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Introduccion

1.1 Introduccion

En los ultimos afios la preocupacién sobre el cambio climatico y el efecto invernadero
ha ido en aumento. Entre los gases de efecto invernadero (CO,, CH,, NO,, CFCs y SFq
principalmente) destaca el diéxido de carbono, no tanto por su potencial de calentamiento,
como por las enormes cantidades liberadas a la atmésfera durante las ultimas décadas. Tanto
es asi, que la concentracion media de CO, en la atmdsfera antes de la revolucién industrial era

~270 ppm y en la actualidad asciende a 375 ppm.

Las emisiones de CO, antropogénicas provienen aproximadamente en un tercio de la
produccién de energia a partir de combustibles fosiles, otro tercio del transporte y el resto de
procesos industriales diversos (cementeras, siderurgia, refinerias, etc) y edificios residenciales
y comerciales. En la Figura 1.1 se muestra la produccion de CO, mundial’ en el pasado y las
estimaciones a partir del afilo 2000 en unas condiciones de crecimiento similares a las actuales.
Segun esta prediccion las emisiones de CO,, y por tanto la concentracion media de CO, en la
atmésfera, van a continuar aumentando de forma importante, 1.8%/afio, y muy especialmente

en los paises en vias de desarrollo.
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Figura 1.1. Emisiones de CO; por tipos de economias y previsiones futuras.

En la Figura 1.2 se representan las emisiones de CO, medias por habitante y afio
calculadas por Reichle? para conseguir que la concentracion de CO, en la atmoésfera se
estabilice a 450 y 550 ppm. En el afio 1990 las emisiones medias mundiales eran ~5 t/(afio
hab.), sin embargo no se reparten de la misma forma entre los paises desarrollados (mas

emisores) y los paises en desarrollo. Si los paises en desarrollo aumentan sus emisiones solo
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en un 2% anual, en el afo 2025 ya habran alcanzando las emisiones limite para una
concentracion de 450 ppm, por el contrario, los paises desarrollados, para estabilizar la
concentracion de CO, a ese nivel, tendran que haber reducido sus emisiones a la tercera parte

para el afio 2025, lo que supone un gran reto econémico y tecnolégico.
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Figura 1.2. Emisiones medias de CO; por habitante y afio en paises desarrollados y en vias
de desarrollo para la estabilizacién de la concentracion de CO, a 450 y 550 ppm.

Sin embargo, el mayor compromiso adquirido en la reduccion de emisiones de CO,
hasta la fecha, ha sido el Protocolo de Kyoto por el que los paises firmantes se comprometen a
reducir un 5.2% sus emisiones de CO, respecto al afio 1990 para el periodo 2008-2012. Como
se ha puesto de manifiesto en la Figura 1.2, este porcentaje de reduccion esta muy lejos del
necesario para estabilizar la concentracion de CO, en la atmdsfera en unos niveles razonables.
A pesar de ser una reduccion pequefia supone un gran esfuerzo, tanto, que pocos paises lo
estan consiguiendo y parece que no va a cambiar a corto plazo ya que las evoluciones son

muy regulares, véase Figura 1.3 [°].

Para clarificar el estado actual de las emisiones de CO,, en la Figura 1.4 se muestra la

variacion porcentual en emisiones de CO, tomando como referencia® el afio 1990.
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Resulta evidente con estos datos la necesidad de tomar mas medidas y extender las ya
ejercidas para reducir las emisiones de CO, y estabilizar la concentracion de CO, en valores

seguros.

Para disminuir las emisiones de CO, de los procesos de produccion de energia, ambito
en el que se enmarca esta tesis, se ha trabajado tradicionalmente en dos lineas basicas,
utilizacion de fuentes de energia con menor contenido en carbono, mejora de la eficacia de los
procesos y reduccion del consumo energético. A continuaciéon se van a analizar ambas

opciones por separado.

1.2 Utilizacion de fuentes con menor contenido en carbono

La primera linea de actuacion incluye la sustitucion total o parcial del combustible por
otro con menor contenido en carbono, por ejemplo, gas natural que es el combustible de menor
contenido en carbono por unidad energética (Tabla 1.1). Sin embargo, esto supone unas
modificaciones tecnolégicas e inversiones muy importantes en las plantas, ya que no todos los
combustibles se encuentran en el mismo estado fisico, y por tanto no se pueden procesar del

mismo modo, ni los productos generados requieren los mismos tratamientos.

Tabla 1.1. Contenido medio en carbono por unidad
de energia de algunos combustibles.

Combustible (g CyMJ
Bituminoso 27
Carbén Lignito 26
Turba 24.8
Fuel oil 20
Gas natural 15.3
Biomasa® 0

¥ Para la biomasa se ha tomado el valor nulo considerando que el carbono que la forma no es fésil, y no
genera CO; nuevo a la atmosfera.
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Téngase en cuenta ademas que el carbén, combustible fésil de mayor contenido en

carbono, es el mas barato y con mayores reservas disponibles, de hasta unos 200-250 anos al

ritmo de consumo actual. De hecho, las emisiones de CO, procedentes del carbon en el afo

2000 eran un ~26% del total, y no se esperan modificaciones significativas en la distribucién de

porcentajes de combustibles utilizados a pesar del continuo aumento del consumo de todos los

recursos energeticos, Figura 1.5.
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Figura 1.5. Demanda de energia primaria mundial*
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Por otra parte, la utilizacién de biomasa como combustible, no resuelve el problema ya
que no se dispone de la biomasa suficiente y ésta se caracteriza por un reducido poder

calorifico y contenido en sales y en humedad elevados.

Las energias renovables, hidraulica, edlica y solar entre otras, también estan incluidas
dentro de la primera linea de actuacion (utilizaciéon de fuentes de energia con menor contenido
en carbono) para la disminucidon de las emisiones de CO,. No obstante, las energias
renovables tienen también inconvenientes importantes, como son la intermitencia de sus
fuentes, el desarrollo tecnolégico y extension geografica insuficientes para poder abarcar la
demanda actual y futura de energia (en el ano 2000 representaban sélo un 5%, Figura 1.5, y no
se prevé un aumento importante en su utilizaciéon). Tampoco debe olvidarse, que a pesar de su
caracter “limpio”, las energias renovables también poseen aspectos agresivos con el entorno.
Por ejemplo, las turbinas de viento requieren grandes espacios naturales abiertos en los que
ser instaladas con el consiguiente impacto visual y degradacién del entorno, las centrales
hidroeléctricas requieren obras de gran magnitud y calado medioambiental con las que la
produccién de energia no esta asegurada en caso de sequia y a menudo han significado el
desplazamiento de poblaciones enteras. Por ultimo, la energia solar no es operativa en todas
las latitudes y climatologias, la produccion de los paneles solares es un proceso contaminante
y caro, y los parques solares necesitan una gran superficie con el consiguiente impacto

medioambiental.

En cuanto a la posibilidad de aumentar la produccién de energia nuclear para disminuir
las emisiones de CO,, no resulta una opcioén viable debido a la dificultad para procesar y
almacenar de forma completamente segura los residuos generados. Otro obstaculo para su
aplicacion, mas novedoso pero también importante, es la seguridad de la central frente a un
atentado terrorista y la construccion de éstas en paises politicamente seguros para evitar la

proliferacién de armas nucleares.
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1.3 Mejora de la eficacia de los procesos

energéticos y reduccion del consumo energético

La segunda linea de actuacion para la reduccion de las emisiones de CO,, mejora de la
eficacia de los procesos energéticos y reduccion del consumo, es una medida que presenta
buenos resultados y unas dificultades técnicas relativamente bajas, aunque es una solucién

parcial y limitada.

En la Figura 1.5 (pagina 7) se muestran las predicciones hasta el 2030 de la demanda
energética en millones de toneladas equivalentes de petréleo desglosadas en funcion del
combustible. Segun se observa, la demanda energética, arrastrada por el desarrollo econémico
y crecimiento de la poblacion, aumenta practicamente de forma constante, a excepcion de los
periodos 1973-74 y 1979-80 en los que el crecimiento se ralentizé por las crisis del petréleo. En
consecuencia, si bien es cierto que “la energia que menos contamina es la que no se gasta”, la
disminucion del consumo energético es una opcion poco realista. Aun asi, la mejora de la

eficacia de los procesos energéticos posee un margen de aplicacién interesante.

En la Figura 1.6 se representa la reduccion porcentual de emisiones de CO, y el factor
de emision de CO, frente a la eficacia del proceso tomando como referencia una central con
una eficacia energética del 36% y un factor de 260 gC/kWh, valores tipicos de una central
construida en 1980 de carbon pulverizado con ciclos de vapor subcritico. Se observa que
mejorando solo cuatro puntos la eficacia del proceso pueden reducirse en un 10% las
emisiones de CO,. Esta medida puede ser de gran utilidad en los paises en vias de desarrollo
en los que se calcula que se puede aumentar hasta un 2% la eficacia con practicas tan
sencillas como ajustar correctamente el exceso de aire utilizado y mejorar el mantenimiento de
las plantas para evitar paradas imprevistas®. Notese que solo China e India producen el 12% de

la energia mundial mayoritariamente en plantas de carbdn pulverizado.

En caso de construir nuevas centrales o disponer del presupuesto necesario para
reconvertir viejas plantas de produccién energética, es posible mejorar notablemente la eficacia
de la conversion cambiando el proceso. De este modo, la utilizacion de ciclos combinados
permite conseguir eficacias mas elevadas que con ciclos subcriticos. Por ejemplo, en un ciclo
combinado con gas natural (NGCC) en plantas de gran tamafio la eficacia alcanza un 56-58%°.

Otra variedad de ciclo combinado es la que integra la gasificacion (IGCC), en la que el carbén
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reacciona con una corriente de vapor y oxigeno en un gasificador para obtener una corriente de
gas compuesto principalmente por CO e H,, que tras ser acondicionado se quema en una
turbina de gas. Los gases de salida de la turbina se conducen a un ciclo de vapor donde se
produce mas electricidad. En la planta IGCC de demostracién de Puertollano se consiguen

eficacias del 45%. Se espera que con esta tecnologia se puedan conseguir eficacias del 52%

en las proximas décadas”.
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Figura 1.6 Reduccion porcentual de CO; y factor de
emisién de CO; frente a la eficacia energética.

De cualquier modo, las dos lineas tradicionales para la reduccion de emisiones de CO,
descritas y discutidas anteriormente no son suficientes para conseguir los objetivos propuestos.
Ante esta situacion aparece una nueva linea adicional, “captura y almacenamiento de CO,”,
que permite continuar explotando las reservas fésiles hasta que las energias renovables y otras
tecnologias se hayan desarrollado lo suficiente para tomar el relevo en el suministro energético.

En los siguientes apartados se explica el fundamento y caracteristicas de la captura y

almacenamiento de CO.,.

10

Factor de emision de CO2 (gC/kWh)
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1.4 Captura y almacenamiento de CO,

1.4.1 Concepto

La captura® y almacenamiento de CO, consiste en la separacion del CO, emitido por la
industria y fuentes relacionadas con la energia del resto de gases que lo acompafan, el
transporte de CO, a un lugar de almacenamiento y su aislamiento de la atmdsfera a largo plazo
(desde siglos a milenios). En la Figura 1.7 se muestra un diagrama general de la captura,
transporte y almacenamiento de CO,. Las fuentes de energia con carbono (gas natural,
petréleo, carbdén, biomasa) son transportadas hasta los lugares de consumo (centrales
eléctricas e industrias diversas) donde se consumen y se realiza la separacion-captura del CO,
producido. Este CO, se transporta por medio de gasoductos o buques cisterna hasta los
emplazamientos en los que se almacena, bien en forma geolégica, oceanica, mediante
carbonatacién mineral o cualquier otro método. Cada uno de los pasos y posibilidades

representadas se desarrolla con mayor detalle en las siguientes secciones.

Produccién Transporte
captura de Cé Gasoductos y/6 Almacenamiento
P 2 buques cisterna
Carbén Almacenamiento
\\ oceanico
N Almacenamiento
Petréleo |~ | Centrales térmicas geolégico de CO
Cementeras 2
Refinerias |:> Cco,
: / Industria siderurgica Carbonatacié
Biomasa y petroquimica, etc. arn?i:Zrzcl:lon
Yacimientos / . .
de gas Usos industriales

Figura 1.7. Esquema de la captura, transporte y almacenamiento de CO..

°La captura de CO; puede ser directa o indirecta. La forma directa, a la que siempre nos referimos en este
trabajo, consiste en la separacion del CO; en los procesos donde se genera. La forma indirecta, fuera del
objetivo de este trabajo, es la captura de CO, de la atmdsfera para disminuir el efecto de fuentes de CO»
dispersas (transporte, hogares, industrias pequefas...). La captura indirecta incluye la reforestacion, el
empleo de cultivos energéticos y la potenciacion de la absorcién biolégica de CO; en el mar entre otros.

1"
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La aplicacion mas inmediata de esta via de reduccion de emisiones de CO, son las
centrales térmicas ya que la produccion de energia representa el ~80% de las emisiones de
CO, desde fuentes estacionarias grandes® (Tabla 1.2) y un tercio aproximadamente de las
emisiones totales de CO, antropogénicas. Por otra parte, no todas los procesos de la Tabla 1.2

son aptos para la captura de CO..

Tabla 1.2. Emisiones de CO; de fuentes estacionarias con mas de 0.1Mt COz/afio
por actividades en el afio 2000 a nivel mundial. Fuente: [7]

Numero Emisiones
de fuentes Mt CO,/aiio

Proceso

Combustibles fosiles

Energia 4942 10539
Produccién de cemento 1175 932
Refinerias 638 798
Industria siderurgica 269 646
Industria petroquimica 470 379
Otras fuentes 90 33
Biomasa
Bioetanol y bioenergia 303 91
Total 7887 13418

1.4.2 Tecnologias de captura de CO»

Los gases de salida de la combustion de recursos fésiles en las plantas de generacion
de energia poseen entre un 4 y un 14%vol de CO,. Si bien, en principio, la totalidad del flujo de
gas con bajas concentraciones de CO, podria ser transportada y almacenada, los costes y
dificultades técnicas del transporte aumentarian notablemente y el tiempo de utilizacién de
cada deposito disminuiria de forma drastica, dificultado la recuperacion de las inversiones. En
consecuencia, es preciso separar el CO, del resto de gases que lo acompafan. Se han

propuesto tres métodos de captura de CO, en centrales de produccion de energia:

° Emisiones superiores a 0.1Mt CO2/afio
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e captura de CO, posterior a la combustién

e captura de CO, previa a la combustion

e combustion sin N,

En la Figura 1.8 se muestran estos métodos de forma esquematica.

Aire @ ﬁ N, + O,

Captura de CO,
posterior a
la combustion

Captura de CO,
anterior a
la combustion

Combustion
sin N,

Carbdn
Gas

Biomas

Carbdn
Biomasa

Gas |

a

Combustion |:> Separacion

de CO,

0,
Qe <y

=

CO, para
almacenar

@ Aire
H2

Gasificacion :> Reformador +

separacion de CO,

Petréleo

Carbdn
Gas

Biomas

Aire

=

a

—

|:> Combustion

>

CO, para
almacenar

Combustién

1o,

Separacion ::>
de aire
N2

=

CO, para
almacenar

Figura 1.8. Sistemas de captura de CO; segun su posicidn respecto a la combustion.

Los sistemas de captura de CO, posterior a la combustion separan el CO, de los gases

de combustion producidos por la combustion del combustible primario en aire.

Los sistemas de captura de CO, previa a la combustion procesan el combustible

primario antes de la combustién en si misma para obtener CO,. Si el combustible es sdlido se

somete a un proceso de gasificacién, si no, se realiza directamente el reformado del

combustible fésil producir gas de sintesis (CO+H; principalmente). En el siguiente reactor

(“reactor shift”), y afiadiendo mas vapor de agua, el equilibrio se desplaza todavia mas y se

obtiene mas H, y CO,. Por ultimo, se separa el CO, del H,, quedando este ultimo listo para ser

utilizado o almacenado. Esta separacion ultima se realiza en la actualidad a gran escala en los
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procesos de produccion de amoniaco y fertilizantes por absorcién del CO, en disoluciones de
monoetanolamina (MEA), carbonato potésico en caliente o metildietanolamina (MDEA) o por
procesos de absorcion fisica (metanol, DPG, NMP). No obstante, todavia no existe ningun
proceso de produccion energética que integre el reformado del combustible fosil y la
separacion del CO; e H,. En la actualidad se estan investigando varias tecnologias para
integrar todo el proceso con rendimientos aceptables, con especial incidencia en el uso de

membranas®.

Los sistemas de combustién sin nitrégeno utilizan oxigeno en lugar de aire para la
combustion del combustible primario con objeto de producir un gas de combustion compuesto
principalmente por vapor de agua y CO,. Esto da origen a un gas con altas concentraciones de

CO, facilmente separable del vapor de agua mediante enfriamiento y compresién del gas.

La seleccion del sistema de captura de CO, para cada planta depende de factores
como la concentracion de CO, en el flujo de gas, la presién de los gases y del tipo de
combustible (sélido o gaseoso). En esta secciéon se van a mostrar brevemente las diferentes
tecnologias propuestas para separar el CO, generado en la produccion de energia a partir de la

combustion de recursos fosiles.

1.4.2.1 Captura de CO» posterior a la combustion

Absorcion

La absorcién de CO, se ha utilizado durante mucho tiempo en la industria del petréleo,
gas natural e industrias quimicas en general. Este proceso, mostrado en la Figura 1.9, se basa
en la solubilidad y/6 el gradiente de presiones para absorber el CO, en disoluciones liquidas y
basicamente consta de una torre de absorcion a través de la cual se hace pasar en continuo la
corriente de gas junto con una disolucidbn que absorbe el CO, (generalmente en
contracorriente). Posteriormente, la disolucién portadora de CO, se lleva a otra unidad donde

se regenera el disolvente obteniéndose una corriente de CO,.
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Gases
tratados Absorbente CO,
regenerado

<
— >

Unidad de
regeneracion

Torre de
absorcion

Energia

<

Absorbente
+CO,

Humos de
combustion

Figura 1.9. Esquema conceptual de la captura de CO; mediante absorcion

Existen tres tipos de absorcién: quimica, fisica e hibrida. En la absorcion quimica el
CO, reacciona con el disolvente en una columna de absorcién formando un compuesto
intermedio débil que se descompone facilmente en una columna de regeneracion,
obteniéndose de nuevo el disolvente inicial y una corriente de CO, concentrada. Este método
es apropiado para presiones parciales de CO, bajas, pero los gases deben ser sometidos
previamente a procesos de eliminacion de particulas y SO,, con las consiguientes mermas en
la eficacia energética. Algunos ejemplos de disoluciones absorbentes tipicas son:

monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA), amoniaco y carbonato potasico en caliente.

En la absorcion fisica el CO, se absorbe en un disolvente de acuerdo a la ley de Henry
y luego se regenera aplicando calor o disminuyendo la presion. Este tipo de absorcién se utiliza
cuando la corriente que contiene el CO; se encuentra a una presién elevada, si no, es mejor
utilizar la absorcién con reaccion quimica, ademas debe evitarse que el gas contenga
hidrocarburos con mas de tres carbonos porque se disuelven en el disolvente. Ejemplos de

disolventes mas utilizados: dimetil éter de polietilenglicol (Selexol) y metanol (Rectisol).

Los disolventes mixtos o hibridos combinan las ventajas de la absorcion fisica y
quimica y se componen de una mezcla de los disolventes anteriores en distintas proporciones.
Son ejemplos de estos disolventes: A-MDEA, Purisol, Sulfinol y UCARSOL.

La desventaja principal de este método de separacién de CO, es la disminucién de la

eficacia entre ~10-12% por el proceso de regeneracion del disolvente. Otros inconvenientes

son la limitacion de carga, los equipos de gran volumen, la degradacién de los disolventes, la
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pérdida del disolvente en los gases de salida o por formacion de sales y el poder de corrosién

de las disoluciones.

Adsorciéon

Algunos materiales con superficies especificas elevadas, tales como zeolitas y carbén
activo, pueden utilizarse para separar CO, de corrientes gaseosas por adsorcion. El proceso se
basa en un ciclo de adsorcion y desorcion. En el paso de adsorcion, el gas se alimenta a baja
temperatura a un lecho (empaquetado o de particulas esféricas) que adsorbe el CO, y deja
pasar el resto de gases. Cuando el lecho se ha saturado, la alimentacion se dirige a un nuevo
lecho fresco y se procede a regenerar el lecho inicial. La regeneracién del sélido y liberacién

del CO,, puede hacerse de distintas formas:

- por disminucién de la presion (Pressure Swing Adsortion, PSA), ciclos
relativamente cortos y tiempos de regeneracion de segundos. Es el método mas
utilizado.

- Por un aumento de la temperatura (Temperature Swing Adsortion, TSA), ciclos de
regeneracion largos (horas), requiere cantidades de CO, mayores que para PSA.

- Suministrando una pequefia corriente eléctrica a través del sélido (Electric Swing

Adsortion, ESA, todavia no disponible comercialmente).

El parametro clave para el estudio de posibles absorbentes es la cantidad de CO,
retenible por unidad de masa de adsorbente. Dado que las zeolitas (y otros compuestos
conocidos como tamices moleculares) son capaces de retener hasta cinco veces mas que los
adsorbentes basados en alumina, la investigacién se ha centrado en estos compuestos. Por
otra parte debe tenerse en cuenta que el proceso de adsorcion es exotérmico por lo que la
adsorcioén isotérmica no es viable y produce unas capacidades de retencion de CO, inferiores a

las predichas a temperatura constante, obligando a optimizar los ciclos adsorcién/desorcion.

Las estimaciones realizadas para aplicar esta técnica a la captura de CO, en centrales

de produccion de energia con diferentes esquemas (PF+FGDd, GTCC®, IGCCf) indican costes

4 PF+FGD: carbén pulverizado + desulfurizacién hiumeda de los humos.
¢ GTCC: turbina de gas con ciclo combinado.
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de produccién muy superiores al doble de los originalesg. La opcién menos desfavorecida seria
la combustién con CO,/O, y captura de CO, por PSA. No obstante, la combustién con CO,/O,
posee de por si una eficacias muy bajas debidas a la separacién inicial del oxigeno del aire.
Ademas, la baja capacidad de carga de los adsorbentes implica la utilizacién de unas

instalaciones muy grandes.

Separacioén criogénica

El CO, puede separarse de otros gases también por enfriamiento y condensacion.
Tedricamente, cuanto mas baja sea la temperatura y mayor la presion, mejor sera la
separacion conseguida, sin embargo no es practico reducir la temperatura mas alla de su punto
de congelacion (-56.6°C) por la formacion de clatratos en presencia de H,O, que producen
problemas de circulacién. Algunos gases como SO, y NO, también producen problemas de

corrosion y ensuciamiento en los intercambiadores de calor.

La separacion criogénica esta extendida comercialmente para la purificacion de CO, de
corrientes previamente concentradas (>90%). Como ventaja presenta la produccién directa de
CO, liquido y como inconvenientes la gran cantidad de energia necesaria para el enfriamiento y
que algunos compuestos como el agua tienen que ser eliminados previamente para evitar
taponamientos. Esto hace que su aplicacién a la captura de CO, de plantas energéticas se
planted unicamente en situaciones con presiones elevadas (captura en pre-combustion, IGCC)
o0 en sistemas con concentraciones de CO, muy elevadas (combustion con oxigeno y
recirculacion de CO,, O,/CQO,), de cualquier modo esta opcion actualmente no es mas que una
hipétesis tedrica.

Membranas

En la Figura 1.10 se muestran dos tipos de membranas existentes: membranas de
separacién y membranas de absorcion de gases.

"IGCC: gasificacion integrada en ciclo combinado
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separacion de gases absorcién de gases
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Figura 1.10. Tipos de membranas

Las membranas de separacién se basan en las diferentes interacciones fisicas y
quimicas entre los componentes de la corriente de gas y la membrana, lo que provoca que
unos pasen mas rapido que otros a través de la membrana. El fundamento de esta técnica
hace que las selectividades de las membranas sean insuficientes para alcanzar las purezas
deseadas en un unico paso, lo cual obliga a repetir el proceso sucesivamente con o sin
recirculacion del permeado, con el consiguiente aumento de los costes y disminucion de la
eficacia energética. En la actualidad se dispone de varios tipos de membranas: membranas
poliméricas, membranas de paladio, membranas de transporte mejorado y tamices

moleculares.

El segundo tipo de membranas, las membranas de absorcién de gases, se utilizan
como medio para poner en contacto una corriente gaseosa con una corriente liquida y permiten
reducir el tamano del contactor hasta un 50% [10]. La separacion se lleva a cabo por la
presencia de un liquido absorbente (aminas) en un lado de la membrana que absorbe de forma
selectiva algunos compuestos de la corriente gaseosa. A diferencia de las membranas de
separacion de gases, no se requiere que la membrana sea selectiva, ya que su funcion
consiste Unicamente en proporcionar un area de contacto sin mezclar el gas con el liquido. La
selectividad del proceso es una caracteristica propia del liquido absorbente. En general
presentan una selectividad mayor que las anteriores, pero tienen pérdidas del liquido
absorbente por degradacién y evaporacién. Ademas, las membranas microporosas estan

limitadas por la diferencia de presién entre ambos lados de la membrana.
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Como ejemplos de aplicacion de estas membranas se encuentran la eliminacion de
SO, y CO, con membranas hidrofébicas porosas con disoluciones de sulfitos, carbonatos o
aminas. No obstante, todavia es necesario un gran desarrollo antes de que las membranas de
separacién de gases puedan ser utilizadas a escalas importantes en la captura de CO, de
plantas energéticas.

Separacion de CO, con CaO

Desde hace algun tiempo se han planteado las reacciones de carbonatacion del 6xido
de calcio y su inversa, Reaccion 1.1, como una opcién para separar el CO, de humos de

combustion a alta temperatura.
CaO (s) + CO, (g) < CaCoOs; (s) Reaccion 1.1
El proceso todavia necesita desarrollarse técnicamente pero el diagrama basico del

ciclo de carbonatacion/descarbonataciéon (Lime Carbonation Calcination Cycles, LCCC) y sus

caracteristicas se muestran a continuacién en la Figura 1.11.

humos de combustion
sin CO, caco, Co,
<:I Carbonatador Calcinador <:I
sélido no ] CaO fresco
reactivo ﬁ Ca0 ﬁ
humos de Calor

combustion con CO,

Figura 1.11. Esquema conceptual de la separacion de CO; con caliza.

En el carbonatador entra una corriente de humos de combustion con CO, donde se
pone en contacto con el absorbente, CaO, a unas temperaturas tipicas entre 600°C y 750°C. La
reaccion de carbonatacion produce carbonato calcico (CaCO;). La reaccion de calcinacion,

reaccién inversa a la carbonatacion y que es la regeneracién del absorbente, se lleva a cabo en
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el calcinador, donde se obtiene una corriente de CO,. Para que el sistema funcione en
continuo, debe suministrarse constantemente una cantidad de absorbente fresco para

contrarrestar la pérdida de capacidad del absorbente debido a su desactivacion.

Uno de los principales problemas del LCCC es que la reaccidon de calcinacién es
altamente endotérmica, 0.168 MJ/(mol Ca) a 900°C, esto supone por ejemplo que, para un
sistema basado en combustidn de carbdn, el calor necesario para la calcinacion de la caliza
formada por la captura del CO, producido en la combustién del carbdn seria superior a un
tercio de la potencia térmica suministrada a la camara de combustion. Un método propuesto
para evitar un aporte adicional de energia es suministrar el calor necesario para mantener la
reacciéon de calcinacion desde la camara de combustion generadora del CO,. No obstante, la
transferencia de una cantidad de calor tan grande entre dos reactores a alta temperatura es un
reto ingenieril considerable. Por ello se plantea realizar la calcinacion en un reactor de

combustion de carbdn en lecho fluidizado con O,/COs.

Otro de los problemas importantes del LCCC es la desactivacién del absorbente por
sinterizacion interna, ya que impide la reversibilidad de la reaccién con los ciclos. Como
solucién se ha estudiado la posibilidad de afadir absorbente fresco continuamente, los calculos
indican que la cantidad necesaria es comparable a la que se necesita para los procesos de
desulfuracion del carbén y por tanto, aceptable, especialmente teniendo en cuenta el bajo coste

de la caliza, su gran disponibilidad geografica y su nula peligrosidad.

1.4.2.2 Captura de CO» anterior a la combustion

Los gases de salida de los procesos de combustidn tienen bajas concentraciones de
CO,, lo que implica tratar grandes volumenes de gas, equipos de gran tamafio y mayores
costes para la captura de CO,. Estos costes pueden reducirse realizando la captura del CO,

antes de la combustion y después de un proceso de gasificacion.
En estos procesos se realiza una etapa inicial de produccion de gas de sintesis

(CO+H,) por gasificacion o reformado del combustible. Posteriormente se modifica la

composicion por medio de la reaccion “shift” con adicion de vapor y finalmente se elimina el
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CO, de la mezcla CO,/H,. Estos procesos permiten producir H, o generar energia a través de
su combustién sin emisiones de CO..

Gasificacion/reformado

La gasificacion se puede realizar con oxigeno y vapor de agua sobre combustibles
como carbon, residuos petroliferos o biomasa. En la Figura 1.12 se muestra un ejemplo
esquematico del proceso de gasificacion con carbén, donde este combustible reacciona con

oxigeno y vapor de agua para producir gas de sintesis (CO e H, principalmente).

atmosfera

T N,, O,, H,O ala

N -
c
5 0 b= 8 CO, para H,0

Carbdn o & Z & | almacenar
< 2 L ®
> 2 2 8 =
Oxigeno 9] a
g 0} g g S
(@]

y
Gas enriquecido
Cenizas enH,

Turbina Turbina

de gas de vapor

Aire ’

Figura 1.12. Esquema de generacion de electricidad a partir de un ciclo
combinado con gasificaciéon de carbén integrada y captura de CO,.

Este gas de sintesis se hace reaccionar en un reactor catalitico para producir CO, y
mas H, a partir de la reaccion “shift”’, Reaccién 1.2.

CO+H,0 < CO;y +Hy Reaccién 1.2

Posteriormente se separan el CO, del H, y, aunque puede hacerse con cualquiera de
los métodos mostrados en la seccion anterior “Captura de CO, posterior a la combustion”, el
método mas apropiado es la absorcion fisica con disolventes tipo Selexol'". Los costes de esta

separacién y el tamafo de los dispositivos son mucho menores que los necesarios para el caso
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de la separacion post-combustion ya que la gasificacion se realiza a presién y las

concentraciones de CO, son mayores (~40%).

Una vez realizada la captura del CO,, el H, queda disponible para ser utilizado en

cualquier proceso de generacion de energia.

En caso de partir de combustibles como gas natural o hidrocarburos ligeros, se utilizan
procesos de reformado para la produccion del gas de sintesis. Este reformado puede ser
reformado con vapor, oxidacién parcial o reformado autotérmico, técnicas todas ellas

ampliamente implantadas a nivel industrial.

Gasificacion con captura de CO, con CaO

Este método fue planteado inicialmente como un proceso de produccién de hidrogeno
sin emisiones de tipo NO,, SO, ni materia particulada y se encuentra en fase de desarrollo. Sin
embargo, como se obtiene una corriente de CO, muy concentrada puede utilizarse como un
método de produccién de H, con captura de CO,. La reaccion que se pretende conseguir es la
siguiente:

Ca0O+C+2H,0 - CaCOs;+2H, Reaccion 1.3

Se han desarrollado diferentes procesos bajo este esquema general del proceso. El
primero de estos procesos se esta desarrollando en el Laboratorio Nacional de Los Alamos
bajo el nombre de proceso ZECA. El proceso’ consiste en la integracion de la
hidrogasificacion (H,O+H,) y la separacion de CO, con CaO. En la Figura 1.13 se describe este
proceso que comprende la gasificacion de carbén con H,O+H, para obtener CH, (6

hidrocarburos, Reaccion 1.4).
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Limpieza H,O
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Figura 1.13. Produccién de H; por gasificacion de carbén y captura de CO» con CaO.

El metano producido se somete a un proceso de reformado con vapor en presencia de

turbinas de hidrégeno.

Oxido de calcio (Reaccion 1.5, 1.6 y 1.7) en un reactor de carbonatacion. Posteriormente el
carbonato calcico se calcina a 6xido de calcio produciendo una corriente de CO, concentrado.

Por ultimo, el H, producido puede utilizarse para producir energia con pilas de combustible 6

Reactor de gasificacion

C+2Hy; < CH,

Reaccion 1.4

Reactor de carbonatacion

CH4 + H,O & CO + 3 H,

CO + H20<:>C02 + H2

CO, + Cal « CaCOgy

Reaccion 1.5

Reaccion 1.6

Reaccion 1.7

Reformado + carbonatacion

CaO + CHy + 2 H,O < CaCO3 + 4 H,

Reaccion 1.8

Reactor de calcinacion

CaCO; < Ca0 + CO,

Reaccion 1.9

El punto clave del proceso es el uso del 6xido de calcio para capturar CO,. La

formacién de carbonato calcico no sélo elimina el CO,, sino que también libera suficiente

energia para la produccion directa de hidrégeno a partir de metano y agua. Teéricamente, este
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proceso podria utilizar cualquier tipo de carbdn, o incluso biomasa aunque todavia quedan por
superar varios puntos importantes como son el disefio del hidrogasificador con o sin
catalizador, y la manera de llevar a cabo la calcinaciéon de la caliza, ya que el uso de
intercambiadores de calor presenta graves problemas de materiales. El desarrollo de este

proceso no ha pasado de la escala de laboratorio.

Otro de los procesos bajo el esquema de la Reaccion 1.3 es el proceso Hypr-RING13
que se esta desarrollando en el Center for Coal Utilization of Japan. En este proceso se
integran la gasificacion, el reformado y la captura de CO, in situ en un unico reactor que opera
a 3 MPa y temperaturas de 600-700 °C.

Otra opcidn que se encuentra en desarrollo es integrar la captura de CO, con CaO con
un proceso de gasificacion convencional para sustituir la etapa de absorcion fisica por un ciclo
de calcinacion-carbonatacion que presenta como en todos estos ciclos problemas para el
suministro de calor a altas temperaturas. Ahora bien, esta calcinacion se puede realizar de
forma mas factible en lecho fluidizado quemando carbén con O,+CO, (oxyfuel) con el

consiguiente aumento de costes y disminucién en la eficacia global del proceso.

Reformado asistido con sorbentes

El reformado asistido con sorbentes' ™ (

“sorbent enhanced reaction”) es un proceso
en desarrollo que utiliza un lecho fijo que contiene una mezcla de catalizador y un sorbente

selectivo para eliminar el CO, en la zona de alta temperatura.

El adsorbente se regenera por PSA 6 TSA con vapor. Como adsorbentes se estan
utilizando hidrotalcitas® mezcladas con catalizadores de reformado y para la reaccién water
gas-shift. El proceso permite obtener H, a temperaturas entre 400 y 600°C y se encuentra a

nivel de planta piloto.

9 Oxido doble de férmula ideal: MgsAl2(OH)16[CO3]-4H20
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Reactores de membrana para la produccién de H, con captura de CO,

La utilizacion de membranas inorganicas que pueden trabajar hasta 1000 °C, permiten
combinar la reaccion de reformado y la separacion de H, en una unica etapa a alta temperatura
y presion para evitar las limitaciones originadas por el equilibrio quimico en un reactor
convencional. Este proceso se puede utilizar tanto para el reformado como para la reaccion de
water gas-shift. El reformado es endotérmico y puede forzarse totalmente a temperaturas (500-
600°C) inferiores a las habituales. La reaccién water gas-shift, que es exotérmica, puede

completarse a mayores temperaturas (500-600 °C).

Un gran numero de plantas energéticas utilizan gas natural como combustible, una
posibilidad propuesta para la separacion del CO, es combinar una membrana de separacion de
H, con el reformado de metano. El fundamento del proceso se muestra en la Figura 1.14. La
alimentacion al reactor esta formada por una mezcla de CH; y H,O y se persigue producir el

maximo H, y CO; a través de las reacciones siguientes:

Reformado de CH, CH; + H,O < CO +3H, Reacciéon 1.10
Reaccién water gas-shift CO + H,O0 < CO, + Hy Reaccion 1.11
Reaccién global CH;+2H,0< CO,+4H, Reaccion 1.12
Humos de
combustion
Py
CH, + H,O CO,+ H,0+CO

e Reformado de CH, e

I:#Fl Membrana
H H

2 2
EE— EEE—
Gas de barrido P,<P, | Hy*H,O
(H,0)

Figura 1.14. Fundamentos del reactor de membrana

En la camara superior del esquema se produce el reformado del metano y el

hidrégeno permea a través de la membrana, produciéndose asi la separacion del H, y el CO,,
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al tiempo que se favorece la produccién de mas hidrégeno por desplazamiento del equilibrio
(Reaccion 1.12). Para aumentar la permeacion se utiliza un gas de barrido (H,O) y se reduce la
presion al otro lado de la membrana. El calor necesario para llevar a cabo las reacciones
anteriores se aporta con los humos de combustién del hidrégeno que puede quemarse en una

turbina de gas. Para este proceso se proponen varios tipos de membranas:

- membranas ceramicas microporosas: requieren grosores muy pequefios (20-
100nm), sin defectos ni grietas que las hace dificiles de conseguir.
- membranas ceramicas densas basadas en perovskitas y membranas densas de

Pd, que tienen elevadas selectividad y permeabilidad al H, entre 300 y 600 °C.

Jordal'® y col. analizaron la eficacia energética tedrica de varias configuraciones para la
produccién de energia incluyendo este método de captura de CO,, la eficacia térmica maxima
obtenida fue 41.6% (configuracidon no optimizada). A pesar de ser un valor de partida bueno,
para llevar este sistema a la practica es necesario una importante mejora en la produccion de

membranas.

1.4.2.3 Combustion sin N

Dado que el principal coste de la captura de CO, en la combustién esta en su
separacion del N, en los humos, una opcién sencilla que se plantea para reducir costes
consiste en realizar las combustion en una atmdsfera que no contenga N,. Esto puede

realizarse por medio de distintos procesos que se van a mostrar a continuacion.

Combustion CO,/O,

Una opcidn consiste en separar el nitrégeno del oxigeno del aire y alimentar a la
caldera una mezcla O,/CO,. La recirculacion de los humos de combustién es necesaria para
controlar la temperatura de combustién . Para conseguir una temperatura adiabatica de llama
equivalente a la combustidon con aire, se requiere una recirculacion entre 61-65%. En la Figura

1.15 se muestra una esquema de una instalacion de este tipo con recirculacion de humos. De
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este modo, la concentracion de CO, en la corriente de salida puede aumentarse teéricamente

hasta un 95%vol en base seca.

CO,+0, CO, + 0,
Aire i O H,0
; Separacion 2 v > Caldera 2
deN,yO,
N, l CombustibleT Condensador

Figura 1.15. Esquema de combustion CO,/Os.

El principal coste y desventaja de este sistema es la separacion del oxigeno del aire
que reduce notablemente la eficacia, en el caso de generacion de electricidad, de un 41% en
una caldera nueva a un 28%"’ aproximadamente (se espera que el desarrollo de membranas
de separacién de oxigeno disminuya estas pérdidas). Ademas, para una planta de 600 MWe,
se necesitarian 12 kt diarias de oxigeno y la planta de mayor produccion diaria en el afio 1999

solo llegaba a 3 kt/dia.

Una serie de experimentos, dentro del programa EC Joule 11", con calderas de 2.5-35
MW,, y su extrapolacion a otros de 660 MW, (Planta Drax, Reino Unido), determinaron como
mejor opcion, teniendo en cuenta criterios técnicos, medioambientales y econdmicos, que las
mejores condiciones consistian en una alimentacion de oxigeno con un 95% de pureza con
tratamientos minimos (eliminacién de CO,, SO, y NO,), que produjera una corriente de CO,
licuado con un 86% de pureza y una reduccion en la eficacia global de la planta de 8.5% (sin
considerar el transporte y almacenamiento de CO,). Aunque es necesaria una demostracion a
escala real esta opcion de captura posee grandes posibilidades de uso inmediato debido a que
no supone modificaciones importantes en las calderas existentes, aunque se modifican
aspectos importantes de la parte radiante de la caldera debido a cambios en la emisividad de

los humos.
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Membranas permeables al O,

Este método de combustion sin N, consiste en separar el O, con una membrana
permeable al oxigeno (Mixed Conducting Membranes, MCM) en el interior de la camara de

combustion. De esta modo desaparecen los costes de las unidades de separacion de aire.

Estas membranas estan formadas por 6xidos metalicos mixtos no porosos (membranas
densas) cuya estructura cristalina incorpora vacantes iénicas de oxigeno (5-15%) del tipo de
las perovskitas que permiten el transporte de oxigeno por su interior. El transporte del oxigeno
se produce en varias etapas, Figura 1.16. En primer lugar, el oxigeno se adsorbe sobre la
superficie de la membrana y después se descompone en iones. Posteriormente estos iones se
desplazan ocupando sucesivamente las vacantes idnicas de la membrana. Para ajustar la
carga eléctrica se produce una corriente de electrones en sentido contrario. La fuerza
impulsora de este transporte es la diferencia de concentraciones del oxigeno a un lado y otro
de la membrana, por esta razén, para aumentar el flujo de oxigeno se utiliza un gas de arrastre

en el lado de la membrana al que llega el oxigeno.

CO,+ H,0 CO,+H,0+ %0,
%0 Soporte
‘ poroso
% 02- Membrana
/ densa
Ny+ %2 O, Ny+ O,

Figura 1.16. Esquema del funcionamiento de una membrana MCM.

Este mecanismo requiere temperaturas superiores a 700°C y debido a que el
transporte se basa en la difusion idnica, la selectividad de las membranas es absoluta mientras
no existan poros o grietas en ellas. Segun Sundkvist'® y col. la opciéon con mejor rendimiento
energético y menores costes para integrar esta tecnologia en un proceso de produccion de

energia consiste en un ciclo combinado con turbina de gas, Figura 1.17.
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H,O (1)
Humos de la combustion
CO, (1)
Combustible v | CH,+20, > CO,+2H,0 | _
* |Q + | Q Membrana
o v Lo ¥
Aire

Reactor MCM

Compresor Turbina

Figura 1.17. Esquema de produccién de energia a con turbina de gas y un reactor MCM.

El reactor MCM combina la separacién de oxigeno, combustion y transferencia de calor
y sustituye a la caldera convencional. El resto de equipos de la planta de ciclo combinado son
convencionales, lo que permite simplificar el proceso completo y reducir costes. No obstante, el
diseno de este reactor MCM todavia tiene que desarrollarse para que pueda realizar todas las

etapas necesarias.

1.4.3 Transporte de CO»

Salvo en el caso de que la captura de CO, se realice directamente sobre un lugar de
almacenamiento, el CO, debe ser transportado desde el punto de captura hasta el lugar de

almacenamiento.

En la actualidad, los gasoductos son el método mas comun de transporte de CO, y
funcionan como una tecnologia de mercado maduro. Generalmente, el CO, gaseoso es
comprimido a una presién superior a 8 MPa con el fin de evitar regimenes de flujo de dos fases
y aumentar la densidad del CO,, facilitando y abaratando de este modo su transporte. El primer
gasoducto de CO, de larga distancia entr6 en funcionamiento en los primeros afios del decenio

de 1970. En los Estados Unidos, mas de 2500 km de gasoductos transportan mas de 40 Mt de
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CO, al afio para su utilizacion en la recuperacion mejorada de petréleo (EOR), principalmente

en Texas.

En ciertas situaciones, especialmente si el CO, tiene que ser transportado a largas
distancias o ultramar, el transporte de CO, por buque puede resultar mas atractivo desde el
punto de vista econdmico. El gas natural y los gases licuados de petréleo (GPL, principalmente
el propano y el butano) son transportados en buques cisterna a escala comercial. El CO, puede
transportarse en barco practicamente del mismo modo (por lo general, a una presion de 0,7
MPa), aunque en la actualidad se lleva a cabo a pequefa escala debido a la escasa demanda.
Las propiedades del CO, licuado son similares a las de los GPL y la tecnologia podria
ampliarse para ajustarse a los grandes medios de transporte de CO, si se materializara la

demanda de esos sistemas.

En la Figura 1.18 se muestran los costes estimados del transporte de CO, en funcién
de la distancia y del medio de transporte utilizado segun la IEA®. Las dificultades para la
construccién del gasoducto maritimo hacen de este medio de transporte el método mas caro.
Para distancias inferiores a ~1500km el gasoducto terrestre resulta mas barato que utilizar

transporte maritimo. A partir de esta distancia, el buque es la opcion mas barata.

50
—~ 45 / /
O 40 / /

35 Gasoducto maritimo / /

/ Gasoducto terrestre
/ / ‘Costos buque

\
\
\

i

\

Costes de transporte (US$/t

\

o

0 1000 2000 3000 4000 5000

Distancia (km)

Figura 1.18. Costes" del transporte de CO, frente a la distancia y segun el medio.

" Base de calculo: 6 Mt COy/afio. Los costes correspondientes a los buques incluyen las instalaciones de
almacenamiento intermedias, derechos portuarios, costes de combustible y actividades de carga y
descarga.
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Los camiones y los vagones cisterna también son opciones técnicamente viables para
el transporte de CO,. En estos casos se haria a una temperatura de -20°C y a una presion de 2
MPa. Sin embargo, estas opciones son costosas en comparacion con los gasoductos y los
buques, salvo a una escala muy reducida.

1.4.4 Almacenamiento de CO»

El ultimo paso en esta linea de actuacién para la reduccion de emisiones de CO, es su
almacenamiento. Existen diversas formas de almacenamiento pero en todas se intenta
conseguir los siguientes objetivos:

- seguridad del almacenamiento durante largos periodos de tiempo, entre siglos y
milenios

- minimizar los costes, incluyendo los de transporte

- minimizar el riesgo de accidentes

- minimizar el impacto ambiental

- cumplir las leyes nacionales e internacionales vigentes.

Las opciones para depositar el CO, capturado son las siguientes:

e almacenamiento geoldgico:
- yacimientos de gas y petroleo agotados
- extraccion de petroleo facilitada por inyeccion de CO, (EOR)
- minas de carbén no extraible (ECBM)
- formaciones salinas profundas
e almacenamiento oceanico
e almacenamiento en forma mineral
e potenciacion de los métodos naturales de eliminacion de CO, (reforestacion,
cultivos especiales y biota oceanica. Son al mismo tiempo métodos de captura
indirecta de CO,, fuera del objetivo de este trabajo)
e materia prima para procesos quimicos industriales (no considerados en este

trabajo por su capacidad limitada).
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La capacidad potencial total de almacenamiento de CO, es muy elevada. El
almacenamiento oceanico es el emplazamiento con mayor capacidad con diferencia (Tabla 1.3)
aunque también existe una gran incertidumbre sobre sus efectos ambientales. Los yacimientos
agotados de petréleo y gas, asi como las formaciones salinas profundas también poseen
capacidades de almacenamiento muy elevadas. A continuacién se describen brevemente las

diferentes opciones de almacenamiento de CO..

Tabla 1.3. Capacidades de almacenamiento
de CO; de los diferentes emplazamientos

Tipo de almacenamiento Capacidad' (Gt CO,)

Oceanico 18000-7*10"
Yacimientos de petréleo y gas 675-900
Filones de hulla inexplotables (ECBM) 3-200
Formaciones salinas profundas 3700-370007?
Sistemas bioldgicos >370
Materia prima industrial <0.1 Gt/afio (afio 1990)

Yacimientos agotados de gas y petréleo

Aunque la idea de un cambio climatico es relativamente nueva, hace tiempo que se
inyecta CO, en yacimientos agotados de gas y petrdleo para eliminar el “gas acido”, una
mezcla de CO, (>90%vol), H,S y otros subproductos derivados de la explotacion de estos
yacimientos. Esta alternativa ha sido ampliamente utilizada frente a otras opciones como la
recuperacion del azufre, de forma especial en el oeste de Canada. En el afio 2001, cerca de
2000 millones de metros cubicos de gas acido se inyectaron en las formaciones de Alberta y
British Columbia en mas de treinta puntos distintos. En la actualidad, el proyecto mas
importante de almacenamiento de CO, en yacimientos de gas, es el proyecto “In Salah”, en

Argelia’, en el que se inyectan ~3-4 kt CO, diarias y se prevé almacenar 17 Mt CO; en total.

Esta opcion de almacenamiento de CO, es de gran interés debido al conocimiento
geoldgico del entorno, la operabilidad probada y la posibilidad de reutilizar parte de las plantas

de produccién para transportar e inyectar el CO,.

"En el afio 2000 se liberaron ~23 Gt CO-
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Extraccion mejorada de petroleo (Enhanced Oil Recovery, EOR)

En algunos casos, la extraccion de petréleo de un yacimiento se puede aumentar
bombeando CO, que reduce la viscosidad (Enhanced Oil Recovery, EOR). Primero se inyecta
CO, liquido y después vapor, esto produce que el CO, se expanda al pasar a fase gas y se
disuelva en el petréleo, el vapor condensa y la mezcla resultante con CO, y agua es menos
densa y viscosa que el petroleo original, por lo que asciende mas facilmente. Posteriormente y

ya en la superficie, el CO, y el agua se separan del petréleo.

En la mayoria de los proyectos EOR, gran parte del CO, inyectado en los yacimientos
se escapa a la atmésfera posteriormente como consecuencia de las ultimas operaciones para
apurar al maximo el yacimiento. El unico proyecto de extraccion mejorada de petréleo en que
se ha estudiado y vigilado la retencién de CO, esta situado en Weyburn Field (Canada), en el

que se inyectan 3000-5000 (t CO,)/dia y se prevén almacenar 20 Mt CO..

El bajo precio del petrdleo en la década pasada no ha incentivado el uso de esta
técnica, pero el interés creciente por reducir las emisiones de CO, junto con el reciente
aumento del precio del petroleo, puede resultar en una produccion de petréleo con costes
netos muy bajos. A pesar de no estar ampliamente extendida, esta técnica esta
suficientemente probada. En el afio 2000, 84 proyectos comerciales estaban operativos en todo
el mundo, y juntos producian 200 000 barriles de petréleo diarios, una pequefia cantidad (0.3%)

pero significativa de la produccién mundial (~70 millones de barriles diarios).

Minas de carbén no extraible (ECBM)

Las minas de carbén abandonadas o no viables econédmicamente por su profundidad o
espesor de capa son otros puntos potenciales para almacenar CO,. El CO, inyectado puede
difundir a través de la estructura porosa del carbon y adsorberse fisicamente quedando
atrapado de forma segura e indefinida. Ademas, la superficie expuesta del carbon tiene una
afinidad preferencial por el CO, frente al CH4 en una relacion 2:1. En consecuencia, el dioxido
de carbono puede utilizarse para facilitar la extracciéon de metano de lechos de carbdn que lo
contengan (Enhanced Coal Bed Methane, ECBM).
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Hay que tener en cuenta que existen muchos pozos de los que se extrae metano. La
produccién de metano extraido de este modo ha llegado a convertirse en un importante
componente del suministro de gas natural en los Estados Unidos durante la ultima década. En
el ano 2000, se produjo aproximadamente un 7% de la produccion total de gas natural de esta

forma.

En algunos casos, el almacenamiento de CO, puede resultar muy barato o incluso libre
de costes netos, ya que la extraccidon adicional de metano puede compensar el coste de las
operaciones de almacenamiento. En el afio 2004 se inicié el proyecto “K12B” en los Paises
Bajos7 en el que se inyectan 100-1000 t CO,/dia y se esperan almacenar un total de ~8 Mt CO,

basandose en este sistema.

Formaciones salinas profundas

Las formaciones salinas profundas son también un emplazamiento muy interesante
para el almacenamiento de CO,, tanto por la elevada capacidad de almacenamiento como por
su disponibilidad en gran parte del mundo. El CO, se inyecta en estos acuiferos salinos y no
aprovechables para otros fines, a profundidades superiores a 800 m en fase densa (liquido o
fluido supercritico). Debido a que en esas condiciones flota, es necesario que exista alguna
roca impermeable encima del acuifero que selle éste fisicamente, y con la que pueda

reaccionar el CO, no disuelto para formar carbonatos.

El primer proyecto de almacenamiento de CO, de este tipo, y Unico hasta la fecha, esta
operando en el yacimiento de gas de Sleipner West, dirigido por Statoil, en el Mar del Norte, a
unos 250 km de la costa de Noruega. El gas natural producido en este yacimiento tiene un 9%
de CO,, pero las especificaciones comerciales no pueden superar un 2.5%, asi que una vez
separado el CO, con absorcién con aminas se comprime y se inyecta en la formacion de Utsira,
un acuifero de 250 metros de espesor situado a una profundidad de 800 m bajo el suelo
marino. Desde octubre de 1996 se han depositado un millén de toneladas de CO, anuales (3%
del total de las emisiones de Noruega) y se espera almacenar hasta un total de 20 Mt de CO,
durante todo el proyecto. La razén para emprender un proyecto asi fue el balance econémico

positivo provocado por un impuesto que obligaba a pagar 50%$/t de CO, emitida en el mar (38%/t
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a partir de enero del 2000). Unicamente con el ahorro de dicho impuesto, la inversién se

amortizé en afio y medio.

Statoil'® esta evaluando un segundo proyecto de almacenamiento de CO, con una
capacidad de 0.7 Mt/afio en los yacimientos de gas de Snohvit en el mar de Barents al norte de
Noruega, para inyectar ~2000 t CO,/dia en una formaciéon profunda bajo el suelo marino.
Ademas existen otros grandes proyectos de almacenamiento en formaciones salinas' en
Estados Unidos (Frio y Teapot Dome) y Australia (Gorgon, dirigido por ChevronTexaco, y en

Otway).

Almacenamiento oceanico

El océano es con diferencia el lugar con mayor potencial de almacenamiento de CO.,.
Se estima que ya contiene unas 40000 Gt de carbono, mientras que la atmdsfera sélo contiene
750 Gt, y la biosfera terrestre unas 2200 Gt. Se espera que en una escala de mil afios,
alrededor del 80% de las emisiones antropogénicas actuales se hayan absorbido de forma
natural en los océanos, pero es un tiempo demasiado largo y para aprovechar esta capacidad
de almacenamiento es necesario introducir directamente el CO, en el océano. En funcién de la

profundidad a la que se inyectara el CO, se prevén distintos comportamientos (Figura 1.19):

a) a profundidades inferiores a 500 m y a la presion hidrostatica correspondiente (~50
atm) el CO, sufriria de inmediato una evaporacion, y las burbujas ascenderian hasta la
superficie.

b) Entre 500 y 3000m, el CO, liquido es menos denso que el agua marina, por lo que
flotaria. No obstante, modelos hidrodinamicos predicen que si las gotas iniciales tuvieran un
diametro inferior a 1 cm, las gotas se disolverian completamente ante de recorrer 100 metros.

c) A profundidades superiores a 3000 m, el CO, liquido es mas denso que el agua
marina, por lo que se hundiria y formaria una fase inmiscible con el agua en el fondo (los
efectos en el fondo marino a largo plazo asi como la estabilidad de la fase de CO, todavia no

se conocen bien).
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Gasoducto fijo Buque en Plataforma
desplazamiento =

' ACaptaciérr.l I

6 liquido

-/ Penacho ascendente

: '
CO, liquido

Penacho descendente

Figura 1.19. Almacenamiento oceanico de COa.

En cualquiera de los casos el pH del agua en torno a los puntos de inyeccion se altera
de forma importante con la consiguiente alteracion de la vida marina y requiere un mayor
estudio para disminuir el impacto medioambiental. La inyeccion fisica del CO, en el mar podria
hacerse de varias formas (Figura 1.19), a través de gasoductos fijos desde tierra, desde
buques en movimiento dispersando el CO, en diferentes puntos o a partir de una plataforma fija
que alcanzara una zona muy profunda donde la presion obligara al CO, a permanecer en fase
liquida, inmiscible con el agua marina, formando de este modo una especie de lago.

Lamentablemente, a pesar de su gran capacidad de almacenamiento, el
almacenamiento de CO, en el océano se encuentra todavia en fase de investigacion y no hay

antecedentes de experiencias similares.

Almacenamiento en forma mineral

A pesar de considerarse el CO, como el estado del carbono mas bajo
energéticamente, puede reaccionar exotérmicamente con distintas especies minerales para
formar carbonatos. De hecho, estas reacciones se dan espontaneamente en la naturaleza, por

ejemplo:
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1/3 Mg38|205(OH)4 + C02 —> MgCO3 +2/3 Si02+ 2/3 Hzo Reaccion 1.13

De este modo, se obtienen unos productos totalmente estables, no téxicos y en fase no
gaseosa, sin ningun peligro de fuga o escape de CO, y que se pueden devolver a la mina de

donde se extrajo el mineral original, sin ningun tipo de problema medioambiental.

Los silicatos conteniendo 6xidos de calcio y/6 magnesio son los candidatos principales
para este tipo de reaccion ya que se encuentran en grandes cantidades. Se estima que una
planta de carbon de una potencia de 1 GW necesitaria entre 45-55 kt/dia de 6xido mineral
(dunitas, serpentinas, fosteritas...) cifra no excesiva si se compara con las 30 kt diarias que se

extraen de una mina convencional de cobre en los Estados Unidos®.

El principal inconveniente de este proceso es que la reacciéon es muy lenta y no es
posible en esas condiciones llevarlo a escala industrial. Se esta investigando para acelerar el
proceso y para poderlo hacer viable. Asi, en Albany Research Center”' se investiga sobre esta
cuestion y hasta ahora los mejores resultados ha sido la reaccion de una disolucion de
bicarbonato (NaHCO;), cloruro sddico (NaCl) y mineral reactivo pretratado térmicamente
(olivina, MgSiO,, o serpentina, Mg;Si,O5(OH),) para producir una conversion del silicato a
carbonato de un 78%, a 155°C y 185 atm de presion parcial de CO, después de 30 minutos de

reaccion. No obstante, estas condiciones son todavia muy severas.
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1.5 Combustion con transportadores solidos de oxigeno

En el apartado 1.4.2 se han enumerado y mostrado las diferentes opciones para la
separacion del CO, del resto de gases que lo acompafian, sin embargo, todos ellas producen
una disminucion importante en la eficacia energética global del proceso asi como un aumento
notable de los costes. Este aumento de los costes debidos a la separacion es el principal
inconveniente para la captura y almacenamiento del CO, ya que el transporte y
almacenamientos suponen una pequena fraccion de los costes totales (la Agencia Internacional
de la Energia, tasé los costes de separacion de CO, de los humos de las centrales energéticas
con las tecnologias actuales entre 40 y 60 $/(t CO,), y tan solo ~8 $/(t CO,) el transporte y

almacenamiento?).

En este contexto y dentro de los sistemas de combustion sin nitrégeno, se ha
propuesto un proceso de combustion indirecta con transportadores solido de oxigeno, también
llamado “Chemical-Looping Combustion” (CLC) como una alternativa viable para la produccién

de energia a partir de combustibles fésiles con separacion inherente de CO..

1.5.1 Concepto CLC

El fundamento de este proceso de combustion se basa en la transferencia del oxigeno
del aire al combustible por medio de un transportador de oxigeno en forma de éxido metalico
sin ponerlo en contacto con el nitrbgeno del aire. Para esto se utilizan dos reactores
interconectados tal como se muestra en la Figura 1.20. En el reactor de reduccién el 6xido
metélico (Me,O,) se reduce a metal o a una de sus formas reducidas (MesO,.1), por reaccion
con el combustible (C,H,,) que tiene que estar en fase gas, por ejemplo gas natural (CH,) o
gas de sintesis (CO+H,) procedente de la gasificacion del carbon. Al oxidarse el combustible se
produce CO, y vapor de agua facilmente separables por condensacién, quedando asi una
corriente de CO, lista para su transporte y almacenamiento. En el reactor de oxidacion el
transportador de oxigeno reducido se regenera oxidandose con aire, obteniéndose a la salida
una corriente de aire concentrada en N, en la que no existe CO, y que por tanto no se emite

éste a la atmodsfera.
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Condensador

Cco,
0,/N, T — ) —

MeO (+\e)
l H,0
—

< Rea'lctor' ’de Reactor’de
oxidacion reduccion

«—

Aire T Me (+MeO) TCnHZm

2n+ m) Me, O, +CH, —
Mexoy—1 +7% 02 - Mexoy ( ) X~y n' 2m
—(2n + m) Me,0, ; + m H,0 + n CO,
Figura 1.20. Esquema conceptual del sistema CLC

Este sistema no tiene penalizacién energética debida a la separacion del CO, de
ningin otro gas (a excepcion del H,O) y por tanto la eficacia energética del proceso
practicamente no disminuye. Esta es la principal ventaja del sistema CLC frente a todos los

sistemas de separacién de CO, mostrados anteriormente.

La energia total puesta en juego es equivalente a la de la combustion directa porque la
suma de las entalpias de reaccion en cada uno de los reactores (Reaccion 1.14 y 1.15) es la

correspondiente a la combustion directa (Reaccion 1.16).

(2n+m) Me,O,.1 + (2n+m)/2 O, — AH;

Reactor de oxidacion
Reaccion 1.14

— (2n+m) Me, O,

(2n+m) MexOy + C Hzm — AH,

Reactor de reduccién .
— (2n+m) MesOy.1 + m H,0O + n CO;, Reaccion 1.15

AH, = AH+AH,

Combustion directa ChHom + (2n+m)/2 O - n CO, + m H,O
Reaccion 1.16

El sistema de reactores propuesto para este proceso es un sistema circulante de dos
lechos fluidizados interconectados similar al existente en una caldera de lecho fluidizado

circulante (CFB) porque permite un buen contacto sélido-gas y la circulacion del transportador
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solido de oxigeno entre ambos reactores. Recientemente Pavone? y col. han propuesto
también la utilizacion de un reactor rotatorio monolitico, con una pérdida de carga reducida que
favorece su combinacion con turbinas de gas aunque los resultados obtenidos son poco

prometedores.

En la Figura 1.21 se muestra el esquema del sistema de lechos fluidizados
interconectados, el reactor de la izquierda es un “riser” donde el gas (aire) circula a velocidad
elevada arrastrando el sélido. Este reactor impulsa la circulacion de sélidos entre los reactores.
El tiempo de residencia del sélido en el riser es reducido pero la reaccién de oxidacion es
rapida. A la salida de este reactor un ciclon separa el sélido del gas y regresa al reactor de
reduccioén. El reactor de reduccion es un lecho fluidizado con el combustible donde el sélido
permanece mas tiempo que en el riser ya que la reaccién de reduccién es mas lenta. Para
cerrar el ciclo, el sélido abandona de forma continua el reactor de reduccién para entrar de

nuevo en el reactor de oxidacion, riser.

+
O,+N,
1 g CO, +H,0
8 SRR
o £0] [0S
LS adsd R
@ 25050509, SXX
P20
305050505 19050
L2000ty 20052
Seletoteloretetels
Satatete%ete etut
Combustible

Aire

Figura 1.21. Esquema de un sistema fluidizado circulante (CFB)
aplicado al CLC. (1) Riser, (2) ciclén, (3) lecho fluidizado.

Para que el sistema funcione correctamente es preciso impedir las fugas de gases
entre los reactores. Una fuga de combustible desde el reactor de reduccion al de oxidacion
supondria emitir CO, a la atmésfera, disminuyendo de este modo el porcentaje de CO,

captado. Ademas de estas fugas, también puede darse el caso inverso en el que el aire del
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reactor de oxidacion se introduce en el reactor de reduccion. Este tipo de fuga provocaria
directamente un aumento en los costes de compresion y transporte del CO, ya que el nitrégeno
no se separaria por condensacion. Una gran cantidad de N; en la corriente de salida del reactor
de reduccion también podria ocasionar problemas técnicos en el transporte ya que las
caracteristicas fisicas serian muy diferentes a las de una corriente de CO, pura. En las
secciones 1.5.4 y 4.1 se muestran con mayor detalle los disefios propuestos en la literatura
cientifica y las caracteristicas de la planta construida en este trabajo para hacer circular el

solido entre los reactores y evitar fugas de gases entre reactores.

1.5.2 Transportadores solidos de oxigeno

El concepto de combustion con transportadores sélidos de oxigeno es muy sencillo y la
tecnologia de lechos fluidizados circulantes (CFB) esta bastante desarrollada, sin embargo,
existe un factor clave: el transportador sélido de oxigeno. El transportador de oxigeno tiene que
cumplir unos requisitos sin los cuales el sistema no es operativo. Estas caracteristicas son

principalmente las siguientes:

1. reactividad elevada y mantenida a través de los ciclos, tanto en la reaccion de
reduccidon como en la de oxidacion, para reducir la cantidad de sélido necesario en los

reactores y su tamafo,
2. resistencia a la atricion para evitar la pérdida de solido por elutriacion,
3. combustion completa a CO, y H,O para obtener la maxima cantidad de energia,
4. resistencia a la deposicion de carbono,
5. no presentar problemas de defluidizacién o aglomeracion,

6. elevada capacidad de transporte de oxigeno, para reducir la cantidad de solido

circulante.
También es importante que el sélido sea seguro medioambientalmente, facil de

preparar y abundante para reducir su coste. Entre los primeros 6xidos metalicos propuestos se

encuentran los 6xidos de hierro, cobre, cobalto, niquel, cobre y manganeso pero antes de
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estudiar si un 6xido metalico en concreto posee las caracteristicas enumeradas anteriormente

es preciso comprobar si las reacciones redox son posibles termodinamicamente.

La reaccion de oxidacion se encuentra favorecida para las especies metalicas, sin
embargo, la termodinamica no permite en toda su extensién la reduccion de algunos oxidos. En
la Figura 1.22 (Mattisson y coI.24) se muestra el logaritmo de la constante de equilibrio para la
Reaccion 1.15 con diferentes parejas de especie oxidada/reducida y temperaturas (600-

1200°C). Para estos calculos se tomd metano como combustible.

60 ; . : ; —
MO /MO,

I MnO,/Mn,O, |
m / Mn,0;/Mn;0, |
Cu0/Cu,0
Co0,0,/Co0

Cu,0/Cu
%;t:;ggrepﬁe}% .
Mn,0,/MnO
NiO/Ni

CoO/Co

0 ____________ F_E 394."“1:_8079 4:_:Q -

Fejg4,0/Fe

20

MnO/Mn
. ] A ) R 1 A

6.0E-4  80E-4  10E-3  12E-3  14E-3
/T (1/K)

Figura 1.22. Logaritmo de la constante de equilibrio
para la Reaccion 1.15 y diferentes oxidos.

En esta figura se observa que la mayoria de las parejas poseen unos valores de K muy
elevados, es decir, la Reaccion 1.15 se encuentra muy desplazada hacia la derecha, a
excepcion de las parejas MnO/Mn, FeOggo47/Fe y Fe3O4/FeO que poseen unos valores
insuficientes para el proceso. Por otra parte, las especies MnO,, Mn,O3; y Co304 no se
consideran apropiadas por descomponerse a 460, 820 y 890°C respectivamente.

En la Figura 1.23 (Mattisson y col.**

) se muestran estos mismos resultados desde la
perspectiva de la conversién de CH, a CO, definida por la Ecuacion 1.1. Se observa que,

ademas de las parejas desechadas anteriormente, el éxido de cobalto (II) tampoco produce
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una conversion de CH; a CO, suficiente. Nétese ademas que el 6xido de niquel, aunque
produce conversiones préoximas a la unidad, tampoco alcanza a convertir completamente el
CH4 a CO,, es decir se encuentra limitado termodinamicamente, disminuyendo la conversién

con la temperatura.

P co,

conversionde CH, a CO, = ( Ecuacién 1.1

PCH4 +Pc02 +Pco)

Cu,0O/Cu Mn,;0,/MnO Fe,0,/Fe;0,
1.0 .
NiO/Ni
CoO/Co 1
0.8 Fe,0,/Fe, 4,70 l
o}
o
©
-~ 06} i
O
[}
o
S
S 04 .
]
=
c
o]
O
02 -
MnO/Mn
00——>»1—p—p1—p—p !l —p—
1000 1200 1400 1600

T (K)

Figura 1.23. Conversion de CH,4 a CO, frente a la
temperatura para diferentes sistemas de 6xidos metalicos

Entonces, quedan como posibles transportadores de oxigeno las siguientes parejas:
Mn304/MnO, Fe,03/Fe304, NiO/Ni y CuO/Cu. No obstante, aun existen mas caracteristicas de
los transportadores de oxigeno que deben tenerse en cuenta para el disefio de una planta

CLC: la capacidad de transporte de oxigeno del sélido y las entalpias de reaccion.
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Capacidad de transporte de oxigeno

La capacidad de transporte de oxigeno es un parametro importante del transportador
de oxigeno. Se define la capacidad de transporte de oxigeno, R,, como la masa de oxigeno
que transfiere el transportador por unidad de masa, tal como se muestra en la Ecuacion 1.2. En
la Tabla 1.4 se muestran las capacidades de transporte de algunos sistemas de o&xidos

metalicos.

masa de oxigeno transferible

R

0 Ecuacion 1.2

masa de transportador

Tabla 1.4 Capacidad de transporte de oxigeno de
algunos sistemas redox de 6xidos metalicos

Sistema redox R, (%)
Mn3;0,/MnO 7.0
Fe,0s/Fe;0, 6.7
NiO/Ni 2.1
CuO/Cu 20.1

Como puede observarse, las capacidades de los 6xidos de niquel y cobre son ~3
veces superiores a las de Mn3O, y Fe,O3, es decir, teniendo en cuenta Uunicamente el balance
de materia, para transportar la misma cantidad de oxigeno o quemar la misma cantidad de
combustible, se necesita un caudal de soélido tres veces menor si se utiliza 6xido de niquel o

cobre, lo cual supone un ahorro importante en los costes de operacion.

No obstante, los 6xidos metalicos se aglomeran y sinterizan al ser sometidos a ciclos
de oxidacion-reduccién, perdiendo su reactividad y resultado inservibles como transportadores
de oxigen025’38. Con el fin de evitar esto, los transportadores de oxigeno se preparan a partir de
una fase activa (6xido metalico) encargada de transportar el oxigeno, y una fase inerte que
opera a modo de soporte, aportando resistencia fisica y superficie en la que distribuir la fase
reactiva. Debido a que la fase inerte no transfiere oxigeno la capacidad de transporte de
oxigeno disminuye de forma directamente proporcional a la fraccién masica de fase inerte,
Ecuacion 1.3. En la Tabla 1.5 se muestran los valores de R, para transportadores de oxigeno

formados por varios 0xidos metalicos en varias proporciones con un solido inerte.
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m, —m
R = ( ox red ) *(% fase inerte) Ecuacién 1.3

o
ox

Tabla 1.5 Capacidad de transporte de oxigeno de diversos
sistemas redox con diferentes contenidos en fase inerte

% fase inerte
0 20 40 60 80
Mn;0,/MnO 7| 56| 42|28 |14
Fe,Os/Fe;O, | 67| 54| 40(27 |13
NiO/Ni 2141171128 | 8.6 | 4.3
CuO/Cu 20.1 | 16.1 | 12.1 | 8.0 | 4.0

Ro(%)

Estas capacidades de transporte de oxigeno describen mejor los transportadores de

oxigeno en los que se esta trabajando en la actualidad.

Entalpias de reaccién

Otro de los aspectos en los que el transportador de oxigeno influye de forma decisiva
en el proceso es a través de la energia liberada en cada uno de los reactores, es decir, las
entalpias de reaccién. Como se ha dicho anteriormente, la energia total entre ambos reactores
coincide con la combustion directa pero el reparto entre reactores es funcion del tipo de
transportador de oxigeno. En la Tabla 1.6 se muestran las entalpias estandar de reduccion y
oxidacién. Para poder comparar mejor las entalpias se muestran también por mol de metano,

para que todos los sistemas intercambien la misma cantidad de oxigeno.

Tabla 1.6. Entalpias estandar de reduccion y oxidacion

. AHored AHoox AHored AHorox
Sistema

(kJ/mol Me,0,) | (kJ/mol Me,O,.1) | (kd/mol CHy) | (kJ/mol CHy)
Mnz04/MnO 32.2 -77.4 128.6 -928.6
Fe,O3/Fe;0, 12 -118 144 -944
NiO/Ni 38.8 -238.8 155.2 -955.2
CuO/Cu -44.8 -155.2 -179.1 -620.9
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Se observa que todas las reacciones de oxidacion del transportador de oxigeno son
exotérmicas, sin embargo, las reacciones de reduccion son endotérmicas a excepcion de la
reducciéon del CuO. El calor liberado o absorbido en cada uno de los reactores (unidades
kd/mol CH,4) son muy similares entre unos transportadores y otros, obviando el caso del cobre
en el que ambas reacciones son exotérmicas. Para el disefio de la planta es necesario tener en
cuenta los valores de las entalpias ya que reacciones muy exotérmicas pueden elevar la
temperatura del reactor por encima del valor deseado o producir puntos calientes, con el

consiguiente peligro para la integridad del sélido y del sistema.

Por otra parte, las reacciones de reduccién endotérmicas requieren un aporte continuo
de energia ya que si no, disminuiria de inmediato la temperatura y con ella la velocidad de
reaccién hasta detenerse el proceso. La forma mas directa y menos costosa de suministrar
calor al reactor de reduccion es por medio del calor sensible del sélido proveniente del reactor
de oxidacidon. Al operar de este modo, la temperatura del reactor de oxidacion debe ser
superior a la del reactor de reduccion, estableciendo el balance de calor en el reactor de
reduccién un caudal minimo de sélido entre los reactores en funcién de la temperatura en cada
uno de ellos. Este caudal es funcion de la entalpia de reduccién del sélido en concreto, de ahi
la influencia de la naturaleza del transportador de oxigeno. Es importante destacar que en el
caso del cobre, ya que la reaccion es exotérmica y las pérdidas de calor no son tan elevadas,

no existe ninguna restriccién debida al balance de calor.

El sistema CLC unicamente sustituye la caldera de combustién en un proceso
energético y por tanto puede integrarse dentro de cualquier tecnologia (ciclos combinados o
generacion convencional de vapor). Sin embargo, para incorporar el sistema CLC a la
produccién de energia debe tenerse en cuenta la naturaleza del transportador de oxigeno y las
entalpias de reaccidon, ya que pueden existir algunas restricciones. En primer lugar debe
comprobarse si el transportador de oxigeno seleccionado soporta las temperaturas que se
exigen a los gases de salida del sistema para ser aprovechados en las unidades posteriores.
En segundo lugar debe estudiarse si es posible alcanzar dichas temperaturas en el reactor de

oxidacion, y esto es funcion de las entalpias de reaccion.
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1.5.3 Reacciones laterales

En los apartados anteriores se ha explicado el sistema CLC como la divisiéon de la
combustion de un gas en dos reacciones: una reduccién y una oxidaciéon de un transportador
de oxigeno. Sin embargo, y como es frecuente en cualquier proceso quimico, son varias las

reacciones adicionales que pueden suceder, algunas de ellas negativas para el proceso.

En el reactor de oxidacion, donde se regenera el transportador de oxigeno, puede
generarse NO, y CO,. Los 6xidos de nitrégeno pueden aparecer porque se trata de un proceso
a alta temperatura y con aire, aunque las temperaturas en ningun caso son tan elevadas como
las presentes en las turbinas de gas. Sin embargo, Ryu37 e Ishida® no detectaron NO, en sus
estudios y justificaron este hecho a que el proceso de oxidacién del transportador de oxigeno
es un proceso sin llama. De cualquier modo, el proceso CLC se encuentra todavia en una fase

inicial y no se conoce la magnitud de las posibles emisiones.

El dioxido de carbono sdélo se forma en el reactor de oxidacion si accede algun
combustible carbonoso (gas o solido) a éste. Esto puede suceder bien porque una fracciéon de
combustible del reactor de reducciéon escape hacia el reactor de oxidacion o bien porque el
combustible se haya descompuesto formando un sélido carbonoso y haya sido transportado
con el solido hasta el reactor de oxidacion. Ambas posibilidades son perniciosas para el
proceso. La fuga de combustible gaseoso disminuye la cantidad de CO, capturado, ademas de
representar un peligro en funciéon de la cantidad de combustible que fugue, y en el caso del
transporte de sdlido carbonoso entre reactores, la combustién de éste depositado sobre el
transportador de oxigeno, ademas de emisiones de CO, a la atmdsfera, puede producir unas
temperaturas muy elevadas en el transportador, deteriorando sus propiedades fisicas y

quimicas.

En el reactor de reduccion pueden darse un mayor numero de reacciones laterales:
descomposicion del combustible en compuestos mas ligeros, reformado del combustible con
CO, y/6 H,0, reaccién de intercambio (water gas-shift) y deposicién de carbono (Reacciones
1.17 y 1.18). Afortunadamente no todas estas reacciones son perjudiciales para el proceso,
incluso algunas podrian favorecerlo si las nuevas especies formadas reaccionan mas rapido
con el transportador de oxigeno, no obstante, todas ellas deben considerarse, por ejemplo,
para el calculo del caudal volumétrico y régimen hidrodinamico del lecho, propiedades de los

humos o para calcular los caudales de recirculacion necesarios.
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CH;,—->C+2H, Reaccion 1.17

2CO > C+C0O, Reaccion 1.18

La reaccién mas perjudicial y que debe ser evitada es la descomposicién del
combustible en carbono porque se pierde energia, se emite CO, si el carbono llega al reactor
de oxidacion, y lo peor, puede estropear el transportador de oxigeno o inhibir su actividad. En
un principio las reacciones de deposicion de carbono (Reacciones 1.17 y 1.18) son lentas pero
pueden ser catalizadas en presencia de hierro o m’quelze, lo que también es importante para

considerar un transportador u otro.

1.5.4 Antecedentes CLC

Inicialmente, el sistema CLC se plante6 como un método para mejorar la eficacia de los

procesos de combustion®”

. El fundamento consistia en suministrar calor a baja temperatura
al reactor de reduccion (reaccion endotérmica), aumentando de este modo la cantidad de calor
producida el reactor de oxidacion (reaccion exotérmica) a mayor temperatura. Los calculos
termodinamicos realizados con CH4 como combustible y éxidos de niquel, cobre y cadmio (este
ultimo no recomendado por su toxicidad) como transportadores de oxigeno indicaban que

podia aumentarse la eficacia del proceso con este método.

Posteriormente a estos estudios iniciales de andlisis de exergia se han realizado
algunos otros mas con mayor detalle. Anheden y col.?® analizaron mediante simulaciones
varios sistemas de turbinas utilizando como combustible y transportadores de oxigeno
CH4/NIO, (CO+H,)/Fe,03 y (CO+H,)/NiO. Sus resultados indican que el proceso convencional
simulado con turbina de gas y el de combustion con transportadores tienen eficacias
energéticas similares, o incluso el sistema CLC algo mayor. No obstante, al considerarse la

captura del CO,, el CLC resulta el proceso mas interesante sin lugar a duda.

También Wolf* calculé una eficacia térmica de hasta un 52-53% en una planta de CLC
de ciclo combinado operando a 1200°C en el reactor de aire y 13 bares, lo cual representa una
eficacia energética un 5% mas elevada que para un proceso de ciclo combinado convencional

con captura de CO,. Mas tarde, Wolf y col.”! ampliaron el analisis de la eficacia energética del
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sistema CLC comparando las eficacias energéticas obtenidas con 6xido de niquel y 6xido de
hierro como transportadores de oxigeno en una simulaciéon de combustién de gas natural de

ciclo combinado (NGCC) con CLC acoplado.

Ademas de estas estimaciones, evaluaciones econémicas realizadas por Kerr y por el
IPCC’ sefialaron a la tecnologia CLC entre las mejores opciones para reducir el coste de la

captura de CO..

Una vez evaluada termodinamicamente la viabilidad y mejora de la eficacia del
proceso, se comenzo la busqueda y desarrollo de transportadores de oxigeno apropiados con
los que llevar a la practica este proceso. Las caracteristicas principales exigidas a estos
transportadores son (1) reactividad elevada y mantenida con los ciclos, tanto para la oxidacion
como para la reduccion, para reducir la cantidad de sdlido necesario en cada reactor, (2)
resistencia fisica a la atricion para reducir la cantidad de solido perdido por elutriacion, (3)
capacidad para convertir completamente el combustible a CO, y H,O, (4) resistencia a la
deposicién de carbono, (5) no presentar problemas de fluidizacién y (6) elevada capacidad de

transporte de oxigeno para reducir la cantidad de sélido en circulacion

Se han propuesto muchos tipos de transportadores de oxigeno como posibles
candidatos para el sistema CLC, pero en general se componen de una fase activa a partir de
un oxido metdlico encargada de transportar el oxigeno, y una fase inerte que opera a modo de
soporte, aportando resistencia fisica y superficie en la que distribuir la fase reactiva. Como
fases activas se han propuesto 6xidos de niquel, hierro, manganeso, cobalto y cobre, y como
fases inertes ZrO,, TiO,, Al,O3, sepiolitaj, caolin® y diversos aluminatos. Las proporciones entre
fase activa e inerte, el método de preparacion y las condiciones y combustible utilizados para
estudiar las propiedades del transportador de oxigeno en concreto, dan lugar a un gran nimero
de combinaciones. En el Capitulo 2 se detallan los principales estudios dedicados al desarrollo

de transportadores solidos de oxigeno que se pueden encontrar en la literatura cientifica.

El siguiente paso en la evolucion del sistema CLC, después de la evaluacion tedrica y
el desarrollo inicial de transportadores sélidos de oxigeno ha sido el disefio de los reactores en

los que llevar a cabo el proceso. Lyngfelt y col.* fueron los primeros en proponer un disefio

I Sepiolita: silicato de magnesio hidratado de formula ideal: Mgs Sis O15 (OH)2 6H.0
K Caolin: Aly(Siz04)(OH)4
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para el sistema CLC. Este sistema se componia de dos lechos fluidizados interconectados
entre si, ya que son una forma practica de poner en contacto los reactivos, solido y gas,
ademas de facilitar el suministro y extraccion en continuo del sélido de los reactores. El reactor
de aire era un riser con una velocidad del gas elevada, en contraposicién al reactor de
reduccién, un lecho fluidizado burbujeante con una velocidad de paso del gas reducida. Estas
diferencias en las velocidades se deben a que la velocidad de reduccion del solido es menor.
Las estimaciones del inventario de sélido en cada uno de los reactores y el sélido circulante
entre los reactores, calculadas a partir de las reactividades de éxidos de hierro y niquel, se

encontraban en unos rangos aceptables para llevar al sistema a la realidad.

E. Johansson y col.** disefiaron y construyeron un reactor a escala de laboratorio con
dos lechos internos fluidizados separados por una pared y unidos por medio de un orificio y una
capacidad de 300W en el que se estudid la idoneidad del transportador de oxigeno,
NiO/MgAl,Oy, la circulacion de solidos y la mezcla de gases entre las dos lechos del reactor. El
combustible utilizado fue metano y la conversién conseguida fue elevada, aunque siempre
quedaba 0.5-3%vol de CO a la salida del reactor, debido a las limitaciones termodinamicas del

niquel.

Kronberger y col.*® *® disefiaron y construyeron una planta en frio similar a una de
10kW de potencia térmica en la que estudié la circulacién de sélidos, mezcla de gases entre
ambos reactores, distribucion de tiempos de residencia del sélido y varias configuraciones del
sistema para facilitar la circulacion de solidos entre los reactores. Los caudales de circulacion
de sdlidos y los niveles de fugas de gases entre los reactores reafirmaron la viabilidad del

proceso CLC.

Ryu®” operd durante 3.5 horas una planta de 50kW, con metano como combustible y
NiO/bentonita. El tipo de reactores y la circulacion del sdélido entre ellos no se detalla pero
obtuvo una elevada conversion de CH, y alta selectividad a CO, sin deposiciéon de carbono ni
produccién de H,, aunque el transportador utilizado presentaba una atricion elevada (4.4%/h)
que no permitié operar la planta durante un periodo de tiempo mayor. Tampoco detecté NO, ya
que se trata de un proceso de combustidn sin llama, este resultado coincide con el trabajo de
Ishida®.

Lyngfelt y col.** * disefiaron, construyeron y experimentaron con un prototipo de planta

CLC de 10kW, en la que utilizaron como combustible gas natural y como transportador de
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oxigeno NiO/Al,O3, con el fin de demostrar la viabilidad del proceso CLC. La combustion se
prolongé durante 100h y se consiguieron elevadas conversiones del combustible, aunque
siempre quedaba una fraccion de CO e H, sin consumir debido a las limitaciones
termodinamicas del niquel. El transportador de oxigeno presenté muy buena resistencia
mecanica y la atricion fue muy baja, ademas no se observé disminucién alguna en la
reactividad de las particulas con el transcurso de los ciclos. Tampoco hubo problemas

ocasionados por mezclas de gases entre los reactores.

Por ultimo, la empresa Alstom ha elaborado un disefio conceptual41 para una caldera
CLC a gran escala (200MWth, para la refineria Grangemouth) utilizando lechos fluidizados
circulantes (CFB) con cambiadores de calor en la parte superior del riser. Segun sus
estimaciones no existen problemas importantes para llevar su proyecto a la practica excepto la

incertidumbre de la durabilidad del transportador sélido de oxigeno.

1.6 Plan de trabajo y objetivos propuestos

El objetivo global de este trabajo consiste en demostrar la viabilidad del proceso CLC
utilizando transportadores sélidos de oxigeno de base cobre y conocer los fundamentos del
proceso para su optimizacion. Como fase activa para el transportador de oxigeno se ha
seleccionado 6xido de cobre porque presenta varias ventajas:

- la reaccion de oxidacion del CH; con CuO no se encuentra limitada
termodinamicamente, a diferencia del caso con NiO, permitiendo la combustién
completa a CO, y H,0.

- Su capacidad de transporte de oxigeno es elevada, siendo solo es superada por la del
NiO.

- Es mas barato que el NiO y con menores problemas para el medio ambiente y las
personas.

- La reaccion de oxidacion del CH,4 es exotérmica, lo que confiere una mayor flexibilidad
operativa y sencillez al sistema ya que no existen restricciones por el balance de calor.

- El éxido de cobre no cataliza reacciones de descomposicion del metano en carbono.

51



Capitulo 1

Para conseguir los objetivos anteriores, en primer lugar se ha sintetizado un
transportador de oxigeno apropiado para el sistema. El capitulo 2 se dedica al desarrollo,
seleccion y caracterizacion de este transportador. Para seleccionar el transportador mas
apropiado entre los candidatos preparados se hicieron experimentos multiciclo en
termobalanza y en lecho fluidizado discontinuo. Estos experimentos permitieron medir las
reactividades, distribuciones de productos, resistencia a la atricibn, mantenimiento de la
reactividad y capacidad de fluidizacion de los diferentes transportadores de oxigeno. Las
propiedades estudiadas han sido la superficie activa por quimisorcion de H,, la estructura
cristalina mediante analisis XRD, la distribucidon de poros por porosimetria de mercurio y las

especies reactivas mediante reducciones a temperatura programada (TPR).

En el capitulo 3 se estudia la cinética de las reacciones de oxidacion y reduccién del
transportador sélido de oxigeno con oxigeno y metano, el modelo de reaccion elegido y los
experimentos realizados en termobalanza para el calculo de los parametros correspondientes

al modelo cinético.

En el capitulo 4 se describe la planta CLC de 10kW disefiada y construida en el
Instituto de Carboquimica (CSIC) con la que se ha demostrado el proceso CLC con el
transportador de oxigeno seleccionado. También en este capitulo se muestra la influencia de
las principales variables de operacion (el diametro de particula, la velocidad de alimentacién del
combustible, la temperatura del reactor de reduccion y la relacion CuO/CH,) sobre la
conversion del metano. La experimentacion en esta planta durante ~200 horas ha servido
también para evaluar la resistencia a la atricion del transportador de oxigeno en unas
condiciones mas proximas a las de una planta industrial, demostrandose la validez del proceso

y transportador desarrollados

Para finalizar, en el capitulo 5 se presenta un resumen del trabajo realizado y las

principales conclusiones obtenidas.

52



Capitulo 2

Preparacion, caracterizacion y seleccion de
transportadores de oxigeno de base cobre

2.1. Introduccion
2.2. Antecedentes

2.3. Preparacion
2.3.1. Soporte y-Al,0O3
2.3.2. Via humeda
2.3.3. Viaseca

2.4. Caracterizacion
2.4.1. Reactividad por termogravimetria
2.4.1.1. Instalacion
2.4.1.2. Procedimiento
2.4.1.3. Tratamiento de datos
2.4.1.4. Analisis de reactividad

2.4.2. Comportamiento en lecho fluidizado discontinuo
2.4.2.1. Instalacion de lecho fluidizado discontinuo
2.4.2.2. Distribucion de productos en lecho fluidizado
discontinuo
2.4.2.3. Aglomeracién
2.4.2.4.1. Analisis por difraccion de rayos X (XRD)
2.4.2.4.2. Microscopia electrénica de barrido (SEM-
EDX)
2.4.2.4.3. Distribucion de tamarfo de poros
2.4.2.4.4. Reducciones a temperatura programada
(TPR)
2.4.2.4. Atricion
2.4.2.5. Variacion de la reactividad con el numero de ciclos

2.5. Seleccién de transportador de oxigeno para la planta






Preparacion, caracterizacion y seleccion de transportadores de oxigeno de base cobre

2.1 Introduccién

El transportador de oxigeno es la pieza clave del sistema de combustién indirecta, de
tal forma que sin un transportador sélido apropiado el sistema no resulta operativo. En general,
los transportadores de oxigeno son combinaciones de éxidos metdlicos (de cobre, niquel,
manganeso, hierro o cobalto) con alguna especie inerte que actia como matriz porosa,
mejorando la reactividad de la fase activa y la resistencia mecanica del transportador. El
transportador debe cumplir una serie de caracteristicas que deben mantenerse con el

transcurso de muchas reacciones de reduccion y oxidacion. Estas caracteristicas son:

1. 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 su tamafo,

resistencia a la atricién para evitar la pérdida de sélido por elutriacion,

combustion completa a CO, y H,O para obtener la maxima cantidad de energia,
resistencia a la deposicion de carbono,

no presentar problemas de fluidizacion o aglomeracion,

ZEN

elevada capacidad de transporte de oxigeno, para reducir la cantidad de sdlido

circulante.

También es importante que el sélido sea seguro medioambientalmente, facil de

preparar y abundante para reducir su coste.

En este capitulo se estudiara la preparacién y caracterizacion de transportadores
sélidos de oxigeno de base cobre con el objetivo de desarrollar un transportador adecuado
para demostrar la tecnologia de combustién indirecta con transportadores sélidos de oxigeno

(Chemical Looping Combustion, CLC) en una planta piloto.

2.2 Antecedentes

En los ultimos afios se ha abordado el desarrollo del proceso de combustidn indirecta
(CLC) y de transportadores solidos de oxigeno para el mismo. Mattisson y Lyngfelt** analizaron

la viabilidad termodinamica de los oOxidos metdlicos de Fe, Ni, Cu, Co y Mn como
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transportadores de oxigeno en el sistema CLC. Todos los 6xidos metalicos que estudiaron, a
excepcion del FezO4, Fep9470 y MNO, tenian una alta afinidad termodinamica por la reaccion
con el CH;. ElI NiO no permitia la conversion completa a CO, y H,O por razones
termodinamicas y dejaba una pequefa cantidad de CO e H; sin oxidar. Ademas, los 6xidos
MnO,, Mn,O3; y Co3;0, se descomponian a temperaturas inferiores a 900 °C y el CuO a 1030°C
en aire, por lo que fueron desestimados para procesos a elevadas temperaturas. Los 6xidos
Fe;0, y Feg 470 se excluyeron por su reducida conversion de CH, a CO, y H,0, dejando como
posibles candidatos las parejas Mn;O4/MnQO, Fe,O3/Fe;04, NiO/Ni, Cu,O/Cu y CoO/Co para un
sistema CLC.

Una vez comprobada la idoneidad termodinamica del Fe,O; como transportador de
oxigeno, Mattisson y col.** estudiaron la reactividad de la hematita (Fe,O3) en un reactor de
lecho fijo de entre 1 y 90 gr. Con estos experimentos pusieron de manifiesto la relacién
existente entre la velocidad de reaccion, la conversion del transportador sélido, la distribucion
de productos, la cantidad de solido necesaria en cada reactor, el caudal de sélido circulante y
la cantidad de aire afadido, respectivamente. Las conversiones del sdlido encontradas
variaban entre 2 y 25%, alcanzandose conversiones de CH, entre el 10 y 99%. Ademas
encontraron velocidades de reaccién entre 1 y 8%/min que consideraron suficientes para una
planta de CLC.

Posteriormente, Mattisson y col.* ampliaron sus estudios de reactividad a dxidos de
Cu, Co, Mn, y Ni soportados sobre y-Al,O; y preparados por impregnacién seca. Los
experimentos de ciclos red-ox que realizaron en termobalanza entre 750 y 950°C indicaron una
reactividad elevada de los 6xidos de cobre y niquel. En cambio, los transportadores basados
en cobalto y manganeso mostraron una conversion limitada, hasta un 30 y 50%
respectivamente, debido a la reaccién de los éxidos con la alumina.

4. 45 también realizaron estudios de reactividad, esta vez en lecho

Mattisson y col.
fluidizado con transportadores de oxigeno basados en Oxidos de hierro (40-80%wt) con
distintos soportes (AlLO;, ZrO,, TiO, y MgAlL,O,) preparados mediante granulacion por
congelacién (“freeze granulation”). En estos estudios se encontré6 que cuanto mayor era la
temperatura de sinterizacion empleada en la preparacién del solido mayor era la resistencia

fisica de las particulas y menor su reactividad y porosidad. Por otra parte, encontraron que la
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temperatura de sinterizacion influia mas en la estructura superficial que el contenido de 6xido

de hierro.

De forma analoga, Mattisson y col.*® compararon las reactividades en lecho fluidizado
(~10 g de muestra) de otros siete transportadores de oxigeno basados en hierro, niquel, cobre
y manganeso, preparados por granulacion por congelacion y sinterizados a 1300°C. Esta vez,
los soportes utilizados fueron alumina y caolin (Alx(SiO4)(OH),). Los transportadores de
oxigeno basados en niquel y cobre con alimina mostraron reactividades elevadas, y los de
hierro con alumina también mostraron buenas reactividades aunque presentaron signos de
aglomeracién. El transportador de cobre (60%wt) con alimina aglomeraba y el transportador
basado en niquel resultd el mas prometedor aunque era necesario aumentar su resistencia

mecanica para poder utilizarlo.

Con el propésito de mejorar los conocimientos sobre la aglomeraciéon, Cho y col.”’
investigaron las condiciones de defluidizaciéon de distintos transportadores de oxigeno basados
en Fe, Ni y Mn, mezclados con Al,O; los dos primeros y con Mg-ZrO, el tercero. El
transportador basado en hierro aglomeraba unicamente en los ciclos en los que se habia
formado una fraccién importante de wustita (FeOgq47) durante la reduccion, relacionando asi la
aglomeracién con los estados de oxidacion de las especies activas. De este modo, se
ampliaron estudios anteriores™ en los que se hacia referencia a la temperatura de calcinacion
como razon principal para la aglomeracién. También recalcaron en este estudio que no se
espera llegar a FeO en un sistema CLC, por lo que la probabilidad de aglomeraciéon en estos
sistemas no es tan probable como se temia en un principio. Por otra parte, los transportadores
de manganeso no se aglomeraron y los de niquel calcinados a 1300-1400 °C tampoco,
mientras que los calcinados a 1500 °C presentaron un caso de defluidizacién en 49 ciclos y los

calcinados a 1600 °C se aglomeraron en los primeros ciclos redox.

Ishida y col.® prepararon via sol-gel varios transportadores de oxigeno basados en NiO
sobre ZrO, estabilizada con Y,0; (YSZ') en los que estudiaron el efecto de la temperatura de
reaccion, tamano de particula y composicion del gas reactivo sobre la velocidad de reaccién
con H, en termobalanza. Posteriormente estudiaron la deposicion de carbono sobre NiO/YSZ y
otros transportadores™ (combinaciones de NiO y Fe,O3; con YSZ, Al,O3 y TiO;) en funciéon de la

temperatura, composicion del transportador y del gas reactivo (CO+H,). Encontraron que la

'YSZ = “Ytria Stabilized Zirconia” = ZrO, estabilizada con Y203 (8%wt).
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deposicién de carbono sobre el transportador NiO/YSZ (60/40) podia impedirse con una
relacion de H,O/CO=1/2.

Continuando con la mejora de los transportadores de oxigeno frente a la deposicién del
carbono, Honguang Jin y col.”’, sintetizaron NiO-CoO/YSZ que inhibia por completo la
deposicidn del carbono a la vez que mantenia una reactividad elevada. Mas tarde, sintetizaron

un nuevo transportador, NiO/NiALO,>" >

, con una velocidad de reacciéon y regenerabilidad
superiores al resto de transportadores, ademas de resistente a la deposiciéon de carbono con
una relacion H,O/CH,4:2/1. Posteriormente, verificaron la elevada reactividad de NiO/NiAl,O,4 y
CoO-NiO/YSZ* mediante experimentos en lecho fijo con CH,; a presién (hasta 9 atm). Por

ultimo, observaron que la reactividad con CO+H, era todavia mas elevada que con CH,*.

Copeland y col.”® desarrollaron transportadores de oxigeno combinando 6xidos de
cobre, hierro y niquel con varias especies inertes en diversas proporciones. Debido a que
tuvieron algunos problemas de aglomeracién con los transportadores basados en cobre, y no
con los basados en hierro y niquel, descartaron al primero como posible candidato para su

sistema.

Adénezy col.*® prepararon 240 transportadores sélidos de oxigeno diferentes utilizando
como fase activa 6xidos de cobre, hierro, manganeso 6 niquel y como fase inerte Al,O3, SiO,,
TiO,, ZrO, 6 sepiolita™ en distintas proporciones (MeO/inerte= 40/60, 60/40 y 80/20). El método
de preparacion utilizado fue una mezcla fisico-mecanica de los componentes en estado
pulverulento (tamafio de particula<10 pum) con 10% de grafito (para producir porosidad a
temperatura elevada) y agua para formar una pasta que permitiese su posterior extrusion con
una jeringuilla para formar pequefios extruidos. A continuacién se secaron en estufa y se
calcinaron a la temperatura deseada (950, 1100, 1200 6 1300 °C). Estudiaron el efecto de la
naturaleza quimica, composicion del transportador y temperatura de sinterizacion sobre la
reactividad en termobalanza y la resistencia mecanica de los transportadores. Los mejores
resultados los obtuvieron con los transportadores basados en cobre con TiO, y SiO, calcinados
a 950°C, los basados en hierro con Al,O3; y ZrO,, los basados en manganeso con ZrO, y los

basados en niquel combinados con TiO,.

™ Sepiolita: silicato de magnesio hidratado de férmula ideal: Mgs Sis O15 (OH)2 6H20
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De Diego25 y col. continuaron investigando sobre los transportadores de cobre
anteriores preparados mediante mezcla mecanica, y nuevos transportadores basados en Cu
preparados por coprecipitacién e impregnacion sobre SiO, y TiO,. Analizaron la variacion de la
reactividad y resistencia mecanica en multiciclos de oxidacion-reduccién en termobalanza con
CH4 y CO+H,. Observaron que todos los métodos de preparacion producian transportadores
con reactividades elevadas, las cuales permanecian invariables con el nimero de ciclos. Sin
embargo, también encontraron que la resistencia mecéanica de los transportadores preparados
por mezcla mecanica o coprecipitacion disminuia rapidamente mientras que en los
transportadores preparados por impregnacion la resistencia mecanica se mantenia constante

con el numero de ciclos reduccion-oxidacion.

A modo de ejemplo, en la Figura 2.1 se muestran fotografias de unos pellets del
transportador de oxigeno Cu40Si-M, preparado mediante mezcla mecanica, antes y después
de 100 ciclos de reacciéon en termobalanza. Como puede verse las particulas se han

deteriorado fisicamente y han perdido resistencia mecanica.

Cu40Si-M #

Qg voy || 9‘ R
s  ° ; i
R » GG

Fresca 100 ciclos

Figura 2.1 Particulas de transportador Cu40Si-M antes y después de ciclos redox.
Cu40Si-M: 40%wtCuO con 60%wt SiO, preparado por mezcla mecanica.

Asimismo, en la Figura 2.2 se muestran imagenes de microscopia electronica de
barrido en las que se aprecia el debilitamiento de la estructura de este mismo transportador con
la aparicion de grandes grietas. Este mismo fendmeno se observa en la Figura 2.3,
correspondiente a un transportador de oxigeno, Cu40Si-C, con un 40% en peso de CuO

preparado mediante coprecipitacion con SiO..
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; Lyl
Figura 2.2 Imagenes de microscopia electronica de barrido
de Cu40Si-M antes y después de 100 ciclos red-ox.
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Figura 2.3. Imagenes de microscopia electrénica de barrido
de Cu40Si-C antes y después de 100 ciclos redox.

Por el contrario, como se ha comentado anteriormente, en los transportadores
preparados por impregnacion la resistencia mecanica se mantenia constante con el nimero de
ciclos reduccién-oxidaciéon. En las Figura 2.4 y 2.5 se muestran imagenes de microscopia
electronica de barrido en las que se aprecia cdmo la estructura de estos transportadores
apenas se modificaba con los ciclos. Ademas, tanto en la reduccién como en la oxidacién se
obtuvieron conversiones completas y reactividades elevadas en los experimentos realizados en

termobalanza.
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Cu30Til fresca © = & ~ 1 Hcu30Tid después de 100 ciclos:™

Figura 2.4. Imagenes de microscopia electrénica de barrido de Cu30Ti-l antes y después de 100
ciclos red-ox. Cu30Ti-I: 6xido de cobre en un 30%wt sobre TiO,, preparado por impregnacioén himeda.

[ Cu20Si-l después d

Figura 2.5. Imagenes de microscopia electrénica de barrido de Cu20Si-I antes y después de 100
ciclos red-ox. Cu20Si-I: 6xido de cobre en un 20%wt con TiO», preparado por impregnacion humeda.

Después de analizar las investigaciones enumeradas y teniendo en cuenta los buenos
resultados encontrados con los transportadores basados en Cu y preparados por impregnacién
se decidié continuar el estudio de estos transportadores sélidos de oxigeno basados en Cu
para tratar de desarrollar un transportador muy reactivo, con baja atricién, alta resistencia
mecanica y que no aglomerase en su uso en lechos fluidizados, ya que éste ultimo fendomeno
ha sido expuesto por algunos investigadores como la principal causa para el rechazo de los
transportadores de oxigeno basados en cobre. Ademas, la seleccion del CuO como fase activa
tiene otras ventajas adicionales, como son el permitir la combustién completa de CH, a CO, y
H,O, el bajo coste frente a otros metales, la reducida toxicidad y la elevada capacidad de
transporte de oxigeno. En las siguientes secciones se detalla el proceso de mejora seguido y la

caracterizacion de los transportadores desarrollados.
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2.3 Preparacion

Como se ha comentado, los transportadores sélidos de oxigeno son combinaciones de
oxidos metalicos que actuan como fase activa y un inerte que actua como soporte o matriz
porosa, mejorando la reactividad de la fase activa y la resistencia mecanica del transportador.
Sin embargo, antes de estudiar los transportadores solidos como mezclas de dos
componentes, se analizd la reactividad del éxido de cobre puro. Con este fin se prepararon
extruidos de CuO, de 1-2 mm de diametro y 4-6 mm de longitud, por mezcla mecanica de CuO
y grafito en forma de polvo, en proporcién 9/1, con un poco de H,O para formar una pasta
facilmente extruible con una jeringuilla y consistente al mismo tiempo. Los extruidos se secaron
en una estufa a 80°C durante 12 horas y posteriormente se calcinaron a 950°C durante seis

horas.

En la Figura 2.6 se muestra la evolucién de la conversion con el tiempo para estas
particulas de 6xido de cobre puro en termobalanza durante siete ciclos redox consecutivos a
800°C. Durante la reduccion la composicion del gas era 70%CH4/30%H,O y aire en la
oxidacién. La primera reduccién tarda ~50 min en producirse completamente y la oxidacion se
vuelve extremadamente lenta después al alcanzar ~70%. Después de ~100 min en aire la
conversion durante la primera oxidacion es sélo un ~80%. La segunda reduccion es un poco
mas rapida que la primera, por el contrario, la segunda oxidacion es todavia mas lenta que la
primera, comenzando a disminuir la velocidad antes incluso que en el caso anterior. En los
siguientes ciclos, 3-7, se observa que la velocidad de reduccion no varia de forma apreciable,
pero la oxidacion es tan lenta que en ningun caso se supera un ~15% de conversion en ~25
min. Estas reactividades tan bajas, especialmente la de oxidacion, impiden utilizar el éxido de
cobre puro como transportador de oxigeno y obligan a combinarlo con algun soporte para
aumentar la reactividad. Ishida y Jin*® observaron un comportamiento similar en el 6xido de

niquel puro.
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Figura 2.6 Ciclos oxidacion-reduccion de 6xido de cobre puro.
Reduccion: 70%CH,. Oxidacién: 100%aire. T=800°C.

2.3.1 Soporte y-Al,03

Con objeto de reducir las dificultades para la preparacién de un transportador en las
cantidades necesarias en una planta piloto, se consideré como prioritario encontrar un soporte
que fuese comercial, con alta resistencia mecanica, y al mismo tiempo que fuera poroso, para

conseguir una carga de 6xido aceptable y elevada reactividad.

Como soporte se ha utilizado y-Al,O3 Puralox NWa-155 de la empresa Sasol Germany
GmbH que posee elevada resistencia a la atricion y un tamafio de particula adecuado para ser
fluidizada y usada en un proceso CLC con dos lechos fluidizados interconectados. Ademas
posee elevada porosidad y superficie especifica que la hacen adecuada para ser utilizada
como soporte catalitico. Desde el punto de vista de la preparacion de transportadores de
oxigeno, también resulta muy apropiada ya que permite conseguir contenidos elevados de
6xido metalico con pocas impregnaciones, lo cual reduce de forma notable el tiempo de
preparacién. En la Tabla 2.1 se muestran algunas de las caracteristicas fisicas de esta alumina

y en la Figura 2.7 su XRD que muestra la presencia Unica de y-Al,Os.
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Tabla 2.1.Propiedades fisicas del soporte y-Al,O3 (segun Sasol)

Sger (3h a 550°C) 145-165 m/g
Volumen poro 0.42 cm’/g
Porosidad ~56 %
Densidad de particula 1.3 g/lcm®
Densidad bulk suelta 700-900 g/l
Densidad bulk empaquetada 800-1000 g/l
Granulometria
+0.4-0.5 mm 7.7 %
+0.32-0.4 mm 37.4 %
+0.2-0.32 mm 40.7 %
+0.1-0.2 mm 9.8 %
d,<0.1 mm 4.3 %

Figura 2.7. XRD de y-Al,O3
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2.3.2 Impregnacion por via humeda

Se prepararon transportadores de base cobre por impregnaciéon seca y humeda para
estudiar su comportamiento y seleccionar el transportador 6ptimo para ser usado en planta

piloto.

En el método de preparacién por impregnacién por via hiumeda, la impregnacion del
soporte se realiza con exceso de disolucién. En nuestro caso, para preparar el transportador se
afiadié a las particulas de alimina una disolucion 1.6 M de Cu(NOs)," y se mantuvo en
agitacion durante 12 horas. Después las particulas se separan de la disolucion mediante
filtracidon y se secan a 60°C durante 24h en una estufa, finalmente se calcinan en atmadsfera de
aire durante 30 minutos a 550°C para descomponer el Cu(NO3), en CuQ. Repitiendo el proceso
una, dos y tres veces, se prepararon tres transportadores de oxigeno con 10%, 17% y 21% en
CuO (el contenido de CuO dependia también de las condiciones de la filtracion). Al final del
proceso, se calcinaban cada una de las muestras a temperaturas entre 550 y 950°C en

atmosfera de aire durante una hora.

También se prepard un transportador de oxigeno por impregnacién humeda con una

disolucion 5.4M de Cu(NO3),, obteniéndose un contenido masico de un 23% de CuO.

2.3.3 Impregnacién por via seca

El fundamento de este método de impregnacién es anadir un volumen de disolucién de
nitrato de cobre equivalente al volumen de poros de la alimina, 0.42 cm3/g. La disolucién se
afiade lentamente a las particulas mientras se mezclan a temperatura ambiente hasta
conseguir un aspecto del sélido homogéneo y suelto, no necesitandose ninguna filtracion ni
secado posterior. A continuacién, las muestras se calcinan en atmésfera de aire a 550 °C
durante 30 minutos para descomponer el Cu(NOj3), en CuO, y por ultimo, las particulas se

someten a una segunda calcinacién a 550°C, 850°C 6 950°C durante una hora.

Siguiendo este método se prepararon tres tipos de muestras con distintos contenidos
masicos en CuO/Al,O3: 10/90 impregnando con una disolucion 3.4M Cu(NO;),, 14/86 con una

disolucion 5.4 My 26/74 con la misma disolucion y dos impregnaciones.

" pureza Cu(NO3),-3H20 > 99.5%. Merck
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En la Tabla 2.2 se muestran los transportadores preparados por impregnacion, tanto
por via humeda como por via seca, indicando el numero de impregnaciones y la concentracién
de la disolucion utilizada. La nomenclatura de las muestras indica la fase activa (Cu) y el
soporte (Al) para el 6xido de cobre y alumina respectivamente, el contenido de fase activa, el
tipo de impregnacion utilizada, “WI” para impregnacién humeda y “DI” para impregnacion seca
y la temperatura de calcinacion. Asi por ejemplo Cu10AI-WI-950 es un transportador con un
10%wt de CuO (el resto es alumina) preparado por impregnacion por via himeda sobre Al,O3 y
calcinado a 950°C.

Tabla 2.2. Transportadores de oxigeno preparados por impregnacion,
numero de impregnaciones y concentracion de la disolucion utilizada para cada uno.

Transportador Numero de Concentracion
impregnaciones disolucion (M)
Cu10AI-WI-550 1 6
Cu10AI-WI-950 1 6
Cu17AI-WI-550 2 6
Cu17AI-WI1-950 2 6
Cu21AI-WI-550 3 16
Cu21AI-WI1-950 3 6
Cu23AI-WI-550 1 54
Cu10AI-DI-550 1 34
Cu10AI-DI-950 1 34
Cu14AI-DI-550 1 52
Cu14AI-DI-850 1 52
Cu14AI-DI-950 1 54
Cu26AI-DI-550 2 52
Cu13Al-C° N -

° catalizador comercial soportado sobre alimina (Aldrich Chemical Company, Inc. Cat. N° 417971) con un
13%wt de CuO, utilizado con fines comparativos
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2.4 Caracterizacion

Para seleccionar el transportador de oxigeno mas apropiado para una planta piloto de
CLC se han caracterizado las muestras preparadas (Tabla 2.2) con experimentos en
termobalanza, para el analisis de la reactividad de las particulas, y experimentos en lecho
fluidizado, para el estudio de la distribucion de productos, velocidades de atricion y analisis de

la posible aglomeracion del transportador.

2.4.1 Reactividad por termogravimetria

La termogravimetria es una técnica que estudia el transcurso de reacciones solido/gas
mediante la variacién de peso que ocurre en el sélido durante su reaccion en unas condiciones

de temperatura y concentraciéon de gas controladas.

2.4.1.1 Instalacion

Los estudios de reactividad, cinética y contenido en 6éxido de cobre de los
transportadores se llevaron a cabo en una instalaciéon experimental cuyo esquema se muestra
en la Figura 2.8. La instalacién consta principalmente de un sistema de preparacién y

alimentacion de gases, una termobalanza Cl Electronics y un sistema de recogida de datos.

El sistema de alimentacion de gases consta de varias valvulas y controladores de flujo
masico que permiten fijar la composicién y caudal de los gases que se introducen en la
termobalanza. Para introducir vapor de agua en la corriente de gases alimentada a la
termobalanza, los gases atraviesan un borboteador con agua destilada cuya temperatura se
establece mediante una resistencia. Al atravesar los gases el borboteador se saturan con la
cantidad de agua correspondiente a su presion de vapor a esa temperatura (Tabla 2.3).
Previamente se comprobd por gravimetria con silica-gel que los valores experimentales del
contenido en H,O de los gases a la salida del borboteador coincidian con los tedricos. Los
conductos desde el borboteador hasta la termobalanza se encuentran rodeados de resistencias

eléctricas de acompafnamiento para evitar la condensacion del vapor de agua.

67



Capitulo 2

Recogida Microbalanza
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Figura 2.8 Esquema de la termobalanza.

Tabla 2.3. Relacion de temperatura en el borboteador
con porcentajes de vapor en los gases de salida.

T(°C)

33

46

61

70

% H,O

5

10

20

30

La termobalanza consta fundamentalmente de una microbalanza situada en la parte

superior o cabeza, un reactor de cuarzo, un horno eléctrico donde esta situado el reactor, y un

sistema de medicién y control de la temperatura en el interior del horno.

El horno puede operar a temperaturas hasta 1000° C y se calienta por medio de
resistencias eléctricas. En su interior se aloja el tubo de cuarzo o reactor, cuyo didmetro interno
es de 24 mm. Posee un termopar que esta conectado a un médulo de control de temperatura,
que permite medir y controlar la velocidad de calentamiento del mismo, y por tanto, de la

muestra. La termobalanza esta conectada a un ordenador que registra continuamente la

temperatura, el peso de la muestra y su variacion con el tiempo.
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La muestra sélida se coloca en una cestilla suspendida de un brazo de la termobalanza
y se situa en la parte inferior del tubo de reaccion. La cestilla utilizada tiene 8 mm de altura, 14
mm de diametro y esta construida con una malla de platino para prevenir su corrosion y para

reducir la resistencia a la transferencia de materia en torno al sélido.

El reactor de cuarzo esta formado por dos tubos concéntricos de 10 y 24 mm de
didmetro interno. El gas entra por la parte superior y desciende por la seccién anular entre
estos tubos hasta llegar a la cestilla con la muestra. En este recorrido el gas se calienta hasta
alcanzar la temperatura del horno. Una vez el gas llega a la cestilla que contiene el
transportador de oxigeno, reacciona y abandona la zona de reaccion por el interior del tubo de

didmetro mas pequefio.

Para evitar que el mecanismo interno de la termobalanza quede expuesto a los gases
de reaccién y prevenir la corrosion en las partes electronicas se introduce en la cabeza de la
termobalanza una corriente de nitrégeno (9 Iy/h) constantemente para evitar que los gases
provenientes de la zona de reaccion lleguen a la cabeza. Ambos gases salen juntos hacia el

condensador.

2.4.1.2 Procedimiento

En primer lugar se coloca la muestra a analizar en la cestilla, se pesa y se calienta el
sistema con ayuda del horno en corriente de aire hasta la temperatura de reaccién. Una vez
que la temperatura y el peso se estabilizan se inicia el experimento en las condiciones

correspondientes.

Los gases de reaccion, con el caudal y composicion ajustados por medio de los
controladores de flujo masico, pasan a través del borboteador o por una desviacion segun se
necesite vapor de agua o no. Una vez dentro de los tubos de cuarzo, los gases recorren un
trayecto descendente en el espacio anular entre ambos tubos en el que alcanzan la
temperatura de reaccién. Al llegar a la cestilla tiene lugar la reaccion y los gases salen de la
termobalanza ascendiendo por el interior del tubo central de cuarzo. Antes de salir de la
estructura de la termobalanza, los gases utilizados en la reaccion se mezclan con el nitrdgeno

proveniente de la cabeza de la termobalanza y finalmente salen hacia el condensador. En el
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condensador se retiene parcialmente el agua que arrastran los gases con el fin de que no se
obstruyan posteriormente las lineas de salida. Para impedir la mezcla del combustible utilizado
en la reaccion de reduccion con el aire usado en la reaccién de oxidacion, se inyecta una
corriente de nitrégeno durante dos minutos después de cada periodo de reduccién y oxidacion
para purgar el sistema. Normalmente se realizan varios ciclos reducciéon-purga-oxidacién-purga

consecutivos.

La cantidad de muestra utilizada es una solucion de compromiso entre varias
necesidades. La masa de la muestra debe ser suficientemente grande para que la
termobalanza sea capaz de detectar la variacion de peso durante las reacciones (sensibilidad
significativa ~0.05 mg). Por otra parte, en los experimentos para obtener la cinética de
reaccion, la masa de la muestra tiene que ser lo mas pequefa posible para disminuir la
resistencia del gas a la difusion interparticular y para asegurar que el sistema se asimila a un
reactor diferencial (conversiones del gas<10%). Ademas, el caudal total de gas reaccionante
introducido al tubo de reaccion esta limitado con objeto de evitar las oscilaciones que se
producen en la pesada al usar caudales grandes, y para que los empujes debidos a los
cambios de gases no oculten las variaciones de peso ocasionadas por las reacciones

quimicas. Para el estudio de la reactividad se han utilizado entre 40 y 100 mg de muestra.

Debido a las caracteristicas del reactor no se puede conocer con exactitud la velocidad
del gas sobre la muestra, pero dicha velocidad sera un valor intermedio entre la calculada con
la seccion anular y la seccion del tubo interno del reactor. Teniendo en cuenta los radios de
cada una de las secciones (10 y 24 mm de diametros internos), el caudal total (25Iy/h) y la
temperatura (800°C como referencia), la velocidad de paso del gas se encuentra entre 6 y 35

cm/s.

2.4.1.3 Tratamiento de datos

Los resultados obtenidos de la termobalanza son los registros de peso de la muestra 'y
temperatura del sistema tomados a intervalos de tiempo (intervalo minimo: 1 segundo). Estos
registros muestran la variacién del peso con el tiempo a lo largo de la reaccion en estudio,
reduccién u oxidacion de los transportadores soélidos de oxigeno. En la Figura 2.9 se muestra

un ejemplo de un termograma tipo.
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Figura 2.9. Termograma tipo

Suponiendo que las Unicas reacciones que se producen durante la reduccion son:

CH4 (g) +4 CuO (s) —» CO, (g) + 2 H,0O(g) + 4 Cu (s) Reaccion 2.1
CO (g) + CuO (s) —» CO,(g) + Cu (s) Reaccion 2.2
H, (g) + CuO (s) > H,O (g) + Cu (s) Reaccion 2.3

y durante la oxidacion:
Cu (s) + %2 O, (g) - CuO (s) Reaccion 2.4

es posible relacionar la conversion del sélido y evolucion de la reaccion con la variaciéon de
peso experimentada a través de las Ecuaciones 2.1y 2.2.

Xox = (M = Mred) / (Mox — Mred) Ecuacion 2.1
Xred = (Mox — M) / (Mox — Mred) Ecuacion 2.2
donde:

- Xox» Xred = CONvVersion a oxidacion y reduccion respectivamente
- My = masa de muestra totalmente oxidada
- Mg = masa de muestra totalmente reducida

- m = masa de muestra en un instante de la reaccién
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A pesar de la sencillez de estas ecuaciones hay que tener en cuenta algunas

cuestiones adicionales a la hora de procesar los datos:

- el empuje que soporta la cestilla es diferente para cada gas debido a la diferencia
de densidades y viscosidades, por lo que el peso registrado varia en funcién del
gas en el que se encuentre sumergida la cesta. Esto es especialmente notorio al
pasar de reduccion a purga y viceversa, ya que las caracteristicas del aire y del
nitrégeno son muy similares. En la Figura 2.10 puede observarse esta diferencia de
peso, Dm, al pasar de purga a reduccion en un experimento sin muestra (“blanco”).

- El cambio de un gas a otro produce una interrupcion momentanea en el flujo de
gas que produce una variacion brusca en el peso, Figura 2.10.

- Los gases alimentados a la termobalanza no llegan inmediatamente a la muestra ni
la concentracion de gases en torno a ésta se modifica de forma instantanea sino
gradual, lo que produce un retardo en la variacion del peso y que la velocidad de

reaccion inicial sea menor a la esperada.
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Figura 2.10. Blanco de termobalanza, pasando de purga a reduccion

Estos factores obligan a hacer algunas pequefas correcciones sobre las medidas de
peso obtenidas en los primeros instantes de las reacciones (aproximadamente en los primeros
3-4 segundos de reaccidn), especialmente en aquellos casos en los que las velocidades de

reaccién son muy rapidas. Estas modificaciones se hacen extrapolando a partir de los puntos
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en los que la concentracién de gas en torno a la muestra ha alcanzado el valor deseado
(~tiempo de retardo) y a partir de la diferencia de empujes, Dm, de tal modo que la variacion de
peso durante la reduccion se corresponda con la variacién en el peso durante la oxidacion.
Nétese que la diferencia de pesada en aire y nitrdgeno es nula por lo que la variacién de peso
obtenida durante la oxidacion es muy fiable. Esto también simplifica y reduce la magnitud de
las correcciones en la oxidacién, ya que unicamente hay que corregir los efectos de una

velocidad de reaccion menor causada por una concentracion de oxigeno inferior a la deseada.

En la Figura 2.11 se muestra un ejemplo del peso registrado al cambiar la alimentacién
de gas de 100%N, a 70%CH4/30%H,0 a 800°C y las correcciones realizadas.
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Figura 2.11. Termograma original y correcciones.

Por ultimo, algunas muestras con CuO se descomponen a Cu,O durante la purga en N,
a temperaturas superiores a 800°C, por lo que también es necesario tener en cuenta esta
pérdida de peso para establecer la conversion de partida. De cualquier modo, una vez
conocidos estos detalles, y con las correcciones oportunas los resultados de los experimentos
son reproducibles y pueden utilizarse perfectamente para la determinacion de cinéticas, estudio

de las reactividades y calculo de los contenidos en éxido de cobre.
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2.4.1.4 Analisis de reactividad

Con el fin de reducir la cantidad total de transportador sélido de oxigeno en los
reactores de reduccion y oxidacion, asi como el tamafio de los reactores se requiere que el
transportador posea una reactividad elevada, tanto en la reduccién como en la oxidacion. Por
ello inicialmente se comprobd la reactividad en termobalanza durante ciclos redox de todas las

muestras preparadas.

En la mayoria de las reducciones se utilizé hidrégeno como combustible (40%H;) para
evitar la deposicion de carbono aunque también se estudiaron las reactividades con CH,4, CO y
(CO+H,). En los experimentos con CH,; y (CO+H;) se afadié H,O (30%vol) para impedir la
deposicién de carbono y N, para cerrar los balances. En las oxidaciones se utilizo aire. Los
caudales totales de gas fueron 25 Iy/h en la reduccién y en la oxidacion. La concentracion de
H,O deseada se obtuvo pasando los gases a través del borboteador con H,O a la temperatura
correspondiente al porcentaje de saturacién que se queria alcanzar en la corriente de salida.
En estos experimentos cada muestra de transportador fue sometida a 5 ciclos reduccion-
oxidacion, utilizandose los resultados del ciclo 5 para la comparacion de resultados. Cabe
resaltar que, en general, no se observaron cambios de reactividad entre los ciclos 2 al 5, sin
embargo, en algunas muestras la reactividad del primer ciclo fue inferior al resto de los ciclos,

es decir, los transportadores se estabilizaron después del primer ciclo.

En las Figuras 2.12 y 2.13 se muestra la reactividad de varios transportadores con
hidrégeno y metano respectivamente, preparados mediante una (10%wt CuO), dos (17%wt
CuO) y tres (21%wt CuO) impregnaciones humedas respectivamente y calcinadas a 950°C. En
las Figuras 2.14 y 2.15 se muestra la reactividad de estos mismos transportadores durante la
oxidacién. Todas las muestras, tanto para la reduccidn como para la oxidacién poseen
reactividades elevadas, alcanzandose conversiones completas en tiempos inferiores al medio
minuto. Ademas, puede observarse como el efecto del contenido en é6xido de cobre o el
numero de impregnaciones sobre las reactividad es practicamente despreciable. Las

oxidaciones también son muy rapidas para todas las muestras y agentes reductores utilizados.
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Figura 2.13. Reactividad con CH4 en termobalanza
de transportadores con diferente contenido en
CuO. 70%CHa, 800°C.
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Figura 2.15. Reactividad con aire en termobalanza
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En la Figura 2.16 se muestran las reactividades con hidrégeno de los transportadores

Cu10AI-DI-550 y Cu10AI-WI-550 que sdlo se diferencian en el tipo de impregnacién. Como

puede observarse el método de impregnacion seca o humeda no afecta a la reactividad

75



Capitulo 2

durante la reduccion. Resultados similares se obtienen al comparar las reactividad durante la

oxidacion de estas muestras en aire a 800°C, como puede verse en la Figura 2.17.
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Figura 2.16. Reactividades de las muestras Figura 2.17. Reactividad de las muestras CU10AI-
Cu10AI-DI-550 y CU10AI-WI-550 en termobalanza. DI-550 y CU10AI-WI-550 en termobalanza. 100%
40%H,. 800 °C aire. 800 °C

Para estudiar el efecto de la temperatura de calcinacion sobre la reactividad de los
transportadores se realizaron experimentos con muestras calcinadas a distintas temperaturas
entre 550 y 950 °C. En la Figura 2.18 se muestra la conversion frente al tiempo de las muestras
Cu14AI-DI calcinadas a 550, 850 y 950 °C, durante la reduccién con 40% H,, y en la Figura
2.19 la oxidacion con aire. Segun se observa en estas figuras, se alcanzan conversiones
completas del transportador en tiempos inferiores al medio minuto para todos los casos, tanto
en la reduccion como en la oxidacién, independientemente de la temperatura de calcinacion

utilizada en la preparacion del transportador.

Finalmente se estudio el efecto del combustible utilizado en la reaccion de reduccion,
para ello se hicieron experimentos con CH,, H, y CO. En la Figura 2.20 se comparan las
reactividades de la muestra Cu14Al-DI-850 con distintos combustibles, 40%CH,,
40%C0/60%CO,, 20%H,/20%COP, 40%H,. Con todos ellos las reactividades son elevadas ya

que se consiguen conversiones completan en tiempos inferiores a medio minuto.

P Composicion alimentada: 20%H2/20%C0/30%C02/30%H,0. Composicion en el equilibrio a 800°C
segun el equilibrio water gas-shift: 20.4%H2/19.6%C0/30.4%C02/29.6%H-0.
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Figura 2.18. Efecto de la temperatura de Figura 2.19. Efecto de la temperatura de
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Figura 2.20. Reactividad de Cu14AI-DI-850 con distintos combustibles.
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Como se ha expuesto, todos los transportadores soélidos de oxigeno mostraban
velocidades de reaccién iniciales muy elevadas, tanto para la reduccion como para la
oxidacion, independientemente del contenido en o6xido de cobre, método de preparacion,
temperatura de calcinaciéon en la preparacion o combustible utilizado. En consecuencia,
ninguno de ellos podia descartarse por una reactividad insuficiente y todos resultaban buenos

candidatos para el sistema CLC.

2.4.2 Comportamiento de los transportadores en lecho fluidizado discontinuo

Para estudiar el comportamiento de los transportadores sdlidos de oxigeno respecto a
la distribucion de productos, resistencia quimica a los ciclos, atricién y aglomeracién se ha
utilizado una instalacién de lecho fluidizado discontinuo (descrita en la seccion 2.4.2.1). Los
experimentos en lecho fluidizado permiten analizar los gases de salida al poder utilizar
cantidades mayores de muestra y gas reactivo, y conocer asi la distribuciéon de productos y
selectividad de la combustién a CO, y H,0, es decir, la eficacia de la combustiéon (seccion
2.4.2.2). En la seccion 2.4.2.3 se muestran los resultados del estudio de la aglomeracién y en
la seccion 2.4.2.4 se analizan las propiedades estructurales de los transportadores de oxigeno
con el fin de entender mejor el comportamiento con respecto a la aglomeracion. En la seccién
2.4.2.5 se muestran los resultados de la atricion en esta instalacion de lecho fluidizado
discontinuo y por ultimo, en la seccion 2.4.2.6, se analiza el mantenimiento de la reactividad de

los transportadores soélidos de oxigeno con el tiempo o0 numero de ciclos reduccién-oxidacion.

2.4.2.1 Instalaciéon de lecho fluidizado discontinuo

En las Figuras 2.21, 2.22 y 2.23 se muestran un esquema y unas fotos de la instalacién
de lecho fluidizado en la que se ha estudiado el comportamiento de los transportadores de
oxigeno respecto a la distribucion de productos, resistencia quimica a los ciclos, atricion y

aglomeracion.
Esta instalacion consta de un sistema de alimentacion de gas formado por las lineas de

suministro de reactivos, los medidores-controladores de flujo de gases y una valvula

automatica de tres vias para impedir la alimentacion simultdnea de combustible y aire.
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Figura 2.21. Esquema de la instalacién de lecho fluidizado discontinuo.

Figura 2.22. Seccién de control de gases de la planta de lecho fluidizado.
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Figura 2.23. Reactor de lecho fluidizado discontinuo.

El lecho fluidizado se encuentra en un reactor cilindrico de paredes de Kanthal, cuyas
medidas son 5.4 cm. de diametro interno, 50 cm. de altura y 30 cm de zona de
precalentamiento de los gases inyectados. La base del lecho es una placa con 13 campanas
distribuidoras para fluidizar el sélido. Estas campanas son de ~1 cm de alto, ~4mm de diametro

con 4 agujeros de salida de gas en cada uno de ellas (Figura 2.24).

Figura 2.24. Base de campanas del lecho fluidizado.
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La temperatura del lecho se mide con un termopar de tipo K. El reactor esta rodeado de
un horno eléctrico con control de temperatura que puede alcanzar hasta 1100 °C. La pérdida de
carga en el lecho se mide con un manémetro de agua y permite determinar si el lecho fluidiza
correctamente o no. Un medidor de presion del gas a la entrada del reactor marca la presién de

entrada y sefala cualquier tipo de obstruccion en el lecho o en las lineas de gases.

En la linea de salida de los gases se encuentran dos filiros con manta ceramica y lana
de vidrio para recoger los sélidos elutriados. Estos filtros se utilizan de forma alternante para
poder cambiarlos y recoger los finos retenidos sin detener el proceso. La masa de finos
recogida se mide por diferencia de pesada. Para evitar que condense agua en los filtros y se
introduzca un error en la medida de la atricion, estos filtros se encuentran calefactados con
resistencias eléctricas de acomparfiamiento. Los conductos de salida de gases del reactor
desde éste hasta los analizadores de gases también se encuentran calefactados para evitar la
condensacion de agua y los problemas derivados de posibles taponamientos de las tuberias

asi como errores en el analisis de la composicién del gas.

Para el andlisis de los gases de reaccién se han utilizado los siguientes analizadores

en continuo, con los siguientes rangos de medida:

- Gasmet CX-4000 (FTIR): CH4 (0-100%), H,O (0-50%) y CO, (0-100%).

- Maihak S710 con un detector de conductividad térmica (TCD): H, (0-30%)
- Maihak S710 con detector NDIR: CH4(0-30%), CO, (0-100%) y CO (0-30%).
- Siemens Ultramat 22P (NDIR): CO (0-1%) y CO (0-20%).

- Siemens Oxymat 5E con detector paramagnético: O, (0-25%).

2.4.2.2 Distribucion de productos en lecho fluidizado discontinuo

Los experimentos se realizaron con cargas de 250-300 gramos de transportador de
oxigeno con un tamafo de particula de +0.1-0.3 mm y una velocidad superficial del gas
alimentado de 0.1 m/s que aseguraba una buena fluidizacion (uns #1-2 cm/s, Uy/Ums #5-7) y sin
arrastre de particulas. La temperatura de reaccion se mantuvo en 800°C, ya que a
temperaturas superiores el CuO se descompone en Cu,0O durante la purga, con la consiguiente

pérdida de capacidad de transporte de oxigeno.
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El gas alimentado durante la reduccién era una mezcla 25%CH4/75%N,. No se utilizé
CH, puro para evitar el arrastre de las particulas mas finas al aumentar la velocidad del gas
debido a la expansion durante la oxidacion del metano. Hay que tener en cuenta que cuando
la conversion del CH, es completa se generan 3 moles de gas (2 moles de H,O + 1 mol de
CO,) por cada mol de CH,. En los periodos de oxidacion no se utilizd aire puro sino que se
utilizé una mezcla 8%0./92%N, para evitar un aumento excesivo de temperatura en el reactor
por la exotermicidad de la reaccion y por la imposibilidad de instalar un sistema de refrigeracion

en el reactor.

Los periodos de reduccion variaban entre 60 y 300s, y los de oxidacion entre 900 y
1800s. Con el fin de impedir la mezcla de CH, y O, en el reactor, éste se purgaba con una
corriente de N, durante 2 minutos entre los periodos de oxidacién y reduccion. Se realizaron
100 ciclos de reduccidén-oxidaciéon en los casos en los que no hubo problemas de
aglomeracion, lo que representa una duracion total de 34-65 horas de experimentacion para

cada transportador.

El registro de las concentraciones de los gases a la salida del reactor, medidas en
continuo, describia la distribucion de gases y, mediante las Ecuaciones 2.3 y 2.4, deducidas a
partir de balances de materia, se calcula la conversion del sélido en funcién del tiempo. Las
concentraciones de gases se corregian en funcion del tiempo de retraso de los gases en llegar

a cada analizador.

tred
_ Qsalida ‘.
xred - (2PCOz,salida + PCO,salida + PHZO,salida )dt Ecuacién 2.3

' n, P,

tot

t{z,\'[
_ 2 Qsalida Qentrada

oxi O,,entrada
o ny Ptot Qsalida

=Py, satida =1/ 2Pcosatida — Peo, saiaa |4t

,,salida

Ecuacion 2.4
Los términos referentes a CO y CO, en el calculo de la conversion del sélido durante la

oxidacioén de éste se incluyen para tener en cuenta la combustién del carbono proveniente de la

descomposicion parcial del CH, durante el periodo de reduccion.
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En las Figuras 2.25 y 2.26 se muestran las concentraciones de gases a la salida del
reactor para la reduccion y oxidacion, respectivamente, asi como la conversion del sélido en
funcioén del tiempo durante un ciclo redox tipico del transportador Cu14AI-DI-850. El resto de

transportadores presentaron resultados similares.

En la Figura 2.25 se observa como inmediatamente después de introducir CH, al
reactor (tiempo cero) aparece CO, y H,O y nada de CH,, CO 6 H, durante la primera parte de
la reduccién del transportador de oxigeno (hasta ~85s, conversion del solido ~75%) indicando
que la conversiéon del CH,4 era completa. Las concentraciones de CH,;, CO e H, aumentaban
unicamente cuando la mayor parte del transportador de oxigeno se habia reducido (conversién

del sdlido ~80%), al tiempo que disminuian las concentraciones de CO, y H,0.

En el caso representado en la Figura 2.25, la reduccién duraba 140 segundos, y
después se iniciaba la purga del reactor con N, por eso las concentraciones de todos los
gases disminuyen hasta desaparecer a partir de ese tiempo y la conversion del sdlido
permanece constante. EI cambio de tiempo de purga a reduccion se realizaba antes de
alcanzarse conversion completa del soélido (a pesar de no existir ninguna restriccion
termodinamica que impida alcanzar conversién completa) para evitar una excesiva deposicion
de carbono que podria perjudicar al transportador durante su regeneracion. Esta deposicion de
carbono se producia cuando la concentraciéon de CuO en el lecho era ya baja, en este caso
inferior al ~20% del inicial (conversion del sdélido ~80%), no obstante, esto no se produciria en

un sistema de dos lechos circulantes en continuo ya que el suministro de CuO es constante.
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Figura 2.25. Distribucion tipica de gases de salida del lecho fluidizado durante
la reduccion y purga posterior. Transportador de oxigeno: Cu14AI-DI-850.
T=800°C, reduccion: 0-140 s, 25%CH,. Purga 140-260s, 100%N..

Es importante resaltar que estos transportadores basados en cobre permiten alcanzar
la conversion completa de CH, a CO, y H,O sin emisiones de CO 6 H,, a diferencia de lo que
sucede con otros transportadores basados en niquel o hierro (excepto en la transformacién de
Fe,O; a Fe;0,), los cuales padecen restricciones termodinamicas que obligan a que siempre
exista una pequefa concentracion de CO e H, en el gas de salida, reduciendo asi el
rendimiento energético e imponiendo algunas modificaciones al proceso para reducir la

cantidad de especies no condensables en las etapas de compresion de CO, y condensacion.

El transportador reducido se regeneraba por oxidacién con oxigeno (8%vol). Durante la
mayor parte del periodo de oxidacion (hasta ~750s en la Figura 2.26) la concentracién de
oxigeno a la salida era nula porque el oxigeno se consumia completamente en la oxidacién del

cobre del transportador y la velocidad de reaccion estaba limitada por la alimentacion de
oxigeno al reactor.
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Figura 2.26. Distribucion tipica de gases de salida del lecho fluidizado durante
la oxidacién del transportador (Cu14AI-DI-850). 8%0,, T=800°C.

Al final del periodo de oxidacion, la concentracion de oxigeno ascendia rapidamente
hasta la concentracion de entrada, 8%vol, lo cual pone de manifiesto la elevada velocidad de
reaccion de oxidacion del transportador de oxigeno. La aparicién de CO y CO, al inicio del
periodo de oxidacion se atribuye a la oxidaciéon del carbono depositado durante la reduccién
previa. Hay que sefialar que el carbono solo aparecia al final del periodo de reduccién cuando
la relacion CuO/CH, era baja y supone unicamente ~1% del carbono alimentado para este
caso. La temperatura del lecho aumentaba so6lo 10-20 °C durante las oxidaciones de los

transportadores debido a la dilucién y limitacion del oxigeno suministrado.

2.4.2.3 Aglomeracioén

Como se ha comentado anteriormente, los transportadores de oxigeno basados en

cobre han sido rechazados*®*®

como candidatos al sistema CLC por presentar problemas de
aglomeracion. A pesar de estos antecedentes, en este trabajo se han buscado las condiciones

de preparacion apropiadas para estos transportadores para evitar la aglomeracién y poder
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aprovechar de este modo sus ventajas principales: combustion completa a CO, y H,O sin
producir CO ni H,, inexistencia de limitaciones termodinamicas a la combustién completa,
elevada capacidad de transporte de oxigeno y generacién de calor tanto en la oxidacion como

en la reduccién, baja toxicidad y precio relativamente econdémico.

Para detectar la aglomeracion en el reactor de lecho fluidizado discontinuo, se media la
pérdida de carga en el lecho. Al producirse la aglomeracion, el gas pasaba a través de caminos
preferenciales y la pérdida de carga del lecho disminuia drasticamente. Asimismo, la
aglomeracién también era especialmente patente durante el periodo de oxidacion por el cambio
de patron en la evolucién de la concentracion de O,. A modo de ejemplo, en la Figura 2.27, se
muestra la concentracién de O, a la salida del reactor de lecho fluidizado frente al tiempo
durante cinco ciclos redox consecutivos con el transportador Cu14AI-DI-950. Puede observarse
el cambio de la evolucién de la concentracion de O, durante la oxidacion del quinto ciclo en el

que se produjo la aglomeracion.
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Figura 2.27. Evolucion temporal de la concentracion de O, a la salida
del lecho fluidizado con el transportador Cu14AlI-DI-950.

Al defluidizar el lecho se formaban canales preferenciales por los que salia el oxigeno
sin reaccionar, de este modo se adelantaba su aparicién en el tiempo en los gases de salida

(~2.3min en Figura 2.27). El aumento de la concentracién de oxigeno era mas lento que en los
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ciclos sin aglomeracion y se debia al consumo parcial de oxigeno por parte del transportador

limitado por la difusion del gas en los aglomerados.

Al aparecer la aglomeracion el experimento no podia continuar y se detenia el proceso
para vaciar el reactor. En su interior se encontraban normalmente algunos aglomerados o
terrones de transportador de 1-2 cm de tamafo y muy baja consistencia. Las Figuras 2.28 y
2.29 muestran dos ejemplos de los solidos del lecho al sacarlos del reactor después de
producirse la aglomeracion. En estas figuras se observa gran parte del sélido en forma de
particulas homogéneas y sueltas y una pequefa parte formando aglomerados. En la Figura
2.28 se puede apreciar incluso la estratificacion en el cimulo debido al estado de oxidacion
diferente de las particulas del interior. También puede verse en los aglomerados los caminos

preferenciales originados por el gas de fluidizacién.

Figura 2.28. Lecho de Cu21Al-WI-950 sacado del Figura 2.29. Lecho de Cu17AI-WI-950 sacado del
reactor después de aglomerarse. reactor después de aglomerarse

En general se vio que en los casos en que se producia la aglomeracion, ésta ocurria al
principio de la oxidacién y los agregados de sélido formados se deshacian facilmente con una
pequena presion de los dedos. Este comportamiento era distinto al encontrado por Cho y col.”’
con sus transportadores de oxigeno basados en niquel y hierro, con los que la aglomeracién se
producia al final de la reduccién. Ademas, los transportadores de base hierro producian

cumulos muy duros, mientras que los de niquel se deshacian facilmente con la mano.
La Tabla 2.4 resume el comportamiento de los diferentes transportadores solidos de

oxigeno frente al proceso de aglomeracion en lecho fluidizado trabajando a 800°C y una

composicion 25%CH4/75%N; del gas alimentado durante la reduccion.
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Tabla 2.4. Comportamiento de los transportadores solidos de oxigeno
en lecho fluidizado discontinuo frente al proceso de aglomeracion.

Transportador | Aglomeracién | Transportador | Aglomeracion
Cu10AI-WI-550 No Cu10AI-DI-550 No
Cu10AI-WI-950 No Cu10AI-DI-950 No
Cu17AI-WI-550 No Cu14AI-DI-550 No
Cu17AI-WI-950 Si Cu14AI-DI-850 No
Cu21AI-WI-550 Si Cu14AlI-DI-950 Si
Cu21AI-WI-950 Si Cu26AI-DI-550 Si
Cu23AI-WI-550 Si Cu13Al-C° No

Del conjunto de experimentos en lecho fluidizado se extrajeron varias observaciones
acerca de la aglomeracion. En primer lugar se encontré que todos los transportadores con un
contenido en CuO superior al 20%wt (Cu21Al-WI-550, Cu21AI-WI-950, Cu23AI-WI-550 vy
Cu26AI-DI-550) se aglomeraron independientemente del método utilizado en la preparacion, el
numero de impregnaciones realizadas, o la temperatura de calcinacion utilizada en la

preparacion.

En segundo lugar, los transportadores de oxigeno preparados con un contenido en
CuO de 10% (Cu10AI-WI-550, Cu10AI-WI-950, Cu10AI-DI-550, Cu10AI-DI-950) no
aglomeraron en ningun caso, independientemente del método de preparacion o la temperatura
de calcinacion utilizada. El transportador de oxigeno comercial (Cu13AIl-C) con contenido

masico 13% de CuO, tampoco se aglomero.

Por ultimo, con los transportadores de oxigeno con un contenido masico en CuO de 14-
17%, la aglomeracion dependia de la temperatura de calcinaciéon. Los transportadores
calcinados a 950°C (Cu17AI-WI-950, Cu14AI-DI-950) se aglomeraron independientemente del
método de preparacion, mientras que los calcinados a 550 y 850°C (Cu17AI-WI-550, Cu14Al-
DI-550, Cu14AI-DI-850) no se aglomeraron.

9 Catalizador comercial soportado sobre alimina (Aldrich Chemical Company, Inc. Cat. N° 417971) con un
13%wt de CuO
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Con el fin de tratar de comprender los fundamentos de este comportamiento y de los
efectos del contenido en cobre y la temperatura de calcinacién sobre el proceso de
aglomeracién se analizaron detalladamente los ciclos de los experimentos realizados y cuando

fue necesario se realizaron otros experimentos nuevos.

En primer lugar se observé que si la reduccion se detenia con conversiones del sélido
inferiores al 50%, el transportador de oxigeno no sufria aglomeracic')n57. Una relacion similar
entre la aglomeracion y la extension de la reaccion fue observada también por Cho y col.*’ con
transportadores de oxigeno basados en hierro. Estas observaciones fueron de gran interés
porque en un sistema CLC no es necesario alcanzar conversiones elevadas del transportador,

siendo posible de este modo el uso de estos transportadores.

Debido a que la deposicion de carbono en estos transportadores se produce al final de
la reduccién, se pensd que la combustién del carbono al comienzo de la oxidacién podria ser
responsable de la aglomeracion, ya que un aumento puntual de la temperatura en el
transportador podria conducir a la fusiéon del cobre reducido (1085°C). Para comprobar esta
hipotesis se hicieron algunos ciclos utilizando hidrégeno como combustible para evitar la
deposicién de carbono. De igual forma, el transportador de oxigeno se aglomeraba cuando se
utilizaba hidrégeno como gas combustible en la reduccion, por lo que la deposicién de carbono

no podia ser la causa, o Unica causa, de la aglomeracion del transportador de oxigeno.

En segundo lugar, ya que el aumento de la temperatura dentro de las particulas en una
reaccion fuertemente exotérmica es funcion de la velocidad de reaccién, y por tanto de la
concentracion de oxigeno, se desarrollaron algunos experimentos utilizando durante el periodo
de oxidacion del transportador concentraciones de oxigeno comprendidas entre 2 y 15%vol,
para comprobar si la aglomeracién se debia a este fendmeno. De nuevo, la aglomeracion de
los transportadores se produjo independientemente de la concentracion de oxigeno utilizada.
Adicionalmente, se analiz6 el posible efecto de la resistencia a la transferencia de calor en las
particulas, si podia producirse un gran aumento en la temperatura y que el cobre metalico se
sinterizara durante la oxidacidon. Esto seria coherente con la aglomeracién de los
transportadores de mayor contenido en 6xido, sin embargo, esta hipétesis también se descarto

ya que Garcia-Labiano y col.”®

modelaron las reacciones de oxidacién y reduccion en las
particulas y calcularon incrementos de temperatura inferiores a 10 °C durante la oxidacion de

estos transportadores.
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Una vez descartadas la formacion de carbono, la concentracion de oxigeno durante la
oxidacién y el incremento de la temperatura en el interior de la particula, no es posible senalar

a estas condiciones de operacion como responsables de la aglomeracion.

2.4.2.4 Propiedades estructurales

Con el fin de encontrar algun indicio relacionado con la aglomeracién se ha analizado
la variacion de algunas propiedades estructurales de los transportadores antes y después de
reaccionar. Las propiedades estructurales estudiadas han sido: la estructura cristalina
analizada por difraccion de rayos X (XRD), la distribucion de tamano de poro mediante
porosimetria de mercurio, la dispersion del cobre en el soporte por analisis dispersivo de rayos

X (EDX) y las especies reactivas a partir de reducciones a temperatura programada (TPR).

2.4.2.4.1 Analisis por difraccion de rayos X (XRD)

El analisis por difraccion de rayos X permite conocer las diferentes estructuras
cristalinas presentes si éstas se encuentran en una concentracion superior al ~5%. De esta
forma, se han analizado los diferentes transportadores antes y después de reaccionar en el
lecho con el fin de comparar las estructuras y compuestos quimicos. El difractémetro de rayos
X utilizado fue un “Bruker AXS D8 Advance” equipado con un monocromador de haz difractado
de grafito, radiacion “Cu Ka” y rango del angulo 26 de los patrones para la identificacion entre
10y 70°.

En la Figura 2.30 se muestra el efecto de la temperatura de calcinacion sobre la
estructura cristalina de un mismo transportador, Cu14Al-DI, calcinado a diferentes
temperaturas entre 550 y 1050°C. La muestra Cu14AI-DI-550 sélo presenta CuO y y-Al,O3, al
igual que el resto de muestras calcinadas a 550°C (no mostradas), independientemente de la
carga original de 6xido de cobre y del método utilizado en la preparacion del transportador.
También se observa que al aumentar la temperatura de calcinacion hasta 850°C, la sefal
propia del CuO se atenua y aparece la sefal correspondiente al CuAl,O,. A temperaturas
superiores a 950°C, el 6xido de cobre no se detecta por XRD y sélo aparece la espinela de

cobre y aluminio. La formacién de compuestos de tipo espinela de cobre y aluminio (CuAl,O,)
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al aumentar la temperatura de calcinacion ha sido sefalada previamente por otros
autores®>*"*9%%%! 'Eg importante destacar que la espinela CuAl,O, es altamente reactiva, como
puede observarse en las Figuras 2.12 a 215y 2.18 y 2.19 (pag. 75-77), a diferencia del
NiAl,O, que es estable™.

T,=1050°C

T,=1000°C

T.=950°C
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Eoxlox ¥

T =850°C

Y
T =550°C O JOox ¥ ox
3 10 20 30 40 50 60 70 80
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Figura 2.30. Difractometros de rayos X de Cu14AlI-DlI fresco, preparado por
impregnacion seca con temperaturas de calcinacion entre 550 y 1050°C.
o= OL-A|203, Y =7 A|203, Ox = CUO, E= CUA|204

En la Tabla 2.5 se muestra un resumen de las fases cristalinas detectadas en el
analisis por XRD del soporte (550<T.<1200°C), de los transportadores frescos
(550<T.<1100°C) y después de haber soportado 100 ciclos redox a 800°C en el lecho fluidizado
discontinuo (550<T.<950°C). Los resultados se han clasificado en funcién de la temperatura de
calcinacion de las particulas porque no se encontraron diferencias en funcién del método de

preparacioén ni del contenido en cobre.
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Tabla 2.5. Fases cristalinas del soporte y de los transportadores
sélidos de oxigeno calcinados a diferentes temperaturas.

Transportador de oxigeno

T, (°C) Soporte
Después de ciclos a 800°C

Fresco
en lecho fluidizado
550 AlL,O CuO, y-Al,O CuO, CUALO
- u s -
s [ 4-ALOs, 6-ALO;
CUO, CUA|204 CUO, CUA|204
850 'Y-A|203
’Y-Al203 '}/-A|203,0L-A|203

CuO, CuAl,O4, CuAlO,,

950 -Al,O3, 6-Al,O CuAl,Oy4, y-AlL,O
Y-Al2Us3 2U3 2Us, Y-AlUs ’Y-A|203,OL-A|203

1000 'Y-A|203, 6-AI203 CUA|204, 'Y-A|203, (X'A|203
1050 ’Y-A|203, 6-A|203 CUA|204, OL'A|203
1100 'Y-A|203, O-AI203 CUA|204, (X-A|203

No se hicieron ciclos

en lecho fluidizado

1150 a-Al,03 No se prepararon particulas con estas

1200 o-Al,O4 temperaturas de calcinacion

En cuanto a las otras fases presentes en los transportadores frescos (sin reaccionar),
se observa que en los calcinados a 1000°C la especie y-Al,O; se transforma parcialmente en o-
Al,O3, y a 1050°C la transformacion es completa. Sin embargo, en el soporte puro la formacion
de a-Al,O3 se retrasa hasta temperaturas de calcinacion superiores a 1150 °C, y en el intervalo
950-1100°C coexisten las fases a-Al,O; y 6-Al,O3. En consecuencia, la transformacion de y-
AlL,O3; a a-Al,O3, se produce a temperaturas mas bajas en presencia de 6xido de cobre en los

transportadores de oxigeno.

En las particulas sometidas a cien ciclos redox en lecho discontinuo a 800°C se
observa que las calcinadas a 550 y 850°C muestran las mismas fases cristalinas de cobre
después de dichos ciclos, independientemente de la temperatura de calcinacion. Ademas, en
las muestras calcinadas a 950°C aparecié CuAlO, en su estructura, que no se encontré a

ninguna otra temperatura de calcinacion.
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2.4.2.4.2 Microscopia electronica de barrido (SEM-EDX)

La microestructura y la distribucion del CuO en el interior de las particulas se analizd
por microscopia de barrido (SEM) en un microscopio Zeiss DSM 942, equipado con un
analizador de energia dispersiva de rayos X (EDX) Oxford Link-Isis. Para realizar este analisis
se embeben las particulas en una resina, se dejan secar, se cortan en rodajas con un

microtorno y se pulen.

En las Figuras 2.31 a 2.33 se muestran unas microfotografias de particulas del
transportador Cu14AI-DI calcinado a diferentes temperaturas. Puede observarse como un
aumento de la temperatura de calcinacion produce particulas con una superficie mas
heterogénea y una mayor interaccién entre el CuO y el soporte, lo cual es debido a la

formacion de aluminatos (CuAl,O,), como anteriormente se ha visto por analisis XRD.

vy » ol o bW, y * -

Figura 2.31. Imagen SEM de Cu14Al-DI calcinado Figura 2.32. Imagen SEM de Cul14AI-DI calcinado
a 550°C. a 850°C.

Figura 2.33. Imagen SEM de Cu14AI-DI calcinado
a 950°C.
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En la Figura 2.34 se muestra un ejemplo de la distribucién del contenido en cobre a lo

largo del ecuador de la seccion transversal de una particula de la muestra Cu14AI-DI-850.

Figura 2.34. Imagen SEM-EDX de una
particula de transportador Cu14AI-DI-850,.

La doble linea horizontal que corta a la particula en dos partes similares indica la zona
que se ha analizado de la particula y la linea negra inferior quebrada representa el “line profile”.
La sefial a lo largo del perfil en la particula, aunque quebrada, no presenta ninguna zona
considerable con sefial débil, por tanto, el cobre presente en la muestra puede considerarse
uniformemente repartido. No obstante, el borde intenso de la particula indica una mayor

concentracion de CuO en la superficie de ésta.

2.4.2.4.3 Distribucién de tamanos de poros

Debido a que las reacciones de oxidacion y reduccion se dan en un sélido poroso en el
que los productos tienen diferentes volimenes molares, el sistema poroso puede verse
afectado en el transcurso de estas reacciones, por esto se estudioé la variacion de la porosidad
y de la distribucion de tamafio de poro con las condiciones de calcinacion del transportador de
oxigeno y con el transcurso de los ciclos redox. Para ello se realizaron porosimetrias de
mercurio en un equipo Quantachrome Poremaster 33.

En la Tabla 2.6 se muestran las porosidades de las muestras Cu14AIl-DI frescas, de

tamafio de particula +0.1-0.3 mm y +0.2-0.5 mm, calcinadas a diferentes temperaturas. Se
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observa que al aumentar la temperatura de calcinacion disminuye la porosidad de la particula
(nétese también la similitud entre las porosidades de las muestras frescas, 54.8% y 53.7%, con

diferentes tamafios de particula).

Tabla 2.6. Porosidades de Cu14Al-DI frescas en funcion de la
temperatura de calcinacion y tamafo de particula.

Muestras
+0.1-0.3 mm +0.2-0.5 mm
frescas
T (°C) 550 | 850 | 950 | 1000 850
Porosidad (%) | 55.0 | 54.8 | 51.7 | 47.8 53.7

En la Figura 2.35 se muestran las distribuciones de tamafio de poro del transportador
de oxigeno Cu14Al-DI fresco y calcinado a temperaturas entre 550 y 1000 °C y la del soporte
puro. En ella se observa como el diametro medio de poro aumenta paulatinamente, desde 10
hasta 20 nm, al incrementar la temperatura de calcinacién de 550°C a 1000°C. La muestra
calcinada a la menor temperatura, 550°C, muestra una distribuciéon muy similar a la del soporte
puro mientras que la muestra calcinada a 1000°C presenta una distribucion de tamafno de poro

mas amplia y en mayores tamanos.

Asimismo se analiz6 la variacion de la distribuciéon de tamafo de poro entre las muestra
fresca y después de ciclos redox en el reactor fluidizado discontinuo. En la Figura 2.36 se
representan las distribuciones de tamafio de poro del transportador sélido de oxigeno Cu14Al-
DI-850 con particulas +0.1-0.3 mm fresca y después de 100 ciclos redox en el lecho fluidizado
discontinuo (LFD, ~42h de experimentacién). Se observa como al reaccionar el transportador
de oxigeno la distribucion de tamafo de poro se amplia, pasando de un rango de 10-20nm

hasta 20-40nm, aumentando el diametro medio de poro desde ~15nm hasta ~30nm.
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Figura 2.35. Distribucién de tamafios de poro de transportadores

Cu14Al-DI preparados por impregnacion seca calcinados a
diferentes temperaturas y del soporte puro. +0.1- 0.3 mm.
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Figura 2.36. Distribuciones de tamafio de poro del transportador

Cu14AI-DI-850 con particulas +0.1-0.3mm, fresco y después de
100 ciclos redox en lecho fluidizado discontinuo (LFD, ~42h).
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En la Tabla 2.7 se muestran las densidades de los transportadores de oxigeno
calcinados a diferentes temperaturas antes y después de los 100 ciclos redox. Puede verse
como un aumento de la temperatura de calcinacion produce mayores densidades en el
transportador fresco. Este aumento de densidad de las particulas con la temperatura de
calcinacion es debido a la disminucién de la porosidad de las particulas, lo cual se asocia al

aumento de la densidad y a las transiciones de fase de la alumina .

Tabla 2.7. Densidades aparentes de los transportadores
antes y después de 100 ciclos en lecho fluidizado a 800°C.

Transportador Densidad aparente (g/cm®)
Fresca | Después de 100 ciclos
Cu10AI-WI-550 1.38 1.71
Cu10AI-WI-950 1.79 2.02
Cu17AI-WI-550 1.43 1.68
Cu17AI-WI-950 1.80 Aglomeraba
Cu21AI-WI-550 1.41 Aglomeraba
Cu21AI-WI-950 1.79 Aglomeraba
Cu23Al-WI-550 1.53 Aglomeraba
Cu10AI-DI-550 1.51 1.71
Cu10AI-DI-950 1.80 2.03
Cu14AI-DI-550 1.39 1.69
Cu14AI-DI-850 1.50 1.70
Cu14AI-DI-950 1.81 Aglomeraba
Cu26AI-DI-550 1.47 Aglomeraba
Cu13Al-C’ 1.50 1.61

En la Tabla 2.8 se muestra la densidad del soporte puro calcinado a diferentes
temperaturas, donde se observa un aumento de densidad con la temperatura de calcinacién,

especialmente cerca de la temperatura de transicion de y-Al,O3 a a-Al,O3, 1050-1100°C.

Tabla 2.8. Densidades del soporte calcinado a diferentes temperaturas.
T (°C) 550 850 950 1000 1050 1100 1150 1200

Densidad del
soporte (g/cm?®)

1.30 1.32 1.35 1.42 1.44 1.96 1.97 2.01

" catalizador comercial soportado sobre alimina (Aldrich Chemical Company, Inc. Cat. N° 417971) con un
13%wt de CuO.
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2.4.2.4.4 Reducciones a temperatura programada (TPR)

Debido a las limitaciones del analisis XRD (se necesitan concentraciones de especie
superiores al 5% en fase cristalina para poder ser detectadas) y con el fin de conocer las
especies participantes en la reaccion, tanto cristalinas como amorfas, se realizaron reducciones
a temperatura programada. El equipo utilizado para estas reducciones fue un Micromeritics
Pulse Chemisorb 2700. El gas reactivo utilizado fue una mezcla 30%H,/70%N, con una
velocidad de calentamiento de 10 °C/min. Antes de iniciarse la reduccidon se dejaban las
muestras a 110 °C durante 30 min en corriente de nitrégeno para eliminar la posible humedad.
En la Figura 2.37 se muestran los resultados de los analisis realizados sobre una muestra de

CuO puro y el transportador Cu14AIl-DI calcinado a distintas temperaturas.

T|=1100 °C
| |
100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Temperatura (°C)

Figura 2.37. Reducciones a temperatura programada de CuO y CuO/Al,O3 impregnado
por via seca y calcinado a distintas temperaturas. Particulas +0.1-0.3mm.
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Se observa que al aumentar la temperatura de calcinacién de los transportadores
disminuye progresivamente la cantidad de H, reaccionado a temperaturas bajas (170-250 °C) y
crece la cantidad de H, reaccionado a temperaturas superiores (370-450°C). Debido a que la
muestra de 6xido de cobre puro reaccionaba a temperaturas bajas, los picos en esa zona se
relacionan con esta especie y los picos a temperaturas mas elevadas con las espinelas de
cobre. Las variaciones de posicién de los picos se atribuye a distintos grados de interaccion
con el soporte. De este modo, la muestra calcinada a 550°C mantiene el cobre Unicamente en
forma de 6xido, aunque se observa una clara interaccion con el soporte al aparecer el pico a
una temperatura algo mayor. La muestra calcinada a 850°C contiene una pequefa fraccion de
cobre en forma de espinela, ~10% (Figura 2.38), fraccion que aumenta hasta un ~35% en la
muestra calcinada a 950°C mientras que en las calcinadas a temperaturas superiores no queda

oxido de cobre en la muestra.

——— Tg=850°C
— Tg=950°C

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Temperatura (°C)

Figura 2.38. Detalle y comparacion de las TPRs de
Cu14Al-DI calcinado a 850 y 950°C. +0.1-0.3 mm

Estas observaciones concuerdan parcialmente con los resultados obtenidos por
analisis XRD (apartado 2.4.2.4.1, Tabla 2.5) segun los cuales hasta una temperatura de
calcinacion de 850°C no empezaba a formarse CuAl,O, y a temperaturas de calcinacion
superiores a 1000°C no quedaba cobre en forma de CuO en las muestras frescas. Sin
embargo, existe una discrepancia entre ambas técnicas con los resultados obtenidos a 950°C,
ya que segun los analisis XRD la gran mayoria del cobre cristalino se encuentra en forma de

CuAl,O, y sin embargo segun la curva TPR se encuentra como CuO. Sin embargo, hay que
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tener en cuenta que la técnica XRD determina fases cristalinas y el TPR detecta reactividades

de compuestos tanto cristalinos como amorfos.

En la Figura 2.39 se muestra una fotografia de las particulas calcinadas a diferentes
temperaturas. En ella se puede observar como las particulas calcinadas a 550 y 800°C son de
color negro, caracteristico del CuO, y las muestras calcinadas a 950°C y temperaturas
superiores son de color marrén, caracteristico del CuAl,O,4 (descrito en la literatura como
marron chocolate [59]). La muestra calcinada a 850°C tiene un color marrén con ciertas
tonalidades oscuras, es decir, muestra un comportamiento intermedio entre las muestras
anteriores. Los colores observados en estas muestras estarian de acuerdo con los analisis por
XRD que indicaban que a T,=550°C el cobre se encuentra como CuO, a T, >950°C el cobre

esta como CuAl,O,y a T,=850°C el cobre esta como una mezcla de CuO y CuAl,O,.

T.-80osc. .| | T =i8Enie

T_=950°C T, = 1000°C T_=1050°C

T_=1100°C

Figura 2.39. Fotografia de CuAl-DI impregnado a diferentes temperaturas
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Analizando con detalle los analisis XRD también observamos, como se ha comentado
anteriormente, que a 1000°C la especie y-Al,O3 se transforma parcialmente en a-Al,O3; y que a
1050°C esta transformacién es completa. Puesto que el cambio en las curvas de TPR también
se producen en el mismo sentido, cabria pensar que es este cambio de estructura cristalina en
el transportador el que hace que se produzca un desplazamiento en la temperatura de reaccion
de las curvas TPR. No obstante, este aspecto habria que estudiarlo con mayor detalle para

poder confirmarlo.

Como se ha indicado anteriormente, hay que sefalar que la formacién de espinelas de
cobre no representa una disminucién en la reactividad de reduccién ni de oxidacién del
transportador. En las Figuras 2.40 y 2.41 se muestran las curvas conversion frente al tiempo
obtenidas en termobalanza de las muestras calcinadas a 1050 y 1100°C, utilizando una para la

reduccion 10%CH, y para la oxidacion aire.
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084 / 084 /
C / c /
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© | © [
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— —- Oxid l — — - Oxid
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Figura 2.40. Conversion de oxidacion y reduccion Figura 2.41. Conversion de oxidacion y reduccion
frente al tiempo para CuO/Al;O; calcinado a frente al tiempo para CuO/Al,O3; calcinado a
1050°C. 1100°C.

Como puede observarse, se consiguen conversiones del transportador préximas a la
unidad en tiempos inferiores al medio minuto, tanto para la reducciéon como para la oxidacion,

de forma similar a las obtenidas con muestras calcinadas a temperaturas inferiores.

Las muestras con ciclos redox en lecho fluidizado discontinuo también se analizaron

por TPR para conocer si su composicién quimica se modificaba con los ciclos redox. En la
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Figura 2.42 se representan los resultados de los TPRs para la muestra Cu14AI-DI-850 antes y

después de cien ciclos en lecho fluidizado discontinuo.

En la muestra reaccionada se observa una disminucion en la intensidad del primer pico
y un aumento del rango de temperatura abarcado, sin embargo, el niumero de picos y la
proporcion entre ellos no se ha modificado sustancialmente, por lo que las cantidades relativas

de cada especie no parecen haberse modificado de forma considerable.

después ciclos FB
fresca

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Temperatura (°C)

Figura 2.42. TPR de muestra Cu14AlI-DI-850 antes y después de 100 ciclos
redox en el lecho fluidizado discontinuo a 800°C. +0.1-0.3 mm.

2.4.2.5 Atricién

Otra caracteristica importante de los transportadores de oxigeno para utilizarlos en un
sistema CLC con dos lechos fluidizados interconectados es que tengan una elevada resistencia

a la atricion con objeto de reducir las pérdidas de sélidos, principal coste anadido del proceso.

Para cuantificar la velocidad de atricion de estos transportadores se realizaron
experimentos multiciclo, durante al menos 100 ciclos de reduccidén-oxidacién, en el lecho
fluidizado discontinuo (descrito en la seccién 2.4.2.1). Para determinar la velocidad de atricion
se recogieron en filtros los sélidos arrastrados fuera del reactor. Periédicamente, los filtros se

cambiaban, pesaban y limpiaban para calcular la cantidad de sdlidos elutriada fuera del lecho
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fluidizado. Un analisis del tamafio de particula de los sélidos recogidos en los filtros indicd que
todo el solido recogido en estos filtros tenia un tamafo de particula inferior a 30 um, lo que
indicaba que estos sodlidos elutriados provenian del proceso de atricion y no de posibles
particulas originales arrastradas. La velocidad de atricién se ha calculado como porcentaje de

peso de lecho perdido por ciclo.

0.20

—o— Cu13Al-C

—o— Cu17Al - WI - 550
0.15 - —a— Cu10Al - WI - 950
—e— Cu14Al - DI - 550
A —=— Cu14Al - DI - 850
—a— Cu10Al - DI - 950

0.10

0.05

Pérdida de peso (%/ciclo)

0.00

Nudmero de ciclos

Figura 2.43. Velocidades de atricion de
transportadores de oxigeno en lecho fluidizado

En la Figura 2.43 se muestran las velocidades de atricion obtenidas con los
transportadores de oxigeno preparados a diferentes temperaturas de calcinacion y métodos de
preparacion frente al numero de ciclos. Puede observarse en la figura como, para la mayoria
de los transportadores, en los ciclos iniciales de reaccién la velocidad de atricion es mas
elevada debido al desgaste de las irregularidades de las particulas y al desprendimiento de
polvo que se puede haber quedado pegado en las particulas en el proceso de preparacion de
los transportadores. En los ciclos posteriores la velocidad de atricion desciende gradualmente
hasta alcanzar valores de atricion bajos. Al comparar los diferentes transportadores se observa
que los preparados a mayor temperatura de calcinacion presentan menor velocidad de atricion,
especialmente en los primeros ciclos de reaccion. Asimismo se observa que, excepto en los
primeros ciclos de reaccion, el método de preparacion de los transportadores no tiene una gran
influencia en la velocidad de atriciéon, siendo esta ligeramente mayor en los preparados por

impregnacion por via himeda.
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Es importante destacar que las velocidades de atricidn no cambian apreciablemente
desde el ciclo 40-50 al 100, con una atricion media de 0.01%/ciclo (<0.02%/hora en estos
experimentos) o incluso menor para algunos transportadores como Cu10AI-DI-950, Cu14AI-DI-
850. Tomando un valor de atricion media de 0.02%/hora y 8000h anuales de funcionamiento en
una planta de CLC, el inventario de soélido de los reactores deberia reponerse completamente
~1.6 veces al afio®. Esto supone un coste® asociado a la renovaciéon de transportador de
oxigeno inferior a 1 €/(t CO, capturada), lo que hace a esta nueva tecnologia muy competitiva

frente a otras tecnologias de captura de CO..

2.4.2.6 Variaciéon de la reactividad con el numero de ciclos

En cada ciclo reduccién-oxidacion los transportadores de oxigeno soportan importantes
cambios quimicos y estructurales a temperatura elevada. Como se mostré anteriormente, estos
cambios produjeron en las particulas del transportador cambios en la estructura cristalina,
detectados por el analisis por XRD, y cambios en la estructura porosa, que se reflejé en un
aumento de la densidad y un desplazamiento de la distribucién de tamafos de poro hacia
poros de mayor diametro. Debido a estos cambios estructurales se puede pensar que la
reactividad de los transportadores también puede verse afectada por el numero de ciclos
reduccién-oxidacion. Por ello, en esta seccion se ha analizado el efecto de los ciclos sobre la
variacion de la reactividad de los transportadores. Esta posible variacién de reactividad se ha
estudiado analizando la distribucidon de productos en el lecho fluidizado en diferentes ciclos y

en termobalanza con muestras frescas y después de pasar por el lecho.

En la Figura 2.44 se muestra la concentracion de CO, en base seca a la salida del
rector de lecho fluidizado discontinuo durante los ciclos 10, 50 y 100, a 800°C, utilizando una
alimentacién de nitrogeno con 25%CH, y el transportador de oxigeno Cu14AI-850. La similitud
en las curvas de concentracién en los diferentes ciclos indica un mantenimiento de la

reactividad del transportador con los ciclos de reaccién.

En las Figuras 2.45 y 2.46 se comparan las reactividades de reduccion y oxidacion
frente al tiempo de las muestra Cu14AIl-DI fresca y después de 100 ciclos de reaccion en el

lecho fluidizado discontinuo. Para la reduccion se utilizé una alimentacién 40% H, y para la

® Velocidad de atricién = 0.02%/h — en 5000 h se ha deshecho todo el transportador.
(8000 h funcionamiento/afio) / (5000 h/renovacion) = 1.6 renovaciones/afio
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oxidacion aire. Puede verse como las reactividades son elevadas tanto en la reduccion como
en la oxidacion y como no han sido afectadas por los ciclos reduccién-oxidacion en el lecho
fluidizado, corroborando de este modo los resultados de distribucion de productos obtenidos en
el lecho fluidizado discontinuo.

40
Reduccién |Purga
‘T 30 A
)
(]
(]
n
®
2 20 1
o
>
X
(‘3\' — 10 ciclos
O 10 7 .
—o— 50 ciclos
—— 100 ciclos
0 T T T T T

0 20 40 60 80 100 120 140 160
Tiempo (s)
Figura 2.44. Efecto del numero de ciclos redox en la

concentracion de CO, a la salida del reactor en diferentes
ciclos (10-50-100). Cu14AI-DI-850, 25%CHy., 800°C.
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Figura 2.45. Comparacion de la reactividad del Figura 2.46. Comparacion de la reactividad del
transportador Cu14AI-DI-850 antes y después de transportador Cu14Al-DI-850 antes y después de
100 ciclos. 40%H2, 800°C. 100 ciclos. Aire, 800°C.
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2.5 Seleccion de transportador de oxigeno para la planta

Para seleccionar un transportador de oxigeno adecuado para el proceso, se han
preparado varios transportadores solidos de oxigeno de CuO sobre alumina (CuO/Al,O3)
preparados tanto por impregnacion seca como humeda, con un contenido masico en CuO entre
10 y 26%. Estas muestras se han sometido a ciclos de oxidacion-reduccion en un reactor de
lecho fluidizado discontinuo para el estudio de la distribucion de productos gaseosos,

velocidades de atricion y especialmente, de la aglomeracion.

Se ha encontrado que los transportadores de CuO/Al,O; con un contenido en CuO
inferior al 10%wt no se aglomeran, por el contrario, los transportadores con un contenido
superior al 20%wt si se aglomeran, ambos casos independientemente del método de
preparacién y temperatura de calcinacion. La aglomeracion de los transportadores con un
contenido de CuO intermedio (14-17%wt) depende de la temperatura de calcinacion utilizada
en la preparacion. Los transportadores de oxigeno calcinados a 950°C se aglomeran y los

calcinados a temperaturas inferiores a 850°C no.

La atricion en lecho fluidizado, debida a los cambios internos producidos en las
particulas por los ciclos sucesivos de oxidacion-reduccion, es baja para la mayoria de los
transportadores CuO/Al,O;. Ademas, la atricién disminuye cuanto mayor es la temperatura de

calcinacion.

La reactividad de los transportadores es alta tanto en la reaccion de oxidacion como en
la de reduccién y no disminuye con los ciclos en el lecho fluidizado. Ademas se obtiene

conversion completa a CO, y H,O durante la mayor parte de los periodos de reduccion.

Ante la imposibilidad de estudiar en la planta piloto todos los transportadores de
oxigeno preparados, es necesario elegir uno solo. Teniendo en cuenta que la via seca es un
método de preparacion mucho mas rapido, facil y reproducible que el de via hiumeda, el interés
por conseguir la maxima capacidad de transporte de oxigeno y la menor atricion, se seleccioné
el transportador Cu14-Al-DI-850 como el idéneo para analizar su comportamiento en la planta

piloto.
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Determinacion de la cinética de las reacciones
de reduccién y oxidacioén del transportador de oxigeno

3.1 Introduccién

La cantidad de transportador sélido de oxigeno en cada uno de los reactores de una
planta de CLC y el caudal de sdlido circulante entre ellos necesario para conseguir
conversiones elevadas del combustible dependen de las velocidades de reaccion, reduccion y
oxidacién, del transportador de oxigeno. Por lo tanto, para disefiar apropiadamente una planta

de CLC, es preciso conocer la cinética de ambas reacciones.

En este capitulo se muestra el modelo cinético que se ha utilizado para las reacciones,
los experimentos realizados en termobalanza para determinar los parametros asociados al
modelo y los valores de estos parametros cinéticos para el transportador Cu14AI-DI-850
seleccionado para la planta. Por ultimo, se comparan los resultados experimentales con las

predicciones.

Debido a que los transportadores sdélidos de oxigeno se encuentran todavia en una
fase inicial de seleccion y desarrollo, son pocos los trabajos que aparecen en la literatura
relacionados con la determinacién de su cinética de reaccion. Ishida*® y col. y Ryu® y col.
utilizaron un modelo de nucleo decreciente aplicado a toda la particula para interpretar sus
resultados experimentales en la oxidacion y reduccion de transportadores soélidos de oxigeno
basados en niquel. Tomando ese modelo como referencia determinaron que la reaccion de
reduccién estaba controlada por la reaccién quimica y la reaccién de oxidacién se encontraba
controlada por la difusion a través de la capa de producto63 0 en un régimen intermedio entre el
control de la reaccién quimica y la difusion en la capa de producto®. Ishida*® y col. observaron
una variacion compleja de la velocidad de la reaccion de reduccion con la temperatura y
determinaron una energia de activacion de 82 kJ/mol para temperaturas mayores de 800 °C,
observando que a menores temperaturas habia un maximo de velocidad de reaccion en torno a
600 °C. En la oxidacion de las particulas encontraron una energia de activacion variable con la
conversion, y determinaron unos valores 17 y 56 kd/mol para conversiones del transportador
del 50% y 87.5% respectivamente. Ryu63 y col. obtuvieron unas energias de activacion de 37 y

131 kJ/mol para la reacciones de reduccion y oxidacion, respectivamente.
Garcia-Labiano y col.%* determinaron la cinética de reaccién con CH,, CO, H, y O, de

un transportador de oxigeno basado en cobre preparado por impregnacion sobre alumina. El

modelo cinético utilizado fue el modelo grano sobre placas planas. Los érdenes de reaccién
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asignados al CH4, CO, H, y O, fueron 0.4, 0.6, 0.8 y 1 respectivamente. No detectaron
influencia de la concentracién de los productos de la reaccién, CO, y H,O, en la velocidad de
reaccion y las energias de activacion para la reduccién y la oxidacién estaban entre 14 y 60
kJ/mol.

Posteriormente, Garcia-Labiano vy col.®® extendieron el estudio cinético a otros
transportadores basados en niquel y hierro preparados por granulacion por congelacion
(“freeze granulation”) con alumina. Tanto para el transportador de oxigeno basado en niquel
como para el basado en hierro se utilizé el modelo de grano de tamafo variable. Encontraron
que la dependencia de las constantes cinéticas con la temperatura era baja, con energias de
activacion entre 14 y 33 kd/mol para la reduccion y de 7 a 15 kdJ/mol para la oxidacion. El orden
de la reaccion dependia del combustible y del transportador de oxigeno y variaba entre 0.25 y
1. Ademas, estudiaron la reactividad de los transportadores solidos de oxigeno en una
termobalanza a presion, hasta 30 atm y 800°C, observaron que un aumento de la presion total
disminuia la velocidad de reaccion de forma importante con respecto a la calculada con los
parametros cinéticos obtenidos a presion atmosférica, aunque no determinaron las razones de

este fendmeno.

3.2 Procedimiento experimental

La cinética de las reacciones de reduccion y oxidacion del transportador de oxigeno
Cu14AI-DI-850 se ha obtenido a partir de experimentos realizados en una termobalanza Cl

Electronics descrita en la seccién 2.4.1.1 (pag. 53).

El procedimiento experimental consistia en colocar en la cestila ~70 mg de
transportador de oxigeno y calentar el sistema con ayuda de un horno en atmodsfera de aire
hasta la temperatura deseada. Después de estabilizarse la pesada comenzaban los
experimentos exponiendo la muestra de forma alternante a las condiciones reductoras y
oxidantes que se quisieran estudiar. Cada condicién experimental se repetia al menos durante
tres ciclos para comprobar que los resultados eran repetitivos y evitar errores experimentales.
Para impedir mezclas explosivas de oxigeno y combustible se alimentaba durante 2 minutos

una corriente de N, después de cada periodo de oxidacién 6 reduccion.
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Con el fin de partir siempre del transportador en el mismo estado, en el caso del
estudio de la velocidad de reaccion durante la reduccién, las oxidaciones se realizaban siempre
con aire a 800°C. Del mismo modo, para el estudio de la oxidacién, las reducciones se hacian
siempre con una mezcla con 40%H,/60%N, a 800°C. Ademas, cada vez que se utilizaba una
muestra nueva esta se estabilizaba previamente con tres ciclos redox a 800°C, utilizandose
para la reduccién 40%H,/60%N y aire para la oxidacion. Al acabar los experimentos se pesaba
de nuevo la muestra para comprobar que no se hubiera perdido nada durante la manipulacion

0 experimentacion.

La utilizacion de porcentajes de metano superiores al 70% no fue posible ya que la
deposicién de carbono por la descomposicién del metano perturbaba de forma importante el
peso de la muestra. Para evitar esta deposicién de carbono con altos porcentajes de metano
era necesario introducir vapor de agua. No fue posible utilizar porcentajes de agua superiores
al 30% debido a problemas de condensacion del agua en la salida y en la parte superior de las
varillas de la termobalanza. Para la oxidacion, el porcentaje de oxigeno se ha modificado entre
5 y 21%. Las composiciones de los gases inyectados se conseguian con ayuda de los
controladores de flujo masico. El agua se introducia haciendo pasar el resto de gases
alimentados a través de un borboteador con agua, el cual se encontraba a la temperatura

correspondiente a la presion de vapor deseada.
Los experimentos se realizaron a temperaturas comprendidas entre 600 y 800°C. No
se estudiaron temperaturas superiores a 800°C para evitar problemas de aglomeracion

encontrados en las muestras calcinadas a 950°C (seccion 2.4.2.3).

En las Tablas 3.1 y 3.2 se muestran los experimentos realizados para la determinacion

de las cinéticas de oxidacién y reduccidn con las condiciones de operacion utilizadas.
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Tabla 3.1. Condiciones experimentales utilizadas
para estudiar la reaccion de reduccion

d, (mm) | T(°C) | Ccha (%) | Chzo (%) | Ccoz(%) | Caudal de gas (In/h)
8.3
17.7
+0.1-0.3 | 800 | 40 30 0 25
33.3
17
50
600
650
+01-03 [ 700 | 10 30 0 25
750
800
600
650
+02:05 [ 700 | 10 30 0 25
750
800
0
+0.1-03 | 800 | 10 10 0 25
20
30
0
+0.1-03 | 800 | 10 0 10 25
30
50
5
+0.1-03 | 700 —2 30 0 25
20
70
5
+01-03 | 800 |10 30 0 25
20
600
650
+01-03 [ 700 | 10 30 0 25
750

800
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Tabla 3.2. Condiciones experimentales utilizadas
para estudiar la reaccion de oxidacion.

dp (mm) | T(°C) | Coa(%) | Caudal de gas (In/h)
8.3
17.7
25
0.1-03 | 800 | 21 333
417
50
0.1-0.3 | 800
0.2-05 | 800 | 2 25
5
10
0.1-0.3 | 800 —z 25
21
600
650
0.1-0.3 | 700 5 25
750
800

3.3 Modelo de reaccion

3.3.1 Modelo de grano

Un modelo de reaccién es una representacion conceptual del desarrollo de una
reaccion quimica. De esta representacion se deducen unas expresiones matematicas,
ecuaciones cinéticas, que permiten calcular la evolucion de la conversion con el tiempo en
funcion de las condiciones del sistema (temperatura y concentracion de las especies quimicas
generalmente). Cada modelo se encuentra relacionado con unas ecuaciones con parametros
cinéticos caracteristicos. Cuanto mas cercana se encuentre la descripcion del modelo de la
realidad, mas acordes seran los resultados de las ecuaciones cinéticas con los resultados
experimentales. Por otra parte, es necesario que los modelos de reaccién sean lo mas sencillos
posibles para que las expresiones matematicas también lo sean, facilitando de este modo su

aplicacion.

En general, en las reacciones quimicas entre solidos porosos y gases se consideran

que se producen principalmente las siguientes etapas en el proceso de reaccion:
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- Difusion externa del los gases reactivos. Los reactantes gaseosos difunden desde el
seno del gas hasta la superficie exterior del sélido poroso.

- Difusion interna de los gases reactivos a través del solido poroso. Los reactantes
alcanzan puntos del interior del sélido.

- Difusion de los gases reactivos a través de la capa de producto que se va formando.

- Adsorcion de los reactivos sobre la superficie sélida.

- Reaccion quimica del gas en la superficie del sélido.

- Desorcién de los gases producto desde la superficie del sélido.

- Difusion de los gases producto a través de la capa de producto que se va formando.

- Difusion de los gases producto a través del solido poroso hasta la superficie exterior de
la particula.

- Difusion externa de los gases producto desde la superficie de la particula hasta el seno

del gas.

Cada una de estas etapas supone una resistencia al transcurso de la reaccion,
formandose un perfil de concentracion en la particula. Sin embargo, de entre todas estas
etapas habra alguna o algunas que sean mucho mas lentas que las demas y seran las que
controlen la velocidad de reaccién global. Estas etapas seran las que se deberan tener

presentes en los modelos tedricos.

Cuando reacciona un solido poroso con un gas, dependiendo de la temperatura de
reaccion y de la reactividad intrinseca del solido aparecen tres situaciones bien diferenciadas

6667 véase Figura 3.1.

A temperaturas bajas o con sdlidos con baja reactividad intrinseca, la velocidad de
reacciéon del solido es baja, y una molécula gaseosa que se introduzca en la particula puede
difundir profundamente en su interior antes de reaccionar con la superficie del solido. En estas
condiciones la concentracion de gas en el sélido es uniforme e igual a la concentracion de éste
en la corriente de gas. La velocidad de reaccién estara controlada por la reaccién quimica
superficial, siendo la energia de activacion aparente (E,,) igual a la verdadera (E;). Cuando

existen estas condiciones el sistema esta en el régimen I.
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A
Lnk
1
Eap = Ea 1/T
Capa
limite A
E i Creactivo
Solido | ;
pOoroso

Figura 3.1. Regimenes de reaccion para un solido poroso.

A mayores temperaturas o con sélidos con mayor reactividad intrinseca se entra en el
régimen Il, donde la penetracion del gas reaccionante se reduce a una estrecha franja de sélido
cercana a la superficie externa. En condiciones en las que la resistencia difusional es alta, la
reaccién de un sélido poroso puede describirse con el modelo de nucleo sin reaccionar y la

energia de activacién observada es la mitad de la energia de activacion verdadera.

Por ultimo, a temperaturas todavia mas elevadas o con sélidos muy reactivos, la
velocidad de reaccion se hace tan alta, que el proceso global se encuentra controlado
unicamente por la difusién del gas reactivo a través de la pelicula, por tanto la energia de

activacion aparente es muy baja, régimen 11

En este trabajo se ha aplicado el modelo de grano, propuesto por Szekely67 y col., con
control cinético tanto en la reduccion como en la oxidacion del transportador de oxigeno. Este
modelo considera que las particulas porosas estan compuestas por granos no porosos de
tamafio uniforme, los cuales reaccionan segun el modelo de nucleo decreciente,

manteniéndose constante el tamano de la particula con el transcurso de la reacciéon. En la
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Figura 3.2 se muestra graficamente la aplicacion de este modelo al transportador sélido de
oxigeno utilizado en este trabajo. La especie sdélida reactiva, CuO 6 Cu, se encuentra en forma
de granos no porosos de muy pequefio tamano sobre la superficie del soporte, Al,O;. El
soporte es un aglomerado de granos de Al,O;, no porosos, pero entre unos y otros granos
existen huecos o poros, de tal modo que la particula de transportador de oxigeno si es porosa.
El gas reactivo, CH, u O, reacciona con la fase activa sélida en un frente definido por el radio
del grano “r’. A medida que la reaccién se produce, el ndcleo sin reaccionar disminuye su
tamafio progresivamente hasta desaparecer mientras se va formando el producto. Las
ecuaciones cinéticas del modelo de grano con control cinético son equivalentes a las del

66, 68

modelo de nucleo decreciente con control cinético, sustituyendo el radio de la particula por

el radio de grano de la especie reactiva, Ecuaciones 3.1, 3.2y 3.3.

CH, H,0 + CO,

Granos de
CuO 6 Cu XN

Particula CuO/Al,O4

Figura 3.2. Esquema del modelo de reaccion.

t =1-(1-x)" Ecuacién 3.1
T

pBrg
T=—"""—
bk, CT

Ecuacion 3.2
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k, =k, exp “E, Ecuacién 3.3
RT

Se utilizé el modelo de grano esférico con control cinético por su facil aplicacion,
sencillez y buen ajuste de los resultados experimentales, como se mostrara en el apartado
3.4.4. El método de preparacion del transportador de oxigeno (impregnacién con disoluciéon de
nitrato de cobre seguida de descomposicion térmica y posterior calcinaciéon) también consolida
la seleccion de este modelo de reaccion, ya que favorece la penetracién del cobre en el soporte
y una buena dispersion.

Sin embargo, para aplicar el modelo de grano con control cinético en la reaccion
quimica superficial correctamente es necesario que el sistema se encuentre en el régimen |, es
decir, que no controle la transferencia de materia en la capa externa, ni la difusion en los poros,

ni tampoco la difusidn de los gases a través de la capa de producto.

3.3.2 Determinacion de condiciones para control cinético

Para poder determinar la cinética en las reacciones sélido-gas en una termobalanza,
ésta debe comportarse como un reactor diferencial respecto al gas, es decir, la conversion del
gas debe ser baja (<10%). Ademas, deben evitarse los problemas difusionales, tanto de
transferencia de materia hacia la masa de particulas como de difusion interparticular. Estos
problemas difusionales pueden evitarse aumentando la velocidad del gas en el reactor y/6
disminuyendo la masa de muestra expuesta a la reaccion. Ahora bien, el caudal total de gas
reaccionante introducido al tubo de reaccién de la termobalanza debe ser pequefio con objeto
de evitar las oscilaciones que se producen en la pesada al usar caudales grandes, limitando
por lo tanto la cantidad de muestra que puede utilizarse. La cantidad de muestra puede
reducirse para evitar problemas difusionales y conseguir condiciones diferenciales, pero existe
un valor minimo de muestra que debe usarse para que el sistema de recogida de datos de la
termobalanza sea capaz de detectar las variaciones de peso durante la reaccién con bajo error

experimental.

Debido a estos factores, en primer lugar se realizd un estudio variando el caudal de gas

y el peso de muestra para fijar la velocidad del gas y el peso de muestra idéneos para la
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reaccion que se desea analizar. En la Figura 3.3 se muestran las conversiones de reduccién
frente al tiempo de reaccion del transportador Cu14Al-DI-850 con 40%CH4/30%H,0/30%N,,
800°C y particulas de diametro +0.1-0.3 mm trabajando con distintos caudales de circulacion

de gas.

1.0
0.8 -
c
:g 0.6 8.3 Iy/h
2 —a— 17 1/h
S
S 041 —e— 251,/h
—o— 33.31y/h
0.2 —a— 41.71/h
—o— 50l /h

0.00 0.05 0.10 0.15 0.20
Tiempo (min)

Figura 3.3. Efecto de la velocidad lineal del gas durante la reduccion
del transportador. 40%CH4/30%H20/30%N,. T= 800 °C

Segun la figura anterior, el caudal de 8.3 Iy/h produce una velocidad de reaccion
inferior al resto de casos, mientras que con caudales superiores entre 17 y 50 Iy/h, la velocidad
de reaccion es superior y similar entre ellos, atribuyéndose las diferencias a errores de medida
debido a los tiempos de reaccion tan cortos en los que se convierte el sélido. En consecuencia,
se considera que la resistencia a la difusion en la capa externa no controla el proceso con

caudales superiores a 17 Iy/h.

Para estudiar la influencia de la difusion del gas en la pelicula externa sobre la
velocidad de oxidacién, del mismo modo que se hizo con la reduccion, se realizaron varios
experimentos con diferentes caudales. En la Figura 3.4 se muestran las conversiones de
oxidacioén frente al tiempo de reaccion del transportador a 800°C en aire, con caudales entre
8.3y 50 Iy/h.
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8.3 Iy/h

—a— 17 1yh

Conversion

—e— 251/h
—o— 33.3Iyh
—a— 41.7 I yh
—o— 50 Iy/h

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Tiempo (min)

Figura 3.4. Efecto de la velocidad lineal del gas durante la oxidacion
del transportador. 21%02/79%N,. T=800 °C.

De nuevo se observa que los caudales menores, 8.3 y 17Iy/h, producen velocidades de
reaccion de oxidacién menores que el resto de casos. Sin embargo, entre los experimentos con
caudales superiores a 17 Iy/h no aparecen diferencias mayores que las propias de la

imprecision experimental, debido a la escala tan reducida de los tiempos de oxidacion.

Por otra parte, y como se ha explicado anteriormente, las particulas de transportador
de oxigeno se colocan en una cestilla de malla de platino para que el gas pueda difundir
faciimente a través de ésta y facilitar el contacto sdélido-gas, sin embargo, es necesario
comprobar si existe resistencia a la difusion del gas entre las particulas. Con este fin se
realizaron experimentos de reduccion y oxidaciéon con 40, 70 y 100 mg de muestra. Como
puede observarse en las Figuras 3.5 y 3.6, no se encontraron diferencias significativas debidas
a la masa de muestra utilizada, ni en la reduccién ni en la oxidacién, por lo que la difusion del
gas entre las particulas no influye en la velocidad de reaccion con estas cantidades. Por esta
razon se utiliz6 70 mg de muestra en los experimentos para la determinacion de la cinética,
masa que permite ademas una sensibilidad apropiada en la deteccion de la variacion de peso

de la muestra.
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1.0 1.0
0.8 0.8
S 0.6 S 06 -
@ &
[ [}
g g
3 0.4~ 8 04 -
—o— 40 mg —— 40 mg
0.2 y —A— 70 mg 0.2 + ' / 70 mg
—o— 100 mg # —o— 100 mg
0.0 <% T T T 0.0 «f T T T
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.00 0.05 0.10 0.15 0.20
Tiempo (min) Tiempo (min)

Figura 3.5. Efecto de la masa de muestra sobre la Figura 3.6. Efecto de la masa de muestra sobre la
velocidad de reduccion. 40%CH4/30%H20/30%N,. velocidad de oxidacion. 21%02/79%N,. T=800°C.
T=800 °C.

El estudio para analizar el efecto de la difusion interparticular y en la pelicula externa
en la reduccién y oxidacion se realiz6 con el tamafio de particula mas pequefio del
transportador sélido de oxigeno y a la temperatura de trabajo mas alta, 800°C, ya que son
estas condiciones las mas favorables para que estas etapas de difusiéon controlen la cinética
global. Por tanto, al seleccionar 25 IN/ht como el caudal con el que se han realizado todos los
experimentos para la obtencion de los parametros cinéticos, se evita la influencia de la
resistencia a la difusion en la capa externa en dichos experimentos y se asegura la validez de
los datos en el estudio cinético. Asimismo, la seleccion de ~70 mg de muestra asegura que no
afecta la difusion interparticular a la cinética global y permite una buena deteccién en la

variacion del peso de la muestra.

' Velocidad lineal en el interior de la termobalanza: ~0.35m/s, considerando la seccién del tubo interno de
la termobalanza, diametro = 1 cm. T=800°C
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3.3.3 Efecto del tamario de particula del transportador

Debido a la elevada porosidad (~54%) que tienen las particulas del transportador
estudiado es razonable la posibilidad de que la difusién de los gases reaccionantes y productos
a través del sdlido poroso sea rapida y no presente ninguna resistencia a la velocidad de
reaccién global. Para comprobar esto, es decir, que la difusion interna no controla la reaccién,
se han realizado experimentos de reduccion y oxidacion en termobalanza con dos tamafios de
particula del mismo transportador, 0.1-0.3 y 0.2-0.5 mm. En la Figura 3.7 se muestran las
velocidades de reduccion de las particulas para los dos tamafios a diferentes temperaturas y
10%CH,4/30%H,0. Como se observa, las velocidades de reaccion son muy similares para los
dos tamafos de particula, indicando que la difusion interna no controla la velocidad total de
reaccién, ya que en el caso contrario la velocidad de reaccion de las particulas de menor

tamanio deberia haber sido mas alta que la del tamafio mayor.

1.0 7
0.8
S 0.6
7
(0]
>
5
8 0.4 -
0.2 7 +0.1-0.3 mm
— —- +0.2-0.5 mm
00 T T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Tiempo (min)

Figura 3.7. Efecto del tamafio de particula en la reduccion
del transportador. 10%CH4/30%H-0.

En la Figura 3.8 se compara la velocidad de oxidacion de dos tamafios de particula en
aire a 800°C. Se observa que la velocidad con ambos tamafios de particula es muy similar, y
por tanto se considera que la difusién interna tampoco controla la velocidad de reaccién

durante la oxidacion.
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1.0

0.8

0.6 - /
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0.4 /

0.2

+0.1-0.3 mm
— — - +0.2-0.5 mm
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0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
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Figura 3.8. Efecto del tamafio de particula durante la oxidacion
del transportador. 100% aire. T=800°C

Todos estos resultados indican que la resistencia a la difusion interna del gas en la
particula no influye en las velocidades de reaccion de reduccién ni de oxidacion y por tanto los
parametros cinéticos que se obtengan para las reacciones de reduccion y oxidacién

corresponden a la reaccion superficial.
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3.3.4 Efecto de las concentraciones de CO» y H,O en la velocidad de reduccion

Para comprobar si la concentracion de gases producto de la reducciéon, CO, y H,0,
influyen en la velocidad de reduccion se han realizado varios experimentos con diferentes
concentraciones de H,O y CO,. En la Figura 3.9 se muestra la conversion frente al tiempo a
800°C, 10%CH, y concentraciones de H,O entre 0 y 30%vol. Segin se observa, la

concentracion de H,O no influye en la velocidad de reduccion del transportador de oxigeno.

1.0 __ e
7
7
0.8 - 1/
/
///
c
_g 0.6 ///
o
2 //
S 047 1/ sin H,0
— — 10%H,0
0.2 . 20%H,0
e 30%H,0
OO T T T T

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Tiempo (min)

Figura 3.9. Efecto de la concentracion de H,O sobre la velocidad de
reduccién del transportador. 10%CH., 800°C

En la Figura 3.10 se muestra la conversion de reduccion frente al tiempo a 800°C,
10%CH4/20%H,0 y concentraciones de CO, entre 0 y 50%vol. En este caso tampoco se
observa ninguna influencia de la concentracion de CO, sobre la velocidad de reaccién del
transportador de oxigeno. En consecuencia, para la determinacion de la cinética de reduccién
del transportador de oxigeno no se va a tener en cuenta la concentracion de los productos de
la reaccion CO, y H,O. Para el caso de la oxidacion, debido a la inexistencia de productos

gaseosos, no se estudio la influencia de la concentracion de otro gas que no fuera oxigeno.
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Figura 3.10. Efecto de la concentracion de CO; sobre la velocidad de
reduccioén del transportador. 10%CH,, T=800°C.

3.4 Obtencion de los parametros cinéticos

3.4.1 Calculo del radio de grano

El transportador solido de oxigeno se describe como un conglomerado poroso de fase
inerte, Al,Os3, y una fase activa que se supone en forma de granos esféricos de radio “ry". La
determinacién del radio de grano se hizo mediante quimisorcion con H, sobre el transportador
de oxigeno reducido. El aparato utilizado fue un Quantachrome Autosorb-1. A partir de la
superficie de Cu medida, 0.4 mz/g, se determind el radio del grano por medio de la siguiente

ecuacion:

3*(%wtCu)
= Ecuacion 3.4

¢ Sg.kPIVICu*pCu

Con los datos anteriores se obtiene un radio de grano de 10" m, un valor muy pequefio

que indica la elevada dispersion de la fase activa sobre el soporte. El radio de grano calculado
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de este modo corresponde con la particula totalmente reducida, sin embargo, la densidad
molar del cobre metalico, ~140 kmol/m?®, y del éxido de cobre, ~80 kmol/m?, no son iguales, por
lo que los radios de los granos de Cu y CuO de las particulas reducidas y oxidadas tampoco. A
partir de los voliumenes molares se determind el radio de grano del CuO en la particula,
1.2*10" m.

3.4.2 Orden de reaccion

3.4.2.1 Reaccion de reduccion

Para calcular el orden de reaccién se linealiza la Ecuacién 3.2 en forma logaritmica,
Ecuacion 3.5. El orden de reaccién se calcula a partir de la pendiente de la representacion de

Ln 1 vs. Ln Ccua.

pB * rg ..
Lnt=1Ln W —n* LnCCH4 Ecuacién 3.5

Por tanto para conocer el orden de reaccion (n) es necesario conocer los tiempos de

conversion completa del transportador (t) con distintas concentraciones de gas reactivo (Ccpa).

Para determinar los tiempos de conversion completa (1) se representan los resultados

experimentales de conversion del transportador, como ‘l-(1-x)1/3

, obtenidos con distintas
concentraciones de metano, frente al tiempo y se ajustan los datos a una recta. Segun la
Ecuacion 3.1 para granos esféricos, si la reaccion sigue el modelo de grano con control
cinético, la recta debe tener una pendiente 1/z. En las Figuras 3.11 y 3.12 se muestran estas
representaciones para los experimentos a 700 y 800°C. Los resultados correspondientes al
70%CH, y 800°C no se muestran porque la deposicion de carbono en esas condiciones era

importante y no pudieron extraerse datos validos.
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Figura 3.11. Determinacion de los tiempos de conversion completa
con distintas concentraciones de CH4. T=700°C

Figura 3.12. Determinacién de los tiempos de conversion completa

con distintas concentraciones de CH4. T=800°C.




Determinacion de la cinética de las reacciones
de reduccién y oxidacioén del transportador de oxigeno

En la Tabla 3.3 se muestran los valores de tiempo de conversién completa (t)
obtenidos en la reaccion con CH,4 y que se han utilizado para calcular el orden de la reaccion
de reduccion.

Tabla 3.3. Valores de T utilizados para el calculo del orden de la reaccion de reduccion.

T(°C) Cchs (%) | T (min)

5 1.05

200 10 0.83
40 0.45

70 0.36

5 0.47

800 10 0.28
40 0.15

En la Figura 3.13 se representa Ln t frente a Ln Ccps (mol/m®) con los valores de la
Tabla 3.3, a 700 y 800°C. Las rectas se ajustaron por minimos cuadrados. A partir de la
pendiente de las rectas se obtiene n=0.42 para la serie a 700°C, y n~0.54 para la serie a
800°C. Teniendo en cuenta la desviacion propia de la experimentacion y que el orden de
reaccion soélo puede ser un valor Unico, se toma n=0.5 como el orden de la reaccién de

reducciéon con CH,.

0.5
700 °C
o 800°C
-0.5 1
Q
[ d
c
4
o
-1.5
'25 T T T

-1.0 0.0 1.0 2.0 3.0
Ln Cqy

Figura 3.13. Representacion para obtener el orden de reaccién de la reduccion.
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3.4.2.2 Reaccion de oxidacion

El método utilizado para el calculo del orden de la reaccion de oxidaciéon es el mismo
que el empleado para la reaccién de reduccion ya que ambas reacciones comparten modelo, y
por tanto también el tipo de ecuaciones. La Unica diferencia respecto a la reduccion es el gas
reactivo, oxigeno, y su concentracion en los experimentos. Dado que en un sistema CLC la
regeneracién del transportador sélido de oxigeno se lleva a cabo con aire, la concentracion de
oxigeno puede variar entre 0 y 21%vol. Por esta razon, los experimentos se realizaron a 5, 10,
15 y 21%0,, siendo el resto N,. Para obtener los valores de t correspondientes a estos
experimentos se ha representado de nuevo 1-(1-x)”3 frente al tiempo con las diferentes
concentraciones de oxigeno. En la Figura 3.14 se muestran los resultados obtenidos a 800°C
con concentraciones de oxigeno 5, 10, 15y 21%.

0.8

1-(1-x)""°

00 01 02 03 04 05 06
Tiempo (min)

Figura 3.14. Determinacion de los tiempos de conversion completa
con distintas concentraciones de oxigeno. T= 800°C.

Los valores de t se determinaron tras el ajuste por minimos cuadrados de los
resultados a rectas de pendiente 1/t. Estos valores se han utilizado para representar Ln t
frente a Ln Co, (mol/m®), tal como se muestra en la Figura 3.15. De nuevo, los resultados
obtenidos se han ajustado a una recta mediante minimos cuadrados. La pendiente de la recta
representada es 0.92 y se ha tomado como orden de reaccion la unidad.
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Figura 3.15. Representacion para obtener el orden de
reaccion de la oxidacion. T=800°C

3.4.3 Enerqgia de activacion y factor preexponencial

3.4.3.1 Reaccion de reduccion

Para la determinacién de las constantes cinéticas primero se determinaron los tiempos
de combustidon completa (t) a diferentes temperaturas, del mismo modo que se hizo para el
caso de la determinacion del orden de reaccién, es decir, representando 1-(1-x)"” frente al
tiempo a diferentes temperaturas. En la Figura 3.16 se muestra la obtencion de los tiempos de
combustion completa para el transportador estudiado a 10%CH4/30%H,0/60%N,, y en la Tabla
3.4 se recogen los valores de t determinados. A partir de estos valores y la Ecuacién 3.3 se

obtuvieron las constantes cinéticas, ks, utilizados en la Figura 3.17 para obtener E, y k.
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0.7

v 800°C
2 o 750°C
x A 700°C
g o 650°C

e 600°C

Tiempo (min)

Figura 3.16. Representacion para obtener valores de t a
diferentes temperaturas. 10%CH4/30%H-0.

Tabla 3.4. Valores de t a diferentes temperaturas y 10%CH4/30%H>0/60%N>,
utilizados para el céalculo de E, y ks de la reaccion de reduccion.

T(°C) T (min) | ke*10* (m/s(mol/m*)>®)
600 4.31 66
650 2.06 28
700 0.83 22
750 0.66 8.5
800 0.28 3.9

En la Figura 3.17 se muestra la representacion de Arrhenius Ln ks vs 1/T. A partir de
ella y por ajuste por minimos cuadrados se obtuvieron el factor preexponencial y la energia de

activacion para la reaccion de reduccion: k,=15 m/s (mol/m®)®° y E,=106 +7 kJ/mol (“).

Y La incertidumbre en la energia de activacion se estimé después de obtener todos los parametros,
comparando en conjunto las predicciones del modelo con todos los datos experimentales.
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Figura 3.17. Representacion de Arrhenius para
obtener ko, de la reaccion de reduccion.

3.4.3.2 Reaccion de oxidacion

La obtencién de la energia de activacion y la constante cinética para la reaccion de
oxidacién se realizé de forma analoga al caso de la reaccién de reduccion. Para obtener las
parejas de puntos (T, ks) se hicieron una serie de oxidaciones a diferentes temperaturas
comprendidas entre 600 y 800°C con 5%0, en el gas de reaccioén. En la Tabla 3.5 se muestran

los valores de t y ks obtenidos.

Tabla 3.5. Tiempos de conversion completa
a diferentes temperaturas y 5%0: .

T(°C) | = (min) | k, *10% (m/s)
800 | 1.07 10.3
750 | 1.14 9.3
700 | 1.17 8.6
650 | 1.20 8.0
600 | 1.28 7.2
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De nuevo, ajustando los puntos anteriores por minimos cuadrados a la ecuacién de
Arrhenius se obtienen el factor preexponencial y la energia de activacion, que son: ko=9*10"*
m/s(moI/ms) y E,=17 £ 2 kJ/mol ().

4.4

45 ®

4.6 .

-4.7

Ln Kk,

4.8

-4.9 ~

5.0 ; .
0.0009 0.0010 0.0011 0.0012
1T (K™

Figura 3.18. Representacion de Arrhenius para la oxidacion.

La energia de activacion obtenida para la reaccién de oxidacion es una energia de
activacion muy baja, un valor que hace pensar en que la velocidad de reaccion se encuentra
controlada por la difusién externa. Sin embargo, y segun se ha mostrado en la seccién 3.3.2,
los experimentos se han realizado con caudales de gas que evitaban el control difusional en la
capa gaseosa externa, y se ha comprobado con experimentos con dos tamafios de particula
que la difusién interna tampoco es la etapa limitante. En consecuencia, puede decirse que a
pesar de la baja energia de activacion, los parametros cinéticos obtenidos, E, y Kk,

corresponden a una reaccion con control cinético.

Ademas también se han encontrado valores similares en la literatura cientifica. Asi,

Garcia-Labiano® y col. encontraron una energia de activacion de 15 kJ/mol a la reaccién de

oxidacién de un transportador sélido de oxigeno de base cobre. Estos mismos autores®

' La incertidumbre en la energia de activacion se estimd después de obtener todos los parametros,
comparando en conjunto las predicciones del modelo con todos los datos experimentales.
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encontraron resultados similares con otros transportadores de oxigeno basados en hierro, 14
kd/mol, y en niquel, 7 kdJ/mol.

3.4.4. Comparacion de las predicciones del modelo con resultados
experimentales

En este apartado se comparan algunos resultados experimentales con las predicciones
del modelo de grano con los parametros cinéticos obtenidos en las secciones anteriores y
recopilados en la Tabla 3.6. En todas las graficas siguientes los puntos representan datos

experimentales y las lineas continuas las predicciones del modelo.

Tabla 3.6. Parametros cinéticos para las
reacciones de reduccién y oxidacion.

rg (M) 107
n(-) 0.5
Reduccion S—
ko (m/s (mol/m~)~) 15
E. (kJ/mol) 106+ 7
rg (m) 1.2*10”
n(-) 1
Oxidacion -
ko (m/s) 9*10
E. (kJ/mol) 17+2

En la Figura 3.19 se representan las curvas conversion-tiempo para la reduccion del
transportador de oxigeno a 700°C y concentraciones de CH, entre 5y 70%. Como puede verse

la calidad del ajuste disminuye a bajas concentraciones de metano.
En la Figura 3.20 se muestran las curvas conversién-tiempo obtenidas durante las

reducciones a 800°C. En este caso se ajustan bien los resultados experimentales incluso a

concentraciones bajas de metano.
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Figura 3.19. Comparacioén de curvas conversion-tiempo tedricas y experimentales.
Reaccién de reduccion con metano a diferentes concentraciones. T=700°C.
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Figura 3.20. Comparacién de curvas conversion-tiempo tedricas y experimentales.
Reaccién de reducciéon con metano a diferentes concentraciones. T=800°C
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En la Figura 3.21 se muestra el efecto de la temperatura en la reduccion del
transportador de oxigeno a 10%CH4/30%H,0O. Segun se observa en todas estas figuras, las
predicciones del modelo y los resultados experimentales concuerdan bastante bien a
temperaturas altas, siendo algo peor a las temperaturas mas bajas.

KRR A DRAIAIABINAN
Vel “‘“‘&‘wg“,‘ o~
&$

A

Conversion

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Tiempo (min)

Figura 3.21. Comparacion de curvas conversion-tiempo tedricas y experimentales.
Reaccion de reduccion con 10%CH4/30%H20. T=600-650-700-750-800°C.

A continuacién se comparan las predicciones del modelo para la oxidacion con algunos
resultados experimentales. En la Figura 3.22 se comparan los resultados experimentales de las
oxidaciones con 5%0, y diferentes temperaturas con las predicciones del modelo.

De nuevo, se observa un ajuste aceptable entre los resultados experimentales y el
modelo cinético. Asimismo se observa la baja influencia que tiene la temperatura en la

velocidad de oxidacion, como se habia comentado anteriormente y que venia reflejado en la
baja energia de activacién obtenida.
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Figura 3.22. Comparacioén de curvas conversion-tiempo tedricas y experimentales.
Reaccién de oxidacion con 5%0; y temperaturas ente 600 y 800°C.
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Figura 3.23. Comparacién de curvas conversion-tiempo tedricas y experimentales.
Reaccion de oxidacion con 5-10-15 y 25%02. T=800°C.
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En la Figura 3.23 se comparan los resultados experimentales de las oxidaciones del
transportador de oxigeno a 800°C y concentraciones de oxigeno entre 5 y 21% con las

predicciones del modelo. Se comprueba que correlaciéon entre uno y otro es buena.

Con todas estas comparaciones se ha demostrado que el modelo de grano esférico y
control por la reaccién quimica representa de forma satisfactoria las reacciones de reduccion y
de oxidacion del transportador de oxigeno. En conclusion, el modelo de grano con control por
la reaccion quimica junto con los parametros cinéticos calculados en este trabajo se consideran
apropiados para la representacion de estas reacciones.
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Experimentacion en planta CLC

4.1 Introduccidén

En el Capitulo 2 se ha mostrado la preparacion, caracterizacion y seleccion de un
transportador sélido de oxigeno basado en cobre apropiado para un sistema CLC. No obstante,
la seleccion se realizé en funcidn de unas caracteristicas (alta reactividad, capacidad para
oxidar el combustible completamente, baja atricion y no aglomeracion) estudiadas en una
termobalanza y en un lecho fluidizado discontinuo de 300 g, sistemas ambos en los que las
condiciones de operacion difieren de las que se daran en una planta CLC a escala industrial.
Téngase en cuenta por ejemplo, que el régimen de fluidizacién puede ser diferente, que existe
una distribucion de tiempos de residencia que afecta a la reactividad de las particulas y que la

circulacion del sdlido entre los reactores puede producir mayor atricion.

Ante estas diferencias en las condiciones de operacién es importante comprobar la
idoneidad o validez del transportador sélido de oxigeno en un sistema cuyo funcionamiento sea
mas parecido a una planta a escala industrial, antes de probarlo en una de éstas. Por esta
razon, en el Instituto de Carboquimica (CSIC) se ha disefiado y construido una planta de CLC
de 10 kW, de potencia compuesta principalmente por dos lechos fluidizados interconectados.
En este capitulo se describe dicha planta piloto, los experimentos realizados en ella con el
transportador de oxigeno Cu14AI-DI-850 y los resultados obtenidos en diferentes condiciones
de operaciéon. Ademas, la experimentacion realizada en la planta piloto servira para analizar la
viabilidad de este sistema de combustion con transportadores sélidos de oxigeno con captura

inherente de CO..

Existen bastantes trabajos en la literatura cientifica relacionados con el desarrollo de
transportadores solidos de oxigeno para un sistema de CLC, con el estudio de su reactividad,
su caracterizacion, el analisis de la deposicién de carbono y otras reacciones laterales, asi
como con su comportamiento en lecho fluidizado discontinuo. Sin embargo, hay muy pocos
trabajos publicados sobre plantas piloto operando en continuo que demuestren la viabilidad de
esta tecnologia, que analicen el comportamiento de los transportadores solidos de oxigeno tras
un periodo largo de operacién y que analicen el efecto de las condiciones de operacion en el
proceso global de combustiéon. A continuacion se enumeran los estudios de sistemas CLC con

circulacion de soélidos entre los reactores que aparecen en la literatura cientifica.

141



Capitulo 4

La primera planta de este tipo fue construida por Ishida y col.%%. El combustible utilizado
en esta ocasioén fue Ho/Ar (2/1) y como transportador de oxigeno se emplearon particulas de
NiO/NiAl,O4 de 100 um de diametro aproximadamente, preparadas por secado por atomizacion
(“spray drying”). La experimentacion se realizd a temperaturas de hasta 1200 °C y no
observaron cambios importantes en la estructura de las particulas del transportador tras el
proceso de operacion. Sin embargo, la informacion aportada por estos autores es escasa ya
que no describen el sistema experimental de circulacion de sdlidos entre los reactores, ni se
indican las dimensiones del sistema, ni la cantidad de transportador de oxigeno utilizado en el
sistema. Ademas, el periodo de experimentacion fue reducido y debido a que los gases de
salida de cada uno de los reactores se mezclaban entre si antes de ser analizados no es

posible conocer si existian fugas de gases entre los reactores.

El siguiente trabajo de experimentaciéon de una planta piloto en continuo con circulacion
de solidos entre los reactores de un sistema CLC pertenece al proyecto GRACE. La
construccion de una planta de 10 kW, se realizo en la Universidad de Chalmers por Lyngfelt® y
col. El disefio se realiz6 con ayuda de las aportaciones de Kronberger36 y col., que
desarrollaron modelos fluidodinamicos y el escalado para el sistema CLC a partir de resultados
experimentales en dos plantas en frio de diferentes tamanos (5 kW y 0.5 MW) en la
Universidad de Viena.

El combustible utilizado por Lyngfelt**’® fue gas natural y el transportador de oxigeno
estaba basado en niquel (NiO/NiAl,O,). El sélido se mantuvo en circulacién en caliente durante
300h, de las cuales 100 fueron con reaccién. Las temperaturas del sistema variaron entre 750 y
900 °C. Debido a la elevada reactividad del transportador de oxigeno la conversion de CH, a
CO, y H,O fue muy elevada, de hasta un 99.5%, pero no alcanzaron la conversion completa
(0.5% CO, 1% H, y 0.1% CHj,4 en la corriente de salida) debido al equilibrio termodinamico del
CO e H, con el sistema NiO/Ni. En esta planta no se encontraron fugas de gases entre los
reactores y la atricion de las particulas fue muy satisfactoria, 0.0023%/h. No obstante, en esta

planta el caudal de sélidos en circulacion no se podia medir de forma directa.

Ryu®” y col. construyeron una planta CLC de 50 kW, en la que realizaron experimentos
con particulas de NiO/bentonita (3/2) de 160 um de diametro medio y CH, como combustible.
El reactor de oxidacién era un riser de 5 m de altura y 0.102 m de diametro en la parte baja y

0.078m en la parte superior. El reactor de reduccién tenia de 2.5 m de alto y 0.143 m de
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diametro interno y estaba comunicado con el reactor de oxidaciéon a través de un lecho de
cierre y un conducto de transporte neumatico. La temperatura de trabajo fue 750°C. Durante la
experimentacion consiguieron conversiones de CH, elevadas, de hasta un 99.7%, con
concentraciones en la corriente de salida del reactor de reduccion de 2%CO, 0.03%CH, y
98%CO0O,. No detectaron emisiones de NO, ni reacciones secundarias (descomposicion de
metano en carbono 6 generacion de hidrogeno). Sin embargo, a pesar del reducido periodo de
experimentacion, 3.5 horas, la atricion del solido era muy elevada, 4.4%/h, un valor que inutiliza

el uso del transportador desarrollado a escala industrial.

Por otra parte, Alstom Power Boilers*' ha desarrollado un disefio preliminar para una
caldera CLC de 200 MW, en la refineria de Grangemouth utilizando lechos fluidizados
circulantes (CFB). Ademas han realizado estudios de viabilidad econdmica que sefialan que el

proceso CLC es uno de los de menor coste para la produccion de energia con captura de CO,.

El estudio del comportamiento de los transportadores de oxigeno en plantas de mayor
tamafio es importante porque las condiciones son mas parecidas a las que se dan en un
sistema a escala industrial, no obstante, los costes tanto econémicos como de tiempo en este
tipo de plantas han hecho que se construyan también plantas de tamafio mas reducido en las
que poder estudiar mas facilmente un mayor niumero de transportadores de oxigeno. En esta
linea Abad y col.”" estudiaron el comportamiento de un transportador de oxigeno Mn3;0,/Mg-
ZrO, en una planta de 300 W, con dos lechos fluidizados interconectados, durante 130 h con
circulacion en caliente, de las cuales, 70 h fueron con reaccién. El rango de temperatura de la
experimentacion fue 800-950°C y la altura del lecho 120 mm. No encontraron signos de
aglomeracién ni desactivacion en el transportador de oxigeno y registraron una atriciéon de
0.038%/h. Los combustibles utilizados fueron gas natural y gas de sintesis, para el primero se

alcanzaron conversiones entre 88 y 99%, y del 100% para el gas de sintesis.

En esa misma planta, Johansson® y col. estudiaron el comportamiento de un
transportador basado en NiO/MgAl,O, (60/40) con un tamafo de particula comprendido entre
90 y 212 um. El combustible utilizado fue gas natural y la experimentacion se prolongd durante
30 horas con reaccion y 150 h en circulacién en caliente. La cantidad de transportador de
oxigeno en el sistema era 350 g. La conversién del combustible no era completa debido a las
concentraciones de equilibrio de CO e H, con el sistema NiO/Ni. La concentraciéon de CO a la

salida del reactor de reduccion se encontraba entre 0.5 y 3%vol.
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Sony Kim'? disefiaron y construyeron una planta de dos lechos anulares concéntricos
de 23 y 55 mm de diametro, con el reactor de oxidacion en el interior para facilitar el aporte de
calor al reactor de reduccion. Los transportadores de oxigeno estudiados fueron mezclas de
NiO/Fe,O3 en varias proporciones con bentonita. La relacion NiO/Fe,O5; éptima fue 75:25 y la
temperatura con la que se obtenian mayores conversiones era 850 °C. A pesar de la
reactividad superior del niquel con el metano, el mejor transportador de oxigeno incluia éxido
de hierro ya que el que era solamente de niquel tenia baja resistencia mecanica. El sistema
contenia ~0.8 kg de transportador sélido de oxigeno y las concentraciones de CO, a la salida
del reactor de reduccion eran superiores al 90%, pero tampoco alcanzaron conversiones

completas de CH,.
Para demostrar el proceso CLC con transportadores de base cobre y estudiar el efecto

de las condiciones de operacién sobre la combustién de metano se ha disefiado y construido

una planta CLC con dos reactores interconectados para realizar dicha investigacion.

4.2 Descripcion de la planta CLC

En las Figuras 4.1 y 4.2 se muestran un diagrama esquematico y una fotografia de la
planta piloto disefiada y construida en el Instituto de Carboquimica (CSIC). La planta piloto
consta basicamente de dos reactores de lecho fluidizado burbujeante interconectados entre si
(1 y 2), un sistema de transporte neumatico o “riser” (4) para transportar el sélido desde el
reactor de oxidacion (2) al reactor de reduccién (1), una valvula de sélidos (7) que controla el

caudal de solidos en circulacion y dos lechos de cierre 6 “loop seals” (3a y 3b).

Las caracteristicas mas novedosas frente a otras plantas piloto son la posibilidad de
modificar facilmente el caudal de soélidos en circulaciéon manteniendo constante el resto de
condiciones de operacion, como el caudal de combustible o la cantidad de aire suministrado, y
la posibilidad de medir dicho caudal de circulacién de sdlidos directamente por pesada y no

mediante métodos indirectos.
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Figura 4.1.Diagrama esquematico de la planta CLC y principales caracteristicas. (1) Reactor de
reduccidn, (2) reactor de oxidacion, (3) lechos de cierre, (4) riser, (5) ciclon con depésito, (6) depdsito de
sdlidos, (7) valvula de solidos, (8) selector, (9) filtro de particulas, (10) horno, (11) precalentador, (12)

condensador.
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Figura 4.2. Planta de CLC de 10 kW; en el Instituto de Carboquimica (CSIC).

A continuacion se describen con mas detalles cada una de las unidades empezando

por el reactor de reduccion y siguiendo el recorrido del transportador de oxigeno.
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4.2.1 Reactor de reducciéon

El reactor de reduccién, Figura 4.3, es un lecho fluidizado de 0.108 m de diametro
interno con una zona de precalentamiento para el combustible de 0.22 m, una altura de fase
densa de 0.5 m y 1.43 m para el freeboard. La parte superior del freeboard, 0.53 m, tiene un
diametro de 0.15 m para rebajar la velocidad del gas y facilitar la separacion de las particulas
del gas. El paso de una seccion a otra se hace por medio de una seccion tronco-conica de 0.2
m de longitud. La altura de la fase densa del lecho, 0.5 m, queda determinada por la altura a la

que se entronca la salida del sélido, por medio de un rebosadero.

Todos los lechos fluidizados de esta planta piloto utilizan placas distribuidoras con campanas.
Las campanas tienen 1 cm de diametro, 15 mm de altura y poseen 4 agujeros de ~1 mm de

diametro cada una. La placa distribuidora del reactor de reduccién tiene 17 campanas.

El transportador sélido de oxigeno entra al reactor de reduccion a través de una tuberia
vertical concéntrica al reactor que descarga a 5 cm de la superficie del lecho. Debido a los altos
caudales de circulacion de solido, para evitar que el sdlido alimentado salga de inmediato del
reactor de reduccion, es decir, para asegurar una buena mezcla del sélido en el reactor, se ha
instalado un deflector metalico vertical que da al lecho cierta forma de “U” y obliga al
transportador de oxigeno a realizar un recorrido con esa forma antes de salir del lecho. Este
deflector se introduce 25 cm en el lecho. En la Figura 4.3 se muestra el alzado y planta del

reactor de reduccion.

El peso de transportador solido de oxigeno en el reactor de reduccion es de 3-4 kg
aproximadamente en condiciones de operacion medias, con unas peérdidas de carga asociadas
entre 30 y 40 mbar. La reaccion quimica principal que tiene lugar en el reactor de reduccion es

la siguiente:

CH;+4 CuO - CO,+2H,0+4Cu Reaccion 4.1
Los gases producto y el combustible sin reaccionar abandonan el reactor de reduccion

por la parte superior del freeboard y pasan por un ciclén (5) que recoge los sélidos arrastrados,

un condensador donde condensa la mayor parte del agua producida por la reaccién y un filtro

de particulas (12 y 9 en la Figura 4.1) donde se recogen los posibles finos arrastrados y no
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retenidos por el ciclén. Por ultimo, estos gases se liberan a la atmdsfera pasando a través de

una antorcha para eliminar los posibles restos de combustible inquemado.

@ Entrada del
sélido

— 4
Salida de £
gases 8
° Ampliacién de la
v planta del reactor
cA de reduccién
S
y
=
£
S Salida del
o
solido !
) i 0.108m
Salida del uE> 0.45m
- Q9
sélido Iy S\
"““““E‘]{"
9]
N
o
A
EA
N
N
. &

Combustible ﬁ

—®

Figura 4.3. Alzado y planta del reactor de reduccion.

Alrededor del reactor de reduccién se ha instalado un horno (10 en la Figura 4.1) que
permite la puesta en marcha de la planta y el control de la temperatura en el reactor de
reduccién. La utilizacion del horno elimina la restriccion de un caudal minimo de sdlido para
mantener la temperatura de reaccion, lo que facilita el estudio en diferentes condiciones de

operacion.

4.2.2 Lechos de cierre

Para transportar el solido del reactor de reduccién al reactor de oxidacién, y del reactor
de oxidacion al riser existen dos lechos de cierre (3a y 3b en la Figura 4.1) con forma de “U”

cuyo esquema se muestra en la Figura 4.4. Estos lechos de cierre son idénticos entre si, tienen
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un diametro de 0.108 m y una altura total de 0.5 m. La velocidad lineal del gas en estos lechos
era de 8-10 cm/s, contenian ~2 kg de sdlido cada uno y durante la operacion se encontraban a

temperaturas entre 650 y 800 °C. El solido abandona los lechos de cierre por rebose.

0.108 m
£ Entrada
< de sdlidos
g A y salida
de gas
___________ / £
[Te)
Te)
(qV]
;\ o
E
N Salida de
° gasy E
sélidos &
1S nono g
sy
e Gas de
fluidizacion

Figura 4.4. Esquema de los lechos de cierre.

La funcion del lecho de cierre situado entre el reactor de reduccion y el reactor de
oxidacién es evitar la mezcla de combustible del reactor de reducciéon y O, del reactor de
oxidacién. Con este fin, dicho lecho se fluidizé con N, que salia a partes iguales hacia cada uno
de los reactores, tal como se determind experimentalmente. Nétese que en una planta real se
utilizaria vapor de agua a baja presion, en lugar de N, para no mezclarlo con el combustible,

fundamento éste del proceso CLC.

La funcién del lecho de cierre situado entre el reactor de oxidacion y el riser es impedir
que el aire inyectado en el riser y el sdlido retrocedan hacia el reactor de oxidacion,
favoreciendo de este modo la circulacion correcta del sélido. Este lecho de cierre se fluidiza

con aire.
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4.2.3 Reactor de oxidacion

El reactor de oxidacién, cuyo esquema se muestra en la Figura 4.5, es un lecho
fluidizado con aire, de 0.16 m de diametro interno y una altura de fase densa de 0.5 m. La
seccién del reactor de oxidacion es mayor que la del reactor de reduccion porque la dilucién del
oxigeno en el aire, 21%vol, y la estequiometria de la reaccién de combustion, 2 moles de O,
por mol de CH,4, obliga a utilizar un caudal de aire muy superior (~10 veces) al caudal
alimentado en el reactor de reduccion. El freeboard tiene 1 m de alto, y el ultimo tramo, de 0.5
m de longitud posee una seccién de 0.2 m de diametro para disminuir la velocidad del gas y
facilitar la separacién de las particulas arrastradas. El paso de una seccion a otra se realiza
mediante una seccion tronco-conica de 0.2 m de longitud. Al igual que en el reactor de
reduccion la altura de la fase densa del lecho queda determinada por la altura a la que se
entronca la salida del sdlido, ya que éste sale por rebose hacia el reactor de cierre. El reactor
de oxidacién contiene 6-8 kg de solido en su interior y genera unas pérdidas de carga de 30-40

mbar.

g
<o—
£ Salida Ertrad
75} ntrada
S gases
de solidos
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0 .
o de solidos

Figura 4.5. Esquema del reactor de oxidacion

El sélido se introduce en el lecho por medio de una tuberia vertical de 3 cm de diametro

abierta por sus dos extremos. La finalidad de esta tuberia es impedir la salida directa del lecho
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del solido alimentado, es decir, aumentar la mezcla de sdlidos. Al estar abierta la tuberia por la
parte superior, el aire fluidiza el sélido dentro de la tuberia y facilita su salida por su parte
inferior. El sélido no puede salir por la parte superior de la tuberia porque se encuentra a una
altura mayor que la superficie del lecho.

El aire utilizado en este reactor se calienta a 700°C con un precalentador eléctrico antes de

ser inyectado. En el reactor de oxidacion se produce la regeneracion del transportador:

O,+2Cu—2CuO Reaccion 4.2
El oxigeno sin reaccionar y el nitrdgeno salen del reactor de oxidacién hacia un ciclon

donde se separan los posibles finos arrastrados. A continuacion de este ciclon el gas pasa por

un filtro para retener los sélidos de menor tamafio no recogidos por el ciclon antes de ser

liberados los gases a la atmaésfera.

4.2.4 Riser, depdsito y valvula de sdlidos

El sistema de transporte neumatico o “riser” (elemento 4 en la Figura 4.1) esta formado
por una tuberia de 3 cm de didmetro interno y ~4 m de altura que conduce el transportador de
oxigeno regenerado de vuelta al reactor de reduccién. El sdlido es transportado con aire. El
riser desemboca en un ciclén donde se separa el aire del solido. Antes de ser liberado a la
atmosfera, el aire utilizado en el riser pasa a través de un filtro (elemento 9 en la Figura 4.1)

para retener los finos que pudiera arrastrar.

Los sdlidos recogidos por el ciclon caen a un depdsito situado sobre el reactor de
reduccién que hace de reservorio o pulmén, ya que permite tener un exceso de inventario de
solidos sobre el estrictamente necesario, permitiendo que las posibles pérdidas de sdlido no
afecten al sistema. Asimismo, permite que continde la circulaciéon de sélidos incluso cuando

parte de estos son extraidos para la medida del caudal de circulacion de sélidos.

Para medir el caudal de circulacion de sélidos, se instalé a la salida del ciclén una

valvula que desviaba los solidos a un depdsito auxiliar (8) temporalmente. El caudal de
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circulacion de solidos se determina gravimétricamente y posteriormente se devuelven los
soélidos extraidos de nuevo al sistema.

La valvula de solidos (7) regula el caudal de éstos que caen por gravedad al reactor de
reduccién, y por tanto, el caudal de sélidos en circulacion en el sistema, ya que el sélido circula
entre los reactores por rebose. La valvula de sélidos consiste en una ranura de 5 mm de grosor
y una longitud regulable de hasta 7 cm.

4.2.5 Analisis de gases y toma de muestras

En los conductos de salida de gas de los reactores de reduccion y oxidacion se
encuentran unas tomas de muestra de gases para analizar su composiciéon en continuo. A la
salida del reactor de reduccién se mide en continuo la concentracién de CH,, CO,, COe Hyy a
la salida del reactor de oxidacion la concentracion de O,, CO, y CO. Los equipos utilizados

para el analisis de las concentraciones de los gases se recogen en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1. Aparatos utilizados para el analisis de gases.

Gases Rango de
Aparato ) o Técnica
analizados medicion (%vol)
CH, 0-100
Ultramat 23P NDIR
CcoO 0-100
CH, 0-30
Reactor de Sick/Maihak S710-
] CO, 0-100 NDIR
reduccion UNOR
(610 0-30
Sick/Maihak S710- Conductividad
H, 0-30 .
Thermor térmica
Siemens Analizador
O, 0-21
Reactor de Oxymat 5E paramagnético
oxidacioén Siemens CO, 0-20
NDIR
Ultramat 22P CcoO 0-1

El gas de muestra de la salida del reactor de reduccion, antes de llegar a los

analizadores, pasa por un refrigerador donde se condensa el agua, por lo que los datos
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obtenidos son en base seca y debe tenerse en cuenta en el tratamiento de los resultados. La
corriente de salida de los analizadores de gas del reactor de reduccion desemboca en una

antorcha donde se consume cualquier resto de combustible y se libera a la atmdsfera.

Los analizadores de CO y CO, utilizados para analizar estos gases en el reactor de
oxidacion, especialmente el de CO para concentraciones muy bajas, permiten detectar la
deposicidn de carbono en el reactor de reduccion y su posterior transporte sobre el s6lido hasta
el reactor de oxidacién donde se quema. Como se mostrara en la seccion 4.4.2, esto sélo

sucedia con caudales de circulacién de sdélidos inferiores al estequiométrico.

Todos los analizadores se encontraban conectados a un ordenador que registraba las
concentraciones de cada uno de los gases medidos en cada equipo, para analizar
posteriormente los resultados. A partir de las concentraciones a la salida del reactor de
reduccion, y corrigiendo de forma apropiada los valores obtenidos debido a la dilucién del
nitrdgeno proveniente del lecho de cierre contiguo y a la condensacion de H,O en el
refrigerador, se calcula la conversion del CH4. También las concentraciones obtenidas a la
salida del reactor de oxidacion se corrigieron teniendo en cuenta el caudal de gas proveniente

de los lechos de cierre contiguos.

La validez de los resultados obtenidos se comprobé mediante balances de materia
aplicados al oxigeno transferido en cada uno de los reactores. El error experimental en estos
balances, es decir, la diferencia entre el oxigeno transferido en uno y otro reactor se

encontraba entre un 5-10%.

Ademas de analizar la concentracion de los gases a la salida de los reactores también
se tomaron muestras de sélido de forma regular durante la experimentaciéon. Las muestras se
obtenian a partir del sélido extraido de la planta cuando se media el caudal de sdlido en
circulacion. Estas muestras de sélidos permitieron determinar la evolucion del contenido de
CuO en el transportador de oxigeno y caracterizar el transportador a diferentes condiciones y

tiempos de reaccion.
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4.3 Operacion de la planta piloto

4.3.1 Experimentos preliminares

Después de la construccion de la planta piloto se realizaron algunos experimentos
previos para estudiar la circulacion del sélido y el comportamiento del sistema en su conjunto.
Estas primeras pruebas se hicieron a temperatura ambiente utilizando aire para el transporte y

fluidizacién del sélido de los reactores.

Una vez comprobado que el sdlido circulaba correctamente en la planta piloto de CLC,
se realizaron unos experimentos utilizando aire para fluidizar y CO, como trazador en los
lechos para analizar posibles caminos indeseados del gas, asi como para determinar el modo
en que se distribuia el caudal de gas inyectado en los lechos de cierre entre las dos salidas de
gas de estos lechos. Los resultados indicaron que en ningun caso existian mezclas entre los
gases alimentados a los reactores de reduccion y oxidacion y que el caudal de gas introducido

en los lechos de cierre se distribuia al ~50% en cada una de las ramas.

Estas comprobaciones fueron importantes para garantizar la seguridad del sistema al
evitarse mezclas de gases combustibles, y para corregir las concentraciones de los gases a la
salida de los reactores, ya que los reactores de oxidacién y reduccidn contienen gases

provenientes de los lechos de cierre, y por tanto producen una dilucién en éstos.

4.3.2 Encendido y apagado de la planta

Las reacciones de reduccion y, especialmente, la de oxidacion del transportador de
oxigeno, no transcurren suficientemente rapido a temperaturas inferiores a 500°C para que el
sistema sea autosostenible térmicamente. Por esta razén es necesario calentar el sistema

hasta esa temperatura con ayuda del horno y el precalentador.

La Figura 4.6 muestra un ejemplo de la evolucién de la temperatura en los reactores y
el riser durante un encendido de la planta partiendo desde temperatura ambiente. Durante la
primera hora, aproximadamente, los lechos se fluidizan con aire y no hay circulacion de sélidos

entre ellos, por esto el riser se encuentra a temperatura ambiente. El reactor de oxidacion se
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calienta con el aire utilizado para su fluidizacion, que proviene de un precalentador eléctrico a
700°C. Debido a la baja capacidad calorifica del aire, la temperatura asciende despacio y sélo
hasta ~200 °C. Por el contrario, el reactor de reduccion, fluidizado también con aire, y calentado
exteriormente con el horno, aumenta su temperatura de forma rapida y constante hasta 800°C.
Al llegar a esta temperatura se inicia la circulacion de soélidos entre los reactores para calentar
progresivamente toda la planta, lo cual produce una compensacion inmediata en la temperatura
de los reactores (disminuye la temperatura en el reactor de reducciéon y aumenta en el de
oxidacién) y un aumento brusco en la temperatura del riser. Después, la temperatura de cada

uno de los elementos asciende lentamente.
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Figura 4.6. Temperaturas en el reactor de oxidacion,
de reduccion y riser durante el encendido de la planta.

Cuando la temperatura del reactor de oxidacién alcanza los 500°C se purga el reactor
de reduccién con N,. Posteriormente, comienza a alimentarse una corriente con un 25% de
metano al reactor de reduccion con el fin de que el calor liberado por las reacciones quimicas
en ambos reactores caliente mas rapidamente el sistema. A medida que la temperatura sube y
la combustiéon de CH, aumenta (disminuye la concentracion de CH, en el gas de salida), se
enriquece sucesivamente la alimentacion en combustible hasta llegar al 100%. El aumento
progresivo de la fraccion de combustible evita deposiciones de carbono importantes sobre el
transportador de oxigeno que podrian general puntos calientes durante la oxidacion y degradar

las propiedades del transportador de oxigeno.
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Por otra parte, durante el calentamiento se ajustaron de forma continua los caudales de
gas a las temperaturas de los reactores para adecuar la velocidad de paso del gas a la
velocidad de trabajo (0.1 m/s en la mayoria de los experimentos). Este proceso de encendido
consumia 5-6 horas, sin embargo este tiempo se reducia normalmente a 2-3 horas si el dia
anterior se habia realizado experimento, ya que el sélido de la planta partia de una temperatura

mucho mas elevada, ~300 °C, a diferencia del ejemplo mostrado en la Figura 4.6.

Debido a las importantes pérdidas de calor en la planta, el horno y en ocasiones el
precalentador eran necesarios durante el funcionamiento del sistema. Ademas, el horno
permitia regular la temperatura del reactor de reduccién con facilidad. La temperatura del
reactor de oxidaciéon se mantuvo 10-30 °C por encima de la temperatura del reactor de

reduccion.

Para el apagado de la planta simplemente se desconectaba el horno y se cambiaba la
alimentacién del reactor de reduccién por nitrégeno. Cuando los analizadores dejaban de
registrar combustible en el reactor se pasaba a alimentar aire en todos los lechos. Por ultimo,
cuando la temperatura del horno habia bajado lo suficiente, se detenia la circulacion de soélidos
y se cerraban todos los flujos de gases. El apagado de la planta se realizaba en menos de una
hora.

4.4 Efecto de las condiciones de operacion sobre la combustion del CH,4

En la planta piloto descrita anteriormente se estudi® el comportamiento del
transportador sélido de oxigeno Cu14AI-DI-850 en la combustion de CH,, determinandose la
influencia de las principales variables de operacién sobre la conversion del metano. Las
variables de operacién estudiadas fueron: la relacién molar CuO/CH,, la velocidad lineal de la
alimentaciéon del combustible, el tamafo de particula del transportador y la temperatura del

reactor de reduccion.

La relacion molar CuO/CH, se modifico entre ~2.8 y ~12.8 ("), la temperatura del
reactor de reduccion entre 700 y 800°C, el caudal de circulacion entre 60 y 240 kg/h y la

velocidad de alimentacién del gas al reactor de reduccion entre 7 y 14 cm/s. En todos los casos

" Equivalente a 0.7<¢<3.2, seguin Ecuacién 4.1, pag. 157
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se utilizé aire en exceso en el reactor de oxidacién con respecto al metano alimentado para
conseguir la oxidacién completa del transportador antes de alimentarlo al reactor de reduccion.
Los excesos de aire variaron entre 10 y 20% dependiendo de las condiciones de operacion
para evitar el arrastre de soélidos del reactor de oxidaciéon. La composicion del combustible
alimentado al reactor de reduccion se mantuvo constante al 100% de CH,. Ademas, se utilizd

un transportador con dos tamafios de particula diferentes, +0.1-0.3 mm y +0.2-0.5 mm.

Para el estudio de la influencia de las condiciones de operacién la planta piloto de CLC
estuvo funcionando durante 200h en caliente, de las cuales, 120 h fueron quemando metano.
En cada condicién experimental estudiada el sistema se mantuvo estable (estado estacionario)
durante al menos 45 minutos antes de tomar las muestras. Las temperaturas de los reactores

se mantuvieron en general muy estables asi como la circulacion del sélido.

4.4.1 Experimentacion realizada

En las Tablas 4.2 y 4.3 se muestra un listado de los experimentos realizados con las
condiciones experimentales utilizadas (temperatura, velocidad lineal de alimentacion del gas al
lecho, relacion molar CuO/CH, y caudal de sélido) y la conversiéon de CH, alcanzada en cada

uno de ellos. El analisis de los resultados se desarrolla en las siguientes secciones.

La relacién molar CuO/CH, se expresa con el parametro ¢ definido en la Ecuacion 4.1,
donde ¢ = 1 se corresponde con el caudal molar estequiométrico de éxido de cobre necesario
para oxidar completamente el combustible a CO, y H,0. Valores de ¢ superiores a la unidad
indican caudales de transportador de oxigeno superior al estequiométrico. Del mismo modo,
valores de caudales de transportador de oxigeno inferiores a la unidad indican caudales

inferiores al estequiométrico.

¢ — I:CuO
4* FCH4

Ecuacién 4.1
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Tabla 4.2. Experimentos con particulas de transportador de diametro +0.1-0.3 mm.

TCC) | u,(cm/s) 0 Ge(kg/hy* Conversion
de CH, (%)
0.88 111 69.5
700 9.1 1.04 132 777
1.35 172 84.4
1.44 184 86.5
0.83 106 72.3
0.96 122 84.7
750 9.5 112 140 93.0
1.40 178 91.6
1.48 180 94.7
1.53 192 95.4
0.69 65 71.4
0.88 83 84.2
0.95 111 77.2
0.97 92 85.6
1.17 137 87.6
1.28 117 91.4
1.31 121 958
1.34 155 969
800 10 1.37 124 %61
1.52 178 968
1.55 156 944
1.58 140 993
1.58 185 972
1.63 155 100
1.71 200 982
1.93 171 99.0
1.95 196 978

* La relacién Gg¢/¢p no es constante porque durante la experimentacion el transportador perdio algo de
CuO.

158



Experimentacion en planta CLC

Tabla 4.3. Experimentos con particulas de transportador de diametro +0.2-0.5 mm.

T(°C) u.(cm/s) 0 Gs(kg/h)* Conversion
de CH, (%)
0.73 79 65.5
1.05 113 79.6
1.21 130 83.9
1.33 135 82.3
1.65 167 90.2
700 9.1 1.66 180 91.1
1.66 180 89.3
1.85 200 92.5
1.89 190 93.8
1.97 198 94.1
1.98 199 94.6
0.71 81 71.2
0.95 108 86.3
1.13 112 86.4
1.18 117 88.0
1.25 142 91.7
1.41 160 93.3
1.45 164 94.3
750 9.5 1.47 145 971
1.47 167 98.5
1.47 146 96.9
1.51 150 97.9
1.73 196 96.4
1.74 180 99.0
1.81 180 98.7
2.03 210 99.0
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Tabla 4.3. Experimentos con particulas de transportador de diametro +0.2-0.5 mm. (Continuacion)

T(°C) | uc(cm/s) o Go(kg/hy* Conversién
de CH4 (%)

0.96 64 888

1.12 95 9.2

1.30 96 989

7 1.47 125 100
1.96 167 995

2.30 170 100

3.24 240 100

0.71 62 759

0.88 95 76.9

0.91 98 847

1.09 117 95.0

1.13 99 941

1.23 133 959

10 1.28 138 97.6
800 1.30 114 98.7
1.33 134 99 1

1.40 151 998

1.42 154 97.7

1.61 174 987

1.79 150 99.8
214 180 100.0

0.65 80 626

0.72 122 70.2

0.83 141 782

14 1.04 177 885
1.36 180 916

1.44 190 94.3

1.50 204 99.0

1.64 243 98.0
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En la Tabla 4.4 se recogen las principales caracteristicas fluidodinamicas del

transportador sélido de oxigeno.

Tabla 4.4. Principales caracteristicas fluidodinamicas del transportador de oxigeno

d, (mm) +0.1-0.3 | +0.2-0.5
dom ” (Mm) 0.225 | 0.350
Densidad (g/cm®) 1.50 1.56
Uns (CM/s) 1.3 3.4
u; (cm/s) 68 139

4.4.2 Efecto de la relacién molar CuO/CH,

En los casos en los que la reaccion de reduccién es endotérmica, como por ejemplo
con algunos transportadores de oxigeno basados en hierro o niquel, los caudales de sélidos en
circulacion deben ser elevados para mantener la temperatura en el reactor de reduccién. Sin
embargo, las reacciones de reduccion y oxidacion de los transportadores de oxigeno basados
en cobre son exotérmicas, por lo que sélo hay dos restricciones para el caudal de circulacion
de sdlido en este sistema. La primera es la cantidad de oxigeno que hay que transportar, y la
segunda son las limitaciones fisicas debido al tamafio de la planta. Esta ultima restriccion no es
demasiado importante ya que los caudales alcanzados cubren un rango suficientemente amplio
para el estudio. El caudal de transportador sdlido de oxigeno utilizado se expresa en este

trabajo a través del parametro ¢ (Ecuacion 4.1).

En la Figura 4.7 se muestra el efecto de ¢ sobre la conversién del CH, a 800°C y 10
cm/s de velocidad de alimentacion del combustible con particulas de diametro +0.2-0.5mm.
Como puede observarse, con valores de ¢=1 solo se consiguen conversiones proximas al 90%
y es necesario elevar esta relacion hasta ~1.6 para conseguir la conversién completa del
metano. Es decir, como en todas las reacciones es necesario cierto exceso de oxidante con

objeto de conseguir la maxima conversion del combustible.

Y Distribucion de tamarios de particula en pag. 173
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Figura 4.7. Efecto de ¢ sobre la conversion del CHa.
800 °C, uo=10 cm/s. +0.2-0.5 mm.

En la Figura 4.8 se muestran las concentraciones de CH,, CO e H, a la salida del

reactor de reduccion en base seca y sin el nitrdgeno procedente del lecho de cierre contiguo al
reactor de reduccion en funcion de ¢. Se observa que con caudales de solido inferiores al

estequiométrico (¢<1), ademas de CH, sin reaccionar, aparece H, y CO en el gas de salida.
Esto es debido a la oxidacion parcial y descomposicion del combustible con bajos excesos de
material oxidante. También en estas condiciones se observaron bajas concentraciones de CO y
CO; (<2%vol) a la salida del reactor de oxidacion. La presencia de estos gases en el reactor de
oxidacion indica la deposicion de carbono sobre el transportador en el reactor de reduccion por
descomposicion de CH, y su transporte con ayuda del sélido hasta el reactor de oxidacion
donde se quema. Por el contrario, hay que sefalar que no aparecid6 CO ni H, en ningun

experimento de ningun tipo con valores de ¢ superiores a la unidad.
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Figura 4.8. Efecto de ¢ sobre las concentraciones de CH4, CO e Ha.

Se ha utilizado esta variable ¢ en lugar del caudal de circulacion de sélidos porque el

contenido de CuO en el transportador de oxigeno varié a lo largo de la experimentacion

pasando del 14% alimentado al 10%wt al final de la experimentacion (en la seccion 4.5.2 se

comentara con mas detalle este aspecto). En el calculo de los valores de ¢ se ha tenido en

cuenta el contenido de CuO en el transportador en cada condicién experimental. Para ello tras

la medida de caudal de circulacion de sdlidos, se tomaba una muestra que posteriormente se

analizaba para determinar el contenido de CuO en el transportador en ese momento. Como
ejemplo con un contenido en CuO de 12%wt, ¢=1, u,=10 cm/s y T=800°C, el caudal de

circulacion de solido correspondiente era 99.4 kg/h.
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4.4.3 Efecto de la velocidad lineal del combustible

La carga de combustible alimentada a un reactor se encuentra directamente
relacionada con la velocidad del gas (u,) para un area de reactor constante. En la Figura 4.9 se
muestra el efecto de ¢ sobre la conversion del metano a diferentes velocidades de alimentacion
del gas, 7, 10 y 14 cm/s con el transportador de tamano de particula de 0.2-0.5 mm. Se
observa que cuanto mayor es la velocidad de alimentacion del combustible menor es la
conversion de CH,4 alcanzada. De este modo, valores de ¢~1.5 son suficientes para alcanzar
conversiones completas de CH, a CO, y H,O con velocidades de 7 y 10cm/s. Sin embargo, las
conversiones con velocidades de 14 cm/s se encuentran ~3-4 puntos por debajo. Esto se debe
a varios factores, en primer lugar los tiempos medios de residencia para el gas y para el solido
se reducen. En segundo lugar, la fraccidon de gas que se encuentra en la fase burbuja aumenta,

y por tanto, el contacto solido-gas empeora, disminuyendo de este modo la conversion final.

100 ‘ /@/%D/—’?’E [ ] —e
/%//AA
01
< /
2 o
5 /|
s 80 A 4&/ |
2 of"
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[ =
704 & ‘ e u,=7cm/s
// | o u,=10cm/s
A | a u,=14cm/s
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0.5 1.0 1.5 2.0 2.5

Figura 4.9. Efecto de ¢ sobre la conversion del CH4 a
diferentes velocidades. 800 °C, +0.2-0.5 mm
No fue posible utilizar valores de ¢>1.6 y u,=14 cm/s porque a estas condiciones
correspondian caudales de circulacion de solido muy elevados, superiores a 240 kg/h, y las
restricciones fisicas de la planta en cuanto a circulacién de solidos impedian trabajar con estos
caudales.
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El efecto de la velocidad lineal del combustible sobre la conversiéon del CH; no se
estudio con las particulas de tamafio +0.1-0.3 mm debido a que para valores de u,>10cm/s se
requerian caudales de aire en el reactor de oxidacion con los que se arrastraban muchos

solidos fuera del reactor, dificultando alcanzar el estado estacionario.

4.4.4 Efecto del tamario de particula

Para el estudio del efecto del tamafo de particula sobre la conversion del metano se
realizaron experimentos con dos tamafos de particula, +0.1-0.3 mm y +0.2-0.5 mm. En la
Figura 4.10 se compara el efecto de ¢ sobre la conversion del metano con los dos tamafos de
particula a 800°C y u,=10 cm/s. Se observa que con las particulas de mayor tamafio se
alcanzan conversiones algo superiores para los mismos valores de ¢. Esta diferencia no se
puede atribuir a variaciones de la reactividad del transportador sélido de oxigeno con el tamafio
de la particula, ya que segun se ha demostrado en la seccion 3.3.3, el tamafio de particula no

influye en la velocidad de reaccion de este transportador de oxigeno en este rango de tamafios.

En consecuencia, la diferencia en las conversiones obtenidas sélo puede deberse a la
diferencia en la calidad del contacto solido-gas. Las particulas de mayor diametro poseen una
velocidad de minima fluidizaciéon superior a las particulas de menor tamafio (3.4 y 1.3 cm/s
respectivamente), por lo tanto, la fraccion de gas que pasa a través de la fase emulsion con las
particulas de mayor diametro es mayor, asi como la cantidad de solido en el reactor de

reduccién, favoreciéndose de este modo el contacto sélido-gas y la reaccion.
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Figura 4.10. Efecto de ¢ sobre la conversion del CH4 con
particulas de distintos tamafios. 800 °C, u,=10 cm/s.

4.4.5 Efecto de la temperatura del reactor de reduccion

El efecto de la temperatura del reactor de reduccién se estudioé en el rango de 700 a
800°C, manteniéndose constante el caudal masico de metano alimentado al reactor. En la
Figura 4.11 se muestra el efecto de ¢ sobre la conversién del metano a diferentes temperaturas
de reaccion con particulas de +0.1-0.3 mm y en la Figura 4.12 con particulas de +0.2-0.5 mm.
En estas figuras se observa que para ambos tamafos de particula, al aumentar la temperatura
del reactor de reduccion la conversion aumenta para un mismo valor de ¢. Es decir, al
aumentar la temperatura se necesita un menor caudal de sélido en circulacion para conseguir
la conversion completa de CH,4. El mayor cambio se observa al pasar de 700 a 750°C. Este
aumento en la conversion del metano se debe al aumento en la velocidad de reaccion del

transportador de oxigeno con el combustible al aumentar la temperatura de reaccion.

166



Experimentacion en planta CLC

100 ‘ ;3 ﬁ%
LA
NV
A
90 /Y
= /
S o/
5 * 1 Ve
3 80 4 /// //
o |
> //81p
C //
3 i/
oA/

70 1 ¢ | e 800°C
| A 750°C
| 700 °C

60 T T T

0.5 1.0 15 2.0 25

¢

Figura 4.11. Efecto de ¢ sobre la conversion del CH,
a diferentes temperaturas. u,=10 cm/s, +0.1+0.3 mm.
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Figura 4.12. Efecto de ¢ sobre la conversion del CHy
a diferentes temperaturas. u,=10cm/s, +0.2-0.5 mm.
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4.5 Comportamiento del transportador sélido de oxigeno

La experimentacion realizada, ademas de para analizar el efecto o influencia de las
condiciones de operacién sobre la combustion de metano con el transportador sélido de
oxigeno, sirvié para estudiar el comportamiento del transportador y su evolucién en funcién del
tiempo de operacion. Asi, durante todo el transcurso de la operacion, incluyendo los periodos
en estado no estacionario y los periodos de encendido y apagado, se analiz6 la aglomeracion

del transportador, su atricion, la pérdida de CuO y la variacion de su reactividad.

4.5.1 Atricion

Idealmente el numero de ciclos reduccién-oxidacion (o numeros de horas de operacion)
que deberia soportar un transportador sélido de oxigeno es infinito. Sin embargo, como en
cualquier otro proceso en continuo, existen pérdidas de material que hacen necesario aportar
de forma periédica o continua una cantidad de sélido equivalente a lo que se pierde para
mantener las conversiones del proceso. En términos econdmicos esta reposicion de material

afecta negativamente (encarece) al proceso, por lo que debe minimizarse.

La atricion es una de las razones por las que es necesario probar los transportadores
sélidos de oxigeno en plantas piloto con circulacion de sélidos en continuo entre reactores y en
condiciones mas préximas a las de una planta industrial. La atricion/fragmentacion del solido
genera particulas muy pequefias que pueden ser elutriadas o arrastradas fuera del sistema, por
lo que es este fendmeno una de las principales causas de pérdidas de transportador sélido de

oxigeno en los sistemas CLC.

En este trabajo, para estudiar la atricién en el transportador de oxigeno utilizado se
extrajeron y pesaron de forma periodica los solidos arrastrados y recogidos por los ciclones y
los retenidos por los filtros instalados en la planta. Ademas, se tomaron muestras de estos

solidos para su posterior analisis.

Durante la experimentacion, ademas de los sdlidos finos arrastrados fuera del sistema,

también se extrajeron de forma periddica pequenas cantidades de los sélidos en circulacién (50
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g cada dia) para analizar la evolucién del transportador con el tiempo de operacién. Con el fin
de contrarrestar las extracciones y las pérdidas de transportador se anadié sdlido fresco al
sistema sucesivamente. Ademas, hay que indicar que esta reposicién del material era
necesaria para asegurar el cierre en la valvula de sélidos sobre el reactor de reduccion. En la
Tabla 4.5 se muestra el balance global de materia con todas las entradas y salidas de sélido de
la planta piloto, bien por toma de muestras o como pérdidas por finos, durante las 100 horas de

experimentacion con el transportador con tamafio de particula de +0.2-0.5 mm.

En la primera columna aparecen los dias de funcionamiento de la planta piloto, con las
horas acumuladas de funcionamiento indicadas en la segunda columna. De estas horas, y en
la columna tercera se muestra las que fueron quemando metano. En la cuarta columna se
indican las entradas (alimentacion) de transportador sélido de oxigeno a la planta piloto. Como
puede verse, inicialmente la planta piloto contenia 21 kg de transportador sélido de oxigeno.
Este transportador se mantuvo circulando durante 4 horas a 500 °C para eliminar los sélidos
finos producidos durante la preparacién (que se encuentran pegados a las particulas de mayor
diametro) y posiblemente también parte de los generados por el redondeo de las particulas.
Después de este periodo inicial de operacién, el inventario de sélidos se incrementé en 2 kg,
especialmente para llenar el depésito de sélidos colocado encima de la valvula de control de
solidos. Ademas, al iniciar la operacion los dias 5 (34 h de operacion) y 6 (41 h de operacion)
también se afadi6 1 kg de transportador sélido de oxigeno cada dia. Es decir, en total durante
todo el proceso de experimentacion con el transportador de tamafio de particula 0.2-0.5 mm se

introdujeron a la planta piloto 25 kg de transportador sdlido de oxigeno.

En las columnas siguientes aparecen los datos de salida de sélido de la planta piloto,
bien por muestreo 6 por pérdidas de finos, tanto en el reactor de reduccion como en el de
oxidacion y en el riser. Puede observarse como la practica totalidad de finos elutriados son
recogidos por el ciclon y el filtro situados a la salida del reactor de oxidacion vy el riser. Por el
contrario, las pérdidas en el reactor de reduccion son practicamente despreciables. Finalmente,
hay que indicar que finalizada la experimentacion se vacioé la planta piloto, recuperandose 21.4
kg del transportador. Esto supone un error respecto al balance global de materia de un ~5%,
pero considerando la dificultad en la recuperacién completa del sélido de la planta el resultado

se considera satisfactorio.
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Tabla 4.5. Balance global de materia. Registro de entrada y salida de
transportador de oxigeno de la planta piloto. Particulas +0.2-0.5 mm

Balance al transportador
de oxigeno (g)
Horas Horas
DI acumuladas | Entra Sale
ias acur_nulada]s de de
funcionamiento | ¢ mpustion Reactor | Reactor de
Muestreo de oxidacion y
reduccién riser
0 0 21000 0 0
1 4 0 50 15 219
2 15 8 2000 50 20 466
3 24 13 50 10 310
4 34 21 50 9 226
5 41 25 1000 50 10 98
6 50 30 1000 50 6 78
7 60 37 50 9 94
8 70 44 50 8 75
9 79 51 50 6 89
10 88 57 50 12 105
11 100 65 50 9 115
TOTAL 25000 550 114 1875
Recuperado 21380

En las Figuras 4.13 y 4.14 se muestra la distribucion de tamarfios de particula del sélido
recogido en los ciclones y filtros. Con el transportador de tamafio inicial +0.2-0.5 mm se
observa que la mayor parte de los finos recogidos poseen un diametro inferior a 40 um. Sin
embargo, la distribucion de tamarfios de los finos recogidos utilizando particulas iniciales del
transportador entre +0.1-0.3 mm presenta un mayor porcentaje de particulas entre 40 y 100
um, lo cual es debido a que las particulas con diametros inicialmente préximos a 100 um, al
desgastarse un poco y ser arrastradas, pasan a formar parte de esos cortes. Esto no sucede
con las particulas de tamano inicial +0.2-0.5 mm porque el desgaste debe ser mucho mayor

hasta que alcanzan esos tamafos de particula.

Hay que indicar que debido al arrastre de estas particulas de tamafio relativamente
grande (entre 40 y 100 mm) cuando se trabajé con particulas del transportador entre +0.1-0.3
mm, fue muy dificil distinguir entre particulas finas generadas por atricion y particulas madre
generadas por desgaste o encogimiento (como se comentara posteriormente) y por tanto, con
este tamanfio de particula 0.1-0.3 mm los resultados de la velocidad de atricién son funcion del
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tamafo particula limite elegido en los sélidos elutriados, en este caso, 0.04mm. Se ha elegido
este tamafio de particula, para diferenciar entre particulas generadas por atricion y particulas
madre, a partir de los resultados encontrados con el tamafio de particula 0.2-0.5 mm.
Trabajando con este tamafio de particula se observd que todas las particulas generadas por

atricion tenian un tamafio inferior a 40 um.
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Figura 4.13. Distribucién de tamafio de particula Figura 4.14. Distribucion de tamafio de particula
del solido recogido en ciclon vy filtro. +0.1-0.3 mm del solido recogido en ciclon y filtro. +0.2-0.5 mm

En la Figura 4.15 se muestra la evolucién de la velocidad de atricion durante la
experimentacion realizada con los dos tamafios de particula. Debido al efecto comentado
anteriormente, se ha considerado como atricion el sélido recogido en los ciclones vy filtros de la
planta piloto con un tamafo de particula inferior a 40 um. Puede observarse que las pérdidas
de solidos por atricion son importantes especialmente al comienzo de la experimentacion,
alcanzandose valores aproximadamente estables en ~0.04%/h después de 50 horas y
manteniéndose hasta las 100 horas. Tomando este valor como representativo del estado
estacionario de las particulas para tiempos superiores a 100 horas, seria necesario renovar
completamente el transportador de oxigeno ~3.2 veces al afio”. Nétese que este valor podria
mejorarse en una planta industrial donde los sdlidos retenidos en los ciclones se devolvieran de

nuevo al sistema.

% Velocidad de atricion = 0.04%/h = en 2500 h se ha deshecho el transportador. Considerando 8000 h de
funcionamiento anuales: (8000 h/afio) / (2500 h/renovacién) = 3.2 renovaciones/afio.
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Figura 4.15. Evolucion de la velocidad de atricion
del soélido con el tiempo de experimentacion.

Ademas del analisis del tamafio y la pérdida de solidos por la atricion y elutriacion de
finos, también se determiné por tamizado la distribucion de tamafios de particula del
transportador que quedé en la planta piloto después de las 100 horas de operacion. Se observo
una disminucién en el didametro medio de particula. El diametro medio de las particulas frescas
+0.1-0.3 mm se redujo de 0.225 mm a 0.21 mm, después de 100h en planta, mientras que para
las particulas +0.2-0.5 mm el diametro medio se redujo de 0.35 a 0.32 mm. En las Figuras 4.16
y 4.17 se muestran las distribuciones de diametro de particula antes y después de 100 horas

de experimentacion para ambos tamafios de particula.

Como puede observarse, existe una variacion apreciable en las frecuencias de
distribucién de las particulas que no puede deberse Unicamente a efectos de redondeo debido
a la atricion durante la fluidizacion. Por otra parte, el analisis XRD de las particulas recogidas
después de 100 horas de operacion en la planta (como posteriormente se mostrara en la
seccién 4.5.4) muestra un aumento de fase a-Al,O3 en el soporte del transportador. Dado que
la fase o es mas densa que la fase vy, este cambio en la fase de la alimina también se
considera en parte responsable del encogimiento o disminucion del tamafio de las particulas
del transportador.
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Figura 4.16. Distribucién de diametros de particula Figura 4.17. Distribucion de diametros de particula
antes y después de 100 h en planta. +0.1-0.3 mm. antes y después de 100 h en planta. +0.2-0.5 mm.

4.5.2 Reactividad y pérdida de CuO

En cada ciclo redox el transportador de oxigeno soporta importantes cambios quimicos
y estructurales a temperatura elevada, en consecuencia, pueden ocasionarse cambios
importantes en la reactividad del transportador con el nimero de horas en experimentacion.
Por esta razén se compard la reactividad de los transportadores de oxigeno antes de su uso en
la planta piloto y después de diferentes tiempos de operacién en la planta. La reactividad de las
muestras se determind por analisis termogravimétrico a 800°C utilizando 15%CH4/20%H,0
para la reduccion y 100% aire para la oxidacion. En las Figuras 4.18 y 4.19 se muestran los
resultados obtenidos para las particulas de tamafio +0.2-0.5 mm, expresados como capacidad

de oxigeno transportado por masa de muestra del transportador.

En estas figuras se aprecia un descenso en la capacidad de transporte de oxigeno del
solido al aumentar el tiempo de experimentacion en planta hasta alcanzar las 50 horas,
manteniéndose posteriormente casi constante durante las 100 horas de experimentacion.
También puede observarse en estas figuras que todas las particulas alcanzan la conversion
maxima en ~0.2 minutos, de lo que se deduce que la reactividad de los transportadores de

oxigeno se mantiene practicamente constante con el tiempo de operaciéon en la planta.
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Resultados analogos se muestran en las Figuras 4.20 y 4.21 para la reduccion y oxidacion con

particulas de diametro +0.1-0.3 mm.
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Figura 4.18. Reactividad del transportador con Figura 4.19. Reactividad del transportador con
distintos tiempos de permanencia en planta. distintos tiempos de permanencia en planta. Aire,
15%CH4/20%H>0. T=800°C, +0.2-0.5 mm T=800°C, +0.2-0.5 mm
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Figura 4.20. Reactividad del transportador con Figura 4.21. Reactividad del transportador con
distintos tiempos de permanencia en planta. distintos tiempos de permanencia en planta. Aire,
15%CH4/20%H20. T=800°C, +0.1-0.3 mm T=800°C, +0.1-0.3 mm.
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La disminucion de la capacidad de transportar oxigeno con el tiempo de reaccion
mostrada en las figuras anteriores llevo a estudiar la evolucion en el tiempo del contenido de
CuO en el transportador presente en la planta y en los finos retenidos en los ciclones Yy filtros.
La determinacion del contenido en CuO se realizé con la termobalanza descrita en la seccion

2.4.1.1, reduciendo las muestras a 800°C con H,.

En este estudio se encontrd que las particulas recogidas en los filtros y ciclones de los
reactores tenian un contenido en CuO mucho mayor que las particulas originales (de 2 a 3.5
veces el contenido original), mientras que el contenido en CuO en el sdlido de la planta se

habia reducido hasta un ~10%wt al cabo de 100 horas de experimentacion.

En la Figura 4.22 se muestra la evolucion del contenido en CuO del transportador con
el tiempo de reaccion en planta para los dos tamafos de particula. Al principio de la
experimentacion, y para las particulas de mayor tamafo, el contenido en CuO disminuye
rapidamente pero después de ~40 horas la pérdida de CuO disminuye mas despacio a una
velocidad en torno a 0.2%wt/h. Después de 100 horas de operacion la pérdida de CuO del
transportador es Unicamente del 0.04%wt/h. Las particulas de menor tamaino presentan una
tendencia muy similar aunque el contenido en CuO al cabo de 100 horas de experimentacion

es ligeramente inferior, ~9.6%.
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Figura 4.22. Variacion del contenido en CuO del transportador con el tiempo.
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En la Tabla 4.6 se muestra el balance global de CuO durante las 100 horas de
operacion con las particulas de tamafio +0.2-0.5 mm, basado en todas las entradas y salidas
de solido de la planta piloto mostradas en la Tabla 4.5 (pag. 170) y teniendo en cuenta los
contenidos en CuO medidos en todas las muestras. En la ultima columna se da el contenido en
CuO que deberia tener el transportador durante las 100 horas de operacién calculando este

contenido a partir del balance de materia. Los valores de esta columna resultan algo superiores

a los medidos en la termobalanza pero la concordancia es buena.

Tabla 4.6. Balance global de CuO durante la experimentacion
con particulas de transportador de oxigeno +0.2-0.5 mm.

Balance al CuO (g CuO)
Horas rloras Sale
Dias | acumuladas de acumuladas (toma de %CuO %CuO
funcionamiento de Entra | muestras en el en el
combustion y sistema™ | sistema®®
pérdidas)

0 2940 14.0 14.0
1 4 166 13.5 13.4
2 15 280 321 12.5 12.3
3 24 13 189 11.5 11.7
4 34 21 109 11.3 11.3
5 41 25 140 53 11.1 11.3
6 50 30 140 36 10.5 11.3
7 60 37 45 10.5 11.2
8 70 44 35 10.5 11.1
9 79 51 29 10.0 11.0
10 88 57 23 10.0 11.0
11 100 65 23 10.0 11.0

# Medido en termobalanza.
®® Calculado a partir del balance de materia.
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4.5.3 Aglomeracion

La principal razén por la que se han descartado los transportadores de oxigeno
basados en cobre en la literatura cientifica ha sido porque se aglomeraban“a’55 durante las
reacciones de oxidacion y reduccion. A pesar de que el transportador de oxigeno seleccionado
ya demostré su resistencia a la aglomeracién durante 100 h en un lecho fluidizado discontinuo

de 300 g, seccién 2.4.2.3, se corroboré su comportamiento en una planta CLC a mayor escala.

Los resultados respecto a la aglomeracion de este transportador han sido muy
positivos ya que no se ha detectado ningun caso de aglomeracion ni problemas de circulacién

durante las 200h de experimentacion con ninguno de los tamafos de particula.
La fluidizacion de los lechos se evalué a partir de sus pérdidas de carga, tanto en valor

como en comportamiento, y a partir de la estabilidad de las concentraciones de los gases de

salida. Tampoco se observaron cumulos de sélido al sacar el transportador de la planta.

4.5.4 Caracterizacion del transportador después de operacién en planta piloto

Las técnicas utilizadas fueron: porosimetria de mercurio, fisisorcion de nitrégeno,

reduccion a temperatura programada (TPR), analisis XRD y SEM-EDX.

4.5.4.1 Porosimetria de Hq y fisisorciéon de N»

En la Tabla 4.7 se muestran las principales caracteristicas del transportador de oxigeno
antes y después de las 100 horas de operacién en la planta piloto para ambos tamafos de
particula utilizados. La superficie especifica BET disminuyé desde ~80 m2/g en los
transportadores frescos hasta ~33 m2/g después de la experimentacion en planta. La porosidad
de los transportadores de oxigeno también disminuy6 desde ~54% hasta ~52% y la densidad
aparente aumenté de ~1530 kg/m3 a ~1635 kg/m3. Estos resultados sugieren una posible
sinterizacion del solido a lo largo de la experimentacion aunque ésta no es lo suficientemente
importante como para afectar la reactividad del transportador de oxigeno segun se ha visto en

la seccién 4.5.2.
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Tabla 4.7. Propiedades del transportador de oxigeno

1-AlL,O3 Cu14Al-850
+0.1-0.3 mm +0.2-0.5 mm
Fresca 100h Fresca 100 h

% CuO 14 9.6 14 10
Capacidad del transportador de oxigeno, R, (%) 2.7 1.7 2.7 1.8
Porosidad 55.4 54.8 52.1 53.7 52.0
Densidad aparente (kg/m°) 1300 1500 1620 1560 1650
Area de superficie especifica BET (m%q) 155 80.5 34.9 77.3 31.7

En la Tabla 4.8 se muestra la porosidad de las particulas del transportador sélido de
oxigeno Cu14AI-DI-850 en funcién del numero de horas de operacion en la planta piloto de
CLC. Como puede observarse, la porosidad disminuye con el tiempo de operacion para ambos
tamafios de particula. La porosidad original para ambos tamafios de particula es préxima al
54% vy al cabo de 100 horas de experimentacion se ha reducido a ~52%.

Tabla 4.8. Porosidades de muestras Cu14AI-DI-850 antes y después de ciclos redox.

dp +0.1-0.3 mm +0.2-0.5 mm

Tiempo de 0 25 | 45 | 100 | O 15 | 88 | 100

operacion (h)

Porosidad (%) | 54.8 | 53.8 | 52.7 | 52.1 | 53.7 | 63.1 | 51.9 | 52.0

En la Figura 4.23 se representan las distribuciones de tamafo de poro del
transportador sélido de oxigeno Cu14AI-DI-850 con particulas +0.1-0.3 mm en varias
condiciones: fresca, después de 100 ciclos redox en el lecho fluidizado discontinuo (LFD, ~42h
de experimentacién) y después de experimentacion en la planta de dos lechos fluidizados,
CLC04, CLC12 y “planta”, con ~25, ~45 y 100h, respectivamente de tiempo de
experimentacion. Se observa como al reaccionar el transportador de oxigeno la distribucion de
tamanio de poro se amplia de forma progresiva, pasando de un rango de 10-20 nm hasta 20-40
nm, aumentando el diametro medio de poro desde ~15nm hasta ~30nm. Ademas, las

distribuciones del tamafio de poro de la muestra LFD (~42h), CLC12 (~45h) y “planta” (~100h)
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son muy similares, por lo que puede considerarse que a partir de ~45h de experimentacion la

distribucién de tamario de poro se estabiliza.

0.06
—— Fresca
0.05 —— LFD (42h)
—~— CLCO04 (25h)
0.04 - CLC25 (45h)
g ' —o— Planta (100h)
2 0.03
(4p]
5
0.02 +
0.01 +
0.00
0

Diametro de poro (nm)

Figura 4.23. Distribuciones de tamafo de poro del transportador Cu14Al-
DI-850 con particulas +0.1-0.3mm en distintas condiciones: fresco,
después de 100 ciclos redox en lecho fluidizado discontinuo (LFD, ~42h) y
experimentacion en planta de dos lechos fluidizados interconectados
(CLCO04, CLC12 y “planta”).

En la Figura 4.24 se muestran las distribuciones de tamafio de poro de la muestra
Cu14AI-DI-850 con particulas +0.2-0.5 mm en diferentes condiciones. Las muestras
denominadas “CLC28", “CLC79” y “planta” de la Figura 4.24 han soportado ~15h, ~88h y ~100h
de operacion, respectivamente, en la planta piloto de lechos fluidizados interconectados. Al
comparar la Figura 4.24 con la Figura 4.23 se observa que las distribuciones de tamafio de
poro inicial y final coinciden para ambos tamafios de particula, asi como su evolucion,
manteniéndose la independencia del tamafio de las particulas sobre su comportamiento fisico-

quimico.
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Figura 4.24. Distribuciones de tamafio de poro del

transportador Cu14AI-DI-850 con particulas +0.2-0.5 mm, fresco
y después de ciclos redox en planta piloto de CLC.

4.5.4.2 Reducciones a temperatura programada (TPR)

El analisis por TPR también se aplico al transportador de oxigeno después de pasar
por la planta piloto para averiguar si la composicion quimica del transportador se alteraba con
el tiempo de operacion, es decir, con los ciclos reduccién-oxidacion. En la Figura 4.25 se
compara el analisis por TPR practicado a una muestra sacada de la planta después de 88 h de
funcionamiento (no se encontraron diferencias notables con muestras sacadas a otros tiempos)

con el del transportador fresco.
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Figura 4.25. TPRs del transportador de oxigeno Cu14AI-DI-850
fresco y después de 88 horas en planta, +0.2-0.5 mm.

Se observa que, a diferencia de lo que ocurria con los transportadores de oxigeno
calcinados a diferentes temperaturas (seccion 2.4.2.4.4) en los que se modificaba de forma
importante la temperatura a la que aparecian los picos, los perfiles obtenidos para la muestra
fresca y después de 88 h en planta piloto son similares. Ambos perfiles muestran los picos
asociados a CuO y CuAl,O,4 por lo que el transportador de oxigeno no ha sufrido cambios
importantes. No obstante, el primer pico de la muestra utilizada en la planta contiene un
pequefio hombro. Para comprobar si el desdoblamiento del primer pico podia corresponderse
con la presencia de Cu,O se hizo una TPR a una mezcla® de Cu,O y Cu14Al-DI-550,
transportador de