorbidos en la muestra
bruta participaron en el proceso de adsorcion. Por tanto, la humedad pudo jugar algun papel
en el proceso de adsorcion, dado que el tiempo de adsorcién tras 12h no se habia alcanzado
el equilibrio de adsorcion y seguia incrementandose. Los estudios de capacidad de adsorcion
CO.de Park et al. (2016) & Garshasbi, Jahangiri, and Anbia (2017) mostraron una capacidad
de adsorcién de 1.581 mol/kg para la Zeolita 13X con una corriente CO2 puro a 20°C y
1810 Pa de presidn. Por tanto, no parece viable que con una corriente de gas diluido de 44 Pa
de presion relativa (400 ppm) a 25°C se pueda alcanzar valores de capacidad de adsorcion
de 1.6907 mol/kg.

0.6 — S e — e - -

m— 6.46 mg dry
m— 5.0 mg wet

10.26 mg dry

m— 10.47 mg wet

q (mol CO2 / kg resin)

D = =L = =k S S =k =k 4
0 100 200 300 400 500 600 700 800
t{min)

Figura 6. Capacidades de adsorcién de la resina aminica medidas en TGA.
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En la Figura 6 la muestra “6.46 mg dry” permanecio en equilibrio con un valor constante de
capacidad de adsorcion de 0.5232 mol/kg durante 100 minutos. Produciéndose
posteriormente un descenso en la capacidad de adsorcion hasta llegar a 0.4432 mol/kg. Dicha
disminucion puede ser atribuida a una perturbacion externa producida en la concentracion
de CO: del caudal de entrada a la TGA. Si la concentracion de CO- en el caudal de entrada
en el sistema el equilibrio de adsorcion varia disminuyendo la capacidad de adsorcion
creando un nuevo equilibrio. Por tanto, se consider6 como valor final de capacidad de
equilibrio para la muestra “6.46 mg dry” el valor constante encontrado por 100 min previo
a la perturbacién. Eliminando la perturbacién, el experimento seguiria el comportamiento

similar al de la isoterma de capacidad de adsorcion de CO; para la resina aminica.

Comparando los resultados de los analisis de la capacidad de adsorcion obtenidos por TGA
y la columna de adsorcién, se observa que las muestras de TGA tardaron en alcanzar el
equilibrio aproximadamente 10 veces mas que en la columna de adsorcion. La gran
diferencia en el tiempo necesario para alcanzar la capacidad maxima de equilibrio puede
atribuirse principalmente a la diferencia en el contacto entre las fases sélida y gas en los
equipos. En el caso de la columna de adsorcion, al atravesar el flujo de gas el lecho de s6lido
el contacto entre fases se ve favorecido; mientras que en el caso de la TGA, el disefio del
crisol cilindrico con abertura por la parte superior, se encuentra situado perpendicularmente
al flujo de gas. La propia geometria del crisol y el elevado caudal favorece la creacion de
una pelicula estanca de gas en el interior del crisol dificultando la transferencia de materia
desde el flujo de gas a la superficie del solido y viceversa. Dichas variaciones afectan al

coeficiente de difusion global del sistema y a la constante cinética global del sistema.
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4 MODELOS CINETICOS

Nota: Este capitulo se encuentra desarrollado en detalle en el apartado 3.3.2: LDF models,
del ANEXO I: TFM Expandido en Inglés. En dicho capitulo se explican los modelos
estudiados y las variables asociadas a los mismos.

Tras estudiar las tendencias publicadas en modelos de adsorcion aplicables al caso de
adsorcion de CO2 en un escenario compatible con DAC, los modelos elegidos fueron
divididos en dos grupos: métodos tedricos y experimentales basados en LDF. Habitualmente
este ajuste se hace con programas de calculo que minimizan por minimos cuadrados la
funcién error definida como la diferencia entre la curva experimental y la generada por el
modelo. Generando como resultado una constante cinética de adsorcion global aparente, la
cual es caracteristica para las condiciones de ensayo, las propiedades del adsorbente y los
pardmetros de disefio del equipo. Por tanto, la constante cinética de adsorcion global aparente
no puede utilizarse para escalar el equipo ni para predecir el comportamiento del adsorbente
en otras condiciones de trabajo. Por el contrario, los métodos tedricos generan una constante
cinética de adsorcion global teniendo en cuenta las resistencias a la transferencia de materia
individuales de cada etapa de la difusién. Ademas, los métodos tedricos tienen separadas y
cuantificadas las contribuciones de cada parametro del proceso, propiedades del adsorbente
y las condiciones de trabajo. Como consecuencia, ante un nuevo sistema o condiciones de
trabajo, el modelo es capaz de generar una nueva constante que se ajuste al sistema y pueda

predecir el comportamiento experimental bajo las nuevas condiciones de trabajo.

Los métodos experimentales basados en modelos de ajuste LDF seleccionados como objeto
de estudio fueron los modelos de pseudo primer orden (LDF1) (Eq: 27 del ANEXO II),
Pseudo segundo orden (LDF2) (Eq: 28 del ANEXO II), Avrami (Eqg: 29 del ANEXO I1) y
Veneman-LDF1(Eq: 30 del ANEXO II). Si el modelo de Veneman-LDF1 incorpora la
fraccion molar de CO en este TFM sera referido como Veneman-LDFf(XCO2). Los
modelos tedricos seleccionados fueron el de Farooq and Ruthven (Eq: 37 del ANEXO II) y
el modelo de Perry (Eq: 32 del ANEXO Il). En esta seccién los distintos métodos
seleccionados para modelar la cinética de adsorcion de CO2 seran comparados para las
mismas condiciones de temperatura, concentracion de COz Yy presiones representativas de un

proceso de DAC. Las predicciones de las constantes cinéticas de adsorcion obtenidas de los

26



MODELOS CINETICOS

modelos cinéticos propuestos seran comparadas con los resultados experimentales y su
validez sera discutida. La caracterizacion del adsorbente para las condiciones experimentales
es clave para determinar los parametros caracteristicos de los modelos cinéticos estudiados.
Las constantes cinéticas globales obtenidas por los distintos modelos cinéticos basados en
LDF seran comparados. Finalmente se determinara cual es el modelo cinético estudiado

capaz de predecir con mas exactitud el comportamiento de la resina aminica.
4.1 Célculo de los coeficientes de difusion

Determinar los coeficientes de transferencia de materia es un paso fundamental para ser
capaz de cuantificar e identificar el mecanismo de transferencia de materia dominante en el
proceso de adsorcion del CO2. Ademas, el coeficiente de difusion efectivo es un pardmetro
necesario para el célculo de las constantes cinéticas de adsorcion teoricas. Los coeficientes
de difusion efectivos calculados en este apartado son analogos a “D” empleado en la ley de
Fick Eqg.1 presente en el ANEXO Il: Ecuaciones empleadas. Las condiciones de operacién
para las que se calcularon los coeficientes estan presentadas en la Tabla 8 y los parametros
para el célculo de los coeficientes de difusion para cada adsorbente estan presentes en las

Tablas 1-8 del Appendix 11 recogido en el ANEXO I: TFM expandido en inglés.

Tabla 8. Condiciones para la determinacion de los coeficientes de difusion.

Presion (bar) 1.1

Temperatura (K) 298

Concentracion CO- (%vV) 0.04

Concentracion de N2 (%) 0.96
Caudal de gas en la columna de adsorcion (L(STP)/min) 1
Caudal de gas en la TGA (mL(STP)/min) 50

Los diferentes coeficientes de difusion molecular efectiva CO2/ N2, difusion tipo Knudsen,
coeficiente de difusion en flujo viscoso, difusion externa y el coeficiente de dispersion axial
para los adsorbentes estudiados estdn presentes en las Tablas 12-16 del
ANEXO I: TFM expandido en inglés. Para determinar cual era la etapa dominante en la
transferencia de materia se utilizaron los criterios de numero de Knudsen, orden de magnitud
de los coeficientes de difusion recomendados por Ruthven (1984) and Do (1998) y se

consultaron estudios en los cuales se determinase experimentalmente la etapa limitante en
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adsorbentes similares como el de Bos et al. (2018). Tras comparar los coeficientes de

difusion posibles para cada adsorbente se concluy6 que:

El coeficiente de difusion efectivo para la resina aminica en el proceso de adsorcion
de CO2 puede considerarse una combinacion en paralelo de difusion tipo Knudsen y
flujo viscoso con un valor de 2.75E-07 m?/s para la columna de adsorcion y en el
caso de la TGA el valor experimental fue de 5.52E-08 m?/s.

La diferencia entre los valores viene asociada a la diferencia del contacto entre las
fases en la TGA, estando mas favorecida la difusion en la columna de adsorcion.

El mecanismo de difusion dominante para las zeolitas estudiadas es tipo Knudsen
presentes las Tablas 14-16 del ANEXO I: TFM expandido en inglés. Para las zeolita
13X, zeolita 4 A (pellets) y la resina aminica el valor de dispersion axial encontrado
fue tan pequefio que permitia ser despreciado frente al coeficiente de transferencia
interna, centrandose la resistencia a la transferencia en el interior de los poros de los
solidos Ruthven (1984) and Do (1998).

La zeolita 4 A (polvo) mostré un valor de dispersion axial de 10.51 m?/s, cuatro
ordenes de magnitud mas elevado que el del resto de adsorbentes. La dispersion axial
es dependiente del tamafio de particula y al ser dispensada en formato polvo genera
una gran dispersion axial al no haber tan a penas porosidad de lecho como se muestra
en los manuales de Kunii and Levenspiel (1991) and Perry et al. (1999).

Dado que un alto grado de dispersion por parte de la empresa no era lo deseado para
el experimental a priori, la zeolita 4 A (polvo) fue descartada para la fase

experimental.

Si se desean conocer las deducciones paso a paso detalladamente, este capitulo se encuentra

desarrollado en profundidad en el capitulo 5.3.1: Diffusivity coefficients determination

presente en el ANEXO I: TFM expandido en inglés.

4.2 Determinacion de las constantes cinéticas globales de adsorcién de CO.en

la resina aminica basados en LDF. Columna de adsorcion de lecho fijo

En este apartado estan incluidos los resultados de las constantes cinéticas aparentes y tedricas

globales para los distintos modelos de adsorcion cinéticos estudiados aplicados a la
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adsorcion de CO; en la resina aminica. Las condiciones de operacion representativas del
proceso de DAC estan presentadas en la Tabla 4: Modelling conditions for the calculation
of the adsorption kinetic model constants, del ANEXO I: TFM expandido en inglés. En la
cual las capacidades de equilibrio estudiadas son la proporcionada por la isoterma de
adsorcion (0.5445 mol/kg) vy la obtenida experimentalmente en este TFM para el primer
ciclo presentado en la Figura 4 y en la Tabla 6 (0.5562 mol/kg). Las técnicas de ajuste
empleadas para determinar las constantes globales cinéticas aparentes utilizan la pendiente
de la curva de adsorcion. La herramienta de ajuste fue programada en Matlab siguiendo un
codigo similar al de Elfving et al. (2017), el cual solo calculaba el ajuste para un LDF de
primer orden. No obstante, el codigo tras las modificaciones realizadas en este TFM es capaz
de ser utilizado para predecir la capacidad de equilibrio, y ajustar la pendiente a la curva para
TGA 'y columna de adsorcion. El nuevo cddigo es capaz de predecir el comportamiento del
sistema de una manera mas precisa al incluir los datos de la caracterizacion de los sélidos y
los modelos de ajuste tedricos y aparentes incluidos en la Tabla 20 y 21 del
ANEXO I: TFM expandido en inglés.

Las constantes cinéticas globales tedricas necesitaron cuantificar la contribucion de cada
resistencia individual de materia, estando estas presentadas en Tabla 17. Farooq and
Ruthven Model results for fixed-bed y Table 18. Perry Model determination for fixed-bed
del ANEXO I: TFM expandido en inglés. La bondad de estos modelos tedricos es que
permiten incluir los cambios en las condiciones de operacion y por tanto generar nuevas
constantes capaces de predecir otros sistemas. Por tanto, estas ultimas son de especial interés
para el escalado de equipos. En la Tabla 9 se recogen el valor de todas las constantes

cinéticas globales obtenidas por los distintos modelos

Tabla 9. Comparativa de las constantes cinéticas de adsorcion globales de CO; para la resina
aminica. Columna de adsorcion de lecho fijo.

Valores de las
Valores de las

constantes globales constantes alobales para Ecuaciones
para capacidad de capacidad ge o uiligrio utilizadas
equilibrio de la P a (ANEXO I1)

. de la isoterma
isoterma

Pseudo-Primer
Modelos de orden (LDF1) 1.40E-03 1.32E-03 (Eq. 27)

ajuste Pseudo-Segundo
(C9n§tt_ame orden (LDF2) 718E-03 021508 (=429
cinética Avrami 1.49E-03; n=1.1 1.41E-03; n=1.1 (Eq. 29)
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global Rens Veneman
aparente) Veneman-LDF 1.94E-03 1.98E-03 etal. (2015 &
2016)
Veneman—-LDF
J18E+ .00E+ Eq.
f(Xco2) 3.18E+00 3.00E+00 (Eq. 30)
Modelos Farooq and
Teoricos Ruthven-LDF 1.47E-03 1.44E-03 (Eq. 37)
(Constante
cinética Perry's LDF 1.18E-03 1.16E-03 (Eq. 32)

global tedrica)

La Figura 7 tiene como objetivo facilitar la comparacion de los modelos cinéticos utilizados.
En la Figura 7 las constantes de la Tabla 9 han sido utilizados para predecir el
comportamiento de la capacidad de adsorcion obtenida de la isoterma de adsorcion de CO-
en la resina aminica, calculada por el programa basado en el estudio de Elfving et al. (2017)

y del valor experimental obtenido en este TFM.

Experimental

isotherm

Pseudo-first
Pseudo-second

Avrami

Veneman-LDF
Veneman-LDF f(XCO2)
Ruthven

Isotherm

Pseudo-first
Pseudo-second

Avrami

Veneman-LDF

= Veneman-LDF f(XCO2)
Ruthven

0.2

0.1

Perry Perry

. . o . .
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 0 2000 4000 6000 8000 10000 12000
Time (s) Time (s)

Figura 7. Comparacion de las constantes cinéticas globales de Adsorcién. ElI Grafico A
corresponde a los ajustes empleando la qge calculada por la isoterma. El Grafico B
corresponde a los mismos modelos utilizando la ge experimental.

Aparentemente, en ambas figuras de la Figura 7 se observa que la forma de las curvas es
similar, pero la velocidad con la que se alcanza la capacidad de equilibrio es diferente
dependiendo del modelo e incluso se puede observar que el LDF de pseudo segundo orden
(LDF2) predice en ambas un resultado de equilibrio inferior. En la Figura 7A las
aproximaciones se pueden ordenar de mayor precision en el ajuste a menor:
Veneman LDF- f(Xcoz) y pseudo-primer orden (LDF1) encajan totalmente con la forma de
la isoterma, y después irian Faroog and Ruthven-LDF, Avrami, Veneman-LDF, Perry y

LDF2. Por tanto, a priori se puede considerar que la adsorcion de CO; en la resina para el
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sistema estudiado se comporta como una LDF1; descartando la utilidad de los modelos
basados en LDF2. En la Figura 7B las aproximaciones de mas a menos certeras serian:
Farooq and Ruthven-LDF, Veneman LDF-f(Xco:), LDF1 and Avrami, Perry’s, Veneman-
LDF y LDF2. Los resultados de la Figura 7B permiten observar que el comportamiento de
adsorcion de CO- en la resina aminica estudiada puede ser aproximado con métodos LDF1.
Ademas, queda validado que el modelo tedrico de Faroog and Ruthven-LDF es capaz de
conseguir una buena prediccion en las condiciones experimentales simuladas. Ademas, el
modelo de Farooq and Ruthven-LDF comprueba que las mayores contribuciones a la
resistencia a la transferencia de materia para un sistema de adsorcion en un sélido de tamafio
de poro similar al estudiado vienen originadas por la difusion en el poro. Adicionalmente el
calculo de las contribuciones de cada etapa presente en Tabla 17. Farooq and Ruthven Model
results for fixed-bed del ANEXO 1.TFM expandido en inglés, mostrd que el termino mas
relevante en la resistencia a la transferencia de materia es la difusion en los poros y en
concreto en los macroporos. Por tanto, estos resultados junto con los obtenidos de los
coeficientes de difusion validan el postulado de la etapa limitante a la transferencia de

materia para la resina aminica es la difusion en el interior de los poros.

4.3 Determinacion de las constantes cinéticas globales de adsorcién de CO.en

la resina aminica basados en LDF. TGA

Como se ha introducido en el capitulo 3.2.2, los perfiles de capacidad de equilibrio de
adsorcion para la resina aminica tardaban en la TGA diez veces mas en alcanzar el equilibrio
que en la columna de adsorcién. Esas diferencias se traducen en un valor de la constante
cinética de adsorcion aproximadamente diez veces menor que en el caso de la columna de
adsorcion. Este tema generd gran controversia entre los especialistas en DAC en VTT
Jyvaskyla (Finlandia), dado que los estudios sobre constantes cinéticas de adsorcién no
acostumbran a comparar resultados entre varios equipos como es el caso de la TGA y la
columna de adsorcion, llegando a poder generarse el error de pensar que las constantes
determinadas en un equipo pueden emplearse directamente para predecir el comportamiento
de otra instalacion usando el mismo adsorbente. En el capitulo 5.3.1; Diffusivity coefficients
determination del ANEXO I: TFM expandido en inglés, se explica como se llegb a la

conclusion de que las diferencias venian determinadas porque el coeficiente de difusion
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global no era el mismo para ambos equipos. Ademas, se explica en mayor detalle como la
geometria del crisol de la TGA empleado bajo las condiciones de un caudal a elevada
velocidad puede generar estancamientos del gas en el interior del crisol e incluso contra
difusion. Tras recalcular los coeficientes de difusion para la TGA recogidos en la Tabla 13:
Corrected amine-resin diffusion coefficients for the TGA experiments del ANEXO I: TFM
expandido en inglés, se comprobd que los métodos tedricos eran capaces de predecir el
comportamiento de la curva de equilibrio de adsorcién en la TGA. Los parametros para los
modelos tedricos estan recogidos en la Tabla 20 y 21 del ANEXO I: TFM expandido en
ingles.

En la Tabla 10 se presentan los resultados de los modelos tedricos y de ajuste para las
constantes cinéticas globales de adsorcion de CO> en la resina aminica con los resultados
experimentales de la TGA. Los modelos se aplicaron a los resultados con distintas masas y
humedades dado que se consider6 de interés en el proyecto comprobar las diferencias que
podian originarse en las constantes cinéticas globales por las perturbaciones de dichos

parametros de ensayo.

Tabla 10. Comparativa de las constantes cinéticas de adsorcion globales de CO; para la
resina aminica. TGA.

Constante cinética global aparente Constante cinética global tedrica
Muestra | ge | LDFL | LDF2 a‘gf“;)' \f/(‘;?ggg')‘ RZ?mﬂ aL”gF Perry's LDF

5.9 mg dry Isot | 3.18E-04 | 1.41E-03 | 3.41E-04 | 7.23E-01 3.03E-04 2.33E-04
Exp | 3.62E-04 | 1.77E-03 | 3.86E-04 | 8.23E-01 3.16E-04 2.48E-04
6 mg wet Isot | 1.48E-04 | 5.95E-04 | 1.62E-04 | 3.36E-01 1.82E-04 1.42E-04
Exp | 1.94E-04 | 9.56E-04 | 2.08E-04 | 4.41E-01 1.97E-04 1.54E-04
10.26 mg | lsot | 2.92E-04 | 1.64E-03 | 3.12E-04 | 6.64E-01 3.03E-04 2.39E-04
dry Exp | 2.66E-04 | 1.34E-03 | 2.85E-04 | 6.04E-01 2.96E-04 2.33E-04
10.47mg | lsot | 1.74E-04 | 7.73E-04 | 1.86E-04 | 3.95E-01 1.82E-04 1.42E-04
wet Exp | 1.91E-04 | 9.38E-04 | 2.03E-04 | 4.34E-01 1.88E-04 1.47E-04
E;‘:)"’I‘g;‘;ge: - | (Eq.27) | (Eq.28) | (Eq.29) | (Eq.30) (Eq. 37) (Eq. 32)

Note: Exp = Capacidad de adsorcion en el equilibrio del experimento; Iso =Capacidad de

adsorcidn en el equilibrio de la isoterma.

Comparando la Tabla 9 y Tabla 10 se observa que las constantes son diez veces menores

en el caso de la TGA por los motivos anteriormente explicados al comienzo de este apartado.
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Ademas, en la Tabla 10 queda patente que los gases y humedad que contenian las muestras
brutas de la resina aminica afectan al mecanismo de difusion y por tanto a la constante
cinética global del sistema. Si se comparan los valores de las constantes se observa que son
similares entre himedos con distintas masas por un lado y por otro los secos con distintas

masas.

En la Figura 8 se representan los modelos comparados para la muestra 10.26 mg dry. Se
eligio la muestra 10.26 mg dry dado que el resultado de capacidad de adsrocién equilibrio

obtenido era el m&s aproximado al valor de la isoterma y al del flujo piston.

0_6 T T T T T T T T

Experimental
Pseudo-first
Pseudo-second
Avrami
Veneman-LDF f(XCO2)|
Ruthven
Perry

q (mol 002/ kg adsorbent)

O L 1 1 1 1 1 1 1 1
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 B 4.5

Time (s) % 10%

Figura 8. Comparativa de las constantes cinéticas globales de adsorcion para la adsorcién
de CO: en la resina aminica. Las constantes han sido calculadas para ge experimental.

En la Figura 8 se observan que las aproximaciones proporcionadas por los modelos son de
mas a menos acertadas: Perry’s, Veneman LDF-f(Xco2), Farooq and Ruthven-LDF, Avrami,
LDF1y LDF2. Se vuelve a apreciar que el LDF2 predice un valor de capacidad de equilibrio
inferior al experimental. El resto de los modelos empiezan a converger en el mismo punto
temporal a la curva experimental. También se aprecia que los métodos tedricos
proporcionaron una buena aproximacion al comportamiento experimental. Cabe destacar

que el primer pico que se observa en la curva experimental para tiempos cercanos a 0 y
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capacidad de 0.28 mol/kg aproximadamente, puede ser explicado por la forma de alimentar
el CO. a la TGA. Al abrirse la alimentacion del CO2 de forma abrupta a la TGA, la balanza
de ésta mide como variaciones en la masa del adsorbato las perturbaciones originadas por la
apertura de la valvula. La balanza interna necesita unos minutos para estabilizarse, pero en
ese tiempo al estar alimentandose con CO: el sistema, la resina va adsorbiendo CO;
originando que cuando baja el pico de la perturbacidon, no retorna a la capacidad de adsorcion

de 0 sino que a la que ha ido acumulando.
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5 CONCLUSIONES

Los modelos cinéticos basados en LFD son las aproximaciones més utilizadas para el calculo
de constantes cinéticas de adsorcién de CO2 en materiales porosos. Durante la busqueda
bibliografica se comprobo que las constantes cinéticas de adsorcion obtenidas mediante un
ajuste de los modelos LDF a la curva experimental o la isoterma de adsorcion generan
contantes cinéticas globales aparentes. Las constantes aparentes engloban todos los
mecanismos de transferencia de materia, condiciones de operacion y parametros
caracteristicos de la instalacion. Por consiguiente, las constantes aparentes no pueden ser
utilizadas para escalar equipos o prever el comportamiento del sistema ante una variacion de
las condiciones de trabajo. Por el contrario, las constantes cinéticas calculadas por los
modelos tedricos estudiados son capaces de cuantificar la contribucion de cada resistencia
individual a la resistencia global de transferencia de materia, permitiendo adaptar el modelo
ante cambios en el disefio del equipo de adsorcion, tipo de material adsorbente, condiciones
de operacion, etc. Los modelos de ajuste mas precisos para modelar la adsorcion de COz en
la resina aminica han sido LDF1 (fuerza impulsora lineal de pseudo primer orden), Veneman
LDF-f(Xcoz) (modelo propuesto por Veneman basado en LDF1 incluyendo la dependencia
del proceso de adsorcion con la fraccion molar de COzen el sistema) y el modelo de Avrami.
Los modelos de adsorcion tedricos fueron validados para modelar la adsorcion de CO; en la
resina aminica. En concreto el modelo de Farooq and Ruthven mostrd una buena precision
a la hora de simular la adsorcion tanto en la TGA como en columna de adsorcién de lecho
fijo. Por tanto, queda validada la asuncion de que la teoria Zero-D aplicada a la cinética de
adsorcion en el sélido, puede dar una buena aproximacion al comportamiento real del
sistema. Adicionalmente, los resultados del calculo de las contribuciones a la resistencia
global a la transferencia de materia por parte de las resistencias individuales de cada etapa
de difusion, mostraron que la etapa limitante en el proceso de adsorcion era la difusién en
los poros. Ademas, dicha afirmacion es consonante con los resultados del calculo de los
coeficientes de difusion y los manuales de adsorcion consultados. Ademas, demostré que la
resistencia a la difusion en los poros se centra en los macroporos de la resina aminica siendo
la transferencia de materia una combinacion de difusion tipo Knudsen y flujo viscoso. Los
resultados positivos del uso de modelo de Farooq and Ruthven en sélidos porosos abre la

puerta a poder calcular las constantes cinéticas de adsorcion de CO- de otros solidos como
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las zeolitas estudiadas. Aunque no se ha podido incluir en este TFM por falta de tiempo para
Ilevar a cabo més experimentacion, se hizo una primera aproximacion a la adsorcion de CO»
en la columna de adsorcion, manteniendo todas las condiciones y parametros salvo la
concentracion de entrada que se aumento a 1000 ppm. El primer experimento mostro que el
modelo de Faroog and Ruthven era capaz de generar una constante capaz de simular el
proceso. No obstante, serian necesarios mas ensayos para comprobar su validez. Ademas,
los coeficientes de difusion calculados pueden emplearse si en un futuro se desea modelar el

sistema de adsorcion utilizando la ley de Fick sin simplificaciones.

Los resultados de coeficientes de difusion en las muestras de zeolitas 13 X y 4 A (pellet)
demostraron que la resistencia dominante a la transferencia de materia se centra en los poros
internos de las zeolitas, y la transferencia de materia sigue un modelo de difusion tipo
Knudsen. Por el contrario, la zeolita 4 A (polvo) respondié con un alto valor teérico de
dispersion axial. El elevado coeficiente de dispersidn axial puede originar que la resistencia
a la transferencia de materia limitante se centre en la difusion externa al sélido. Dicha
suposicion junto con las limitaciones y riesgos que podria correr la columna de adsorcion y
la TGA por el uso de un material particulado tan fino, llevo a descartar zeolita 4 A (polvo)
de la etapa experimental hasta poder caracterizarla en mas profundidad. Ademas, dado que
este TFM se llevd a cabo a escala de laboratorio con intencion de implementar los
adsorbentes en la columna de adsorcion de lecho fijo de la planta piloto de VTT, un material
particulado tan fino como la zeolita 4 A (polvo) supondria una pérdida de carga muy elevada

para la instalacion.

Comparando las curvas de capacidad de adsorcion parara la resina aminica obtenidas
experimentalmente de la columna de adsorcion y la TGA, se observa que la adsorcion en la
TGA es un proceso mas lento que el de la columna de adsorcion. Tras comparar las
constantes cinéticas de adsorcion tedricas, se comprobo que el coeficiente de difusion no era
el mismo en la TGA que en la columna de adsorcion. Tras recalcular los coeficientes de
difusion para tener en cuenta las diferencias entre equipos a partir del experimental, se
comprobd que el modelo tedrico de Farooq and Ruthven era capaz de predecir los resultados
experimentales de la TGA. Ademas, dado que ambos equipos mostraron resultados similares
de capacidad de adsorcion de equilibrio, puede concluirse que ambos son validos para su

determinacion. No obstante, seria recomendable la sustitucion del equipo de mezclado de
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gases por uno que trabaje en el mismo rango de caudales que la TGA y que sea capaz de
alternar entre una linea de N2 y la de la mezcla de CO2/N2 para evitar problemas con la
balanza interna de la TGA. Ademas, si el crisol utilizado fuese de tipo “cesta” la resistencia
a la difusion externa de transferencia de materia se reduciria en gran medida y el gas

atravesaria el lecho de particulas, asimilandose méas a una columna de lecho fijo.

La caracterizacion de la fraccion de volumen hueco en un lecho de particulas de la resina
aminica mostro su dependencia con la temperatura. Por tanto, para un modelado mas
ajustado a la realidad se deberia incluir la porosidad del lecho como una variable dependiente
de la temperatura.

La resina aminica mostro estabilidad en la capacidad de adsorcién tras cuatro ciclos de
adsorcion-desorcion en la columna de adsorcion, con un paso intermedio de regeneracion a
100 °C y N2 puro con las mismas condiciones de presion y caudal que en la adsorcion-
desorcion. Al reducir la temperatura de desorcion de los 100 °C que originan la desorcién
total a 60 °C se observo que a 60 °C se libera el 84% del CO; total desorbible (a 100 °C).
Estos resultados abren la puerta a estudiar si la reduccién en los costes operacionales de
calentamiento aumentaria la rentabilidad econémica de la tecnologia de DAC. Los test
llevados a cabo en la TGA para la resina aminica sin pre-regeneracion (secado) en la mufla,
mostraron coeficientes de difusion menores y por tanto, una mayor resistencia a la
transferencia de materia. EI aumento de la resistencia puede ser originado porque los poros

se encuentran parcialmente cubiertos por los gases disueltos.

Se confirmo la informacion encontrada en bibliografia respecto a que la Zeolita 4A (pellets)
y Zeolita 13X tienen capacidad de separacion de COz de una corriente de N2. No obstante,
las condiciones de regeneracidn propuestas para este TFM no son capaces de garantizar la
correcta regeneracion de las zeolitas, produciéndose una pérdida en la capacidad de
adsorcion notable tras el primer ciclo en el caso de la Zeolita 13X y menos pronunciado para
la Zeolita 4A (pellets). Por consiguiente, la zeolita 4A (pellets), tendria relativa viabilidad
en las condiciones de DAC estudiadas. No obstante, seria recomendable un estudio méas
exhaustivo con temperaturas de regeneracion total similares a las de otros estudios (200°C).
La gran hidrofilia mostrada por las zeolitas estudiadas podria situarlas como un material

susceptible de ser usado para adsorber H.O atmosferico por DAC.
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