CONSEJO SUPERIOR DE INVESTIGACIONES CIENTIFICAS

(C.S.I.C.)

INSTITUTO DE CARBOQUIMICA

csic ©'cb |

CONSEJO SUPERIOR DE INVESTIGACIONES CIENTIFICAS CARBOQU"VHCA

COMBUSTION DE GAS NATURAL CON
TRANSPORTADORES DE OXIGENO CON BAJO O
NULO CONTENIDO EN NIQUEL

TESIS DOCTORAL

Arturo Cabello Flores






CONSEJO SUPERIOR DE INVESTIGACIONES CIENTIFICAS

(C.S.I.C.)

INSTITUTO DE CARBOQUIMICA

csic ©'cb |

CONSEJO SUPERIOR DE INVESTIGACIONES CIENTIFICAS CARBOQU I M|CA

COMBUSTION DE GAS NATURAL CON
TRANSPORTADORES DE OXIGENO CON BAJO O
NULO CONTENIDO EN NIQUEL

Memoria presentada en el Departamento de
Ingenieria Quimica y Tecnologias del Medio Ambiesitela Universidad de Zaragoza

para optar al grado de Doctor por:

Arturo Cabello Flores
Noviembre 2014
Directores:

Pilar Gayan Sanz

Alberto Abad Secades






Combustion de gas natural con transportadores de dgeno

con bajo o nulo contenido en niquel

Resumen

La combustidon indirecta con transportadores solidesoxigeno (Chemical Looping
Combustion — CLC) es una de las tecnologias masgismloras de captura de £€h

el proceso de produccion de energia a partir debustibles fosiles ya que la
separacion del Cyenerado es inherente al propio proceso y, pto,taprmite reducir
en gran medida el coste asociado a la captura deo djas. Esta tecnologia se
fundamenta en la transferencia de oxigeno del airombustible por medio de un
oxido metdlico que actia como transportador deesxigevitando el contacto directo
entre el aire y el combustible. Este transportatibioxigeno circula entre dos lechos
fluidizados interconectados denominados reactoredaccion y reactor de oxidacion.
La fase activa de un transportador de oxigeno sepope de un Oxido metalico,

normalmente 6xidos de niquel, cobre, manganeserohi

Este trabajo de investigacion se ha centrado evatuacion del comportamiento de
transportadores de oxigeno con bajo o nulo corterid NiO en el proceso CLC
cuando se utiliza CHu otros gases combustibles en presencia@ecdmo impureza.
La evaluacion de estos transportadores de oxigetiev® a cabo en una planta piloto
de dos lechos fluidizados interconectados de 5Q0 G@mo objetivo final se ha
pretendido identificar el transportador de oxigem@s prometedor para su escalado a

una planta industrial CLC de gas natural.

A partir del estado del arte en el desarrollo dgenaes, se escogieron cuatro
transportadores de oxigeno con unas propiedadesiathes para la combustion de
gases, tales como gas natural, gas de sintesisirocaiburos ligeros mediante el
proceso CLC, uno por cada uno de los oOxidos metilimas usados para esta

tecnologia: materiales basados en niquel, cobnegam&so y hierro.

Los resultados obtenidos con el transportador dgeow basado en niquel con un

contenido en NiO muy reducido (11 % en peso), yodapdo sobre CahD,




demostraron que este material era altamente reactim todos los gases empleados
obteniéndose altas eficacias de combustion enngoraien definido de condiciones de
operaciéon. Sin embargo, este transportador de aigeesentd algunos inconvenientes
para su uso en una planta CLC a nivel industriacrenados con la posible presencia
de azufre en el combustible alimentado a dichalasitbn asi como la necesidad de
desarrollar y fabricar un soporte de C#&Ja nivel comercial con mejores propiedades

fisicas.

El transportador de oxigeno basado en manganeserpéeun buen comportamiento
para el proceso CLC con combustibles gaseososramtés de reactividad y eficacia de
combustiéon cuando no existia presencia de azufda eomposicién del combustible
alimentado. Se observo que era necesario trab@janrt exceso de oxigeno muy grande
con respecto al valor estequiométricé ¥ 11) para quemar completamente el
combustible y que, en estas condiciones, la gelderade Q gaseoso por
descomposicion, caracteristico del proceso CLOU edte material, resultaba
determinante para alcanzar dicho objetivo. Sin egthda presencia de,H en el gas
combustible produjo la desactivacion del transplotade oxigeno en términos de un
importante descenso en la reactividad y capaciddollCdel material, provocando una
caida drastica de la eficacia de combustion alrpgs@ombustion completa a un valor
del 72 % en apenas 17 horas de operacion con adleié}S. Ademas, la presencia de

este contaminante generod ciertos problemas opeaemen términos de aglomeracion.

El transportador de oxigeno basado en cobre exhibi@omportamiento no idéneo
cuando el gas combustible alimentado a la plant& @nia HS en concentraciones
superiores a 1300 ppmv. En este sentido, las emiside S@a la salida del reactor de
oxidacion superaban el limite de emisiones impupstda UE y se acumulaba azufre
en las particulas del material bajo todas las cionks de operacion. No obstante,
durante todos los ensayos experimentales esteiatatemtuvo una alta reactividad y

una baja velocidad de atricion sin presencia denagtacion.

El transportador de oxigeno basado en hierro, \paveelo por el método de
impregnacion humeda incipiente solyél,O3; presentd un comportamiento Optimo
para la combustién de gas natural con presencip8gincluso para la combustién de

sour gasy acid gascon concentraciones muy elevadas de este contat@ingdemas,




este material exhibié una elevada estabilidad mesAnérmica y quimica durante
largos periodos de operacién en continuo en unatgpl€LC, asi como una alta
reactividad bajo diferentes condiciones de operadih este sentido, el inventario de
sélidos necesario para quemar gas natural resettdngy bajo en comparacion con

otros transportadores de oxigeno basados en leistudiados en la literatura.

Finalmente, esta tesis doctoral se concluyd corstisdios cinéticos de las reacciones
de oxidacion y reduccion de los transportadoresia@eganeso y hierro cornp,CH,, Hs

y CO. Ademas, a partir de los resultados obtenigdeniendo también en cuenta los
datos cinéticos de los transportadores de oxigeasadms en niquel y cobre, se
estimaron las velocidades de circulacion e invesdade soélidos necesarios en un
sistema CLC para cada uno de los cuatro matesalescionados. En todos los casos,
los inventarios de soélidos fueron bastante redsciéa comparacion con otros

transportadores de oxigeno basados en dichos mietaleual corrobord la elevada

reactividad de los mismos.

En respuesta al objetivo final de este trabajddsastifico al transportador de oxigeno
basado en hierro como aquel que presentaba el roefoportamiento en términos
globales para la combustion de gas natural en meesele HS como impureza. Por

ello, se propone para su escalado a una plantatmalCLC de gas natural.

Palabras Clave:captura de Cg& chemical looping combustion, transportadoresisgli

de oxigeno, gas natural, azufre.
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Introduccion

1. Introduccién

1.1Energia y cambio climatico

El uso de la energia es esencial para todas lagladies humanas. Desde la revolucion
industrial, debido a un importante desarrollo ecoicd6 y tecnoldgico, y a un

crecimiento demografico progresivo, la demandagiga se ha ido incrementando
exponencialmente para tratar de satisfacer todasnésesidades de la poblacion
mundial. Dicha demanda ha sido cubierta por ditesefuentes de energia que han ido
sustituyéndose y/o solapandose a lo largo del tierAptualmente, aproximadamente
un 82 % de la energia consumida se obtiene a piartia combustién de carbdn, gas
natural y productos derivados del petréleo, todls ele caracter f6sti.En la Figura

1.1 se muestra la evolucion del consumo energéticodial desde 1830 hasta 2010

diferenciando por fuente de energia empléada.

600
= 500
S l Solar, edlica y geotérmica
]
T 400 M Biomasa
(9]
5 B Hidroeléctrica
v 300
'g B Nuclear
g 200 M Gas natural
w
£ B Petrdleo
© 100 .

B Carbon

0
1830 1860 1890 1920 1950 1980 2010

Figura 1.1. Evolucién del consumo energético mundial desd® 183&ta 2018.

Esta utilizacion intensiva de los combustibles l&&siha traido consigo problemas
medioambientales. Algunos de ellos se han ido Bwiaado en las ultimas décadas,
como son las emisiones de algunos contaminanteg@s como Oxidos de azufre
(SQ)) y de nitrégeno (NQ, o la emision de materia particulada a la atnrésf8in

embargo, la ingente cantidad de dioxido de carl{f@®) emitida a la atmdésfera por el
aprovechamiento energético de estos combustibldsagsnentando la preocupacion
acerca del efecto que pueda tener a corto, medargp plazo el correspondiente
incremento de la concentracion media de, @D el planeta. En este sentido, la

concentracion de CCen la atmésfera ha aumentado desde 280 ppm egoéa ¢re-




Introduccion

industrial hasta 396 ppm de media en el afio 20&@amdo a alcanzarse 402 ppm en
abril de 2014 Hasta hace pocos afios, no se tenia la certezaeddicho aumento de
emisiones tuviera una relacion directa con el camtlimatico que ya se esta
percibiendo. Sin embargo, el Panel Intergubernamhestbre el Cambio Climati¢o
concluyo en 2013 que el cambio climatico es ineagdvy la principal causa es la

accion humana.

La principal causa del cambio climatico es el inteato del efecto invernadero por el
aumento de la concentracion en la atmosfera dgdsss de efecto invernadero (GEI)
producido por las actividades humanas. Son mucbesghses que contribuyen al
aumento del efecto invernadero en el planeta: doge carbono (C£), metano (Ch),
vapor de agua (D), NG, clorofluorocarbonos (CFCs), hexafluoruro de az\(8F),
etc. Sin embargo, el compuesto que mas influengaet por su abundancia,

acumulacion y continuo crecimiento es el,do

Dentro de los diferentes ambitos de la actividachdma, el sector que genera el mayor
porcentaje de emisiones de £€3% el de generacién de electricidad y calor segdél
transporte y la industria. En la Figura 1.2 se geda contribucion de cada sector a las
emisiones globales de G@n el afio 2011.Por otro lado, en cuanto a la contribucién
por paises en las emisiones globales de ©Bina y Estados Unidos se sitian en
primer y segundo lugar con un 254 % y un 16.9 %lafe emisiones totales,

respectivamente (ver Figura 1°3).

Electricidad y calor
42%

esidencial
6%

Figura 1.2. Emisiones mundiales de Gén 2011 por sectar.
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EE.UU
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Figura 1.3. Principales paises emisores de,@® el afio 2011 Emisiones totales de los 10 principales

paises emisores: 20.7 Gt €@misiones mundiales totales: 31.3 Gt,CO

En el caso de Espafia, en el afio 2011 se emitideoatanosfera 0.27 Gt de G@ partir

de la combustién de combustibles fosiles. En laifaigl.4 se muestra la distribucion
por sectores de dichas emisiones. Este valor dsimms de C@®era un 31.7 %
superior al alcanzado en el afio 1990, lo cual sognque Espafa superaba, en dicha

fecha, en un 15 % su objetivo de emisiones fijatel@rotocolo de Kyot8.

Tratamiento y
eliminacion de
residuos :
4% Agricultura

11% Combustion en la

Otros modos de produccién y
transporte y transformacion de

maquinaria movil energia
5% 27%

Plantas de combustion
no industrial
Transporte por 9%
carretera
22%

Plantas de combustion
industrial

Uso de disolventes y 109
0

otros productos

0, - .
3% Procesos industriales

sin combustion
5%

Figura 1.4. Emisiones de COen Espafia en 2011 por sector.

El protocolo de Kioto es, hasta la fecha, el magrerdo alcanzado a nivel global para
tratar de reducir las emisiones de GEI. Dicho atm@roponia reducir al menos en un

5 % las emisiones de GEI con respecto a las de A&@0el periodo comprendido entre
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2008 y 2012 mediante acciones individuales o cdagurpor parte de los paises
comprometidos. Dicho protocolo fue prorrogado eciedinbre de 2012 hasta el afo
2020 en la XVIII Conferencia sobre la Convencionréfade la ONU del cambio

climatico (COP 18) celebrada en Ddh&in embargo, dicho compromiso no es
suficiente para afrontar el grave problema medioantal que se presenta en el planeta.
En la actualidad, el alcance de este acuerdo iesitado Unicamente al 15 % de las
emisiones globales de G@ebido a la falta de participacion de paises c@anada,

Japon, Rusia, Estados Unidos, China, India o Br&stos tres ultimos paises se
encuentran en vias de desarrollo y no estan sugeties reducciones de emisiones

establecidas en dicho protocolo.

El siguiente reto a nivel mundial es suscribir wueado climatico vinculante que
reemplace al Protocolo de Kioto, en el cual safijaos objetivos mas ambiciosos en
términos de reduccién de emisiones de GEI a pgtiafio 2020. Se pretende que dicho
acuerdo sea rubricado en la COP 21, que se calebraParis en el afio 2015. Este
nuevo acuerdo se presume complicado de alcanzgueyda fuerte crisis econdmica y
financiera que se ha vivido a nivel mundial en ddtimos afios ha dado lugar a que
muchos gobiernos dejen en un segundo plano la looh&ra el cambio climético,
centrando sus esfuerzos e intereses en otros teifeasntes a este grave problema
existente en el planeta. Sin embargo, a nivel eaop con el fin de mantener el
liderazgo mundial en la lucha contra el cambio &tioo, la Comisién Europea (CE) ha
propuesto fijar un objetivo obligatorio de reduccide emisiones de GQ@e hasta un
40 % (con respecto al nivel de 1990) para el aifBD2De esta forma, la CE pretende
dar continuidad al triple objetivo obligatorio qlee Union Europea (UE) se fij6 para
2020: 20 % de reduccion de emisiones, 20 % de a®t#so de energias renovables y
20 % de reduccidon del consumo energético mediange mejora de la eficiencia

energética.

Existen diferentes alternativas para reducir lassiemes de GEI, en concreto las

emisiones de C{a la atmosfera, entre las cuales destacan:

» Mejorar la eficiencia energética, tanto en la gacién como en el uso, y asi
producir menos emisiones por unidad de energiaucads.

= Reducir o anular el contenido en carbono en lastésede energia mediante el
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cambio a combustibles con menor contenido en carlbomediante el uso de
energias sin generacion de £©@omo son las energias renovables o la energia
nuclear.

= Secuestrar el C{generado mediante sumideros naturales o mediargapgura
y almacenamiento, proceso conocido como CAC (Captuimacenamiento de

CO)).
90.000
D -
- —— EscenanoCo
.000 { 550 ppm CO- S
§ 70,000 | Eficiencia |
e . | Renovables |
S 60,000
&' 50.000 - | Nuclear |
U ]
o 40.000 | Gas natural |
$ 30000 | Captura CO; |
o
& 20.000 -
£ e .
- Emisiones a la atmésfera

2005 2020 2035 2050 2065 2080 2095

Figura 1.5 Proyeccion de las emisiones mundiales de €@gris) y contribuciones correspondientes de

las principales medidas de reduccién de las en@si¢en color) en un escenario de 550 ppm dg®CO

En la Figura 1.5 se muestra la contribucién depascipales alternativas para la
reduccién de las emisiones de £&gin el informe del IPCC de 28afentro de un
escenario intermedio plausible que pretende figarconcentracion de GOen la
atmosfera en 550 ppm. La estabilizacion de la aqunaeiéon de CQ en este valor
conllevaria un aumento de 3 °C en la temperatudiantel planeta para el afio 2100.
Se muestra que el uso de procesos de CAC son niesegara lograr una reduccion
efectiva de las emisiones de £8n la mayoria de los escenarios de estabilizaada
atmaosfera de las concentraciones de GElI, las tegias CAC contribuirian entre el 15
y el 55 % del esfuerzo mundial de mitigacion acwativb hasta 2100.

1.2 Gas natural

Una de las mejores opciones a corto-medio plaza gatucir las emisiones de GEI es
la de sustituir combustibles fésiles con un altotenido en carbono, como el carbén o
los productos derivados del petroleo, por otrososmue el contenido en carbono sea

menor por contenido de energia quimica, como easel del gas natural.
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El gas natural es una mezcla combustible de hidsacas. Aunque su compaosicion es
variable dependiendo del lugar de extraccion, e} €Hsu compuesto principal (70-90
% en volumen). Otros hidrocarburos ligeros que témisuelen formar parte del gas
natural son etano (Eg), propano (GHg), butano (GHip) y pentano (6Hiz). Ademas,
CO,, nitrégeno (N) y sulfuro de hidrégeno (#$) son otros compuestos minoritarios
habituales en su composicién. El gas natural seesmtia habitualmente en yacimientos
de petréleo, disuelto o asociado a él, y en depsle carbon. Este combustible se
emplea mayoritariamente para la generacion de rieldetd mediante ciclos
combinados, la produccién simultanea de calor yctedddad en sistemas de
cogeneracion, como fuente de energia directa erepos productivos o en el sector
terciario, y como combustible en vehiculos tantbligds como privados.

El crecimiento del consumo de gas natural a nivaharal ha sido muy importante en
las dltimos afios, siendo Espafia uno de los paisks gue el incremento ha sido mas
espectacular, pasando de 15.2 Mtoe a 34.9 Mtoel ggeremdo 2000-2008. En la
actualidad, Espafa es el tercer importador de gasah licuado mas importante a nivel
mundial después de Jap6n y CofeRn el afio 2010, el gas natural suponia el 24 % de
la energia primaria total suministrada en nueséig.pGran parte de este consumo, un
52 %, se destina a la generacion de electricidhce&ior industrial es el segundo
consumidor mas importante con un 28 % de la demaadmido del sector residencial
con un 10 %! En términos de emisiones de £&3ociadas al consumo de gas natural,
también se observa un incremento muy importaniged nacional pasando de 10.5 Mt
en 1990 a 66.9 Mt en 2011, lo cual representa umeato del 535 % en dicho periodo
de tiempa’ A nivel mundial, también se ha producido un créeirto significativo en el
consumo de este combustible, aunque no tan acusado en el caso de Espafia.
Durante el periodo 1990-2011, las emisiones mueslide CQ asociadas al consumo
de gas natural aumentaron en un 66.4 %, evolucitinde 3806 Mt a 6335 MtA
modo de ejemplo, en la Figura 1.6 se muestra taliision por sectores en el afio 2011

de emisiones mundiales de £8sociadas al uso de gas natgral.

En cuanto a la utilizacion del gas natural en &lirfy todos los expertos y estudios
coinciden en que este combustible seguira siengoriante para el sistema energético
mundial durante las siguientes décadas. Por ejengrloEE.UU se prevé que el

consumo de gas natural aumente anualmente un 0#&s8 el afio 2040 liderando este
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incremento el sector industrial y el sector relaaio con la generacién de energia.
Por otro lado, segun el ambicioso escenario 2DBuasto por la Agencia Internacional
de la Energia (siglas IEA en ingléSel gas natural jugard un papel importante en la
transicion hacia la generacion de electricidad réirpde combustibles fosiles con bajo
contenido en carbono, desplazando principalmentasaplantas de generacion de
energia a partir de carbon. Este escenario exfderapciones tecnoldgicas necesarias
para lograr un futuro sostenible basado en una mefyciencia energética y en un
sistema energético mas equilibrado, y contempiiesdrrollo de las energias renovables
y la disminuciéon de las emisiones de tal maneralgueoncentracion de GCen la
atmosfera al final del siglo XXI se estabilice emnb a 450 ppm. El escenario 2DS
identifica las opciones tecnoldgicas y las pol#tiemergéticas que garantizan un 80 %
de probabilidades de limitar el aumento de la teatpea mundial a largo plazo a 2 °C,
siempre que también se reduzcan las emisiones den@€lacionadas con la energia,

asi como otros GEI.

Autoproductores
de energia

deslocalizados

7%

Produccién de
electricidad y calor
35%

Residencial y otros
22%

Industria manufacturera
y construccion
23%

Transporte
3%

Figura 1.6. Distribucion por sectores de las emisiones mueside C@en 2011 asociadas al uso de gas

natural®

Segun este escenario, se prevé que para el afioeR@a8 natural seguira siendo un
combustible relevante en todos los sectores, yesadda sera aun un 10 % superior en
términos absolutos a la de 200%| mantenimiento de una posicién privilegiada dent
del mix energético mundial durante las préximas décadagpaate del gas natural se
deberd, en gran medida, a la generacion de diaghbustible a partir de nuevas fuentes

no convencionales tales comoshhle gas, el tight gas y el coal bed methane.* Por
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ejemplo, EE.UU evoluciond en apenas 2 afios (duranperiodo 2010-2012) de ser
uno de los principales paises importadores de gasrab licuado a limitar dichas
importaciones al minimo gracias a la producciénivaade gas natural a partir deale
gas.’® El denominadshale gas 0 gas de esquisto es una forma de gas naturadegue
encuentra atrapado en el interior de formacionepid@ra o esquistostales), las
cuales deben ser fracturadas por métodos hidrulippoceso denominado como
fracking, para poder liberar el combustible.

En el escenario 2DS también se plantea que parplicuos objetivos correspondientes
de reduccion de emisiones, el rol del gas natwwhéda cambiar a partir del afio 2025.
En este sentido, aunque la electricidad producigearéir del gas natural es menos
intensiva en términos de emisiones de,@Qe la generada a partir de carbodn, las
emisiones de CQqgue conllevan la generacion de electricidad dehesstar por debajo
de las que el cambio de carbén a gas natural puegercionar. Por tanto, el uso de
tecnologias CAC asociadas a la generacion de enargartir de gas natural tendran
que tomar cierta importancia a partir de entol®&n la actualidad, estas tecnologias
CAC no han sido todavia demostradas a gran eseatagste tipo de combustible y
tampoco existe un namero significativo de proye&nsconstruccion o en un estado
avanzado de disefio y preparacion. Sin embargo,dp d@e segun este escenario
alrededor de una quinta parte de las plantas derggin de energia a partir de gas
natural tendran que estar equipadas con tecnold@fes en el afio 2050, dichas
tecnologias tendran que ser demostradas a grata €scain futuro cercano. Por este
motivo, las tecnologias CAC se perfilan en el harte como las Unicas que permitiran
a algunas industrias, tales como las industriasadeto y el hierro, el cemento o el
procesamiento de gas natural, cumplir con los mbgtde reduccion drastica de

emisiones en el futuro.

El despliegue de estas tecnologias va a dependgaemedida de un apoyo financiero
fuerte y de acciones politicas decididas por pddelos gobiernos. Estos ultimos
deberan proporcionar financiacion para actividades demostracion e incentivos
politicos para su utilizacion después de dicha aetdp demostracion, incluyendo
politicas de reduccion de emisiones creibles y ewdas. Actualmente, no existen
beneficios comerciales por llevar a cabo proye€@A€, a no ser que se utilice el €0
capturado para mejorar la recuperacion de petréte@ampos de dificil extraccion

10
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(EOR oEnhanced Oil Recovery en inglés). Sin embargo, esta tendencia puedeiaamb

en el caso de que se fijen impuestos o tasaspaltda emision de CLa la atmdsfera.

En la actualidad, el precio de los derechos deiémide CQ es bajo debido a una
oferta creciente de dichos derechos combinada earescasa demanda a consecuencia
de la recesion econdmica que se vive en estosadtafios. En la Figura 1.7 se muestra
la tendencia decreciente en el precio deb,GRpresada en euros por tonelada dg CO
emitida, desde el afio 2008. La mayoria de los eoxpereven que las tecnologias CAC
se expandiran cuando el precio del.G®a superior a 20-25 €/t g®valores que en la
actualidad estan lejos de alcanzarse. Sin emb&agGE esta estudiando diferentes
medidas estructurales que podrian corregir el exdeoferta de derechos de emision y

limitar su repercusién a mas largo plaZo.
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Figura 1.7. Evolucion del precio del CG®

1.3Captura y almacenamiento de CQ

La captura y el almacenamiento de Onstituyen una serie de procesos que consisten
en la separacion del G@enerado en el uso de combustibles en procesostirades o

de generacion de energia, transportarlo haciamacagnamiento seguro y aislarlo de la
atmaosfera durante un largo periodo de tiempo. Bridara 1.8 se muestra un diagrama
general del proceso de captura, transporte y almagento de C® En el proceso
denominado de captura de £€ produce la separacion del Qf@nerado en el uso de
fuentes de energia con carbono (gas natural, petlicarb6n) del resto de los gases

gue intervienen en el proceso, principalmente géhistente en el aire de combustion.

11
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Este CQ se transporta por medio de gasoductos o buquesrnasthasta los
emplazamientos donde finalmente se almacena (bieiorena geoldgica, oceénica o
mineral). El CQ capturado también se podria emplear como matemaappara la
obtencién de productos que contengan carbono @ e@mdlstria. Aunque estos usos
industriales son un mercado maduro, no contribwgreigran medida a la disminucion
de las emisiones de GQorque no logran reducciones netas en el cicloidte de los
productos, el C@®es retenido durante periodos de tiempo muy cortées cantidad
empleada para estos usos es muy inferior a la @dgsmen los procesos de combustion.

Almacenamiento oceanico

[P p———

¥ Amacenamiento
geolbgico de CO,

Figura 1.8. Diagrama esquematico de los posibles sistemaaptara y aimacenamiento de £O
1.3.1 Captura

La corriente de gases generada en la combustiéordbustibles fésiles contiene entre
el 3y el 15 % de COen volumen, dependiendo del combustible utilizatkndo el N

el componente mayoritario. En el caso del gas ahtaktener una relacion C/H baja, la
dilucién de CQ en la corriente de gases de salida es muy alse §uisiera almacenar
directamente esa corriente, los costes de tramsperian prohibitivos debido a la
dificultad de transportar un caudal tan alto ysaddicultades técnicas que surgirian al
tener que comprimir una corriente muy diluida de,C&imismo, se disminuiria en
gran medida el tiempo de utilizacion de los dep&sitestinados al almacenamiento. Por
ello, resulta necesaria la utilizacion de tecn@segjue permitan la separacion del,CO
del resto de gases de salida de la combustiénaEctualidad son tres las vias mas
desarrolladas para la captura de,(és cuales se describen brevemente a continuacién

12
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1.3.1.1Captura posterior a la combustion

En los sistemas de captura de,QiOsterior a la combustion se separa e} G€) resto
de gases producidos en la combustién del combegiibhario con aire. Estos procesos
tienen una penalizacion energética muy elevadaddebique la separacion de £iaa

de realizarse en una corriente diluida (3-15 %)yesion atmosférica.

Esta tecnologia de captura puede utilizarse pacaptura del C®generado en una
caldera o en una planta de ciclo combinado de gagatl (Natural Gas Combined
Cycle, NGCC en inglés). La Figura 1.9 muestra un esquéeh@roceso de captura de
CO, posterior a la combustion de gas natural. Aungueste caso la concentracion de
CO; en los gases de salida es menor que en plantasrdmustion de carbon, se pueden
alcanzar eficacias de captura muy altas con sistateacaptura basados en aminas.
Ademas, si el gas natural no presenta gran cantidasmpurezas, se obtiene como
resultado una corriente de gas de salida limpialggue no serian necesarias etapas

adicionales de limpieza para lograr una captur@@gefectiva.

N,

Gas natural - :
. .. Almacenamiento
“ombust S CcO
ombustion }—» eparacién CO, @ L de €O, ]

Aire Electricidad y
calor

Figura 1.9. Esquema del proceso de captura de, @@sterior a la combustién de gas natural. UPC:

Unidad de Purificacién y Compresion.

El coste de captura depende de muchas variables ¢almo el tipo de sistema de
captura utilizado, el disefio, el tamafio y la lazdion de la planta, los costes derivados
del consumo de combustible, electricidad y awdabaretc. La Plataforma Europea de
Emisiones Cer(ZEP, en inglés) concluye que el coste actual @& €vitado mediante
un proceso de captura posterior a la combustidbnnanplanta de gas natural se sitla
entre 66 y 92 €/t CQevitada'®

Para comparar los costes de captura asociadoseeerdds tecnologias se usa el
concepto de CPevitado. Este se define como la diferencia ermtreantidad de CO

producido en una planta sin captura y eL@®itido a la atmdsfera con un sistema de

13
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captura para una misma potencia de salida. Otraafqosible de expresar el coste de
captura es por unidad de g@apturado. En este sentido, conviene remarcaruque
proceso de captura requiere un consumo energéticimmal por lo que la generacion
de CQ en una planta con captura es superior en comparaoi® la cantidad generada
en una planta sin captura para una misma potemh@@driea. La diferencia entre la
cantidad de C@generada y emitida en una planta con captura @®gstapturado (ver
Figura 1.10), el cual, por lo tanto, es mayor qu€®@, evitado. La diferencia entre
ambos sera menor cuanto mas eficiente sea el pragesaptura desde un punto de

vista energético.

Emitido
Planta de @ Capturado
referencia
. CO, evitado E
: co, capturédo
Planta
con CAC
CO, producido (kg/kWh)

Figura 1.10. Comparacion entre el G@vitado y el CQ@ capturado en instalaciones con tecnologias de

capturg®

En la actualidad, se estan desarrollando nuevosdo&tde captura posterior a la
combustion con el fin de disminuir los costes amws. Entre estos métodos novedosos
destacan los procesos de captura basados en dadbdeanetales, como por ejemplo el
calcium looping cycle, en inglés, el procesohilled ammonia desarrollado por la
empresa francesa Alstom y los procesos de separamifectiva de CO por

membranag’

1.3.1.2Captura previa a la combustion

Para eliminar el carbono de un combustible antda dembustién, dicho combustible
debe ser transformado inicialmente a una formauskc que facilite su captura. Los
procesos de captura previa a la combustion apkcadantas de generacion de energia
a partir de gas natural se basan en la reaccidafodenado, ver Figura 1.11. Mediante
esta reaccion, el combustible gaseoso se prodesarimente en un reactor con vapor de

14
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agua y oxigeno (£ para producir una mezcla que consiste principalenen mondxido
de carbono (CO) e hidrégenojHconocida como gas de sintesis. Mediante la i@acc
del CO con vapor en un segundo reactor (“reactocalerersion”) se produce oH
adicional y CQ. A continuacion, se produce la etapa de captur&£@e mediante la
separacion del CQy el H,, por ejemplo utilizando un solvente quimico (Selgx
Finalmente, se obtiene una corriente practicamamta de H que, al quemarla en una
planta de ciclo combinado para generar electricidacdemite CQa la atmdsfera. Hoy

en dia, este es el método dominante para la faibdicae H a nivel mundial.

Gas natural ‘f r CO | Reactorde |CO,| Separacién Almacenamiento
- mado H, = conversién |h, H,y CO, de CO,

’ H, Electricidad y
O, + vapor Vapor calor

Figura 1.11.Esquema del proceso de captura dg @®via a la combustion de gas natural.

Los costes asociados a la captura de @®via a la combustién varian en funcién del
sistema de captura o del proceso de reformadocsat@acio. En general, los costes

actuales son altos situandose entre 70 y 103 €/e@itada’

Finalmente, entre las nuevas lineas de investigatgdcaptura previa a la combustion
gue se estan desarrollando en la actualidad destaeos y mejorados solventes y
sorbentes sdlidos, membranas especificas pargptaas#n de Hy CO,, asi como

reactores de conversion mejorados en los que sinedmente se optimiza la reaccion

de conversién y se lleva a cabo la captura del ggBeradd’

1.3.1.3Combustién sin Pu oxicombustién

Los sistemas de combustion sia i oxicombustion se estan desarrollando como una
alternativa a los procesos de captura de @&3terior a la combustién en los que se
sustituye el aire de combustidon por. Oe esta manera, se evita la presenciadenNa
corriente de salida de los gases de combustiordagae dicha corriente compuesta
mayoritariamente por GOy vapor de agua. El atractivo principal de estad@gia es
gue se evita la necesidad de un sistema de cagmtstarior a la combustion ya que el
CO, es facilmente separable del vapor por condensa8itnembargo, este proceso
requiere la presencia de una unidad de separaei@irel (ASU en inglés) para generar

una corriente relativamente pura de (®5-99 % vol.) con la que quemar el
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combustible. Por otro lado, también cabe destaoar dgbido a que la temperatura
adiabatica de combustién corp @ mucho mayor que con aire, en los procesos de
oxicombustion se requiere que una parte de laemigide los gases de salida se
recircule de nuevo al combustor para manteneremaedratura de operacién que no sea
muy elevada. En la Figura 1.12 se muestra un esueinproceso de oxicombustién

para gas natural.

La tecnologia de combustion sin 8& ha desarrollado principalmente para la caplerra
CO, en plantas de generacion de energia a partir deorcaSin embargo, esta
tecnologia también puede ser aplicada a plantasiotte simple o ciclo combinado

alimentadas con gas natural.

co,
- Condensacién

Gas natural m Almacenamiento \

—-Eustién ] q Qac/ | e i

2

H,0
o)
Aire (ASU 2 Electricidad y calor

)
Ly,

Figura 1.12.Esquema del proceso de captura dg @&a la combustion sin,Nle gas natural.

El coste actual de captura por tonelada de @ada plantas de generacion de energia a
partir de gas natural con tecnologia de oxicombuosse sitia entre 75 y 93 €/t €0

evitada®®

En estos momentos, las principales lineas de |4&ciomadas con los procesos de

oxicombustién se centran en las siguientes areas:

= Desarrollo de tecnologias mejoradas de purificade®gases.

= Desarrollo de unidades de produccién del®eficiencia alta y coste bajo.

= Desarrollo de nuevos conceptos como la combustiadirecta con
transportadores solidos de oxiger@hdmical Looping Combustion-CLC, por
sus siglas en inglés).

1.3.1.4Estado actual de las tecnologias de captura dee@@ combustion de gas

natural

A modo de resumen, en la Tabla 1.1 se recoge taddisde las principales plantas
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comerciales, a escala piloto y en construccién fri@mbustion de gas natural que

incluyen la captura del G@eneradd®?

Tabla 1.1. Plantas comerciales, a escala piloto y en cord@mode combustion de gas natural que

incluyen la tecnologia de captura de gfre-combustién, post-combustion y oxicombustf8iy.

Nombre del proyecto y Tecnologia Tipo de Afo de Potencia Sistema de Captura de
localizacién de captura planta puesta en captura CO; anual
marcha 10°t)

Bellingham Cogeneration Post- . .

- . . C | 1991 17M A 0.11
Facility (Bellingham, EE.UU) combustién omercia W minas
Petronas Gas Proce;smg Plant Post-.' Comercial 1999 10 MW Aminas 0.07
(Kuala Lumpur, Malasia) combustién
Mitsubishi Chemical Kurosaki Post- . .
Plant (Kurosaki, Japén) combustién Comercial 2005 18 MW Aminas 012
Statoil Mongstad Cogeneration  Post- . 15 MW, NHs 0.08

. > Piloto 2012
Pilot (Mongstad, Noruega) combustion 7 MW, Aminas 0.02
SSE Peterhead Power Station Post- . No
(Peterhead, Reino Unido) combustién Comercial 2015 385 MW disponible 1.0
Air Products Steam Reformer  Pre- . L No
EOR Project (Texas, EE.UU) combustién Comercial 2013 ProduccionH disponible 1.0
Quest (Central Alberta, Canada) Pre- Comercial 2015 Produccion,H No 11
’ combustion e disponible '
. Oxi- . 30 MW,
Total Lacq (Lacq, Francia) -, Piloto 2009 0.075
combustién (010MW,)

Tal y como puede comprobarse, hasta este momentaireero de proyectos en
operacion o construccion es pequefio ya que ertdalaad las tecnologias de captura
y almacenamiento de GGe estan aplicando en mayor medida a la combudion
carbon, ya sea en calderas de carbén pulverizecls fluidizados circulantes o ciclos
combinados de gasificacion integrada. Sin embargo,los proximos afios serd
necesario realizar una apuesta decidida por etrdlisade las tecnologias CAC para la
combustién de gas natural si se quiere alcanzgrago de reduccién de emisiones de

CO, que permita hacer frente a los desafios que @atteambio climatico.

En la actualidad, el principal inconveniente paraniplantacion de las tecnologias de
captura de C@reside en la gran cantidad de energia que requisrduciendo de esta
manera la eficacia global del proceso, lo cual sapan aumento considerable en el
coste de la energia final generada. La mayoriagiprbyectos existentes son de captura
posterior a la combustion, los cuales presentan peralizacion energética muy
elevada, tal y como se comentaba en el apartadb 1..Ror ello, en los ultimos afios se
estan realizando importantes esfuerzos para ddaamoevas tecnologias de captura
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con el objetivo principal de reducir los costescemidos a dicho proceso. Dentro de
estas nuevas tecnologias, la combustion indireota tcansportadores sélidos de
oxigeno se considera como una de las mejores aiteaa para reducir el coste
econdmico de la captura de £€¢a que su separacion es inherente al propio proces

mediante el uso de transportadores sélidos de wxffé

Aunque en la actualidad no existen plantas de deawi@ a escala real para la
combustién de gas natural con captura de @@diante la tecnologia CLC, diversos
estudios y proyecciones concluyen que los costetopelada de CQevitada mediante
este proceso son muy reducidos en comparacion tcas t@cnologias de captura. Por
ejemplo, la Plataforma Europea de Emisiones CefP}? concluye que para una
planta de ciclo combinado de gas natural de 393 déVpotencia con tecnologia CLC,
el coste de captura de g@sociado se sitla entre 38 y 46 €/t,@@tada. Este valor es
netamente inferior a los costes calculados med@nés alternativas como los procesos

de captura posterior y previa a la combustion.
1.3.2 Transporte

Dependiendo del tipo de almacenamiento seleccioryade la distancia al sitio de

captura, el transporte del @®e puede realizar mediante gasoductos o buques Es
tecnologias han demostrado ser econémicamenteesigiten el caso de los gasoductos
han avanzado hasta ser un mercado maduro. La fodmsacomun es el transporte por

gasoducto. Existen tres alternativas principalea phtransporte de G@or tuberia:

= Transporte en estado gaseoso a baja presion (Bari5
» Transporte en fase densa (P> 80 bar).
» Transporte en estado liquido.

Entre estas alternativas, existe un elevado coosemsrnacional en cuanto a que la
solucion mas conveniente, desde un punto de vigtamicb-econbémico, es la

representada por el transporte en fase densa rcetipa

El CO, capturado en las fuentes de emision irA acompai@aadros gases e impurezas
que dependeran tanto del combustible empleado denh@s procesos de combustion y
de captura utilizados. La composicién de la coteede gases tendra que cumplir los

requisitos, no solo de la infraestructura de trartsp sino también de la de
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almacenamient®’®

A nivel europeo no existe en la actualidad reglaamén y normativa especifica acerca

de la calidad del COexigida para su transporte. No obstante, alguegsisitos que

deben cumplirse son los siguientds:

» Bajo contenido en agua para evitar la corrosiGfpimacion de hidratos.

= Bajo contenido en componentes con propiedades$isitly diferentes a las del

CO; (Ar, Oy, Hy, HoS) para evitar la formacion de flujos bifasicos.

» Cantidad reducida de particulas y componentes gaedgm acumularse en las

tuberias.

» Limites maximos de concentracién reducidos parapocomntes toxicos (#F,
COS, CO, S@ NOy, metcaptanos, Hg, etc.) en caso de fuga.

En cuanto a las experiencias de transporte deaQ@vel mundial, cabe destacar que la

mayoria de las instalaciones se sitian en Nortéeangrse emplean en aplicaciones

EOR. En la Tabla 1.2 se recoge un resumen de lssasi con sus parametros mas

significativos.

Tabla 1.2.Principales experiencias de transporte de £6@ivel mundiaf®

Proyecto Operador Longitud Diametro Capacidad Pais

(km) (pulgadas) (Mtpa)
NEJD Denbury Resources 285 20 EE.UU
Cortez Kinder Morgan 808 30 19.3 EE.UU
Bravo BP 350 20 7.3 EE.UU
Transpetco Bravo Transpetco 193 123/4 3.3 EE.UU
Sheep Mountain 1 BP 296 20 6.3 EE.UU
Sheep Mountain 2 BP 360 24 9.2 EE.UU
Central Basin Kinder Morgan 16y 26 115 EE.UU
Este Exxon Mobil 191 12y 14 4.8 EE.UU
West Texas Trinity 204 8al0 1.9 EE.UU
SACROC 354 16 4.2 EE.UU
Weyburn Dakota Gasification Company 330 12a14 4.6 EE.UU
Canyou Reef Carriers Kinder Morgan 225 16 4.6 EE.UU
Bati Raman Turkish Petroleum 90 --- 11 Turquia
Snghvit Statoil Hydro 153 8 0.7 Noruega
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Los costes de transporte de Ofe@penden principalmente de la distancia entreieiop
de captura y el punto de inyeccion. En la Figurd31se representan los costes
estimados del transporte de £€n funcion de la distancia y del medio de transpor
utilizado segun el Panel Intergubernamental sob@ambio Climaticd®

50
45 -

40
35

Gasoducto maritimo
Gasoducto terrestre

—

Barco

Costes de transporte (USS$/t CO,)

0 1000 2000 3000 4000 5000
Distancia (km)

Figura 1.13 Costes por tonelada de €@ansportada en relacién con la distancia pararefites

medios?

El transporte por tuberia en tierra resulta sen&s barato para distancias cortas. Sin
embargo, para el transporte de LGOlargas distancias, superiores a 1500 km, se hace
mas atractivo desde un punto de vista econdmicaisel de grandes buguis.
Finalmente, el gasoducto maritimo resulta ser eoduéde transporte mas costoso

debido a las dificultades técnicas que conlleva.
1.3.3 Almacenamiento

Se han propuesto diferentes métodos para llevab@ e almacenamiento de €€ntre
los que destacan:

Almacenamiento geoldgicaen formaciones geoldgicas, tales como los pozotdgs
de petréleo y/o gas, las capas de carbdén no ehpdstay las formaciones salinas

profundas, ver Figura 1.14.
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Figura 1.14.Métodos para almacenar €€én formaciones geoldgicas subterraneas profihdas.

A modo de ejemplo, en la Tabla 1.3 se recoge uadiisde los principales proyectos
dedicados al almacenamiento de ,Céh acuiferos salinos profundos. En Espafa,
durante los ultimos 10 afios se han llevado a cédbredtes proyectos de investigacion
para identificar formaciones y estructuras que aallas condiciones y capacidades
requeridas para ser consideradas como posiblesca®s teniendo en cuenta la
cercania a las principales fuentes emisoras de deOpais. Entre ellas, los acuiferos
salinos han resultado ser la opcién fundamentairsidera* A nivel mundial, este
tipo de almacenamiento es la opcidn que presentamégior capacidad de
almacenamiento geolégico de £€&n unas estimaciones a dia de hoy de entre 1000 y
méas de 10000 Gt de GQA continuacién, se encuentran los yacimientopetedleo y
gas con una capacidad que oscila entre 675 y 9@ GQ. Finalmente, las capas de
carbon profundas presentan la menor capacidadnd@cahamiento con un potencial
entre 3y 200 Gt de GG*

El almacenamiento geoldgico ha demostrado ser eticatente viable bajo ciertas
condiciones especificas, tales como en un réginseal ffavorable o en un mercado
especializado, de tal manera que suponga el proees@ de al menos 0.1 Mt de €O

al afio® Las estimaciones representativas de los costes Irdacenamiento en
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formaciones salinas a gran profundidad y en yacitogepetroliferos y de gas agotados

suelen oscilar entre 1 y 20 délares por cada tdaala CQinyectadd™®

Tabla 1.3. Principales proyectos de almacenamiento de €® acuiferos salinos profundos a nivel

mundial?*?*

Proyecto Pais Escala Estatus Fecha inicio Capacidad total
Frio EE.UU Piloto Finalizado 2004-06 3000t
Otway Australia Piloto Existente 2007 0.1 Mt
Minami-Nagaoka Japon Demostracion Finalizado 2002 .01 Mt
Teapot Dome EE.UU Demostracion Existente 2006 mo1
Ketzin Alemania Demostracion Existente 2007 0.06 Mt
In Salah Argelia Comercial Finalizado 2004 17 Mt
Sleipner Noruega Comercial Existente 1996 20 Ming@dalo)
Snghvit Noruega Comercial Existente 2007-08 -—-
Gorgon Australia Comercial Existente 2009-11

Almacenamiento en el océandEste tipo de almacenamiento puede realizarse de dos
maneras. Por un lado, mediante liberacion direc@displucion del CQ@ a mas de
1000 m de profundidad mediante gasoductos fijosrdopgques en desplazamiento. Por
otro lado, mediante el depésito de {fr medio de un gasoducto fijo o una plataforma
marina sobre el piso marino a mas de 3000 m deupdafad, donde la densidad del
CO, es mayor que la del agua, retrasando de esta &urdesolucién. En la actualidad,

el almacenamiento de G@n el océano se ha rechazado por las dificultEdescas v,
sobre todo, por los graves problemas medioambesntale podria generar, tales como

la acidificacion de las aguas.

Fijacion industrial del CO, en carbonatos inorganicos.Este es un método que
actualmente se encuentra en fase de investigacamsiste en laeaccion del C@con
silicatos naturales basicos o materiales de degeataoformar carbonatos mas estables.
La reaccion natural es sumamente lenta y ha densgrada mediante el tratamiento
previo de los minerales, el cual requiere un usy mtensivo de energia. El coste
estimado de este proceso varia entre 50 y 100 eddlpor tonelada neta de €0

mineralizadd®®
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1.4Combustion con transportadores soélidos de oxigendCliemical Looping

Combustion-CLC) para combustibles gaseosos

La tecnologia CLC, como se comenté en el aparta@ld,lesta considerada como una
de las mejores alternativas para reducir el cagia@nico de la captura de €¢a que

Su separacion es inherente al propio proceso medémso de transportadores solidos
de oxigeno. El concepto usado en el proceso CL®ropuesto inicialmente en 1954
por Lewis y Gilligand para producir G@uro a partir de combustibles gased<o&es
décadas después, en 1983, Ritcher y KriSgiresentaron la tecnologia CLC como un
proceso adecuado para incrementar la eficienaiasicérde una planta de generacion de
energia. Estos estudios fueron ampliados y refosiaor Ishida y cof$3° Por otro
lado, Lyngfelt y col$* identificaron en el proceso CLC la posibilidad detorar de
manera eficiente CO Ademas, propusieron la utilizacion de dos lecfioglizados
interconectados para desarrollar el proceso CL@an gscala, de forma similar a la
tecnologia existente de combustién de carbén émwl@aidizado circulanté Hasta el
afio 2003, el proceso CLC no era mas que un congéggmado en un papel ya que
nunca habia sido demostrado en plantas en conginsdlo unos pocos materiales
habian sido evaluados como transportadores deraxige instalaciones muy sencillas
y durante un niumero muy reducido de ciclos de éac&in embargo, en ese afo el
grupo liderado por Anders Lyngfelt en la Universid@ecnolégica de Chalméfs
demostré por primera vez esta tecnologia de formmeremental al presentar los
resultados obtenidos durante las primeras 100 laombustion en continuo de gas
natural en una planta de 10 kWilizando un material basado en 0xido de niqoei@

transportador de oxigeno.
1.4.1 Concepto CLC

El proceso CLC involucra el uso de un transportat#ooxigeno cuya funcion principal
es la de transferir oxigeno desde el aire hastaraebustible. De este modo, se evita el
contacto directo entre el combustible y el aireadte el proceso de combustion. Para
ello, el transportador de oxigeno circula entre ldobos fluidizados interconectados
denominados como reactor de reduccion y reactooxigacion. Esto exige que el
transportador de oxigeno sea un material partioykeldcual esta usualmente compuesto

por un oxido metalico, que actua como fuente dgemad, y un material inerte que actia
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como soporte para aumentar la resistencia mecdniebharea superficial de dicho

material®>

En la Figura 1.15 se representa esquematicamep®adso CLC para la combustiéon
de gas natural. En el reactor de reduccion, esprartador de oxigeno se reduce a metal
(Me) o a un nuevo 6xido en forma reducida {®le;) y oxida el combustible (CHen

el ejemplo) a CQy H,O. Estos dos compuestos pueden ser facilmenteasksapor
condensacion, obteniendo de esta manera una derriany concentrada de G@Osta

para ser transportada y/o almacenada.
4 Me,Oy + CH, — 4 MgOy.; + CO, + 2 H,O AH, (R1.1)

En el reactor de oxidacion, el metal, o la espemieicida del 6xido metélico, se oxida
con aire de tal manera que el material regeneratiolisto para comenzar un nuevo
ciclo. El gas de salida de esta segunda etapaeocentinicamente Ny O, sin

reaccionar, ya que el aire se suministra con uardigexceso sobre la cantidad

estequiométrica.

4 MgOy.1+2 O, — 4 MgOy AH, (R1.2)
- Condensacion
Almacenamiento
Gas natural ombustion con w (O @ > L de CO, ]
TO H,0 v
]Mexoy lMexoy—l — Calor
. Regeneracion del
Aire —— TO — N, 0,

J

Figura 1.15. Esquema del proceso de captura de, @Or Chemical Looping Combustion. TO:

transportador de oxigeno.

La variacion de entalpia para la reaccion de oxbthaes siempre menor que MH, <

0), lo cual indica que la oxidacion del transpootade oxigeno es siempre exotérmica.
Sin embargo, la variacién de entalpia para la @doc4H,, puede ser mayor o menor
gue O dependiendo del oOxido metélico considerada. variacion de entalpia
correspondiente a la reaccion quimica ngtd, es equivalente a la energia producida
durante la combustion convencional en la cual ehlagstible se pone en contacto

directo con el aire.
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CH;+20,—->CO+2HO0 AHc = AH + 4H, (R1.3)

Durante el proceso CLC, las temperaturas habituddesperacion en los reactores se
sittan entre 700 y 1000 °C.

El hecho de que durante la combustion en el proCésd se obtenga la separacion del
CO, de forma inherente al mismo hace que no se pradurza pérdida de energia y que
la eficiencia energética alcanzada sea una de &®nes en comparacion con otros
métodos de captufdPor ultimo, otra ventaja importante del proceso @o@ respecto

a otras tecnologias de combustion radica en lanaizssee emisiones significativas de
NO,.* Por un lado, la alimentacién del combustible y ale¢ en reactores separados
evita la formacién de NQOdel combustible. Por otro lado, como no existm#ieen este

proceso de combustién y la temperatura en el redetoxidacién no es muy elevada, la

formacion de N@térmico es escasa.

La tecnologia de lechos fluidizados, sobre la sedlundamenta el proceso CLC, ya ha
alcanzado un nivel de madurez muy alto tanto ercagbnes industriales como de
generacion de energi&®’ como la planta de combustién de carbén en lechos

fluidizados de Lagisza (Polonia) con una poteneid@0 MWL

Un factor clave para que la tecnologia CLC alcamcdesarrollo significativo dentro de
las tecnologias de captura de @side en la existencia de transportadores soétidos
oxigeno adecuados para este proceso.

1.4.2 El transportador sélido de oxigeno

Tal y como se ha comentado previamente, un tratzpmr de oxigeno suele estar
formado por un 6xido metéalico y un material ineBe.han propuesto diferentes 6xidos
metalicos en la literatura como posibles candidapasa formar parte de un
transportador de oxigeno. De entre todos ellosoxados metélicos basados en niquel,
cobre, hierro y manganeso son los que han mostiakia el momento las
caracteristicas mas prometedota®:*°Por otro lado, muchos han sido los materiales
empleados como soportes en la preparacién de tdadpres. Los mas utilizados son
los siguientes: alumina (4Ds3); 6xido de silicio (SiQ); oxido de titanio (TiQ); oxido

de zirconio (ZrQ®); bentonita; sepiolita (M&isO15(OH),- 6H,O); Oxido y aluminato de
magnesio (MgO, MgAl,) y aluminatos de calcio (Cafd,) o niquel (NiALO,).
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Un aspecto muy importante a tener en cuenta cquecgs a un transportador de
oxigeno es su método de preparacion ya que deasie depender, en gran medida, las
propiedades del material. Por ejemplo, la distiiiruciel 6xido metélico en el soporte y
la posible interaccidon entre ambos afectara adetingdad, la resistencia y la estabilidad
del transportador de oxigeno durante el proceso.Cb€ principales métodos que se
han aplicado para la preparacion de transportaddeesxigeno son los siguientes:
impregnacion, granulacién criogénicaray drying, sol-gel, mezcla masica, extrusion,
coprecipitacién y precipitacion-deposicigi:™® Una revision exhaustiva de los

diferentes materiales evaluados se realiz6 emlshjiv de Adanez y cofs.

Un transportador de oxigeno adecuado para el mpoCe& debe cumplir con las

siguientes caracteristicas:

Conversion completa del combustible a C®y H,O. Con el objetivo de obtener una
eficacia alta de combustion de ¢@urante el proceso CLC, una caracteristica
importante que deben presentar los transportadi@rexigeno es que sean capaces de
guemar completamente el combustible a,GOH,O. En la literatura se pueden
encontrar estudios termodinamicos que analizanajzaadad de diferentes oxidos
metéalicos para convertir diferentes combustiblesegsos como CHH, y CO** Los
sistemas redox CuO/Cu, MD/MnO y FeOs/Fe04 no presentan restricciones
termodindmicas y, por tanto, pueden conseguir lavesion completa de los
combustibles comentados anteriormente g €®,0. Sin embargo, en el caso de la
hematita (Fg0s3), un mayor grado de reduccion hasta wustita (Fe@gmenta en gran
medida las concentraciones en equilibrio de CQ mldue disminuye drasticamente la
eficacia de combustion. De todas maneras, estanega puede corregirse utilizando
Al,O3 como soporte ya que se forma aluminato de hidfeAlkO,) como especie
reducida, lo que permite combustion completa del @& Q y H,O en la reduccion
desde F& hasta F& De este modo, se multiplica por tres la capacitiattansporte del
transportador de oxigeno en comparacién con elReg®Ds/Fe;O4. Finalmente, los
transportadores de oxigeno basados en oOxido deeln{@NiO) presentan ciertas
restricciones termodinamicas para la combustiélde que hacen que la conversion
del combustible en equilibrio se sitie en torn®@l% ya que aparecen pequefias

cantidades de CO elin reaccionar.
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Suficiente capacidad de transporte de oxigendzste parametro depende dke

capacidad de transporte del oxido metaligl,, y de la fraccion masica activa en el

transportador de oxigenay, .

Roc =Xoc [Ro (E 1.1)

La capacidad de transporte de oxigeRg, se define por la ecuacion 1.2 y depende del

oxido metalico y de las reacciones redox consigerad

Ro :mox_mred

M,

(E 1.2)

dondemy Yy My SON las masas del material activo en su formaao&dy reducida,

respectivamente.

En la Tabla 1.4 se muestran los valores de caghddatransporte de oxigeno para
diferentes sistemas redox. Tal y como puede conapseb los valores mas altos los
presentan los transportadores de oxigeno basadibgdas de niquel y cobre. El hecho
de gque estos materiales presenten una mayor cagatgdransporte de oxigeno implica
que, para un mismo caudal de circulacion de sokaoana planta de CLC, el oxigeno

que aportan dichos materiales para quemar el cdibleuss mayor.

Tabla 1.4.Capacidad de transporte de oxigeno, expresadarearpaje, de diversos sistemas redox.

NiO/Ni CuO/Cu Fe,03/Fe;0, Fe,0/FeO  MnzO,/MnO

Ro 21.41 20.12 3.34 10.01 6.99

*

En presencia de 405 para formar FeAD,.
En la Figura 1.16 se muestra la velocidad de @wmdh de transportador de oxigeno,

I’.noc, necesaria para la combustion de diferentes &d¢s CO, H) en funcion de la

capacidad de transporte de oxigeno del matégl, y de la variacion de conversion,
AX, obtenida durante la operacion. Desde un puntastie practico, las velocidades de
circulacion en un sistema CLC deben considerar céasperelacionados con la
hidrodinamica de un lecho fluidizado circulante] e@smo con el balance global de

entalpia.
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En términos hidrodindmicos, la velocidad de circida en un lecho fluidizado
circulante depende de las condiciones de opergaitenla configuracién del riser. Abad
y cols® seleccionaron el valor de 16 kg MW™ como la velocidad de circulacién
maxima adecuada en una planta CLC a presion atrioasféegun la tecnologia
comercial disponible. Tomando como referencia esti®r, los transportadores de
oxigeno con valores de capacidad de transportigerm inferior a 0.4 % no podrian
emplearse para CLC ya que no serian capaces ddetiaa cantidad de oxigeno
necesaria para quemar el combustible & @M,0. Considerando la capacidad de
transporte de oxigeno de los sistemas redox que@paen la Tabla 1.4, se puede
calcular el porcentaje masico minimo de 6xido nmdahecesario en un transportador
oxigeno para quemar el combustible a,GOH,O. En los casos de los materiales
basados en NiO y CuO, Unicamente es necesario ngeriaje minimo de un 2 % en
peso debido a sus altas capacidades de transporét.caso del par F@s/FeAl,O, este
valor aumenta hasta un 4 %, el cual se multiplicatpes para el par F@sy/Fe&0..
Finalmente, los materiales basados en manganea@meq un porcentaje minimo de
MnzO, del 6 %.

Roc (%)
05% 1% 2% 50 10% 20%  40%
1000 F | | 100 + L 45
Eoot 1 N — CH,
~ L 100 4 L+ ——- CO
2 I i s " I . H
= 1100 + : L 1o+ 2
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n [ L [ L
o 100 | 40 + i \
< i r L7 i r TN
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° F [ [ [ [ -~ :°\ -
L L ..
'10 :' [ . . ]'. E . . . 1 1 1 1 1 1 1 1
24 22 -20 -18 -16 -14 -12 -10 -08 -06 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
log(Rye) AX

Figura 1.16.Velocidades de circulacién de transportador dgemo necesarias para satisfacer el balance
masico de oxigeno en funcién de la variacion derexmidn de sélidos)X, de la capacidad de transporte

de oxigenoRqc, y del gas combustible. Limite hidrodinamico dmlidal de circulaciom—— *°.

Por otro lado, en términos del cumplimiento delahaé global de entalpia, hay que
tener en cuenta en primer lugar que la reacciéoxittacion de los éxidos metélicos

siempre es exotérmica. Sin embargo, la reacciaredigccion puede ser endotérmica o
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exotérmica dependiendo del 6xido metalico consditeyade su combinacion con el gas
combustible (ver Figura 1.17). No obstante, la gnaayoria del calor, incluso con

reducciones de caracter exotérmico, se generareaabr de oxidacion.

NiO/Ni CuO/Cu Fe,O,/Fe,0, Fe,0,/FeAl,0, Mn,O,/MnO

200

-200 +

-400

0
AH° (kJ/mol CH ,)

-600 -

-800 +

-1000

Figura 1.17. Variacién de entalpia de reaccionnelsta dH®) para las reacciones de reduccién y
oxidacién de diferentes transportadores de oxigenka combustién de GHLos valores delH® hacen
referencia al calor desprendido o absorbido en pzalecion quimica, expresado en kJ/moLQH- - - ):

la variacion de entalpia de combustién de estahel@H, es 802.3 kJ/mol.

Para las reacciones de reduccion endotérmicas, earsbcaso de la reduccion del NiO
con CH, el reactor de reduccion se calienta por medimsisdlidos que provienen del
reactor de oxidacién a una temperatura mayor. @&lzcidad de circulacion de sélidos
disminuye, la temperatura en el reactor de redactambién lo hace ya que se
transfiere menos calor desde el reactor de oxidaEiara evitar una caida importante de
temperatura en el reactor de reduccion resultasae@euna velocidad de circulacion de
sélidos alta, lo cual se traduce en una baja ceiwerde sdélidosX, en el reactor de
reduccion y/o en un bajo contenido de NiO. De estmera, con el objetivo de
mantener una velocidad de reduccion alta para ddgracombustion completa del
combustible, debe limitarse la caida de temperataral reactor de reduccion. Por
tanto, se puede concluir que cuando la reacciorredaccion es endotérmica, la
velocidad de circulacién esta limitada entre ebrvahdximo dado por la capacidad del
riser y el valor minimo dado por el balance de ental@m embargo, cuando la
reaccion de reduccidon es exotérmica, como en el @ada reacciéon de CuO con ¢H

la velocidad de circulacion de solidos no estatéida por el balance de entalpia.
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Respecto al balance de entalpia, destacar questgiarobtenida en la combustion se
extrae como calor sensible de los gases y losas0lEn este sentido, resulta necesario
extraer calor de los solidos, por ejemplo en ettmrade oxidacion para satisfacer el

balance de entalpia en el sistema considerado narsistema adiabatico.

Alta reactividad durante sucesivos ciclos redoxLos transportadores de oxigeno
deben presentar una reactividad alta de reduccidxidacion con el fin de reducir el
inventario de sélidos necesario en el sistema Qh@Gto en el reactor de reduccion
como en el reactor de oxidacibAdemas, es deseable que dicha reactividad sea

mantenida durante un elevado nidmero de ciclos.

Los Oxidos metalicos basados en niquel, cobrefchiemanganeso han mostrado una
elevada reactividad con los componentes del gadndesis (Hy CO) y con Q o aire
durante el proceso de oxidacion. En el caso dedaccion con Cl los transportadores
basados en NiO y CuO presentan una reactividadradtiatras que dicha reactividad es
significativamente menor en la mayoria de trangglomes de oxigeno basados en
6xidos metalicos de hierro y mangané$o.

La determinacion de la cinética de reaccién deransportador de oxigeno resulta
indispensable para llevar a cabo satisfactoriamardeseiio de un sistema CLC. En este
sentido, es necesario conocer la cinética del mhtszleccionado con respecto a los
gases de reduccion presentes en el reactor decrédyccon respecto al Qlurante el

proceso de regeneracion del material en el redetoxidacion.

Baja tendencia a la deposicion de carbonilla en lgzarticulas de transportador de

oxigeno.

La deposicion de carbonilla en las particulas desportador de oxigeno en un proceso

CLC con combustibles gaseosos se puede produaitiagbe las siguientes reacciones:

CiHoniz & nC+ (n+1l) H (R 1.4)
CO+H < C+HO (R 1.5)
2C0O+- C+CQ (R 1.6)
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La carbonilla depositada en las particulas dekprartador de oxigeno en el reactor de
reduccion puede ser transferida al reactor de oXidadonde se quemara con el aire
alimentado, disminuyendo asi la eficacia de capder&Q global del proceso. Segun
diversos estudios realizados al respé&%fos transportadores de oxigeno basados en
niquel presentan una mayor predisposicion a la sigpo de carbonilla que los

transportadores basados en otros 6xidos metalicos.

Alta resistencia al fenomeno de atricibnUn transportador de oxigeno adecuado para
un sistema CLC debe ser capaz de resistir multipies de reduccidén-oxidacion
circulando de modo continuo entre el reactor deceidn y el reactor de oxidacion. La
atricion abrasiva y la fragmentacion de las paldikcison dos mecanismos posibles de
generacion de finos que pueden tener lugar en dedhodizados. Cuando el
transportador de oxigeno presenta una elevadadatria vida media de las particulas
disminuye, aumentando el nimero de reposicionessae@as Yy, por tanto, el coste de

operacion del proceso.

Baja tendencia a la aglomeracionLa aglomeracion de las particulas debe ser evitada
en un sistema CLC ya que puede provocar la defliidhn de los lechos generando
perturbaciones en la circulacion de sélidos y ccaarles preferenciales en la corriente
de gas a través de dichos lechos. Por lo tantdegrrollo de un material para su uso
como transportador de oxigeno debe incluir la e@fn de la tendencia de

aglomeracién en lechos fluidizados en condiciones.&*4°

Bajo coste.Uno de los principales costes asociados a la tegfeolCLC es el coste del
transportador de oxigeno. Dentro del coste glokainthterial se incluye el coste del
oxido metalico, el coste del material inerte y ekte de fabricacion. Las mayores
diferencias en términos de costes se encuentratosroxidos metdlicos. En la
actualidad, el precio del niguel se sitla aproxamaehte en 12 €/kg, el precio del cobre
en 5.2 €/kg, el precio del manganeso en 1.8 €/&bpyecio del hierro en 0.1 €/RG>*

En cuanto al coste de fabricacion, si se utilizatatios de fabricacion industrial, éste
es bastante reducido y el coste final del matergde dado principalmente por el coste
del 6xido metalico. En este sentido, se ha estiniadooste aproximado de preparacion
del transportador de oxigeno a escala industri@l o €/kg’?
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El coste global del transportador de oxigeno derahtproceso CLC dependera del
tiempo de vida medio de las particulas. Por elid, yt como se ha comentado
anteriormente, es importante que el material selrado presente una baja velocidad
de atricién para que la tasa de reposicion de mhfegsco durante la operacion sea la

menor posible.

Abad y cols® calcularon los tiempos de vida de particula cpoedientes a tres
transportadores solidos de oxigeno, basados ee,dalerro y niquel respectivamente,
tomando como referencia un coste de captura de @otry 25 $/t CQevitada. Los
tiempos de vida obtenidos para este rango de calesaptura eran netamente
inferiores a los tiempos de vida experimentalegaldgs con dichos materiales en
plantas CLC en continuo. Por tanto, estos autoegsodtraron que el coste de las

particulas no representa una limitacion al dedardd la tecnologia CLC.

Bajo impacto ambiental y baja toxicidad. Los aspectos medioambientales y
relacionados con la salud también deben ser teredosonsideracion a la hora de
seleccionar un transportador de oxigeno ya quénstelacion que integre la tecnologia
CLC debe cumplir con la normativa medioambientaleyseguridad laboral aplicable.

En general, los materiales basados en niquel somue presentan mayores riesgos
tanto laborales durante la operacion, como mediantdles derivados de los residuos
sélidos generados tras finalizar la vida Gtil datenial. En el otro extremo se sitdan los
materiales basados en hierro y manganeso ya quanseleran materiales no peligrosos

para aplicaciones CLC.

Baja sensibilidad a la presencia de azufrd.a posible presencia de compuestos de
azufre en el combustible alimentado en una plahta Quede tener una influencia muy
importante sobre el comportamiento del transportagooxigeno en la misma. En el
caso del gas natural, segtn la Agencia Internaciteéa Energid,alrededor del 43 %
de las reservas mundiales de este combustibleusories desour gas, es decir, gas
natural con cantidades apreciables @& len su composicion. Por definicion, el gas
natural se denomina comsour gas si la concentracion de ;B es superior a
5.7 mg/mi.>® Esta concentracién no es alta, pero, en genaregricentracién des3 en
yacimientos de gas natural es superior en varidsn@&s de magnitud, siendo habituales

concentraciones volumétricas de hasta un 26%s.
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En una planta CLC que emplee gas natural como cstiblei con cantidades
apreciables de # en su composicién, la presencia de azufre puadenenar el
transportador de oxigeno debido a reacciones qagreatre éste y el 6xido metélico
presente en el transportador dando lugar a la fmémade sulfuros metélicos. El
envenenamiento del transportador puede verse agfleen una disminucion de la
reactividad y de la capacidad de transporte dekma&t asi como en un acusado
descenso de la eficacia global de captura de €Qun aumento del riesgo de
aglomeracion. Por tanto, cuando se utilicen conildest con presencia de azufre en
procesos CLC, resultara fundamental el empleoatesportadores de oxigeno que sean

resistentes a este compuesto.

A modo de conclusién se puede decir que la eledaé@hdel transportador de oxigeno
Optimo para el proceso CLC tendra que considerandteria prima y los costes de
fabricacion, asi como la reactividad y la vida raedi las particulas. Ademas, también
tendran que ser analizados otros factores comodilp toxicidad y las limitaciones

termodinamicas.

1.5Estado actual de la tecnologia CLC con combustiblegseosos

1.5.1 Plantas experimentales

La mayoria de las plantas CLC para combustiblesagas que existen a nivel mundial
en la actualidad emplean la configuracion basada des lechos fluidizados
interconectados que operan a presion atmosféritas @onceptos alternativos, tales
como reactores rotatorios o una bateria de ledjuss finicamente han sido probados a
escala de laboratorio. Un resumen detallado des opasibles configuraciones

desarrolladas se encuentra en Adanez y*tols.

El proceso CLC para combustibles gaseosos ha sdmstrado satisfactoriamente a
escala de planta piloto en diferentes unidadespmaencias comprendidas entre 10:kW
y 140 kW. La Universidad Tecnol6gica de Chalmers, en Suecastruyé en el afio
2004 una unidad de 10 k\{Figura 1.18), la cual habia funcionado durantse d&1000
horas en continuo hasta el inicio de esta tesisodalc empleando gas natural como

combustible y transportadores de oxigeno basadbtGr>°>°
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! FIESRE THHAILE
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Figura 1.18 Esquema y fotografia de la planta CLC de 1Q &Wvistruida en la Universidad Tecnoldgica
de Chalmers (Suecié).

El Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC), en Espaf@struyé en el afio 2005 otra

unidad CLC de 10 k\Wde potencia (Figura 1.19), la cual oper6 en caotioon CH
como gas combustible durante 200 horas empleandtramsportador de oxigeno

basado en cobre preparado por el método de impriégria ®*

Figura 1.19 Esquema y fotografia de la planta CLC de 10, ld&nstruida en el Instituto de

Carboquimica (Espafia).

IFP-Francia disefié y construydé una unidad de 1Q &@w tres lechos fluidizados
interconectados (un reactor de reduccion y dodaoeede oxidacion) y con un control
de caudal de sélidos independiefitéEn esta planta, la velocidad de circulacién de
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sélidos puede controlarse independientemente delatade gas y del inventario de

sélidos presente en cada reactor por medio de ladlem “L” neumaticas.

El Instituto Coreano de Investigacion sobre Enegiastruyé dos plantas CLC de
50 kW; (Figura 1.20) que han operado durante mas de 86 lton gas natural y gas

de sintesis como combustibles empleando matermeados en 6xidos de niquel y
cobalto como transportadores de oxig&HS.

Figura 1.20. Esquema y fotografia de una planta CLC de 5Q é&struida en el Instituto Coreano de
Investigacion sobre Energia, KIER (Corea del $tir).

En la Universidad Tecnologica de Viena (Austria)eseuentra una planta piloto de
lecho fluidizado circulante de 140 kWFigura 1.21) que ha operado de forma
satisfactoria con CHy gas de sintesis como combustibles empleandoriaiate
basados en niquel e iimenita natural como transgores de oxigerfd:*°

air reactor (AR)
/
7

fuel reactor (FR)

Figura 1.21 Esquema Yy fotografia de la planta CLC de 140, ldbhstruida en la Universidad
Tecnoldgica de Viena (Austrid).

35



Introduccion

Finalmente, la Universidad Jiaotong de Xi'an (Chih@ desarrollado y puesto en
funcionamiento un sistema CLC a presion que opeusmatemperatura maxima de
950 °C y una presion de 3 HaEsta unidad CLC ha trabajado durante 15 horagiasn
de coqueria. El transportador de oxigeno selecdmnaara llevar a cabo estos
experimentos fue una mezcla de®ey CuO soportado sobre MgAl,. Este material
ha mostrado una alta reactividad asi como unaeesia a la rotura y a la aglomeracién

adecuada.

Hasta este momento, la planta CLC de la Universitiecholégica de Viena es la de
mayor potencia utilizada a nivel mundial para costibles gaseosos. Sin embargo, los
investigadores que trabajan con ella sugieren gsedsultados logrados fruto de su
experimentacion pueden ser extrapolados a plantaS Comerciales de mayor
tamafio™> En este sentido, el proyecto CendVuslantea el disefio, construccion y
puesta en marcha de una planta CLC de 10, M/ potencia para gas natural en
Canada. La demostracion exitosa de este proyecia se punto de inflexion para
avanzar hacia el disefio, construccion y operacgplantas CLC comerciales a partir
del afio 2020.

1.5.2 Transportadores de oxigeno

La experiencia alcanzada en los ultimos afios velaii desarrollo de transportadores de
oxigeno para el proceso CLC con combustibles gasess muy importante. Prueba de
ello es la preparacion de mas de 700 materialesedifes, la mayoria de ellos basados
en o6xidos de niquel, cobre, hierro y mangari@éssin embargo, sélo unos pocos de
todos estos materiales han demostrado su idoneidada planta CLC en continuo. En

la Tabla 1.5 se recoge un listado de los transpomts basados en niquel, cobre, hierro
y manganeso probados en plantas en continuo Hasteneenzo de esta tesis doctoral

(2011) para la combustion de combustibles gaseosos.
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Tabla 1.5. Resumen de los transportadores basados en négleg, hierro y manganeso probados en

plantas CLC en continuo hasta el afio 2011.

Transportador de Contenido  Soporte Potencia Gas de reacciéH Referencia
oxigend (% peso) (kWy)
Niquel
Ni18-aAl:IMP 18 a-Al,05 0.5 CH, 73
0.5 H,, CO, gas de sintesis 74
0.5 C,Hg, CiHg 75
0.5 CH, + H,S 76
Ni35-Al:COP 35 AbO; 1 Gas de sintesis w8 77
Ni60-NiAl:SF 60 NiALO, 10 g.n. 57
Ni60-NiAl:FG 60 NiAlL,O, 0.3 g.n. y gas de sintesis 78
Ni40-NiAl:FG 40 NiAlLO, 10 g.n. 52,79
Ni40-NiAl:SD 40 NiAlL,O, H, 80
Ni40-NiAl:SD 40 NiAlLO, 10 g.n. 58
65 H,, CO 68,81
140 g.n. 67,69,81-82
140 CH, 68,81
Ni40-NiAl-Mg:SD 40 NiAlL,O,-MgO 10 g.n. 58
140 g.n. 67,69,81-82
Ni20-MgAl:FG 20 MgALO, 0.3 g.n. 83
Ni60-MgAl:FG 60 MgALO, 0.3 g.n. 78
0.17 Gas de sintesis 79,84
Ni60-B:MM 60 Bentonita 50 CH 64
Gas de sintesis 66
g.n. 66
Ni60-B:MM 60 Bentonita 1.5 CH 85
Ni40-Zr-Mg:FG 40 Zr@-MgO 0.3 g.n. 86
OCN 702-1100 n.a. 50 g.n. 87
OCN 703-1100 n.a. 50 g.n. 66
Gas de sintesis 66
Cobre
Cul50AlIMP 15 a-Al,05 0.5 CH, 88
Cul4yAl:IMP 14 y Al,O3 10 CH, 61,62,89-90
0.5 H,,CO, gas de sintesis 91
0.5 CH,; + H,S 92
0.5 CH,, CHg, CHg 93
0.5 CH, 88,94
Cul2-MgAl:IMP 12 MgALO, 0.5 CH, 88
Hierro
Fe20-Al:IMP 20 AbO; 0.3 Gas de cola unidad PSA 95
Fe60-Al:FG 60 AO; 0.3 g.n., gas de sintesis 84,96
Fe60-B:MM 60 Bentonita 1 CH 85
Manganeso
Mn40-Mg-Zr:FG 40 MgO-Zr@ 0.3 g.n., gas de sintesis 97

&Método de preparacion: IMP, impregnacion; COP, emipitacion; SFspin flash; FG, freeze granulation; SD,
spray drying; MM, mezcla mecanicd.Gas de reaccion: g.n, gas natural; PE#&ssure swing adsorption.
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1.5.2.1Transportadores solidos de oxigeno basados enlnique

Los transportadores de oxigeno basados en nignekb@ido mas atencion que otros
posibles candidatos para llevar a cabo la combust&combustibles gaseosos con la
tecnologia CLC. Este hecho se debe a la alta vedadi y estabilidad térmica que
presenta este metal para altas temperaturas (9601900 °C). En 2012, Adanez y
cols®revisaron el niimero de horas de operacién llevadabo hasta ese momento en
plantas CLC en continuo con combustibles gaseosmegntraron que mas de 2500 de
las 3500 horas totales habian sido realizadasraneportadores de oxigeno basados en
niquel. Tal y como puede observarse en la Tabla el.sontenido en NiO en las
particulas para los diferentes transportadores guledjar a ser bastante elevado,
alcanzando valores que varian entre el 40 % y éob&h peso. En general, se utilizan
altos contenidos de NiO cuando los transportadaesoxigeno son preparados
mediante los procesos dgray drying y freeze granulation con el objetivo de
incrementar la dureza de las particulas. Lyngfeiolg>>"®"°desarrollaron y evaluaron
transportadores de oxigeno preparados por el méefl@eze granulation en plantas
piloto en continuo de 300 W 10 kW. Las 100 horas de operacion en continuo
llevadas a cabo en la planta CLC de 10 kdoh el transportador de oxigeno Ni40-
NiAl:FG se corresponden con la primera demostracidrante un periodo largo de
tiempo de esta tecnologia. Mas tarde, un trangparide oxigeno con un 40 % en peso
de NiO soportado sobre Ni&D,;, Ni40-NiAl:SD, fue evaluado durante mas de 1000
horas de operacion en continuo en la misma plaatd@ kW de la Universidad
Tecnoldgica de Chalmer&® Las primeras 405 horas de operacion se realizzoorel
mismo lote de particulas, mientras que durantdilfimas 611 horas se empled una
mezcla de las particulas anteriores junto conqaas de caracteristicas similares que
contenian una pequefia cantidad de MgO, Ni40-NiAlSy La adicién de las
particulas modificadas con MgO mejoro la conversi@n CH, y la tendencia a la
aglomeracion. Estos materiales también fueron adalsien la planta de 140 k'dé la
Universidad Tecnoldgica de Viena para demostrgsreteso CLC en una planta de
mayor tamafio y determinar el efecto de las condésode operacion sobre el
comportamiento de dicho proce¥8%%?|.a mezcla de las particulas NiO-N@L, y
NiO-MgAl,O, mostré un mejor comportamiento que el uso Unicaenée las particulas

de NiO-NiAlL,O, alcanzando la conversion completa de,@Halores de eficacia de
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combustion de hasta un 94 %. Por otro lado, eraldall.5 también se puede observar
como los transportadores que presentan un menotertcda de NiO son los
desarrollados mediante el método de impregnacidestdo grupo de investigacion en
el Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC) ha realzaoh gran esfuerzo en el desarrollo
de este tipo de materiales. En primer lugar, seaveeon diferentes transportadores para
el proceso de CLC mediante el método de impregndaidneda incipiente utilizande
Al,O; como soporté&® Estos materiales mostraron una baja reactividselactividad a
CO, y H,O para la combustion de Gldebido a que la mayor parte del NiO impregnado
interaccionaba con el soporte formando N} compuesto que posee una baja
reactividad para el proceso de CIONo obstante, estos materiales demostraron ser
idoneos para su uso &hemical Looping Reforming (CLR) para la produccién de
hidrogeno. En este sentido, el niquel es el Unietahvalido para la tecnologia CLR
debido a sus buenas propiedades cataliticas. Siargm modificaciones en el soporte
a través de procesos de tratamiento térmico, pansformarlo ern—Al,Os, 0 de su
desactivacion por medio de 6xidos de magnesio giccapara obtener MgAD, y
CaAlbO, como soportes respectivamente, minimizaban laraot&gn del NiO con

Al,O3 obteniendo excelentes resultados de reactividadCed y gas de sintesf§.

Adanez y col$®y Dueso y cols$? evaluaron el comportamiento de un transportador de
oxigeno impregnado sobee-Al,O3, con un contenido en NiO del 18 % en peso, Nil8-
aAl:IMP, en una planta piloto de CLC en continuos@®W cuando se empleaba A

gas de sintesis como combustibles. Ademéas, Adarersy” investigaron también el
efecto de la presencia de hidrocarburos ligergsl{@ CsHs) en el gas de alimentacion.
Con respecto a la combustion de f£&Hhidrocarburos ligeros, trabajando a 880 °C en el
reactor de reduccion, se necesitaba una relacii@o dmetalico/combustible superior a
3, e inventarios de sélidos en dicho reactor de IGPMW, para lograr eficacias de
combustién cercanas al valor maximo permitido gogqeilibrio termodinamico. Por
otro lado, cuando se utilizaba gas de sintesis coontbustible, los valores altos de
eficacia de combustién se alcanzaban trabajan@mnperaturas de 800 °C y con una
relacion 6xido metalico/combustible superior a B.dnbos casos, el transportador de
oxigeno exhibié un comportamiento adecuado en t&snile resistencia a la atricion y
aglomeracion y a la deposicion de carbonilla derdas 150 horas que la planta piloto

estuvo trabajando de manera continua. Un aspetédea en cuenta respecto a este
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transportador es que, aunque se redujo la intémackl NiO con el soporte al usar

Al,O3, no se elimind por completo dicha interaccion y20r6 del oxigeno provenia de
la reduccion de la espinela poco reactiva, MDAl Este hecho conllevaba un aumento
de la cantidad de solido necesaria en el reactoedleccion con respecto a la cantidad

esperada si no se produjese la formacion de AT

Por otro lado, los transportadores de oxigeno logs&m niquel presentan ciertas
desventajas tales como restricciones termodinanucas provocan la presencia de
pequefias cantidades de CO g ¢ la corriente de gas de salida del reactor de
reduccion, un mayor coste comparado con otros éxidetalicos o la necesidad de
medidas de seguridad adicionales debido a sumiteidad. Ademas, cuando se trabaja
con materiales basados en niquel con un contenidead® de NiO en las
particulas de transportador, se dificulta la iraegm térmica en una planta CLC. Esto
se debe a que la reaccién de reduccion entre elyNdDcombustible seleccionado es
muy endotérmica por lo que el reactor de reducdgire calentarse por los solidos que
provienen del reactor de oxidacion. Debido a d#odiferencia de temperaturas entre
ambos reactores debe ser muy elevada a no seeqaduzca en gran medida el grado
de conversion del 6xido metalico durante el proasoeduccion, por lo que la mayor
parte del NiO del transportador de oxigeno no ggeria en el proceso de transporte de
oxigeno. Por todas estas razones, la tendencial aatuel desarrollo de tecnologias
CLC para la combustiéon de combustibles gaseososia@a hacia la minimizaciéon de
la cantidad de NiO que contienen las particulagratesportador o hacia la sustitucion
de este Oxido metalico por otro que sea mas bamagmos toxico y que también
presente unas propiedades adecuadas para el picE€sdste es el objetivo principal
del proyecto INNOCUQOUSInovative Oxygen Carriers Uplifting Chemical-Looping
Combustion), dentro del cual se enmarca la realizacién detests doctoral.

1.5.2.2Transportadores de oxigeno basados en cobre

Los transportadores solidos de oxigeno basadoslae muestran altas velocidades de
reaccion, tanto en la reduccién como en la oxidgti6>% %o cual permite utilizar
bajos inventarios de solidos en el sistema ¢18demas, estos materiales presentan
una alta capacidad de transporte de oxigeno pqudoel caudal de sélidos a circular

entre el reactor de reduccion y oxidacion tamb®inetativamente bajo. Por otro lado,
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la reduccion del CuO con GHCO o B no presenta restricciones termodinamicas para
alcanzar la conversion completa a £O0H,0, a diferencia de lo que sucedia con los
materiales basados en niquel. Finalmente, otraajgemsignificativa de este tipo de
transportador de oxigeno es que tanto la reac@oéoxdalacion como la de reduccion
son exotérmicas por lo que se evita la necesidasudenistrar calor en el reactor de

reduccion.

Por otro lado, la principal preocupacién por el usd transportadores de oxigeno
basados en cobre esta relacionada con problemegataeracion debido al bajo punto

de fusién de este metal (1085 °C). De hecho, akyantores observaron este problema
cuando evaluaban este tipo de materiaf@s°?'%jlegando incluso a descartar al cobre

como un material potencial a ser empleado en posdekC.

Sin embargo, de Diego y cdfS.investigaron las condiciones de preparacién y las
caracteristicas del transportador de oxigeno Optipara evitar el fenomeno de
aglomeracion en este tipo de materiales. Estosremutencontraron que el método
Optimo de preparacion era el método de impregnamdne A}Os; con un contenido en
CuO inferior al 20 % en peso. A partir de estedistise selecciono un transportador de
oxigeno con un contenido en CuO del 14 % en peporsmlo sobre-Al,O; para
evaluar su comportamiento durante el proceso déastion de Chi gas de sintesis e
hidrocarburos ligeros en dos plantas CLC en coaticie 500 Wy 10 kW,
respectivament®: %419 | os resultados obtenidos en todos los casos fuerap
satisfactorios tanto en términos de eficacias deabustion alcanzadas como del
comportamiento del material durante su operaciorcaninuo. No obstante, deben
evitarse temperaturas superiores a 800 °C en eorede reduccion para preservar la
integridad de las particuld§Estudios posteriores mostraron que la adicionrd8 &b

de NiO al transportador de oxigeno permite aumesstzr temperatura a 900 ¥C.

1.5.2.3Transportadores de oxigeno basados en hierro

Los transportadores de oxigeno basados en hidéo adquiriendo en los Ultimos afios
una importancia significativa para el proceso CLE& que presentan una buena
compatibilidad medioambiental y un coste reduciasi, como valores adecuados de
resistencia a la rotura y baja tendencia a la forbmade carbonilla durante el proceso

de combustion.
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Los compuestos de hierro pueden presentar diferesgtados finales de oxidacion
durante la reaccion de reduccion tales com@Ea-e0,, FeO y Fe. La composicion
del gas de combustion, la temperatura de opergcadtipo de contacto gas-sélido son
las variables que determinan las fases establbéged® presentes en las particulas del
transportador. Para un sistema industrial CLC dbde fluidizados interconectados,
Gnicamente la transformacion de hematita a magnétieOs-Fe0O,) seria aplicable
debido a limitaciones termodinamic&sSi el 6xido de hierro es reducido hasta wustita
(FeO) o hierro metélico (Pe la pureza del COobtenido en el reactor de reduccién
disminuye considerablemente ya que las concentreside CO e Hen equilibrio se
incrementan en gran medifaSin embargo, cuando se usa,@ o TiO, como
soportes, pueden formarse compuestos reducidos t@mo FeAlO, o FeTiQ
permitiendo la combustion completa del combustgdseoso a COy H,O. En estas
condiciones, la capacidad de transporte de oxigehmaterial se multiplica por tres en
comparacion con el par redox,Bg-Fe0, debido a que el grado de oxidacion del Fe
puede alternarse entre "Feen el reactor de oxidacion y 'Feen el reactor de

reduccion®+1%

Se han probado varios transportadores de oxigesadba en hierro a escala de
laboratorio (TGA y reactores de lecho fluidizadsadintinuos) y en pequefias plantas de
CLC en continuo para combustibles gase8§83%>°1%19Estos materiales son muy
reactivos con CO e 4llo que les ha hecho ser considerados como udmpaiy valida
para la combustion de gas de sintesis. Por otm lad transportadores de oxigeno
basados en hierro normalmente exhiben una bajaividad en los procesos de
reduccion con Ck lo que conlleva una baja eficacia de combustigeamdo se utiliza

gas natural como combustitife®®

En busca de materiales basados epOfeeactivos con Ck nuestro grupo de
investigacion en el Instituto de Carboquimica (ICBIC) ha desarrollado un
transportador de oxigeno muy reactivo preparaddmpregnacion humeda incipiente
en caliente coy-Al,O; como soporte?’ Se evalué el comportamiento de dicho material
en una planta CLC en continuo de 509 d& potencia empleando como combustibles
CH,, gas de sintesis y un gas de composicion similamae se obtiene en la corriente
de cola de una unidad PSA. Se lograron eficaciasod#ustion completa para bajas

relaciones 6xido metalico/combustible cuando lapematura en el reactor de reducciéon
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era de 880 °C. El correspondiente inventario diel@®Iinecesario en dicho reactor para
obtener combustion completa se estimé en 500 kg/addximadamente, el cual se
corresponde con un inventario de hierro metélic@@é&g/MW. Estos dos valores de
inventario de sdlidos son los mas bajos encontradda literatura para cualquier tipo

de transportador de oxigeno basado en hierro,ayaateral o sintético.

1.5.2.4Transportadores de oxigeno basados en manganeso

Los transportadores de oxigeno basados en mangsmge@den considerar como una
opcion prometedora ya que satisfacen la mayoribgleequisitos basicos que debe
poseer un material para ser considerado un traasjporde oxigeno apropiad®En
especial, resulta destacable su menor coste y ro@joportamiento medioambiental en
comparacion con los materiales basados en nigueh desventaja del uso del
manganeso como transportador de oxigeno radica aitas afinidad con multitud de
materiales habituales empleados como soportesdagénreducido el numero de

posibles soportes a seleccionar para este metal.

Transportadores de oxigeno basados en oxido deamesgy soportado sobre ZrO
estabilizado sobre MgO han mostrado una alta kedatl con los componentes que
forman parte del gas de sintesis, i.e.yHCO°®Sin embargo, este material presentaba

una baja reactividad para la combustién da.EH

Con respecto a las reacciones redox que puedeardeva cabo con oOxidos de
manganeso resulta importante tener en cuentagaesies consideraciones: en primer
lugar, el 6xido de manganeso correspondiente astad@ de oxidacion mayor, i.e.,
MnO,, se descompone a una temperatura de unos 500¢dGnapdamente; en segundo
lugar, la reoxidacion de los 6xidos de manganeseresodindmicamente reversible a

Mn,03 a temperaturas inferiores a 9008¢.

Una vez regenerado en aire, la transicion deQda MnzO, presenta “desacoplamiento
de oxigeno” ¢xygen uncoupling en inglés) en escasez de gaseoso. El proceso CLOU
(Chemical Looping with Oxygen Uncoupling) se fundamenta en el uso de
transportadores de oxigeno que sean capaces o lilxégeno en fase gas en el reactor
de reduccidbn a temperaturas habituales de operapgma el proceso CLC,
favoreciéndose asf la combustién completa del cstitide considerad®’
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El proceso CLOU resulta especialmente favorablex mambustibles solidos, tales
como carbén o biomasa, ya que su combustion egapiéia y se requiere una menor
cantidad de transportador de oxigeno que en umnsistCLC convencionaf!
Unicamente aquellos 6xidos metélicos que presemtanadecuada presion parcial de
O, a las temperaturas de interés para el proceso [@lgden ser empleados como
compuestos activos para el proceso CLOU. En est&leese ha identificado el sistema
Mn,0O3/Mn30, como un par redox con capacidad para liberas€yun la siguiente

reaccion reversible:
6 Mn,O3 = 4 MngO4 + O, (Q) AHgsgoc= 263.3 kJ/mol © (R1.7)

Ademas, puede resultar interesante hacer uso de pespiedad debido a la baja
reactividad del 6xido de manganeso con,CHn este caso, el.Qiberado por las

particulas de transportador permitiria la combuastiompleta del combustible a través
de una reaccion gas-gas mas rapida que la reasgiiglo-gas tipica del proceso CLC

convencional.

En el caso del manganeso, aunque se ha comentad@a geaccion de los 6xidos es

termodindmicamente reversible a M3 a temperaturas inferiores a 900 °C,
experimentalmente se ha comprobado que a tempesatsuperiores a 800 °C

Unicamente se detecta la presencia desOMi? Por ello, se concluyé que la

transformacion entre M@3; y Mn3O, no se puede explotar para las condiciones
habituales de operacion en un sistema CLC, siehdsstema MpO,/MnO la Unica

opcion apropiada.

En la actualidad, se estan desarrollando matetassdos en manganeso con estructura
tipo perovskita ABG@; (B = Mn) en los que se pueda incrementar el estilo

oxidacion a M, o incluso Mi“, ya que entonces la capacidad de “desacoplamiento de
oxigeno” del manganeso podria emplearse en lasaiones habituales de un sistema
cLC M35 Materiales tipo perovskita CaMa@han mostrado una alta reactividad con

CH4.116-118
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1.5.3 Combustibles gaseosos empleados para el proceso ClLEfecto de la

presencia de impurezas

Varios gases han sido considerados como combusspblenciales para el proceso CLC
tales como gas natural, gas de refineria, gas @igecia, gas de cola de una unidad PSA
0 gas de sintesis proveniente de la gasificaciécad®n y biomasa. Habitualmente, las
investigaciones llevadas a cabo hasta este monmamtaitilizado gases sintéticos que
simulan la composicion de dichos combustibles. édifbargo, los gases combustibles
reales contienen otros compuestos, en mayor o mengporcion, tales como

hidrocarburos ligeros y compuestos de azufre quedgmu producir importantes

problemas medioambientales y operacionales.

Las principales preocupaciones con respecto aelsepcia de hidrocarburos ligeros en
el gas combustible alimentado a una planta CLOhastiacionadas con la reactividad
que presente el transportador de oxigeno con dibitscarburos asi como con la
posible formacion de carbonilla durante la opemacidependiendo de la reactividad del
transportador con los hidrocarburos, puede pros@aina conversion incompleta del
combustible a C®y H,0O, lo cual tendria un efecto significativo sobrefeiencia del

proceso y la calidad del GQproducido. Sin embargo, los limites de tolerardea

hidrocarburos en una corriente de LC@o son tan restrictivos como con otras

impurezas, ya que son admisibles valores de hasie&tien volumen'®

Adanez y cols”y Gayéan y cols? presentaron resultados experimentales en unaaplant
CLC en continuo de 500 Wde potencia utilizando hidrocarburos ligeros con
transportadores de oxigeno basados en niquel \e quieparados por el método de
impregnacion. Estos autores emplearofH{Cy CsHg en concentraciones de hasta
14.3 % y 10 %, respectivamente. Con ambos matenmidese produjeron ni problemas
de aglomeracién ni formacion de carbonilla sobseplarticulas. Ademas, en la corriente
de salida del reactor de reduccion nunca se dedectadrocarburos sin quemar. Ante
estos resultados, se concluyé que no resultabasamézeadoptar medidas especiales
cuando se trabaja con transportadores basadogjeel i cobre debido a la presencia
de hidrocarburos ligeros en el combustible alimgmia una planta CLC.

El gas natural refinado suele contener cantidadgspaquefas de sulfuro de hidrogeno

(H2S), en torno a 20 ppmv. No obstante, en el gasralasulfuroso, osour gas, la
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concentracién de 4% puede llegar a alcanzar valores de un T9%Por otro lado, el
contenido de kB en un gas combustible de refineria puede vagertiendo del lugar
de extraccion, pero concentraciones de hasta 8D9 ppelen ser habituales. En el caso
de un gas de sintesis bruto obtenido a partir elgso de gasificacion de carbon, dicha

concentracién puede aumentar hasta 8000 gpmv.

En la combustion directa d@ur gas con elevadas concentraciones dsS Hbueden
aparecer problemas con respecto al combustoriaautpara generar vapor y energia.
Estos problemas estan relacionados con la corragomateriales y la necesidad de
utilizar materiales especiales con un coste elevAdemas, la separacion del Sdel
resto de los componentes que forman parte de feetw del gas de salida generada
supone un coste y una necesidad de espacio impodahido a los grandes volumenes
de gas a tratar, dificultando la viabilidad econdanile este proceso. Por ello, antes de
utilizar una corriente dsour gas que contenga ¥$ u otros compuestos de azufre en su
composicion para producir energia, ésta sueleragdh previamente para reducir la
cantidad de estas impurezas a nhiveles aceptabldiame un proceso de tratamiento de
gases con aminas denominado como procesweltening. El proceso de eliminacion
de HS y CQ de la corriente deour gas es un proceso caro, y dicha mezcla gaseosa,
denominada comacid gas, se convierte a continuacion en azufre elememtalire
planta Claus o se introduce en una unidad W\&#&t gulfuric acid process, en inglés)

para la produccion de &cido sulfarico,§dy).

La aplicacion de la tecnologia CLC para aprovealammanera directa el potencial
energético debour gas presenta varias ventajas como la eliminacién @armiento
previo de limpieza, el aumento del potencial en@gédel combustible por la
combustion del b5 y una captura mas econdémica de} $dducido durante el proceso
CLC ya que el caudal volumétrico de gases de sabdsiete veces inferior al generado

durante la combustién directa.

Por otro lado, la presencia de compuestos de apuide tener una influencia muy
significativa sobre el disefio de una planta CLGvealnndustrial. El azufre emitido en
la corriente de salida del reactor de reducciontafa la calidad del CQyenerado que
posteriormente vaya a ser comprimido, transportadmacenadd?**#?Sin embargo,

tal y como se acaba de comentar, la separacié8@etle la corriente gaseosa de £O
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resultaria mucho mas econdmica aplicando la tegfoIGLC que durante un proceso
de combustion directa del combustible. Desde urtgpde vista operacional, ya se
comentd en el apartado 1.4.2 la importancia qudetener la presencia de azufre en el
combustible alimentado a la planta CLC sobre elpmtamiento del transportador de
oxigeno en la misma en términos de desactivacienvenenamiento. Ademas, desde
un punto de vista medioambiental, la legislacidatiea a las emisiones de compuestos
gaseosos debe ser cumplida de tal manera que sitdepemision de azufre en forma
de SQ en la corriente de salida del reactor de oxidas®mitie por debajo del limite

legal establecido.

Hasta la realizacion de esta tesis doctoral, séahdlevado a cabo un niumero muy
reducido de estudios acerca de la influencia defrazen el comportamiento de
transportadores de oxigeno que operasen en pl@htasen continuo. Principalmente,
estos estudios habian sido realizados por parteudstro grupo de investigacion del

Instituto de Carboquimica.

Jerndal y colé?y Wang y cols?®® realizaron estudios termodindmicos sobre el efecto
del H;S en el proceso CLC para diferentes 0xidos mewglicondiciones de operacion
(temperatura, presion y concentracion d&Hy gases combustibles (GHCO e H).
Estos autores identificaron varios sulfuross@li CuS, FessS y Co3.s9 Y un sulfato
(MnSQ;) como los compuestos mas probables a formarsereaaor de reduccion en

condiciones habituales de temperatura y presica yrasistema CLC.

En cuanto a los trabajos realizados en planta®etinco, Garcia-Labiano y cof8y

Forero y cols? analizaron el comportamiento de transportadoresxéigeno basados en
niquel y cobre, respectivamente, durante la contyuste CH en presencia de bajas
concentraciones de ,H (hasta 1300 ppmv) en una planta de 50@¢/ CLC en

continuo. Garcia-Labiano y col$encontraron que se formaba sulfuro de niqueSiNi

en el reactor de reduccion para todas las condisiae operacion, provocando un
descenso de la eficacia de combustion y la desaohiv del propio material. Estos
autores determinaron también la concentracion méxienHS en combustibles a tratar
en un sistema CLC cuando se emplea un materiabbama 6xido de niquel como
transportador de oxigeno. Considerando aspecto® taredioambientales como

operacionales, concluyeron que combustibles conomtenido en kS inferior a 100
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ppmv serian adecuados para ser utilizados en améapCLC industrial. Por su parte,
Forero y cols? determinaron que la formacién de sulfuro de coeneforma de Gi8,

s6lo se detectaba operando en relaciones éxiddicoétdmbustible bajas, inferiores a
1.5. Sin embargo, bajo estas condiciones, no stupian problemas de aglomeracion
en el sistema y ademas el transportador de oxig@gaocapaz de regenerarse
completamente. Ademas, para relaciones 6xido retétimbustible superiores a 1.5,
la presencia de azufre no tenia efecto sobre m$pgoatador, obteniéndose combustion

completa con concentraciones dgSHle hasta 1300 ppmv.

Los trabajos de Garcia-Labiano y cBls; Forero y cols? fueron los Gnicos estudios
realizados hasta el inicio de esta tesis doctoral é&mbito del analisis del efecto de la
presencia de impurezas en combustibles gaseosos sahbsportadores de oxigeno
operando en planta CLC en continuo. Sin embargo,losnultimos afios se ha
identificado como una linea de trabajo prioritaglaavanzar en la investigacion del
efecto de la presencia de azufre en el gas nasotale el comportamiento de los

transportadores de oxigeno.
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2. Objetivos y plan de trabajo

El objetivo general de esta tesis doctoral es evaluar el comportamiento de diferentes
transportadores de oxigeno con bajo o nulo contenido en NiO en el proceso CLC
cuando se utiliza CHs u otros gases combustibles en presencia de diferentes

concentraciones de H,S como impureza.

A partir de los antecedentes de esta tesis doctoral, se escogieron cuatro transportadores
de oxigeno con unas propiedades muy adecuadas para la combustion de gas natural
mediante el proceso CLC, uno por cada uno de los 6xidos metalicos mas usados para

esta tecnologia, i.e., materiales basados en niquel, manganeso, cobre y hierro.

Una vez seleccionados los cuatro transportadores de oxigeno a estudiar, en esta tesis
doctoral se plantean dos lineas de trabajo diferentes con los siguientes objetivos

especificos:

* En primer lugar, evaluar el comportamiento de un transportador de oxigeno
basado en niquel con un contenido en NiO muy reducido (11 % en peso), ya
desarrollado previamente en el Instituto de Carboquimica,*® en una planta CLC
de 500W; en continuo para la combustion de diferentes combustibles gaseosos
(CHy4, gas de sintesis e hidrocarburos ligeros).

* En segundo lugar, evaluar el comportamiento de transportadores de oxigeno
basados en otros 6xidos metalicos distintos al NiO, para la combustion de gas
natural en presencia de H,S como contaminante. Los materiales seleccionados
fueron tres transportadores de oxigeno basados en manganeso, cobre y hierro,

respectivamente.

Como objetivo final se plantea identificar el transportador de oxigeno mas prometedor

para su escalado a una planta industrial CLC de gas natural.

El desarrollo de esta tesis doctoral se enmarca dentro del proyecto europeo
INNOCUOUS (Innovative Oxygen Carriers Uplifting Chemical-Looping Combustion)
financiado por la UE en el ambito del 7° Programa Marco (n° de contrato 241401). En
este proyecto se pretende desarrollar transportadores de oxigeno medioambientalmente

aceptables que permitan una alta conversion de combustibles gaseosos, evaluarlos en

51



Objetivos y plan de trabajo

plantas piloto en continuo bajo condiciones reales de operacion, asi como avanzar en la

integracion global y el escalado del proceso CLC.
2.1 Antecedentes

A lo largo de la ultima década, la tecnologia CLC para combustibles gaseosos ha sido
desarrollada desde el ambito conceptual hasta plantas piloto con una potencia del orden
de 100 kW,. En este sentido, se han alcanzado resultados muy satisfactorios en términos
de reactividad, estabilidad térmica y quimica, y conversion de combustibles con
distintos transportadores de oxigeno basados en oOxidos de niquel. Como ejemplo,
nuestro grupo de investigacion del Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC) desarroll6 un
transportador de oxigeno con un 18 % en peso de NiO preparado por impregnacion
humeda incipiente en caliente sobre a-Al,O3; con una elevada reactividad y una elevada
proporciéon de NiO libre. Con este material se consiguieron elevadas eficacias de
combustion, cercanas al limite termodindmico, con CHg, gas de sintesis e hidrocarburos
ligeros C,-C3; como combustibles en los experimentos llevados a cabo en una planta
CLC de 500 W, con circulacion de los s6lidos en continuo.”” Asimismo, se evalu6 la
presencia de H,S en el gas combustible sobre el comportamiento de dicho transportador
de oxigeno en la planta CLC en continuo’® concluyendo que este material era adecuado
para su uso en un sistema CLC con combustibles gaseosos siempre y cuando el

contenido de H,S fuese reducido (inferior a 100 ppmv).

Sin embargo, tal y como se ha comentado anteriormente, los materiales basados en
niquel son caros y requieren precauciones especiales desde un punto de vista
medioambiental y de seguridad. Por ello, un reto muy importante en la investigacion
actual de la tecnologia CLC para combustibles gaseosos se fundamenta en hacerla
menos dependiente de los materiales basados en niquel, o que éstos tengan un contenido
en niquel tan bajo como sea posible. En esta linea, nuestro grupo de investigacion del
ICB-CSIC desarrolld un transportador de oxigeno con un 11 % de NiO cuyo soporte
evitaba la formacion de un compuesto poco reactivo como el NiAl,O4. Este material
solo fue evaluado a pequefia escala en TGA. Por ello, en esta tesis doctoral, este
material se prepard en mayor cantidad para evaluarlo en una planta piloto en continuo y
analizar el efecto de las condiciones de operacion sobre la eficacia de combustion del

proceso CLC.
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El transportador de oxigeno seleccionado basado en manganeso fue una perovskita con
composicion CaMngy Mgy 1035. Dicho material fue inicialmente evaluado por Hallberg
y cols."™® en un lecho fluidizado discontinuo con CH, y gas de sintesis. Se encontrd una
elevada reactividad asi como un buen comportamiento fluidodindmico. Ante estos
resultados, se plante6 evaluarlo en continuo en una planta de 500 W; tanto para la

combustion de gas natural refinado como gas natural sulfuroso con presencia de H,S.

Respecto al transportador de oxigeno basado en CuO, se eligié un material impregnado
sobre y-Al,0; que habia sido preparado previamente en el ICB-CSIC.®' Dicho material,
denominado como Cul4-yAl, obtuvo un buen comportamiento para la combustion de
CH,, gas de sintesis e hidrocarburos ligeros en dos plantas CLC en continuo de 500 Wi

61-62,91,93 . 92
77 Ademads, Forero y cols.”” evaluaron el

y 10 kW, respectivamente.
comportamiento de este transportador durante la combustion de CH4 en presencia de
H,S, en concentraciones de hasta 1300 ppmv, en una planta en continuo de 500 W;.
Estos autores obtuvieron como principal resultado que para relaciones oOxido
metalico/combustible superiores a 1.5, la presencia de azufre no tenia efecto sobre el
transportador, obteniéndose combustion completa y nula desactivacion del material. Su

comportamiento con mayores concentraciones de H,S, hasta un 15 % en volumen, se ha

evaluado en esta tesis doctoral.

El transportador de oxigeno basado en hierro escogido fue desarrollado por Gayan y
cols.'”” El material demostré ser muy adecuado para la conversién de CH,, mostrando
una elevada eficacia de combustion. Asimismo, este transportador de oxigeno presento
un buen comportamiento para convertir un gas de cola de una unidad PSA con la
finalidad de producir H, con captura de CO, mediante un proceso de reformado de CHy4
integrado con un sistema de Chemical Looping Combustion (SR-CLC). Sin embargo, el
efecto de la presencia de azufre en el gas combustible no habia sido analizado

previamente.

Finalmente, en el caso de que el combustible fuese gas natural refinado, el H,S separado
aparece mezclado con CO, en una corriente denominada acid gas, tal y como se ha
explicado previamente en el apartado 1.5.3 de esta tesis doctoral. El aprovechamiento
energético de esta corriente requiere su combustion, la cual debe realizarse sin N si se

desea la captura del CO,. En este punto, en esta tesis doctoral se propone el estudio de
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la combustion de acid gas en un sistema CLC'** para la captura del CO, con el/los

transportadores de oxigeno mas resistentes a la presencia de H,S en el combustible.
2.2 Plan de trabajo

En el ambito de la primera linea de trabajo con el transportador de oxigeno basado en
niquel, el método de preparacion fue escalado para preparar una cantidad suficiente de
material de tal manera que pudiera ser evaluado en una planta piloto CLC en continuo
con diferentes gases combustibles tales como CHy4, gas de sintesis e hidrocarburos
ligeros (C,Hg y C3Hg) (articulo I). Se llevaron a cabo un total de 90 horas de operacion,
50 de las cuales con combustion. En los experimentos realizados en continuo con este
transportador de oxigeno se analiz¢ la influencia de diferentes condiciones de operacion
tales como la relacién 6xido metalico/combustible y del inventario de soélidos en el
reactor de reduccion (kg/MW) sobre la eficacia de combustion. A continuacion, se llevo
a cabo una exhaustiva caracterizacion fisico-quimica de las particulas con el fin de
averiguar las razones por las cuales este material exhibia una dependencia con la
relacion oxigeno/combustible distinta a la de otros materiales de niquel estudiados hasta
la fecha. En particular, se analizd en profundidad la interaccidon entre la fase activa del
transportador (NiO) y el soporte (CaAl,O4), y se realizaron ensayos adicionales de
combustion en un reactor de lecho fluidizado discontinuo con el fin de evaluar la
influencia de la actividad catalitica del niquel presente en las particulas sobre el proceso

global de combustion de los combustibles gaseosos considerados (articulo II).

En cuanto al transportador de oxigeno basado en manganeso, se selecciono la perovskita
anteriormente mencionada y se evaluo el comportamiento de dicho material en la planta
CLC de 500W; en continuo utilizando CH4 en presencia de H,S como gas combustible.
En total se realizaron 71 horas de operacion en continuo de las cuales 55 se
corresponden con horas de combustiéon con CHy4 y durante 17 horas se adicion6 H,S
como impureza del CHy (articulo IIT). En este trabajo experimental se analizo el efecto
de la relacion CaMnQOs/combustible, el inventario de solidos en el reactor de reduccion
y el contenido de H,S en el gas de alimentacion sobre la eficacia de combustion.
También se estudio la influencia de la presencia de H,S en la distribucién de productos
de combustion, el reparto de azufre entre las corrientes de gases de salida de ambos

reactores y su posible reaccion con las particulas del transportador de oxigeno. Por
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ultimo, se analizo la evolucidn de las propiedades de las particulas durante su operacion
en continuo haciendo especial hincapi¢ en la estabilidad térmica y quimica, asi como en

su tendencia a la aglomeracion.

Por otro lado, en el ambito de esta tesis doctoral se prob6 la posibilidad de quemar sour
gas con elevadas concentraciones de H,S, hasta un 15 % en volumen, en la planta CLC
de 500W; en continuo con el transportador de oxigeno basado en cobre ya que en un
estudio previo dicho material habia presentado un comportamiento adecuado para la
combustion de CH, con concentraciones de H,S de hasta 1300 ppmv.®* En este trabajo
se ha evaluado el efecto de la presencia de azufre sobre la reactividad del material, la
eficacia de combustion alcanzada en la planta CLC y su distribucion tanto en las
particulas del transportador de oxigeno como en las corrientes de gases de salida de los

reactores. En total se llevaron a cabo 40 horas de combustion con sour gas (articulo V).

En esta tesis doctoral también se decidio llevar a cabo el primer estudio realizado hasta
la fecha acerca del efecto de la presencia de azufre en el gas combustible sobre un
transportador de oxigeno basado en hierro. En este sentido, se evalud el
comportamiento del material en cuestion en la misma planta CLC de 500W;
mencionada anteriormente durante la combustion de sour gas. El rango de
concentracion de H,S estudiado fue muy amplio, desde escasas partes por millon (ppm)
(articulo IV), correspondientes a un gas natural sometido a un tratamiento de limpieza,
hasta concentraciones de hasta un 15 % en volumen correspondientes a un sour gas con
concentraciones muy elevadas de H,S (articulo V). En este caso, se estudid la
influencia de la concentracion de H,S sobre la eficacia de combustion, la desactivacion
del material o la distribucion del azufre presente en el gas combustible entre las
particulas de transportador y las corrientes de gases de salida de los reactores de
reduccion y oxidacion. En total se llevaron a cabo 100 horas de operacion en continuo

en la planta CLC, de las cuales 75 correspondieron a horas de combustion con sour gas.

El transportador de oxigeno basado en hierro mostr6é un excelente comportamiento para
la combustion de sour gas con contenidos de H,S tanto reducidos como elevados. Por
ello, se propuso también su uso para la combustion de acid gas (articulo VI). Tal y
como se ha comentado con anterioridad, la tecnologia CLC tiene el potencial de

aprovechar la fraccion combustible del acid gas, i.e., H,S, para producir energia
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obteniendo un gas de salida altamente concentrado en CO, y SO, los cuales pueden ser
separados de manera efectiva para aplicaciones posteriores tales como la produccion de
H,SO4. Al mismo tiempo, se obtiene una corriente concentrada de CO, lista para ser
almacenada. Asi pues, este transportador de hierro fue evaluado por primera vez en la
literatura para la combustion de acid gas, con concentraciones de hasta un 20 % de H;,S,
en la planta CLC en continuo de 500 W,. En total fueron 24 horas de operacién en
continuo con este material durante las cuales se evaluaron los principales parametros de

interés.

Los trabajos relativos a la combustion de sour gas con altas concentraciones de H,S y
de acid gas con los transportadores de oxigeno basados en cobre y hierro plasmados en
los articulos V y VI de esta tesis doctoral, se llevaron a cabo en base a un acuerdo de
colaboracion entre la empresa Shell Global Solutions International B.V y el Instituto de
Carboquimica (referencia: PT22648). El objetivo de este acuerdo de colaboracién
consistia en evaluar el comportamiento de diferentes transportadores de oxigeno para la

combustién de diferentes combustibles con altas concentraciones de H,S.

Finalmente, esta tesis doctoral se concluye con un andlisis comparativo de los distintos
transportadores de oxigeno analizados en la presente tesis en base a los resultados
obtenidos, asi como a su potencial para el escalado en su uso en un sistema CLC
industrial. Para ello, se considerara la cinética de los cuatro materiales con respecto a las
reacciones relevantes en un sistema CLC. Los estudios cinéticos de las reacciones de
oxidacion y de reduccion de los transportadores de oxigeno basados en cobre y niquel

125-126 ___: : .
>126 mientras que los estudios correspondientes a los

con O, CHy, H; y CO ya existian,
materiales de manganeso y hierro se han determinado en la presente tesis doctoral

(articulos VII y VIII).
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2.3 Trabajos realizados y aportaciones

La presente memoria incluye un compendio de los siguientes trabajos publicados,

referidos en nimeros romanos en el texto:

I. Gayan P, Cabello A, Garcia-Labiano F, Abad A, de Diego LF, Adanez J.
Performance of a low Ni content oxygen carrier for fuel gas combustion in a continuous
CLC unit using a CaO/Al,O3 system as support. International Journal of Greenhouse

Gas Control, 2013:14,209-19.

II. Cabello A, Gayan P, Garcia-Labiano F, de Diego LF, Abad A, Izquierdo MT,
Adanez J. Relevance of the catalytic activity on the performance of a NiO/CaAl,Oy
oxygen carrier in a CLC process. Applied Catalysis B: Environmental, 2014:147,980-7.

III. Cabello A, Abad A, Gayan P, de Diego LF, Garcia-Labiano F, Adéanez J. Effect of
Operating Conditions and H>S Presence on the Performance of CaMgy MnyoOs-s

Perovskite Material in Chemical Looping Combustion (CLC). Energy and Fuels,
2014:28,1262-74.

IV. Cabello A, Dueso C, Garcia-Labiano F, Gayan P, Abad A, de Diego LF, Adanez J.
Performance of a highly reactive impregnated Fe;03;/Al,03 oxygen carrier with CH,
and H>S in a 500W,, CLC unit. Fuel, 2014:121,117-25.

V. de Diego LF, Garcia-Labiano F, Gayan P, Abad A, Cabello A, Adanez J,
Sprachmann G. Performance of Cu- and Fe-based oxygen carriers in a 500 Wy, CLC

unit for sour gas combustion with high HS content. International Journal of Greenhouse

Gas Control, 2014:28,168-79.

VI. Garcia-Labiano F, de Diego LF, Gayan P, Abad A, Cabello A, Adéanez J,
Sprachmann G. Energy exploitation of acid gas with high H>S content by means of a
chemical looping combustion system. Applied Energy, 2014:136,242-9.

VIIL. de Diego LF, Abad A, Cabello A, Gayan P, Garcia-Labiano F, Adénez J.
Reduction and Oxidation Kinetics of a CaMng.oMgy ;0;-s Oxygen Carrier for Chemical-
Looping Combustion. Industrial and Engineering Chemistry Research, 2014:53,87-103.
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VIII. Cabello A, Abad A, Garcia-Labiano F, Gayan P, de Diego LF, Adanez J. Kinetic
determination of a highly reactive impregnated Fe;03;/Al,03 oxygen carrier for use in
gas-fueled Chemical Looping Combustion. Chemical Engineering Journal,

2014:258,265-80.
Mi contribucion como autor en cada uno de los articulos de esta tesis doctoral ha sido:

Articulos I, IL, III, IV, VI y VIII, responsable de la parte experimental, de los resultados

y de la redaccion del articulo.

Articulo V y VII, responsable de la parte experimental, del tratamiento de los resultados
obtenidos experimentalmente y participe en el andlisis de los resultados y la discusion

de los mismos.
Ademas, he participado en los siguientes trabajos presentados a congresos:

1. Cabello A, Gayan P, Garcia-Labiano F, Abad A, de Diego LF, Adanez J. Developing
a highly reactive and low nickel content oxygen carrier for gaseous fuels in CLC. ond
International Conference on Chemical Looping. Septiembre 2012. Darmstadt,

Alemania. Contribucion oral.

2. Cabello A, Gayan P, Pans MA, Dueso C, Garcia-Labiano F, Abad A, de Diego LF,
Adéanez J. Evaluation of a highly reactive and sulfur resistant synthetic Fe-based
oxygen carrier for CLC using gaseous fuels. International Conference on Greenhouse

Gas Technologies 11, GHGT-11. Noviembre 2012. Kyoto, Japon. Poster.

3. Cabello A, Gayan P, Abad A. Evaluacion de un transportador de oxigeno basado en
Fe para la combustion de CHy en presencia de H,S mediante el proceso de Chemical
Looping. XII Reunion del Grupo Espaiiol del Carbon (GEC). Octubre 2013. Madrid,

Espania. Poster.

4. Cabello A, Garcia-Labiano F, de Diego LF, Gayan P, Abad A, Adanez J,
Sprachmann G. Acid and sour gas combustion in a 500 Wy, CLC unit. 3" International
Conference on Chemical Looping. Septiembre 2014. Gotemburgo, Suecia. Contribucion

oral.
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3. Experimental

3.1Preparacion de transportadores solidos de oxigeno

En esta tesis doctoral se ha trabajado con cuansgdortadores de oxigeno diferentes
basados en niquel, manganeso, cobre y hierro,atesgraente. Estos materiales habian
sido desarrollados previamente al inicio de esibajp. Su uso en la presente tesis
doctoral se basa en profundizar en el andlisis ugtre de los materiales mas

prometedores preparados hasta la fecha para ebgwo€LC con combustibles

gaseosos. Los cuatro materiales son de caractétisny han sido preparados a escala
de laboratorio. En este apartado se describiréebrente el proceso de preparacion de

los mismos.
3.1.1 Transportador de oxigeno basado en niquel

El transportador de oxigeno se prepard por el noétdel impregnacion humeda
incipiente sobre un soporte poroso de G&Aklaborado por mezcla masica y posterior
compactacion por presion. Asi, el soporte se obtneaclandoy-Al O3 (Panreac, gl<
10um) con carbonato de calcio (CagdPanreac, g< 10um). Ademas se afiadio
grafito (10 % en peso) como elemento lubricant@ryegador de porosidad. La mezcla
se compacto por presion en una prensa hidraulmspdilets se calcinaron a 1400 °C
durante 18 horas. A continuacion, se molieron yizaron para obtener particulas de
CaALO, con un tamafio de particula entre 100 y 3@0. La densidad de estas

particulas fue de 1400 kg?y la porosidad del 40.5 %.

En una etapa posterior, las particulas de gAse impregnaron con una disolucion
saturada (20 °C, 4.2M) de Ni(N@6H.O (> 99.5% Panreac) correspondiente al
volumen total de poros de las particulas de sopbeedisolucion acuosa se afadio
lentamente sobre las particulas de soporte coracafyit mecanica a temperatura
ambiente. Se llevaron a cabo dos etapas de impriégnaucesivas para obtener la
cantidad de NiO deseada en las particulas (11.8 pe®o). El material resultante de la
primera impregnacion se calciné a 550 °C en unasfera de aire durante 30 minutos
con el objetivo de descomponer el nitrato en oxidalico. Finalmente, después de la
segunda impregnacion, el transportador de oxigene@aicind de nuevo a 950 °C

durante 1 hora. Al transportador de oxigeno restdtae le design6 como Nil1CaAl.
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En la Figura 3.1 se muestra el aspecto fisico depéaticulas de este material y el
detalle de la seccion transversal de una partiBlifmansportador de oxigeno NillCaAl
se preparo en cantidad suficiente (3 kg) para pseleevaluado en la planta piloto en
continuo de 500 W

Figura 3.1. Transportador de oxigeno NillCaAl. (a) Aspectiwdisle las particulas y (b) detalle de la

seccion transversal de una particula por microsceleictronica de barrido (SEM).
3.1.2 Transportador de oxigeno basado en manganeso

El transportador de oxigeno basado en manganesmagpervoskita de estructura
CaMnG;5 modificada con la adicion de MgO. La férmula quianidel material es

CaMny dMgo.1035. Este material se preparé a partir de una mezeslarnd46.8 % de

Mn30O4, un 50.5 % de Ca(Okly un 2.7 % de MgO.

Las particulas del transportador de oxigeno fugrmparadas por VITO (Flemish
Institute for Technological Research, Bélgicagdiante el método dspray drying

seguido de un proceso de calcinacion a 1300 °Cntdurd horas. El tamafio de las
mismas se situd entre 100 y 22®. En la Figura 3.2 se muestra el aspecto fisidagle

particulas de este material y el detalle de laidedtansversal de una particula.

Figura 3.2. Transportador de oxigeno Capiig, 10s5. (a) Aspecto fisico de las particulas y (b) detall

de la seccidn transversal de una particula porosgopia electrénica de barrido (SEM).
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3.1.3 Transportador de oxigeno basado en cobre

El transportador de oxigeno basado en cobre sangr@or el método de impregnacion
hameda incipiente. En este caso, se adicioné wuman de solucion saturada de nitrato
de cobre 5.4 M correspondiente al volumen totgba®s de las particulas de soporte.
Como soporte se emplearon particulas comercialeg-AlgO; (Puralox NWa-155,
Sasol Germany GmbH) de +300-5@t con una densidad de 1300 kgAmporosidad
del 55.4 %. La solucion acuosa se afiadio poco a pdes particulas de soporte con
agitacion a temperatura ambiente. A continuacias, darticulas de transportador se
calcinaron en atmosfera de aire en una mufla a ®5@urante 30 minutos para
descomponer el nitrato de cobre impregnado en Oxidocobre. Por ultimo, el
transportador de oxigeno se estabilizé en atmostieraire durante 1 hora a 850 °C en
una mufla. El contenido de CuO fue del 14.2 % déspile una impregnacion. Este
material fue denominado como Cy&d En la Figura 3.3 se muestra el aspecto fisico

de las particulas de este material y el detallea deccion transversal de una particula.

Figura 3.3. Transportador de oxigeno CyM. (a) Aspecto fisico de las particulas y (b) tetde la

seccion transversal de una particula por microsceleictronica de barrido (SEM).
3.1.4 Transportador de oxigeno basado en hierro

El transportador de oxigeno se preparé por imp@@nahimeda incipiente sobre
Al,Os. El material seleccionado como soporte fueroniaets dey-Al,O; comercial

(Puralox NWa-155, Sasol Germany GmbH) de tamafe4®0Qum, densidad de 1300
kg/m®> y porosidad del 55.4 %. Las particulas de trariador se prepararon
impregnando el soporte con una disolucion satufa@ M de nitrato de hierro
(Fe(NG)3-9H,0) calentada a 60-80 °C. El volumen de disolucidradalo se

corresponde con el volumen total de poros en lascpkas de soporte (0.4 mL de

disolucién por gramo de soporte). La disolucion afeadida lentamente sobre las
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particulas de ADDs, las cuales se encontraban en agitacion en unladezglanetario a
80 °C. Posteriormente, las particulas de trangpartse calcinaron en una mufla a 550
°C en atmosfera de aire durante 30 minutos pareodgmner el nitrato a oOxido.
Finalmente, después de una segunda impregnacidmaredportador de oxigeno se
calcind en una mufla durante 1 hora a 950 °C eldsfera de aire. En la Figura 3.4 se
muestra el aspecto fisico de las particulas de reaterial y el detalle de la seccion
transversal de una particula. El contenido de odilbierro (Fg0s) en las particulas de

transportador fue del 20.4 % en peso. Dicho materadesignado como Fegdl.

Figura 3.4. Transportador de oxigeno Fg20 (a) Aspecto fisico de las particulas y (b) detae la

seccién transversal de una particula por microscelgictronica de barrido (SEM).
3.2 Caracterizacion de transportadores sélidos de oxige

Tanto muestras frescas de los transportadores tgErmx empleados en esta tesis
doctoral, es decir, aquellas que no fueron songetideeaccion, como usadas, aquellas
gue tuvieron algun tiempo de reaccion, se caraetem fisica y quimicamente

mediante el empleo de diferentes técnicas comedldi conocer los posibles cambios
gue pudieran experimentar las particulas en cadadenlas pruebas realizadas. A
continuacion se comentan brevemente las técnicaardeterizacion empleadas para tal

fin.

La fuerza necesaria para fracturar una particulenigé@ utilizando un dinamdmetro
Shimpo FGN-5X. El valor de resistencia a la rotseatomo a partir de la media de, al
menos, 20 medidas. La resistencia a la rotura @sdicador preliminar para determinar
la resistencia a la atricion de un material. A pricuanto mayor sea el valor de
resistencia a la rotura, mayor sera la tensionegtlerzo que podra soportar el sélido al
estar en continuo movimiento dentro de los dosdedhiidizados interconectados v,

por lo tanto, menor serd su atricion. En este dentaunque la relacion entre la
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resistencia a la rotura y el tiempo de vida dealdigula no esta bien establecida para un
proceso CLC, se cree que valores inferiores a Liddgn ser demasiado bajos para que
las particulas de transportador circulen durantgokaperiodos de tiempo en Optimas

condicioneg?’

La resistencia a la atricion se determindé con wnpegATT-100M (ver Figura 3.5)

configurado segun la Norma ASTM-D-5757-98Para realizar un ensayo de atricién
conforme a dicha norma se toman 50 gramos de mlatlers cuales se someten a un
flujo continuo de aire de 10 L/min. La pérdida des@ en forma de finos es registrada
después de 1 y 5 horas de operacion, respectivantdrgorcentaje de finos después de
5 horas se define como el indice de atricion (Adljnglés). Segun esta norma ASTM,

se consideran finos aquellas particulas con unftanmderior a 2Qum.

La distribucion de tamario de particulas (PSD, glég) se determind con un equipo LS
13 320 de Beckman Coulter.

La porosidad y la distribucion de tamafio de poeoarsalizaron mediante porosimetria
de mercurio en un equipo Quantachrome PoreMastern88ntras que el area
superficial de las particulas se estimé mediantenéodo Brunauer-Emmett-Teller
(BET) usando un equipo Micromeritics ASAP 2020 disaacion/desorcion de JNa
-196 °C.

Figura 3.5. Equipo ATT-100M para medir la resistencia a lé&catn de los transportadores de oxigeno.

La densidad especifica de los materiales se catoelfiante la técnica de picnometria

de helio midiendo la cantidad de helio desplazaxtag muestra. El equipo comercial
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utilizado fue un picnémetro AccuPyc Il 1340 de Miereritics.

Por otro lado, el grado de reducibilidad de losngprtadores de oxigeno fue
determinado mediante experimentos de reduccidmpaderatura programada (TPR, en
inglés) en un equipo AUTOCHEM Il de Micromeritideicialmente, se hace pasar una
corriente de argon (Ar) por la muestra a analizaandte 1 hora. Después de este pre-
tratamiento, las muestras son calentadas a uneidatbde 7 °C/min desde temperatura
ambiente hasta 1000 °C a la vez que interacciooamie caudal de 20 mL/min de una
mezcla 10 % K90 % Ar.

La identificacion de las especies quimicas crissalipresentes en las particulas de los
diferentes materiales estudiados se llevo a calhamte la técnica de difraccion por
rayos X (XRD, en inglés) con un difractometro ddvpopolicristalino Bruker D8

Advance Series 2.

Para comprobar la presencia de azufre en las pladiale los transportadores de
oxigeno se utiliz6 un analizador Thermo Flash 11Ad&mas, el contenido total de
oxido metalico presente en las particulas de Essportadores se determind mediante
espectrometria de emision atémica con fuente damalgoor acoplamiento inductivo,
ICP-AES, en inglés. El equipo comercial utilizadarg tal fin fue un espectrometro
Jobin Ybon 2000.

Mediante microscopia electronica de barrido (SEM, ieglés) se determind la
microestructura de las particulas y se llevaroml@oanicroandlisis elementales sobre
las mismas. Para ello, se empled un microscopairéléco de barrido Hitachi S-3400
N de presion variable hasta 270 Pa al que se [@aoo detector de Si/Li para captar la
energia dispersiva de rayos X (EDX, en inglés).

Finalmente, la superficie de las particulas derkrssportadores de oxigeno también fue
caracterizada mediante espectroscopia fotoelectrd@he rayos X (XPS, en inglés) con
un sistema ESCA+ OMICROM equipado con una fuenteagiles X con anodo doble

(Al/Mg) y analizador hemisférico con detector mulitador de electrones de 7 canales.

En la Tabla 3.1 se muestran las principales pragies fisico-quimicas
correspondientes a particulas frescas de toddsalosportadores de oxigeno empleados

en esta tesis doctoral.
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Tabla 3.1.Propiedades fisico-quimicas de los transportadiges<igeno frescos.

Nil1CaAl  CaMnogMgoiOss Fe20yAl  CuldyAl

Contenido en 6xido metélico

11.8 - 20.4 14.2
(% en peso)
Capacidad de transporte de
; a 2.5 10 2.0 29
oxigeno,Roc (%)
Tamafio de particula f1m) 100-300 100-220 200-400 300-500
Densidad del sdlido (kg/r) 2400 4300 3900 3700
Porosidad (%) 40.4 317 50.5 50.0
Sug)erflme especifica BET 21 0.2 391 913
(mg)
Resistencia a la rotura (N) 1.2 11 15 2.9
indice de atricion (%) 14.1 4.7 35
NiO Fe.O CuO,
Compuestos cristalinos, XRD CaAlLO, CaMnGQ a-z S CuAl,O4
CaA|407 75 V-Al 203

# Roccalculado en base al contenido tedrico determipaddCP-AES.

3.3Reactividad por termogravimetria

Para reducir el inventario de transportador sotidooxigeno existente en un sistema
CLC, asi como el tamafio de los reactores de radlugcioxidacion, se necesita un
material con una elevada reactividad tanto endpaetle reduccion como en la etapa de

oxidacion.

Los ensayos de reactividad de las particulas fsescausadas de los distintos
transportadores de oxigeno se llevaron a cabo mtedanalisis termo-gravimétrico
(TGA, en inglés), el cual se fundamenta en la médide la variacion de la masa de
muestra con el tiempo o la temperatura. El cambiondsa experimentado se debe a
procesos de reduccion y oxidacién de los Oxidosalees que constituyen la fase
activa de dichos transportadores con los diferegdsss de reaccion considerados. Los
experimentos en TGA permiten analizar la reactidke los transportadores de

oxigeno bajo diferentes condiciones de concentnaaddgas reactivo y temperatura.
3.3.1 Descripcion del equipo

El equipo experimental utilizado para el andligdalreactividad de los transportadores
de oxigeno consiste principalmente de un sistemalmeentacion de gases, una
termobalanza CI Electronics y un sistema de reeodeldatos. La termobalanza consta

fundamentalmente de una microbalanza situada parta superior o cabeza, un reactor
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de cuarzo, un horno eléctrico donde esta situadeagtor y un sistema de medicion y
control de la temperatura en el interior del horgka. la Figura 3.6 se muestra un
esquema y una fotografia de la instalacion.

Microbalanza

Sistema de
control

Salida de gases <

—

Condensador

Recogida de datos

Horno

Termopar

FXXXXxx |

Muestra de transportador
N, CO CO, H, CH, Aire de oxigeno

<

o RN e =3

Figura 3.6. Esquema y fotografia de la instalacion de TGA.

El reactor consiste en dos tubos concéntricos @ezou(24 mm d.i. y 10 mm d.i.)
emplazados en el interior de un horno que puedmjaa a temperaturas de hasta
1200 °C. La muestra de transportador de oxigermuelga en una cestilla de hilo de
platino (14 mm de diametro y 8 mm de altura) pagducir la resistencia a la
transferencia de masa alrededor de la muestra.dsa e muestra empleada en cada

uno de los experimentos fue de 50 mg aproximadameBsta masa es lo
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suficientemente grande para que la termobalanzasge® de detectar la variacion de
peso durante las reacciones (sensibilidad sigtifecdl 0.05 mg) y a la vez lo mas
pequefia posible para disminuir la resistencia dslagla difusion interparticuld® Los
datos de temperatura y masa de muestra se midénuznente y se registran en un

ordenador.

El caudal de gases reactivos (29H) se controla mediante una serie de controladores
de flujo masico y es alimentado por la parte sapeatel reactor. Dicho caudal es el
necesario para minimizar la resistencia del gasdiflision en la capa limite alrededor
de las particulas. En algunos casos, se utilizandg agua para evitar la deposicion de
carbonilla durante los experimentos mediante sifiggson (ver reaccion 3.1). Para
alimentar dicho vapor al sistema, los gases dectegiu atraviesan un borboteador con
agua destilada que se calienta mediante una reSesteasta la temperatura deseada. De
este modo, los gases se saturan con la cantidagudecorrespondiente a la presion de
vapor a la temperatura fijada. Todas las lineasdedesl borboteador hasta la
termobalanza se encuentran calorifugadas para &vitandensacion del agua. En otros
casos, cuando se trabaja con CO como gas reastivequiere la adicion de gQara

evitar la formacion de carbonilla por la reacci@Bbudouard (reaccion 3.2).
C+HO-CO+hH (R3.1)
C+Cg«+<2CO (R3.2)

El flujo de gases desciende por la seccion anulze éos dos tubos concéntricos hasta
llegar a la cestilla de muestra. Durante este rigflmoel gas se calienta hasta alcanzar la
temperatura de reaccién. Una vez que el gas lleda eestilla que contiene el
transportador de oxigeno, reacciona con €l y abenda zona de reaccion por el
interior del tubo de diametro mas pequefio. Poalteeza de la temobalanza se introduce
un flujo constante de N(9 Ly/h) para evitar que el mecanismo interno de la
microbalanza quede expuesto a los gases de reagqibevenir la corrosion de las
partes eléctricas. Dicho flujo de gas proveniergeladcabeza de la termobalanza se

mezcla con el gas reactivo que abandona la zonsadeion.

Los ensayos de reactividad se llevaron a cabo @mmémperatura constante como con
variacion de temperatura programada. En el priraso,clas muestras de transportador
de oxigeno fueron calentadas inicialmente en aen&<fe aire hasta la temperatura de
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trabajo. Una vez estabilizada la masa de muestlizha temperatura, se realizaban
ciclos redox alternando la oxidacion con aire ydduccion con Ci H, y CO. El
namero de ciclos de reduccién y oxidacion llevaaleabo sobre cada muestra dependio
del material empleado y de la finalidad del anglisializado (medida de la reactividad
de muestras frescas y usadas en la planta CLCrgimwo, estudio cinético, etc.). Entre
cada periodo de reduccion y oxidacién se purg@attor con B durante un par de

minutos para evitar el contacto entre los gasegives.

En los ensayos con variacion de temperatura pragfamas muestras de transportador
de oxigeno se calentaron hasta una temperatuial idee 200 °C en atmésfera de aire.
Una vez alcanzada dicha temperatura, se introdaciariente de gases de reaccion (25
Ln/h) con la composicion deseada y se aumentabampetatura del reactor hasta
1000 °C a una velocidad de calentamiento fija d&C2thin. La variacion de masa de la
muestra se registraba en funcién de la temperafurgartir de los ensayos con
variacion de temperatura programada se pudierarrdigtar y cuantificar las especies

reducibles de cada uno de los transportadoresideruxestudiados.

En la Tabla 3.2 se presenta un resumen de los imgrens de termo-gravimetria
realizados en esta tesis doctoral en el que seymdéas concentraciones de los gases de

reaccion y las temperaturas empleadas en dich@simentos.

Tabla 3.2.Resumen de los experimentos de termo-gravimetalizados en esta tesis doctoral.

Reduccion Oxidacion

Concentracion de gases (% vol.) T (°C) (% vol.) T (°C)
/TAri?:jZ:ador Experimento N:eziglfs H, CO CH, HO CO, N, 0,
Ni/ 1l T2 constante 3 15 15 15 20 20 950 21 950
Mn / 1ILVII T2 constante 3-10 5-60 5-60 5-60 20 20 100 700-1000 5-21 700-1000
Mn /11LVII T2 programada 15 15 20 100 Rampa

(20°C/min)

Fe / IV,V,VLVIIl T2 constante 1-3 5-30 5-60 5-30 48 0-50 700-1050 5-21 800-1000
Cu/V T2 constante 3 15 800 21 800

2 N, ajusta el balance como gas inerte salvo en algarpsrimentos realizados con el transportador dgeo®
basado en manganeso en los que Unicamente sa afitz gas durante la reacciorogigen uncoupling.

3.3.2 Tratamiento de los datos

Con los datos registrados de variacion de masalak sn funcion del tiempo o de la
temperatura de reaccion se puede calcular la csidvede los transportadores de
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oxigeno a partir de las siguientes ecuaciones:

: -m
Para el proceso de reduccioN; = My =M (E 3.1)
mox - mred
o -m
Para el proceso de oxidacioK; = 1—m°X7 32)
mox - mred

dondem, my Y Mg SON las masas del transportador de oxigeno equieainstante, en
su forma oxidada y en su forma reducida, respeutviie. Reemplazand®oc
(ecuaciones 1.1 y 1.2) en las ecuaciones 3.1 y s&2pbtiene la conversion del
transportador de oxigeno en funcion de su capadigatransporte. Tal y como se
comentd en el apartado 1.4.2, la capacidad depiaiesde oxigeno de un transportador
depende del 6xido metdlico, de las reacciones rgdi la fraccion masica activa del

material consideradas.

X = m”:"xE;;n (E 3.3)
X C
X, :1—m”:°XE;:n )
X C

3.4Experimentos en lecho fluidizado discontinuo

En los experimentos multi-ciclo en un reactor dehde fluidizado discontinuo se
pretende simular las condiciones a las cuales&@stometidos los transportadores de
oxigeno en un proceso CLC en continuo. A partieste tipo de experimentos se puede
conocer la distribucién de los productos gaseosad gomportamiento de dichos
transportadores en cuanto a la tendencia de dépogie carbonilla, aglomeracion y

atricion durante un elevado nimero de ciclos reiduecxidacion.
3.4.1 Descripcion de la instalacion

En la Figura 3.7 se muestra una imagen y un esquimia instalacion de lecho

fluidizado discontinuo empleada para estudiar elpartamiento de transportadores de
oxigeno. Dicha instalacién consiste en un sisteenalidthentacion de gases, un reactor
de lecho fluidizado, un sistema doble de filtrosoatiente para recoger los sélidos

elutriados del lecho y un sistema de analisis dega
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_______________________________

| Recogida
de datos

Control de Eiltros
temperatura

I |

Lecho de transportador

. Analizadores
de oxigeno

de gases
—| FTIR (H,0) cH, goz o

(4 H,, O,

v
Chimenea Chimenea

Pérdida Condensador
de carga

CO, e Aire
N, e N,

Figura 3.7.Esquema y fotografia de la instalacién de lechiglitado discotinuo.

El sistema de alimentacion de gases y vapor estdafto por diferentes medidores-
controladores de flujo masico conectados a unaulalautomatica de tres vias. Esta
valvula actua de tal manera que entre los peridéaduccion y oxidacion se pasa un
flujo de N, (inerte) para evitar el contacto entre el gas ctuy el gas oxidante. El
vapor se alimenta a partir de un depdésito presiwizie agua, la cual se evapora a la

entrada del reactor.
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El reactor de lecho fluidizado, construido en Kahtliene 0.054 m de diametro interno
y 0.5 m de altura con una zona de precalentamidetd.3 m justo debajo del
distribuidor, el cual consiste en una placa pedara\ la salida del lecho fluidizado se
sittan dos filtros en caliente que permiten recapkrs solidos elutriados durante los
sucesivos ciclos de reduccion/oxidacion y asi ewdhiatricion del material estudiado a
diferentes tiempos o numero de ciclos. El reactspahe ademas de dos tomas de
presién para medir la pérdida de carga en el leEnoel caso de que se produzcan
problemas de aglomeracion, éstos pueden detegarsesa disminucion de la pérdida

de carga en el lecho durante la operacion.

La composicion del gas a la salida del reactoredbd fluidizado se mide en continuo
con diferentes analizadores de gases. Las conciemes de CO, COy CH; se miden
con un analizador infrarrojo no dispersivo (NDIR)erSens Ultramat 23, la
concentracién de # con un analizador FTIR (Gasmet CX4000), la cotraeidn de
H, con un analizador de conductividad térmica (Mail@ki0 THERMOR) y la

concentracion de £con un analizador paramagnético (Siemens OXYMAT. 5E

Los experimentos se realizaron con una muestrabegPamos del transportador de
oxigeno NillCaAldrticulo I1') a dos temperaturas diferentes, 830 y 900 °Cnhyuca
velocidad superficial del gas alimentado de 0.1 mue aseguraba una buena
fluidizacion sin arrastre de particulas. La comgidosi en volumen del gas de
alimentacion durante los ciclos de reduccion fuéd&H, y el resto M. Por otro lado,

la composicion en volumen del gas de alimentacigarntde los ciclos de oxidacion fue
10 % Q vy el resto M. No se usO aire para evitar un aumento considerdél la
temperatura en el reactor. Entre cada ciclo deagiddh-reduccion se purgaba el reactor
con N, durante 2 minutos para evitar mezclas combustibigeno. La duracion del
periodo de reduccién se varid entre 90 y 270 seggjnchientras que periodos de
oxidacion entre 600 y 1200 segundos fueron necsspdra re-oxidar completamente
las particulas de transportador. En total, el medtBlil1CaAl se someti6 a 35 ciclos de

reduccion/oxidacion.
3.4.2 Tratamiento de los datos

El registro continuo de las concentraciones dg#ses a la salida del reactor permite el

calculo de la conversion del sélido en funciontaghpo con las siguientes ecuaciones:
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Reduccién:
t
X = I(n_ (ZyCOZ,S *Yeos T szo,s)_n_(zycoz,e *Yeoe yHZO,e)jdt (E 3.5)
t,\ o o
FS — Fe yNz,e — Fe yNzye (E 36)
YN, s @- Yer,s ~ Yeo,s T Yeos T YH,s T szo,s)
Oxidacion:
t
t2F [ F, 1
XO :E[ n, (E yOZ,e B yOZ,s _E Yeos ~ yCOZ,sjdt (E 37)
Fe (1_ yOZ,e)

(E 3.8)

To@a- Yeo,s = Yeos ™ Yo,.s)
dondeX es la conversion del transportador de oxigépes el flujo molar de gas a la
entrada al reactoF es el flujo molar de gas a la salida del reagtqres la fraccidon
molar del gas i a la entrada del reacpges la fraccion molar del gas i a la salida del
reactor;n, son los moles de oxigeno que puede aportar espoatador de oxigeno

totalmente oxidado yes el tiempo de reaccion.

Para determinar la conversion del sélido durardglocesos de reduccion y oxidacion,
en primer lugar se calculan los correspondientaglalas de salida mediante las
ecuaciones 3.6 y 3.8 teniendo en cuenta los caidal@ntrada de gas al reactor y las
composiciones del gas a la salida. A continuaaion,los caudales y las composiciones
del gas a la salida, se obtienen las conversiomegeduccion y oxidacion del

transportador mediante las ecuaciones 3.5 y peotivamente.

Los dos ultimos términos de la ecuacion 3.7 tiemertuenta la posible formacion de
CO y CQ durante el periodo de oxidacion debido a la oxd@aale la carbonilla

formada (reacciones 3.3 y 3.4) durante el periaceduccion (reacciones 1.4-1.6).
C+Q - CO (RB.3

C+%Q - CO (RB.4
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Puesto que los experimentos se realizaron en umo Ifaidizado discontinuo, la
concentracion de los gases varia con el tiempo edecidn. Para eliminar la
modificacion de la concentracion de los gasesmaitp por la dispersion de gases en la
linea de analisis y en los propios analizadoresiybtener la concentracion real de los
gases a la salida del reactor, los perfiles de emtracion de gas obtenidos se
corrigieron mediante un método de deconvoluciénsictamando el modelo de

dispersién descrito por Levensptél.
3.5Planta piloto de CLC de 500 W

Los experimentos en continuo en una planta piletongien evaluar el comportamiento
de los transportadores de oxigeno en unas condgigimilares a las existentes en una
planta industrial CLC. La planta piloto es lo sidgidemente flexible para poder evaluar
el efecto de diferentes condiciones de operacidmoctéemperatura, velocidad de
circulacion de sdlidos, caudal de gases de entratta, sobre las eficacias de

combustion obtenidas.
3.5.1 Descripcion general de la planta

La Figura 3.8 muestra dos imagenes y un esquenta planta piloto CLC utilizada
para analizar el comportamiento de los transporésdde oxigeno en condiciones de
operaciéon en continuo. Dicha planta fue disefiadeowystruida en el Instituto de
Carboquimica (ICB-CSIC). Esta instalacion estd aoespa por dos reactores de lecho
fluidizado interconectados, urser para el transporte de solidos, una valvula de aslid
para controlar la cantidad de transportador deemxigalimentada al reactor, un reactor
de cierre y un ciclon. Su disefio permite el congridd medida del caudal de circulacién
de solidos entre los dos reactores. Gracias alftamampacto de esta planta piloto, esta
instalacion puede emplearse para probar difereinéesportadores de oxigeno que
presenten caracteristicas prometedoras utilizaadtdades de sélidos muy inferiores a

las que serian necesarias en instalaciones de r@yafo.

El reactor de reduccion (1) consiste en un ledhiditado burbujeante (0.05 m d.i.) con
una altura de lecho de 0.1 m. En este reactoraglcgpmbustible reacciona con el
transportador de oxigeno para formar,GOH,O. Las particulas de transportador de
oxigeno reducidas pasan al reactor de oxidacioma (Bvés de un reactor de cierre en

forma de U (2), el cual evita la mezcla de gasé®ah aire y el combustible.
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Figura 3.8. Esquema y fotografias de la planta CLC en contda800 W.
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El proceso de oxidacion del transportador tienerdugn el reactor de oxidacion, un
lecho fluidizado burbujeante (0.05 m d.i.) con attara de lecho de 0.1 m, permitiendo
tiempos de residencia lo suficientemente grandgsrres a 2 minutos, como para
que se produzca la oxidacion completa del tranagortreducido. Este hecho se podia
comprobar experimentalmente de manera continuad@aayerdo muestras de
transportador de oxigeno de la planta CLC. Adereésel reactor de oxidacion se
introduce una corriente de aire secundario en e gaiperior del lecho para favorecer
el arrastre de las particulas emieér (4), el cual tiene un diametro interno de 0.02 my
una altura de 1 m. El Ny el G sin reaccionar abandonan el reactor de oxidacion
pasando a través de un ciclon de alta eficacig ¢ un filtro (9) antes de llegar a la
chimenea. Las particulas de transportador recugenadr el ciclédn son enviadas a un
deposito situado sobre el reactor de reduccional actia como un segundo reactor de
cierre para evitar la mezcla entre los gases pemted de ambos reactores. Las
particulas regeneradas regresan al reactor deaiédupor gravedad a través de una
vélvula de sélidos (7), la cual controla el caudaibducido. Una véalvula de desviacion
de sdlidos (6) localizada por debajo del ciclompes la medida del caudal de sdlidos

en cualquier momento de operacion.

Se pueden extraer muestras de particulas duranfeetacion de la planta en continuo
en dos puntos diferentes y asi poder caracterimpropiedades dependiendo de las
condiciones experimentales utilizadas. Por un lade, recogieron particulas
completamente oxidadas del reactor de oxidaciéarderdas medidas de circulacion de
sélidos llevadas a cabo a la salida del ciclon. ®oy lado, se recogieron particulas
parcialmente reducidas del reactor de reduccidaes de un pequefio deposito (12)
gue esta conectado a una tuberia que une dichtoraamn el reactor de cierre. Las
particulas de finos producidas por fenbmenos dgnfesmtacion o atricion en la planta
son recuperadas por el ciclon y los filtros querseuentran aguas abajo de los reactores

de reduccion y oxidacion.

Esta planta piloto también dispone de varias haentes de medida y control. En este
sentido, los caudales de alimentacion de gasessardactores (aire, N gases

combustibles) se controlan mediante medidores-alawkores de flujo masico. El vapor
se alimenta por medio de un sistema que consistm etepdsito de agua presurizado,
una bomba, un controlador de flujo mésico que eedmlcantidad a alimentar y un
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evaporador. Ademas, la instalacion dispone de meekdde presion diferencial que
permiten conocer las pérdidas de carga a travé®gdechos. A partir de dichas
pérdidas de carga, se puede calcular la cantidasblifdos presente en los distintos
reactores tomando en consideracion las dimensidedss mismos. Finalmente, una
serie de termopares situados en diferentes purgok gblanta permiten conocer la
temperatura en todo momento. Las temperaturas slerdactores de reduccién y
oxidacion se controlan de forma independiente ea barno (10).

Una parte de la corriente de gases de salida dedatores de reduccion y oxidacion es
enviada a sus respectivos analizadores de gasesipaner datos en continuo relativos
a su composicion. Tras la condensacion del agydagBroncentraciones de @O y
CH, a la salida del reactor de reduccion se midenmedio de un analizador de
infrarrojos no dispersivo (Siemens/Ultramat 23)r Bwo lado, la concentracion de H
de dicha corriente de gas se mide con un analizéelaonductividad térmica (Maihak
S710). En cuanto a la corriente del gas de sakdlasdctor de oxidacion, el CO y el
CO, se miden con un analizador de infrarrojos no dgpe (Siemens/Ultramat 22P) y
el O, por medio de un analizador paramagnético (Sier@mysiat 5E). Todos los
analizadores se encuentran conectados a un ordemaeloegistra las concentraciones
de cada uno de los gases medidos en los equippartik de las concentraciones de
salida del reactor de reduccion, y corrigiendoaenfs apropiada los valores obtenidos
debido a la dilucion con el Nproveniente del reactor de cierre, se puede ealdal

conversiéon del combustible.
3.5.2 Planta piloto CLC adaptada para operar consour gasy acid gas

Para llevar a cabo los trabajos de investigaciobrescel comportamiento de
transportadores de oxigeno en la planta piloto @a la combustion deour gas y
acid gas, se realizaron importantes modificaciones en dictséalacion para poder
utilizar una elevada concentracion dgSHhasta un 20 % en volumen, en condiciones
de maxima seguridad y 6ptima operaci@nticulos V y VI). En la Figura 3.9 se
muestra una imagen y un esquema resultante deandgppiloto una vez realizadas las

modificaciones pertinentes que se detallan a coatidn.
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Figura 3.9. Esquema y fotografia de la planta CLC en contuei®00 W adaptada para operar caour

gasy acid gas.
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En términos de seguridad, la planta piloto fuead@len el interior de un armario con un
ventilador situado en la parte superior, el cuahles en funcionamiento de manera
continua durante los experimentos de combustiéenfd, se incluyd una instalacion
especifica para la deteccion de posibles fugas. dtsiema de seguridad estd compuesto
por tres detectores de gases, una unidad de cgnttos electrovalvulas. Se situaron
dos detectores de gases (uno pa8 ¥ otro para S§) en el interior del armario que
aisla la planta CLC y el tercer detector, d&SHse instalé en las proximidades de la
planta por la parte exterior. Los tres detectoregakes estaban conectados a la unidad
de control, la cual hacia saltar una alarma visjbé®nora cuando la concentracion de
H,S o SQ superaba el valor de 5 ppmv, y actuaba sobre éasreValvulas cortando el
flujo de H:S y purgando la linea de alimentacién de gase®Ngon

Con la finalidad de evitar problemas operacionalesabajar corsour gas y acid gas,

se realizaron las siguientes modificaciones. Laega@&ombustibles se alimentaron a la
planta piloto CLC de dos maneras diferentes depeddi de la concentracion deSH
Cuando se estudi6 el efecto sobre los transpodadide oxigeno de la presencia de
bajas concentraciones de azufre en el gas comleugalticulos Il y IV), se
incluyeron dos controladores de flujo masico edpes para HS e H en la planta
CLC. En este sentido, se alimentaron pequefasdeales de K (hasta un 2 % en
volumen) junto con el 6 (hasta 3400 ppmv) para evitar la descomposiceeste
altimo en las tuberias de alimentacion. La mezel&$ y H se introdujo directamente
en el interior del reactor de reduccién por mediauda sonda, mientras que el resto de
los gases (ClHy Ny) se introducia por la placa distribuidora. Sin angb, cuando la
concentracion de 1% en el gas combustible era elevada, la mezg¢la/Hd se
alimentaba por la parte inferior del reactor deuoeibn, lo cual requirié el uso de una
placa distribuidora especial fabricada en KanthAMA Ademas, para evitar problemas
de corrosion debido a las elevadas concentracmé$S, se afadio cierta cantidad de
vapor (10-20 % KD vol.) en la corriente de alimentacion en todas dmperimentos.
Por otro lado, se colocaron dos lavadores de gesesdisoluciones saturadas de
carbonato de sodio (Ma0;) a la salida de los reactores de reduccion y ciddapara

evitar emisiones de azufre por la chimenea.

Para determinar las concentraciones de los congauelst azufre en la corriente de
salida de ambos reactores se emplearon diferegtgsos de medicién. Por un lado, se
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utilizaron dos analizadores de infrarrojo no dispar (Siemens Ultramat U22) para
detectar S@a la salida de los reactores de oxidaciéon y radaoc®or otro lado, para

medir la concentracién de compuestos tales coa®) HQ o COS en la corriente de
salida del reactor de reduccion, se utilizé un amgrafo de gases (Varian 3400-CX
GC) equipado con una columna PORAPAK-Q y con ddsafileres. En este sentido,
para medir bajas (hasta 0.5 % en volumen) y allestd 20 % en volumen)

concentraciones de $GCse utilizO un detector fotométrico de llama y ofie

conductividad térmica (TCD, en inglés), respectigata.
3.5.3 Experimentos realizados en la planta

En esta planta piloto CLC de 500;V8e evalu6 el comportamiento de cuatro
transportadores de oxigeno con diferentes combestigH,, CO, H, gas de sintesis,
C,He, CsHg, CH/H2S, sour gas y acid gas. Las principales condiciones de operacion
empleadas con cada material se resumen en la 3&bl&e empled un inventario de
sélidos entre 1000 y 1700 gramos de transportadooxdgeno dependiendo de la
densidad del material en cuestion. El caudal debeostible alimentado al reactor de
reduccion varié entre 170 y 255/h, correspondiente a una velocidad de entre 0.1 y
0.15 m/s. Como agente de fluidizacion en el read®orcierre se empled,Non un
caudal de 45 {/h, el cual produce una dilucion de las corrierdessalida de los
reactores. Esta dilucion se considerd para redlizacalculos del balance de materia,
asumiendo que la distribucién de gas era similaedas dos ramas del reactdEn el
reactor de oxidacion se aliment6 aire en dos zdifasenciadas. Por la parte inferior
del lecho se alimenté como aire primario un caudial 720 ly/h, y, como aire
secundario, un caudal de 15(/ por la parte superior. Las velocidades del gasle

reactor de oxidacion y en eber fueron de 0.46 m/s y 2.8 m/s, respectivamente.

En total se llevaron a cabo casi 350 horas de oideran continuo en caliente en la
planta piloto CLC de 500 Wde las cuales 237 horas fueron en condiciones de

combustion con diferentes gases combustibles.
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Tabla 3.3. Condiciones de operacion empleadas en los expetdsien continuo llevados a cabo en la
planta CLC.

Transportador de  Concentracion de gases (% voF) Trr Tro tc° t
oxigeno

CO H, CO, CHs CHs CHs HO HzS e ) M O
Nil1CaAl 40-80  40-60 25-50 1117 812  0-30 880-900 950 50 90
CaMno gMgo.103 20-60 0.045-0.34 900 950 55 71
Fe20yAl/ sour gas 5 0-65  10-30 0-20 0.075-15  880-900 950 74 100
Fe20yAl/acid gas 5 55-70 20 5-20 900 950 18 24
CuldyAl 5 10-30 10 0.3-15 800 850 40 63

237 348

3N, ajusta el balance (salvo en los experimentos @gémal Fe2gAl con acid gas), ° tiempo con adicién de gas

combustible! tiempo total (incluye calentamiento).

3.5.4 Tratamiento de los datos

El comportamiento de los transportadores de oxigeoon los diferentes gases
combustibles se evalu6é por medio del estudio dekttef de la relacion o6xido

metalico/combustible sobre la eficacia de combunsti6

La relacion 6xido metélico/combustibley, viene definida por la ecuacion 3.9, donde
Fmeo €S el flujo molar de 6xido metalicbcomp €S el flujo molar de combustible a la
entrada del reactor de reducciom gs el coeficiente estequiométrico de los moles de
MeO por cada mol de combustible. Un valor ge= 1 se corresponde con la cantidad
estequiométrica de 6xido metalico necesaria pateneb una conversion completa del
combustible a C®y H,0:

I:MeO
_ E 3.9
77 biF, (E3.9)

omb

El coeficiente estequiométrico de la mezcla decgasbustible se calcula como:

_ 4o, * Yoo + Yu, 1 1Veu, +100Ycy, +3LYys

Yen, T Yoo ¥ Yu, T Yeu, T Yo, T Yh,s

b

(E 3.10)

La eficacia de combustiory., se define como la relacién entre el oxigeno feait® al
combustible en el reactor de reduccién y el queesiex el gas combustible para

guemarse completamente a GCH,0.
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3
(ZS’CO2 t*Yco tYHo t E ysozj Fsrr ~ (23’co2 *Yco t YH,0 )e Ferr
n = = (E 3.11)

¢ (Yco *Yu, * 4Yen, T en, t10Vcp, t SYst)e [Fe rR

dondeF¢rr €s el flujo molar de la corriente de gases de éatehreactor de reduccion,
Fsrr €s el flujo molar de la corriente de gases de aal@ reactor de reduccidryees

la fraccion molar del gas i. El flujo molar de largente de gases de salida del reactor
de reduccionfsgg, se calcula realizando un balance deshipleando la concentracion

de los gases de salida y el caudal de entrada.

A patrtir de las concentraciones de los diferenssgeg medidos a la salida del reactor de
reduccion, y corrigiendo de forma apropiada lo®ned obtenidos debido a la dilucién
del N, proveniente del reactor de cierre, se calculaotaversion del combustible. De
esta manera, la eficacia de combustion da unaddda cerca o lejos que el sistema
CLC se encuentra de la condicion de combustion teimpdel gas combustible

alimentado.

El valor del parametrg se puede relacionar con la variacion de convem&rsolido

en la planta CLC4X, mediante la ecuacion 3.12.
- _ /e
AX =Xypo = Xomr == (E 3.12)

El efecto de la relacion 6xido metalico/combustilgiesobre la eficacia de combustion
puede analizarse de dos formas diferentes. Poradao, Ivariando el flujo de gas
combustible alimentado y manteniendo constantellacidad de circulacion de solidos.
Por otro lado, variando la velocidad de circuladi@nsélidos mediante la regulacion de
la apertura de la valvula de solidos, mantenienoltstantes las deméas condiciones
experimentales. El andlisis de ambos métodos esedik, ya que afectan de manera
distinta sobre las condiciones existentes en atoeale reduccion, y se discutiran

posteriormente.
3.5.5 Estudio de la atricion y aglomeracion

La idoneidad del uso de los transportadores deearig@valuados en la planta CLC en
continuo también se analizdé en términos de aglorieray velocidad de atricion. El

fendmeno de aglomeracion se puede manifestar med&naida de la pérdida de carga

83



Experimental

en los reactores o mediante variaciones bruscasaddhl de circulacion de sélidos o de

las temperaturas en los reactores y arsel.

Por otro lado, la atricion abrasiva y los finos ggados por la fragmentacion de las
particulas son dos mecanismos posibles de generdeifinos que pueden tener lugar
en lechos fluidizados. Las particulas elutriadaslagereactores de lecho fluidizado
durante la operacién en continuo fueron recogidados filtros y posteriormente
pesadas para determinar la velocidad de atriciarpdrdida de finos se define como la
pérdida de particulas cuyo tamafio sea inferior am®*° Las particulas recogidas en
los filtros con tamafios superiores a0 se devolvian de nuevo al sistema.

La velocidad de atriciébn obtenida en la planta CAG%/h), se define a través de la
ecuacion 3.13, dond& es la masa de particulas elutriadas grd@urante un periodo

de tiempadt, y m; es la masa total de inventario de soélido.

m
A=—" 11003600 (E 3.13)
m, LAt

A partir de la velocidad de atricion se puede estila vida media de las particulas en la

planta CLC.t,,, , con la ecuacion 3.14:

t, = 120 (E 3.14)
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4. Resultados y discusion

Tal y como se comentd en el Capitulo 2 de esta mamen esta tesis doctoral se
seleccionaron cuatro de los materiales mas prometgdpara Su UusSO C€OmMoO
transportadores de oxigeno en el proceso CLC. Tadlos poseen propiedades
adecuadas para la combustion de gas natural. Emempiugar, se analizaron las
caracteristicas y el comportamiento de un tranagortde oxigeno basado en niquel
con un bajo contenido en NiO (11 % en peso). E®@do que los transportadores de
oxigeno basados en NiO son sensibles a la presdadifS. Una cantidad superior a
100 ppm de b5 produce la desactivacion de la fase activa. Botahto, este
transportador de oxigeno se propone para la combud#¢ gases dulces o refinados, es
decir, tras una etapa de limpieza del posibi8 presente en el gas inicial. Por ello, se
evalué el comportamiento del transportador de mdgeasado en NiO en la planta
piloto de CLC en continuo de 50QWara la combustion de diferentes combustibles
gaseosos, tales como gHyas de sintesis e hidrocarburos ligeros en aizsdecHS.

En segundo lugar, se estudié el comportamientorake ttansportadores de oxigeno
basados en manganeso, cobre y hierro, respectiv@negnia misma planta piloto CLC
durante la combustidén de gas natural, tanto emaigseomo en presencia deSHcomo
impureza. De este modo, se evaluara la posibildiadutilizar gas sulfuroso en el

proceso CLC sin la necesidad de una etapa de lbaietes de su uso.
4.1 Transportador de oxigeno con un bajo contenido eniquel

El transportador de oxigeno NillCaAl fue evaluadolae planta CLC de 500W\en
continuo durante la combustion de diferentes cotitiias gaseosos tales como £H
gas de sintesis e hidrocarburos ligeasi¢ulo 1). A continuacion, se llevo a cabo una
caracterizacion fisico-quimica exhaustiva de lati@das de este material tanto frescas
como usadas en la planta CL&rt{culo II') con la finalidad de dilucidar su distinto
comportamiento en términos de combustion en corojeraon otros transportadores

de oxigeno basados en niquel.
4.1.1 Ensayos de combustidon en la planta piloto CLC en atinuo

El material Nil1CaAl fue sometido a 90 horas deragién en continuo en la planta
piloto CLC de 500 W de las cuales 50 horas correspondieron a expaiosmele
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combustién con CI CO, H, gas de sintesis e hidrocarburos ligeros taleodis y
CsHg. La temperatura de operacién en el reactor decoddlu se varié entre 880 vy
900 °C, mientras que la temperatura en el reaetaxiiacion se fijo en 950 °C durante

todos los experimentos realizados.

La Figura 4.1 muestra una comparacion del efectdadeslacion NiO/combustible,
definida por el parametrag sobre la eficacia de combustion para la serie de
experimentos con CHllevada a cabo con el transportador NillCaAl. Admale
comparacion, también se incluyen los resultadosnidbbs en la serie de experimentos

correspondientes al transportador Nii8:IMP evaluado por Adanez y cofs.

100

1 :
| -~ 0

—_ | o Ni18-aAl:IMP
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o 90 !
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= |
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2 80 !
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)
Figura 4.1. Efecto de la relacién NiO/combustiblg (sobre la eficacia de combustién)(de CH, con el
material Nil1CaAl +@— ). Ensayos para estudiagfecto de la presencia de vapor de agua en el gas
combustible © con vapor de agu®, sin vajgoagua). A modo de comparacion, también se ingluye
los ensayos experimentales llevados a cabo coarelpgortador de oxigeno Nib#\M:IMP por Adanez y
cols. €O- Y3

Con respecto a los ensayos de combustion realizealosel material Nil1CaAl, se
obtuvieron eficacias de combustion de ,Chiuy altas operando con relaciones
NiO/combustible bajas, entre 1.1 y 1.2. Esta es difexencia muy importante con
respecto a los resultados obtenidos en la biblizgr@ara la mayoria de los
transportadores de oxigeno probados en sistema€L@k hasta ese momentd,
incluyendo el transportador desarrollado por Adapezols’® donde se necesitaron
valores mayores dgpara maximizar la eficacia de combustion. En ssigido, con los

transportadores de oxigeno basados en niquel diésdos previamente en la literatura
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resultaba necesario operar con valoregd®s altos (3-3.5) para alcanzar eficacias de
combustién casi completds®” " Sin embargo, con este material la eficacia de
combustion alcanzo el maximo valor permitido potelanodinamica para valores ge
comprendidos entre 1.1 y 1.2. De este modo, parsportadores de oxigeno basados
en niquel, se obtiene en condiciones de equililbniggrado de conversion de entre 99-
99.5 % para bly de entre 98-99 % para COUn incremento mayor del pardmeigo
conllevo un efecto negativo sobre la eficacia datmastion. Por otro lado, si la relaciéon
NiO/combustible se situaba por debajo de 1.0, leaeia de combustion también
decrecia ya que se disponia de una cantidad deraxigsuficiente para llevar a cabo la
oxidacion completa del combustible, es decir, ialbostion se realizaba en condiciones

sub-estequiométricas.

En las Figuras 4.2 (a) y (b) se muestra el efeetovdlor de g sobre la eficacia de
combustion para los ensayos de combustion de gagtisis e hidrocarburos ligeros,

respectivamente.
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Figura 4.2. Efecto de la relacion NiO/combustiblg) (sobre la eficacia de combustion)(de (a) gas de

sintesis e (b) hidrocarburos ligeros con el mdtblital CaAl.

Para el caso de los ensayos con gas de sintesialcaezaron condiciones de
combustiéon completa trabajando con relaciones Ni@bstible superiores a 1.3 para
cualquier composicién de gas establecida. Por latto, cuando se alimentélds y

CsHg como gases combustibles a la planta CLC, las naigficacias de combustiéon
se obtuvieron para los mismos valoresglgue en el caso de los ensayos con,.CH
Ademas, las eficacias de combustion alcanzadasGgblg fueron superiores a las

alcanzadas consfg para un mismo valor de
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En las Figuras 4.3 (a) y (b) se muestra la compbsite la corriente gaseosa obtenida a
la salida del reactor de reduccidn en funcion dedmetrogpara los diferentes ensayos
de combustién con CHe hidrocarburos ligeros, respectivamente. Tal ma@uede
observarse en la Figura 4.3 (a), el,&d convertia de forma completa para valoreg de
entre 1.1 y 1.2. Sin embargo, conforme aumentabealelr de este parametro, la
concentracion de Cfkin reaccionar se incrementaba. Por otro lad@ palores dep
inferiores a 1 no se detectdé ¢Hin reaccionar, teniendo lugar en este caso una
oxidacion incompleta del combustible con presedei&€O e Hen los gases.

Para el caso de los ensayos de combustion de arbioos ligeros, cabe destacar la
aparicion de Chlen la corriente de salida del reactor de reducpana los diferentes
valores deg estudiados. Este resultado difiere de los obtenjuiy Adanez y colS,
donde nunca se detecté Gtdiando se quemaban hidrocarburos ligeros, per@ s &

sin reaccionar. Estos autores obtuvieron con ekmatNil8oAl:IMP eficacias de
combustion cercanas a las correspondientes al il@guiltermodinamico cuando
operaban con valores del paramegirsuperiores a 3. En el caso del material Nil1CaAl,
la cantidad de CHsin reaccionar aumentaba cuando el valorgdse incrementaba
desde 0.9 hasta 1.4. Por otro lado, para valoreg idéeriores a 1, los principales

productos inquemados fueron CO g H

14 6
(@ (b)

12 A
2''6 3''s

10 A

Concentracion (% vol., base seca)
Concentracion (% vol., base seca)

= T T T
0.5 1.0 15 2.0 25 0.8 1.0 12 1.4 16

Figura 4.3. Concentraciones de CO, i CH; medidas a la salida del reactor de reduccion deiias

ensayos de combustion con (a) £&Hb) hidrocarburos ligerosg# = 880-900 °C.

Para explicar los resultados experimentales olbdsnige van a analizar las posibles
reacciones quimicas que pueden tener lugar en ocesw de CLC entre gases
combustibles, tales como GHCHes, CsHg, H, y CO, y un transportador de oxigeno

90



Resultados y discusion

basado en niquel. Las reacciones que pueden teyerdn el reactor de reduccion son

las siguientes:

Combustion

CiHon+2 + (3n+1) NiO- (3n+1) Ni + n CQ + (n+1) HO (R4.1)
Hz + NiO - Ni + H,0 (R 4.2)
CO + NiO ~ Ni + CO, (R 4.3)

Oxidacion parcial

CiHons2+ N NIO - nNi+n CO + (n+1) K (R 4.4)
Reformado catalitico

CiHons2+ n HO O = n CO + (2n+1) H (R 4.5)
CiHoni2+ N CQ O . 2n CO + (n+1) H (R 4.6)
Reaccion Water Gas Shift

CO+HO - CO+H, (R4.7)
Metanizacion

CO+3H - CHys+HO (R 4.8)

Deshidrogenacion

CiHons2 & CiHon+ Ho (R 4.9
Craqueo
CiHons2 & CraHzp1y+ CHy (R 4.10)

Formacioén de carbonilla

CiHoni2 « NC+ (n+1) H (R 4.11)
CO+H - C+HO (R4.12)
2CO0 - C+CQ (R3)
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Gasificacion de carbonilla

C+HO - CO+H (R 4.14)
C+CQ ~2CO (R 4.15)

Y en el reactor de oxidacion:

Oxidacién del transportador de oxigeno

Ni+% QO - NiO (R 4.16)
Combustién de carbonilla

C+O - CO (R 4.17)
C+¥»Q - CO (R 4.18)

Con respecto a la combustion de £CBe tiene la evidencia de que las reacciones de
oxidacion parcial y reformado catalitico (4.4-4j8)eden ser decisivas cuando se
utilizan transportadores de niquel. Para este dpdransportadores, los productos no
convertidos son Hy CO cuando la temperatura es bdja se ha agotado el oxigeno en
las particulad®****%°Este hecho se relaciona con que gyl CO se producen como
productos intermedios a través de la oxidacioniglarr el reformado de CHy, a
continuacion, se transforman en £PH,0 a través de las reacciones 4.2 y 4.3. Por
ello, el mecanismo de conversion deGHraveés de la oxidacion parcial o el reformado
catalitico con vapor puede adquirir una importameggor que la conversion directa del
CH; a CQ y H,0 bajo ciertas condiciones de operacion. Ademagaelo de reduccién
de las particulas de NiO ha mostrado tener unaenélia muy fuerte sobre la actividad
catalitica en el reformado catalitico de ££Hn grado de oxidacion alto en las particulas
provoca la desactivacion casi completa de losssdiivos del niquel para la adsorcion
de CH, lo que hace que disminuya la actividad catalitieh material®’ En este
sentido, diversos investigadores han sugerido ajueaccion de reformado con vapor se
cataliza por el niquel metdlico formado durante rémccién de reduccidf**®
Ortiz y cols'® encontraron que la actividad catalitica de losspartadores de oxigeno
de niquel preparados por impregnacion dependiai dgaglo de oxidacion/reduccion,
incrementandose cuando aumentaba la conversiordigeaidon en las particulas de

dichos transportadores. En este punto debe reserdae el valor del parameigdiene
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una relacion inversa con la variacion de la conwarde solido en la planta CL@X, a

través de la ecuaciéon 3.12.

En cuanto al mecanismo de combustion de los hidsacas ligeros con el material
Nil1CaAl, se puede afirmar que la primera etapaedecion tiene lugar a través de la
reaccion de craqueo (4.10) debido a la apariciéldgeen la corriente de salida del
reactor de reduccion para los diferentes valoreg etudiados, ver Figura 4.3 (b). En
una etapa posterior, el mecanismo de reaccion priedote para la conversion de £H

varia en funcion de la relaciéon NiO/combustibleskgistema CLC.

El proceso de formacion de carbonilla también foaliaado durante los ensayos de
combustion de hidrocarburos ligeros llevados a @abta planta CLC en continuo. La
carbonilla formada sobre las particulas del trartador Nil1CaAl en el reactor de
reduccion deberia ser transferida al reactor ddagidn y quemada alli generando CO
y/o CQO,.. Sin embargo, en ningiin momento se detectd CO pald@® salida del reactor
de oxidacion, lo cual indicaba la ausencia de foréma de carbonilla v,
consecuentemente, no se producia una pérdidaefecdaia de captura de G@or la

transferencia de carbonilla al reactor de oxidacion
4.1.2 Caracterizacion del transportador de oxigeno NillCal

A lo largo de las 90 horas de operacion en caligewadas a cabo en la planta CLC en
continuo con el transportador de oxigeno NillCaalrecogieron distintas muestras,
tanto del reactor de reduccion como del reactooxdéacion, para ser posteriormente

caracterizadas.

Las particulas del transportador de oxigeno NillGaéron caracterizadas por TGA
para analizar la reactividad de las mismas. LarBigw4 muestra las curvas de variacion
de pérdida de masa normalizada,en funcién del tiempo con respecto a diferentes
gases de combustion (GHH,, CO) para particulas frescas y extraidas de lapl@LC

a diferentes tiempos de operacion. El parameircepresenta la fraccion de masa
restante durante la reduccion del transportadaxégeno completamente oxidado y se

calcula como:

w="T (E 4.1)
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Segun las ecuaciones 1.1, 1.2 y 4.1, la capacigattashsporte de oxigeno puede

calcularse como:
R =1-a, (E4.2)

dondec, es la masa normalizada cuando la muestra esta etamante reducida.

1.000

w
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Figura 4.4. Curvas de pérdida de masa normalizada frenteealpt de particulas frescas y usadas

utilizando CH, H, y CO como gases de reaccion para el periodo dec#h. T = 950 °C.*iciclo.

Las particulas frescas exhibieron una velocidacedaccion muy rapida con,y CH,,
alcanzando el 90 % de la capacidad total de tratespo menos de 10 segundos, siendo
ésta algo mas lenta con CO. Estos resultados megorsiderablemente los alcanzados
por otros transportadores de oxigeno basados eelrdgsarrollados por el método de
impregnacion empleand@-Al,O; 0 y-Al,O; como soportd® Esta mejora tan
importante en la reactividad de reduccion se peagécar por el uso de Caf&b, como
soporte, el cual permite que la mayoria del NiOragpado se encuentre como NiO
libre en las particulas. En otros casos, existatéaaccion total o parcial del NiO con
Al,O3 para formar NiAJO,, compuesto caracterizado por una baja reactividadotro
lado, durante las reacciones de oxidacion, targopkaticulas frescas como usadas
presentaron reactividades muy altas alcanzandoresloercanos al 90 % de la
capacidad total de transporte en menos de 20 segund

La evolucion de la capacidad de transporte de ogigiel material Nil1lCaAl fue
también analizada a lo largo del tiempo de openaeid la planta CLC. El contenido

activo de NiO fue determinado a partir de experioerme TGA utilizando Hcomo
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agente reductor. El valor de&c obtenido para las particulas frescas fue 2.5 %, lo
suficientemente alto como para transferir la cadtidle oxigeno necesaria para
convertir completamente el gas combustible & €8,0. En la Figura 4.4 también se
muestra la capacidad de transporte de oxigenosdeddiculas después de 17 y 90
horas de operacion, respectivamente. En términosodeenido activo de NiO en las
particulas del material, dicho valor disminuy6 dead 11.8 % en peso en las particulas
frescas hasta un 9.6 % en las particulas usadasiédesle 90 horas de operacion en
continuo. Sin embargo, la elevada reactividad deplarticulas frescas se mantuvo

durante todos los experimentos realizados.

La resistencia a la rotura fue otro parametro eaddudel transportador de oxigeno
NillCaAl a lo largo de su operacién en continuolemlanta CLC. Las particulas
frescas presentaron un valor medio de resisteneial.2 N. Sin embargo, este
parametro, después de 90 horas de operacion temlpgeratura, se redujo hasta 0.6 N.
Este valor se situaba en el limite para un sis€h@ ya que valores considerablemente
inferiores a 1 N pueden ser demasiado bajos a lalagm para utilizar el material en
6ptimas condiciones en lechos fluidizad@sA priori, cuanto mayor sea el valor de
resistencia a la rotura, mayor sera la tensionegtlerzo que podra soportar el sélido al
estar en continuo movimiento dentro de los dosdedtuidizados interconectados v,
por lo tanto, menor sera su atricion y formacionfides. La atricion se estabilizo al
cabo de unas 40 horas en un valor aproximado &9%!IR, lo que suponia un tiempo
de vida de las particulas de 400 horas. Este daldiempo de vida es bastante bajo en
comparacion con otros transportadores de oxigendgieel preparados por el método
de impregnaciéfi® Los finos recogidos en los filtros a la salida meictor de reduccién
y del reactor de oxidacion estaban enriquecido®i€h lo cual explica el descenso
detectado por TGA en el contenido activo de NiQasrparticulas del material.

No obstante, en este punto resulta necesario cameuie las particulas de este
transportador de oxigeno se prepararon a escalabdeatorio, sin el empleo de
particulas de soporte fabricadas a nivel industriat cuales son mucho mas
homogéneas y presentan mejores caracteristicaxtestles. Asi pues, se prevé que
con la utilizacion de un proceso de fabricaciorseakl industrial tanto la resistencia

mecanica como la velocidad de atricion del mateyian consecuencia, la pérdida de
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contenido activo de NiO a lo largo del tiempo deeragion, mejorarian de forma

considerable.

Finalmente, cinco muestras diferentes fueron caraedas por XRD, TPR y XPS. Las
muestras seleccionadas fueron las siguientes: ueatm fresca del material Nil1CaAl
y una muestra extraida de los reactores de redugai@idacion a la finalizacion de dos

ensayos M3y M7, ver Tabla 4.1.

Tabla 4.1.Muestras del transportador de oxigeno Nil1CaAl siolae a analisis por XRD, TPR y XPS.

Muestra 7/ 4aX N (%) Fases XRD

Fresca - NiO, CaAD,, CaAlO;
M3-RO 11 0.9 99 NiO, CaAD,, CaAl,O,
M3-RR 11 0.9 99 Ni, NiO, CaAD,, CaALO;
M7-RO 2.2 0.3 67 NiO, CaAD,, CaAl,O,
M7-RR 2.2 0.3 67 Ni, NiO, CaAD,, CaALO;

La seleccion de dichas muestras no fue al azarugase buscaban condiciones de
operacion con las que se obtuviesen resultados letanente diferentes, ver Figura
4.1. Mientras que durante el ensayo M3 se obtuvidas maximas eficacias de
combustién operando con valoresg@muy bajos [(11.1) y una conversion de reduccion
de las particulas muy altaX ~ 0.9), durante el ensayo M7 la relacién NiO/costimle
fue mucho mayor¢g= 2.2), obteniéndose eficacias de combustién najgsb lo cual

implicaba una menor conversiéon de reduccion dédsdiX ~ 0.3).

A partir de los analisis realizados mediante lasit&as de XRD y TPR se corroboro la
ausencia de formacion de especies de niquel meaotvas, como el NiAD,, en las
particulas tanto frescas como usadas de dicho ialatea formacion de NiAO, se
evito debido a la interaccion del calcio (Ca) cdaO8 para formar dos aluminatos de
calcio diferentes: CaAD, y CaALO;. Los analisis por XPS también demostraron que la
interaccion del NiO con el soporte no se debia fodmacion de NiAJO,4, sino a la
presencia de monocapas de NiO bidimensionales supkrficie del soporte. Por otro
lado, el espectro del orbital 2p del nigquel pasarauestras extraidas del reactor de
reduccion se desplazé hacia valores menores dgiarde enlace (853.2-853.6 eV) en
comparacion con la muestra fresca y con las mesrdraidas del reactor de
oxidacion. Este hecho indico la presencia de niqeghlico en las muestras extraidas
del reactor de reduccion. Aunque la cantidad t¢ahiquel presente en la superficie de

las muestras fue similar, la distribuciébn del metatre sus componentes fue muy
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diferente. Para la muestra M3, la mayor parte dglel superficial estaba presente
como niquel metalico debido al mayor grado de cide de las particuladX [10.9)

en comparacion con la muestra M¥X([10.3) en la que la conversion de reduccion de
las mismas era menor al operar en la planta CLCucovalor depmas alto (2.2). Sin
embargo, en esta segunda muestra, la mayor pamégdel superficial estaba presente
como NiO con una interaccion débil con el sopdPra los casos de la muestra fresca
y de las muestras extraidas del reactor de oxidaeidprimer pico, determinado a una
energia de enlace entre 854.0-854.1 eV, se atribul® en sitios octaédricos de la
estructura del niquel en forma de NiO, y el segup@o se asigné a NiO con una
interaccion moderada con el soporte, pero a unagienale enlace inferior a la
correspondiente para el Ni&, (856.0-856.1 eV).

El anadlisis por XPS ofrece informacion sobre eladgstde oxidacion del niquel
superficial. Complementariamente, los analisis pPBR o XRD ofrecen informacion
sobre el estado del niquel o las fases cristapnesentes en toda la masa del sélido. De
este modo, se podra relacionar el estado del nigjudéh superficie con procesos que

tienen lugar en ella, como es el reformado cataliiie CH.

Este estudio de caracterizacion por analisis XRfiirooo la relacion existente entre el
valor de @ empleado en la planta y el comportamiento delsprartador de oxigeno
sobre la eficacia de combustion de [LCkhivel macroscépico) con el grado de
conversion de reduccion de las particulas a traeégorcentaje de niquel atébmico
presente en la superficie de las mismas (nivel ie@nen su forma oxidada (NiO) y
reducida (Ni). En la Tabla 4.2 se muestran lagelifies especies de niquel presentes en

las muestras analizadas segun las energias de ehi@nidas por XPS.

Tabla 4.2.Distribucién del niquel en especies en la supertiel solido obtenida mediante analisis XPS.

Muestra Ni © Ni " Interacc. NiO-CaAl,0, Interacc. NiO-CaAl,O,
(%) (%) débil (%) moderada (%)

Fresca 64.7 35.3

M3-RR 89.8 10.2

M3-RO 64.2 35.8

M7-RR 324 67.6

M7-RO 67.7 32.3
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4.1.2.1Ensayos de combustidon en un lecho fluidizado discon

A partir de la caracterizacion fisico-quimica de [aarticulas frescas y usadas del
transportador de oxigeno NillCaAl parece confirmanse el grado de reducciéon del
NiO en las particulas resulta de gran importanaia pleterminar la conversion de £H
e hidrocarburos ligeros en la planta piloto CLCraPal caso de los ensayos de
combustién de CH Unicamente trabajando con relaciones NiO/comibesthuy bajas
(1.1-1.2), que se correspondian con valores deetsitwv de reduccion del solido muy
elevados AX = 0.8~0.9), se alcanz6 la méxima conversion dslgyacias a la actividad
catalitica que el transportador de oxigeno prebantmjo dichas condiciones. En el
caso de la combustion de hidrocarburos ligeros;alstidad de Cld sin reaccionar
aumentaba cuando el valor gese incrementaba desde 0.9 hasta 1.4. Este resultad
difiere de los obtenidos por Adanez y cBlsque utilizaban un transportador de niquel
soportado sobre AD3, ya que en ese trabajo nunca se detectocG&hdo se quemaban
hidrocarburos ligeros. Esta diferencia de compagata se cree que se debe a que, al
utilizar a-Al,0O3 como soporte, se formaba la espinela pfdAlcomo una fase estable de
niquel adicional al NiO. En este sentido, el niquelveniente del NiAD, presentaba
actividad catalitica para el reformado de @dicual permitia la conversion completa de
los hidrocarburos incluso en la situaciéon en la gluegrado de reduccion de las
particulas de NiO era ba}d’

Por otro lado, diversas técnicas de caracterizab@m demostrado que el uso de
CaAlLO, como soporte en el material Nil1CaAl evita la faoidn de compuestos de
niquel menos reactivos, como el Ni@}, disponiendo de todo el niquel presente en las
particulas en forma de NiO libre. Este hecho pwsedda causa de la alta reactividad del
transportador de oxigeno con CO g\ que permite que dichos gases reaccionen de
forma més rapida con el NiO a través de las reaesid.2 y 4.3.

Con el fin de corroborar estas hipotesis planteagtafievaron a cabo experimentos de
combustién adicionales con ¢Hn un reactor de lecho fluidizado discontinuo que
permite analizar la distribucion de productos encion del grado de conversion del

solido.

La Figura 4.5 muestra la distribucién de produd®sombustion y la conversion de las

particulas del material Nil1CaAl durante un ciceordduccion-oxidacion en el reactor
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de lecho fluidizado. Se puede observar que dutasterimeros segundos de la reaccion
de reduccion, la concentracion de £Céta alta. Esta situacion en el reactor de lecho
fluidizado discontinuo es equivalente a la que sesgntaba en la planta CLC en
continuo en la cual, operando con relaciones Ni@hgstible altas, la eficacia de
combustién resultante era baja. La concentracionCéig sin quemar en estas
condiciones era alta porque la cantidad de niquélino procedente de la reduccién
del NiO no era suficiente para catalizar la reatalé reformado (R 4.5). Conforme
avanzaba el tiempo de reduccion, la concentracgd@d, sin reaccionar disminuia ya
que la conversion de reduccion del transportadaxéigeno dentro del reactor aumento
y, consecuentemente, la actividad catalitica deén@h Nil1CaAl mejord. Finalmente,
durante la udltima parte del periodo de reducci@n,conversion de reduccion del
transportador de oxigeno era muy elevada, por éoefjaporte de oxigeno por parte de
las particulas para quemar el combustible se vip maducido produciéndose entonces
la oxidacién parcial del mismo a CO e. lste periodo final se corresponde con valores
de ginferiores a 1 en la operacion de la planta CLEC@mtinuo. En este sentido, hasta
gue no se alcanzaron valores @gi¢an bajos, las concentraciones de CO eekan
practicamente despreciables debido a la elevadividad que el material Nil1CaAl
presentaba con ambos gases.
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Figura 4.5. Distribucion de productos de combustién durantetdga de reduccién en el reactor de lecho
fluidizado discontinuo con el material Nil1CaAl. rghiciones del ensayo: T = 900 °C; gas de

combustion: Cht periodo de reduccion: 270 s.

A la vista de estos resultados, se puede afirmar lge ensayos de combustién
realizados en el lecho fluidizado discontinuo cbhomn las hipotesis planteadas a partir
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de los resultados obtenidos durante los experiratgacombustion llevados a cabo en
la planta piloto CLC en continuo y de la caractaeian fisico-quimica de las muestras
frescas y usadas de este material. Por un ladmjelcontenido de niquel presente en
las particulas de este material hizo necesaric@lde conversiones de reducciéon muy
altas para disponer de suficiente niquel metalicoek reactor de reduccion que
catalizara la reaccion de reformado de,OHasi obtener altas eficacias de combustion.
Por otro lado, la alta reactividad del transportade oxigeno NillCaAl con los
diferentes gases combustibles se confirmd pordagocia de todo el niquel presente en
las particulas en forma de NiO libre gracias al dsdCaA}O, como soporte. Esta alta
reactividad también se vio reflejada en los valoieiventario de solidos necesarios en
la planta piloto CLC. Por ejemplo, el inventario sfdidos necesario en el reactor de
reduccion para obtener una eficacia de combuswRld, del 99 % se situé en 180
kg/MW. Este valor es muy inferior a otros enconbacen la literatura relativos a
materiales de niquel altamente reactivos, tal yaceenpuede observar en la Figura 4.6.
Ademas, las diferencias existentes en la cantigadiguel entre estos transportadores
de oxigeno también son destacables. En este seatidmse a la cantidad de niquel por
megavatio de potencia quimica en el combustibleinetntario de niquel para el
transportador Nil1CaAl se situé en 17 kg Ni/MW.eEsalor extremadamente bajo se
debe tanto a la alta reactividad del material c@rla baja cantidad de NiO (11% en

peso) que contienen sus particulas.
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Figura 4.6. Inventarios de sélidos necesarios en el reactaredaccion para obtener una eficacia de
combustion de Cldel 99 % utilizando diferentes transportadoresxigeno de niquel en plantas piloto
cLc.?
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En definitiva, en este trabajo se demostré queatenal Nil1CaAl es un transportador
de oxigeno altamente reactivo con un bajo conteaid®NiO, con el cual se obtienen
altas eficacias de combustién en una planta CL€oatinuo en un rango bien definido
de condiciones de operacion. No obstante, un aspeigner en cuenta para considerar
el uso de este transportador de oxigeno a mayataesonsistiria en el desarrollo y
fabricacion a nivel comercial de un soporte de @Gapton mejores propiedades fisicas
gue el empleado en este trabajo. Finalmente, hayxouosiderar que los transportadores
de oxigeno basados en niquel no son adecuadosegranéilizados en un proceso CLC
con combustibles que contenganSHcomo impurez&€ La solucién a adoptar
consistiria en la desulfuracion previa del comlnlstantes de ser alimentado en la
planta CLC.

4.2 Transportador de oxigeno basado en manganeso (CalykMgo.103-5)

4.2.1 Ensayos de combustién en la planta piloto CLC en atinuo

La perovskita CaM#Mgo 1035 habia sido previamente evaluada en un reactaotie |
fluidizado discontinuo con resultados prometedagascuanto a sus caracteristicas
fluidodinamicas y reactividat® En esta tesis doctoral, este material se someti6 a
diferentes ensayos de combustién en la plantaop@C de 500W Por un lado, se
determiné el comportamiento de este material darntombustién de CH/, por otro
lado, se analizo el efecto de la presencia g ¢h el gas combustible en términos de
eficacia y productos de combustion, distribuciéradefre entre reactores, asi como de

reactividad y tendencia a la aglomeracion del retéarticulo 111 ).

En total se llevaron a cabo 71 horas de operaci@oetinuo, de las cuales 55 fueron en
condiciones de combustion con £H diferentes concentraciones (20-60 vol.%). La
temperatura en el reactor de reduccion y oxidacénfij6 en 900 °C y 950 °C,

respectivamente, para todos los experimentos aehlsz

Tal y como se menciond anteriormente (apartado 2.4)%. la perovskita
CaMny gMgo.103.5 tiene la capacidad de liberar, ®n el reactor de reduccion lo cual
favorece la combustién de un combustible gaseokla,ed este caso, a través de una
reaccion gas-gas mucho mas rapida segun el esqieemeaccion del proceso CLOU.
Por ello, en primer lugar se evaluo la capacidadjeleeracion de Oen la planta en

continuo de 500 \\a distintas temperaturas.
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La Figura 4.7 muestra la concentracion deada salida del reactor de reduccién en
funcion de la temperatura cuando éste se fluidizadoa N durante el periodo de
calentamiento de la unidad CLC. Tal y como puedsentarse, la capacidad CLOU de
este material aumentaba conforme se incrementabdertgperatura alcanzando
concentraciones de,@ercanas al 6 % en volumen a temperaturas de ®0Di€ha
concentracion de O fue siempre inferior a la correspondiente al eoud
termodinamico para cualquier temperattifsEste hecho indica que, aun siendo posible
la transferencia de oxigeno desde el reactor d#aoin hasta el reactor de reduccion,
la generacion de oxigeno en este ultimo a partioxigeno presente en la perovskita se

encuentra limitada por la reactividad del material.
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Figura 4.7. Concentracién de Len el reactor de reduccion en funcién de la teatpea durante el
periodo de calentamiento de la planta piloto CLG0@ W.

Los experimentos de combustidn se realizaron atitip CH como combustible en
condiciones isotermas. La Figura 4.8 (a) muestieiaposicién del gas obtenido a la
salida del reactor de reducciéon en funcion del rpatéo @ relacion transportador de
oxigeno (CaMn@)/combustible. En este caso, el parametse puede expresar a partir
de esta relacién ya que la férmula correspondienta perovskita completamente
oxidada a una temperatura de 1000 °C es GaWp 10,9, la cual se puede expresar
como (CaOMgO)O,l [(CaMnQ)O_g. En esta grafica se puede observar que la
concentracion de CHa la salida del reactor de reduccion disminuiafarome
aumentaba la relacion CaMgil@ombustible. Las concentraciones de COefuéron

despreciables durante todos los ensayos realiz&stss resultados sugieren que, con
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este transportador de oxigeno, la conversion de ri@Hse produce principalmente a
partir de la reaccion de reformado con vapor comworéa con los materiales basados en
niquel. Por otro lado, en cuanto al efecto CLOU presentaba el material durante su
operacion en continuo en la planta CLC cabe destpe cierta cantidad de,@hasta
0.9 % en volumen) fue detectada a la salida detoede reduccion cuando la relacion
CaMnQy/combustible era elevadg & 10). Esta presencia de € puede explicar en
base a la elevada conversién del combustible, édopgumite la acumulacién de oxigeno
en los gases de combustion. Por otro lado, operando una relacién
CaMnQy/combustible menor, la combustion era incompleteopsecuentemente, no se

detectaba &©a la salida del reactor de reduccion.

La Figura 4.8 (b) muestra el efecto del parameobre la eficacia de combustion)
Para obtener condiciones de combustion completaHiese necesitaban valores altos
del pardmetrog y de inventario de sélidos, superiores a 11 y HOMW,
respectivamente. No obstante, valores de eficatgasombustion similares podrian
haberse obtenido con inventarios de sdlido mengueslos utilizados en este trabajo.
Operar con valores altos de la relacion CaMo@nbustible implica que la conversién
del material en el reactor de reduccion es bajx [10.1 (parag [0 10). En estas
condiciones, la capacidad CLOU del material pueele isiportante para convertir
completamente el combustible.
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Figura 4.8. Efecto de la relacion CaMn@ombustible, definido segin el parametosobre (a) la
distribucién de productos a la salida del reactoratiuccion y (b) sobre la eficacia de combustigoon
el material CaMpgMgo 10s-5. Los tiempos se corresponden con las horas acdesilde operacion con
adicion de HS (| ).
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Una de las principales preocupaciones del uso deelavskita CaMn@ como
transportador de oxigeno para el proceso CLC corbastibles gaseosos es su posible
envenenamiento con azufre debido a la presenaald® en la estructura del material.
A partir de estudios termodinamicos previos, sekyd que ambos elementos podrian
interaccionar entre si dando lugar a compuestosseables, tales como sulfato de
calcio (CaSQ) y sulfuro de calcio (CaS), que dafiaran la estractle la perovskitd!
Por esta razén, se evalud el comportamiento detesisportador de oxigeno en un
proceso CLC en continuo con combustibles que coertaiv HS en su composicion. En
total fueron 17 horas de operacion en continuordarkas cuales se alimenté Cilla
planta piloto con dos concentraciones deS Hdiferentes, 450 y 3400 ppmv
respectivamente.

La Figura 4.9 muestra la distribuciéon de productota salida de los reactores de
reduccion y oxidacién durante los ensayos con @dlide HS.
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Figura 4.9. Distribucién de productos a la salida de los reastale reduccion y oxidacion durante los
ensayos de combustion de £30 % vol.) en presencia de$l Tzgr = 900 °C. ko = 950 °C.
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Durante el ultimo ensayo sin adicion dgStse obtuvo la combustion completa de,CH
Después de 38 horas de combustion con, GEl introdujo una concentracion de 450
ppmv de HS. Inmediatamente se observé un subito descensta egiicacia de
combustién ya que la concentracion de,Glh reaccionar a la salida del reactor de
reduccion aumentd hasta un valor de 2.5 % vol. Eestiglitado revel6 que la adicion de
pequefias concentraciones deSHafectaba inmediatamente, y en gran medida, al
comportamiento del transportador de oxigeno. Aderaata salida del reactor de
reduccion no se detectd la presencia @8 K la concentracion de $@ra muy baja
tanto en la corriente de salida del reactor dea&dn, como en el de oxidacion (< 20
ppmv). Este hecho indicaba que la mayor parte delfr@ presente en el gas

combustible se estaba acumulando en las partidalaensportador de oxigeno.

Durante el Ultimo ensayo, con una concentraciomaldiada de 6 mayor (3400
ppmv), la eficacia de combustion sigui6é disminuyegd que la concentracion de £H
sin reaccionar aumento hasta valores superioréalen volumen. Al igual que en el
ensayo anterior, las concentraciones de @&€ectadas a la salida de los reactores de
reduccion y oxidacion fueron muy bajas (20 y 40 ppaspectivamente) lo que parecia
demostrar que la acumulacion de azufre en lascplasi afectaba de manera negativa al
comportamiento del material. En la Figura 4.8 sseolma el descenso dramatico de la
eficacia de combustion a lo largo del tiempo deragén manteniendo practicamente
constante el valor del parametmoEn apenas 17 horas de operacion cgh, th eficacia

de combustion en el sistema CLC descendio des@l@ @ al 72 %, confirmando la alta

sensibilidad de este material al envenenamient@apdare.
4.2.2 Caracterizacion del transportador de oxigeno

Con el objetivo de determinar el efecto de la preisede azufre en el gas combustible
sobre el comportamiento de las particulas de eaterral durante el proceso CLC en

continuo, se extrajeron varias muestras de la @lpibto antes, durante y después de
los experimentos con adicion deSH las cuales fueron sometidas a diferentes amalisi

para su caracterizacion.

En primer lugar, tanto particulas frescas como asdderon analizadas en TGA para
determinar la reactividad inicial de este mateyiali evolucion a lo largo del tiempo en

la planta CLC en continuo. En la Figura 4.10 (ajreestran las curvas de conversion
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de reduccion en funcion del tiempo para muestescés y usadas utilizando £e¢bmo
agente reductor. Las particulas mantuvieron suiveded durante las primeras horas de
operacion (35 h), las cuales se corresponden corengayos de combustién sin la
presencia de 6. Sin embargo, después de la finalizacion deXpsrementos con 6

(71 h), la reactividad de las particulas disminagasiderablemente. Este descenso es
especialmente destacable cuando la conversion detrial, X;, es inferior a 0.2.
Ademas, esta pérdida de reactividad también fuéirotada a partir de ensayos TPR,
en los cuales se observo que conforme aumentabioias de operacion con presencia
de azufre en el gas combustible, mayor era la teatypa a partir de la cual las
particulas del transportador de oxigeno comenzabmaastrar cierta reactividad con.H
Asimismo, se sometieron muestras frescas y usadaslas N-aire en TGA para
determinar la evolucion de la capacidad CLOU de esaterial con el tiempo de
operacion. Como se observa en Figura 4.10 (b)psirmd que las particulas perdian
su capacidad CLOU a medida que aumentaba su tielapoperacion en la planta
piloto. Esta pérdida de capacidad se hacia magiaatarante las ultimas horas de
operacion, las cuales se correspondian con logimgregos con adicion de, 8. Esta
pérdida de capacidad CLOU junto con una considenaauccion de la reactividad de
las particulas puede explicar el descenso impertaet la eficacia de combustion
durante los experimentos con presencia de azufeé@mbustible.
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Figura 4.10. Curvas obtenidas por TGA de conversion frentéeahppo de (a) reduccion con GH/ de
(b) pérdida de ©en atmdésfera inerte gNcorrespondientes a muestras del material GaMgg 1055
extraidas de la planta CLC a diferentes tiempaospaeacion (0, 18, 35y 71 horas). T = 900 °C.

Por otro lado, las particulas fueron también carazdas mediante la técnica de SEM-
EDX para comprobar si el azufre presente en el castifile alimentado a la planta
CLC, y no detectado en las corrientes de saliddodereactores de oxidacion y
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reduccion, se acumulaba en las mismas. Estos ianéigelaron la presencia de
importantes cantidades de azufre en particulasidas tanto del reactor de reduccion,
como del reactor de oxidacion, alcanzando valoedsagta un 6 % atomico. Ademas, el

azufre se encontraba distribuido de manera unifemlas particulas.

Finalmente, la tendencia a la aglomeracion de daticplas de este transportador de
oxigeno fue otro de los pardmetros evaluados deiast experimentos en continuo.
Con la perovskita CaMnMgo10s5 no se detectaron signos de aglomeracion o
defluidizacion durante las primeras 70 horas deamp@n en continuo. Sin embargo, a
la hora 71 se produjo una circulacion inestablesdigdos debido a problemas de
aglomeracion. Las particulas aglomeradas bloqudasotuberias de conexion entre los
distintos reactores evitando la adecuada circutacié las mismas entre los lechos
fluidizados. Cuando se abrid el reactor de redugcg® encontré gran cantidad de

aglomerados con un tamafio medio de entre 1 y ¥@nkigura 4.11 (a).

Figura 4.11. Aglomeracion de las particulas: (a) fotografia dgumas particulas aglomeradas
encontradas en el reactor de reduccion al findh@eperimentacion, (b, ¢) imdgenes SEM de la éacci

transversal de dos particulas aglomeradas.

Los aglomerados formados se analizaron por SEM-BBYé investigar de forma mas
detallada el mecanismo de formacion de los misras.Figuras 4.11 (b) y 4.11 (c)
muestran imagenes SEM de la seccion transversdbsigarticulas aglomeradas. La
composicién de las particulas, especialmente erzdaas de conexiéon, se determind
mediante analisis EDX. Este analisis dio como tadolque ni en las zonas de contacto
ni en el centro de las particulas aglomeradasiaxista diferencia significativa en la
relacion atdmica Ca:Mn:O en comparacion con pddscirescas o particulas usadas
extraidas de la planta CLC previamente a la aperiale estos problemas de
aglomeracion. Sin embargo, y aunque el mecanisnfordecion de los aglomerados

no pudo ser explicado, si se demostro que la presde azufre en el gas combustible
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afecté al comportamiento fluidodinamico del trantpdor de oxigeno, ya que en
extracciones de material de la planta CLC previlsraalizacion de los experimentos
con presencia de 8 no se habia detectado ningun indicio de posileslemas de

aglomeracion.

Considerando todos los resultados experimentalggniolos con la perovskita

CaMry gMgo.1035 durante las 71 horas de operaciéon en continuadiey a cabo en la

planta piloto CLC, se puede concluir que este prariador de oxigeno presenta un
buen comportamiento para el proceso CLC con confthestgaseosos en términos de
reactividad y eficacia de combustion cuando notexgesencia de azufre en la
composicién del combustible alimentado. En el cdsajue se quisiera alimentar un
combustible con cierto contenido de azufre a uaatplCLC en la que se trabajara con
este transportador de oxigeno, seria necesaridighe combustible se sometiera a un
proceso de desulfuracion completo ya que la préseleceste compuesto reduciria en
gran medida las prestaciones del transportador xigemo y generaria problemas

operacionales.
4.3 Transportador de oxigeno basado en cobre (Cu$Al)

Durante esta tesis doctoral, el comportamientardelsportador de oxigeno Cwyid,
desarrollado para el proceso CLC por nuestro gdganvestigacion del Instituto de
Carboquimica (ICB-CSIC), fue evaluado para la costibn de CH con altas
concentraciones de ,H. Este estudio estuvo motivado por los buenosltaess
obtenidos en trabajos previos del grupo duranteolabustion de Cldcon bajas
concentraciones de,H (hasta 1300 ppmvj.

Aungue el excelente comportamiento de este matrabajas concentraciones dgsH
hace pensar que también seria adecuado para laistdmbdesour gas en la literatura

no existia trabajo alguno que lo corroborara. Mor ge propuso analizar el efecto de la
presencia de altas concentraciones @8, thasta un 15 % en volumen, un valor unas
100 veces superior al estudiado en trabajos preMiasta la fecha no se ha encontrado
en la literatura una evaluacion del proceso CLCamrtentraciones tan altas dgSH
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4.3.1 Estudio termodinamico

Mediante un estudio termodinamico con el softwa&CHChemistry 6 se evalué la
posible interaccidon de compuestos de azuf§ Bin este caso, cuando se usa como
transportador de oxigeno 6xido de cobre (CuO) sagorsobre alumina (ADs). La
caracterizacion por XRD mostro que el material GAlL£€staba compuesto por CuO y
también por aluminato de cobre, Cu@lJ, debido a la interaccion de la fase activa
(CuO) con el soportey{Al,0s).%' La distribuciéon entre CuO y Cufd, en el
transportador de oxigeno depende de varios fagtpeze la presencia de este ultimo
puede alcanzar el 75 % en condiciones normales pggacion’® La experiencia
adquirida en trabajos previos realizados en el @mgn transportadores de oxigeno
basados en cobre ha indicado que ambos compuestosapaces de reaccionar con

gases combustibles con similar reactividddf:**?

La Figura 4.12 muestra el equilibrio termodindmécoel reactor de reduccion para dos
composiciones deour gasdiferentes gour gasl: 99.5 % vol. CH0.5 % vol. HS;
sour gas2: 85 % vol. CH15 % vol. BS) en funcidon de la relacion CuO o
CuAl,O4/combustible definida por el parametmwlLos resultados aportados por Jacob y
Alcock** fueron empleados para realizar los célculos temdmdicos considerando
CuAl,0O4 como fase activa. Los valores estan expresados pomtentaje volumétrico
de los productos obtenidos durante la combustiGomo porcentaje molar de las
especies de azufre presentes en los productosmiistion en relacion a la cantidad de

azufre alimentada al sistema. La temperatura aei@aconsiderada fue 800 °C.

Las reacciones consideradas entre el combustilig {CH,S) y CuO como la fase

activa del transportador de oxigeno son las si¢esemlependiendo del valor del

parametrop

8CuO0O+CH - 4CuyO0+CG+2H0 ¢>2) (R 4.19)
4CupO0O+CH - 8Cu+CQ+2H0 2»>1) (R 4.20)
6 CuO +HS - 3CuyO +SQ + H,O @¢>2) (R 4.21)
3CuO+HS - 6 Cu+SQ@+HO 2®p>1) (R 4.22)

109



Resultados y discusion

Por otro lado, las reacciones que tienen lugar lereactor de reduccion entre el

CuAl,0, vy la fraccion combustible debur gasson las siguientes:

8 CUALO, + CH;y — 8 CUAIO, + 4 ALO; + CO, + 2 H,O ©>2) (R 4.23)
8 CUAIO, + CH; - 8Cu+4 AJO3+ CO, + 2 HO (2>9>1) (R 4.24)
6 CUALO, + H,S — 6 CUAIO; + 3 ALOs + SG + H,0 0> 2) (R 4.25)
6 CUAIO, + H,S — 6 Cu + 3 AOs + SG + H,0 (2 > 1) (R 4.26)
\
Cu-CuAlO, | CuAlO,-CuALO,
CuCu,0 |  Cu,0-Cuo
100 ;
— \
s 80 HO |
SR NS AN S —— H——
é,) 60 ‘l
\
RS CcoO |
:§ 401F coN¢" |~ 2___+ _________
8- r 1
£ 20 |
8 | SO2 \
0 !
100 ‘T
3 cus .~ SO,
E g\ "~ |
S \_~ |
& 60 \
9 |
2 40 |
= ~~ |
o 20 / H ;\\ —— 159 H,S vol.
5 2 N | ——=0.5 % H,S vol.
E O I o T 1 ‘I I
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0
¢
Figura 4.12.Calculos termodinamicos para los sistemas €od/gasy CuALO4/sour gas Compaosicién
sour gasl (--- ): 99.5 % vol. CH0.5 % vol. HS. Composiciorsour gas2 (—— ): 85 % vol. CH15

% vol. H,S. T = 800 °C.

Para valores de superiores a 1, el equilibrio termodinamico predia combustion
completa del combustible a GCH,O y SQ (ver reacciones 4.19 — 4.26). En estas
condiciones, la Unica especie estable de azufrE@s Si la relacion entre CuO o
CuAl,O, y el combustible disminuye por debajo ge 1, aparece en el equilibrio,

CO sin reaccionar segun las reacciones 4.27 yalca®zando sus valores maximos de
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concentracion cuando las concentraciones dgy@O son practicamente nulas. Para

valores deptodavia mas bajos aparece Skh convertir.
CuO+CH; - 2Cu+CO+2H o< 1) (R 4.27)
2 CUuAIO; +CHy - 2Cu + AO; + CO +2 H ¢<1) (R 4.28)

Por otro lado, en condiciones sub-estequiométri€asS y HS son las especies
presentes en el equilibrio termodinamico en fasida@ gaseosa que contienen azufre.
La concentracion de 43 y CuyS en equilibrio depende de la concentracion de H
través de la reaccion 4.29. Ademas, en la Figura #también se puede observar como
la cantidad de G en equilibrio aumenta al incrementarse el codtede HS en el

gas combustible.
2Cu+HS « CuwS+H (R 4.29)

La oxidacion de las fases activas del transportddarxigeno en el reactor de oxidacion

se produce a través de las reacciones 4.30 - 4.33:

2CU+1/20 - CwO (R 4.30)
CwO +1/2Q - 2 CuO (R 4.31)
2 Cu+1/2 @+ Al,0; — 2 CUuAIG; (R 4.32)
2 CUAIO, + 1/2 G + Al,O5 — 2 CUALO, (R 4.33)

Ademas, los posibles sulfuros de cobre formadoglaeactor de reducciéon pueden
reaccionar con el oxigeno alimentado en el reastooxidacion para formar CuO o
CuAl;O4 con liberacion de SO

CS+2Q - 2Cul +S0G (R 4.34)
CwS +2Q+2AL0; - 2 CuALO, + SO (R 4.35)

Por ultimo, se debe indicar que los resultadosnitids considerando CuO y CuyAl,
como fases activas del material fueron idénticosgqug céalculos termodinamicos
realizados a diferentes temperaturas en el rangt0fea 1000 °C también mostraron

resultados muy similares entre si.
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4.3.2 Comportamiento del material durante los ensayos deombustion con

sour gas.

Para evaluar la idoneidad del material Gu4para la combustién deour gascon
altas concentraciones de3lise llevaron a cabo diferentes ensayos en laapfaluto
CLC de 500W La concentracion de 8 en el gas combustible se varié entre 3000
ppmv y 15 % vol.

El resultado mas destacable de estos experimenwsgtiie en todas las pruebas
realizadas se obtuvo la combustibn completa delbestible a CQ H,O y SQ,
aungue se detectaron cantidades apreciables gla BGalida del reactor de oxidacion,
las cuales se incrementaban cuanto menor era @l dal parametrag En la Figura
4.13 se puede observar que durante el ensayo @oameentracion deS del 15 %
vol. y una relacion 6xido metalico/combustible e 1.8, se midieron concentraciones
de SQ superiores a 5000 ppmv (14300 mgf)im la salida del reactor de oxidacion.
Cuando los valores de concentracion de 8@istrados a la salida de este reactor se
normalizaron para un exceso de un 6 % vol. deld3 emisiones resultantes en todos
los ensayos realizados fueron superiores a 35 my/jue es el limite de emisién

impuesto por la UE para calderas industriales ec@anpotencia superior a 50 MW
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H,S (% vol.) 15 15 15
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Figura 4.13. Composicion de las corrientes de salida de lostoess de reduccién y oxidacion
correspondientes a los ensayos de combustidsode gascon altas concentraciones deSHcon el

transportador de oxigeno Cuyd.
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A continuacion se llevé a cabo un balance de azefedivo a cada uno de los ensayos
de combustion realizado en la planta piloto comaterial CulgAl. En este caso, se
analizé tanto la distribucién de azufre entre Emctores de oxidacion y reduccién como
la posible presencia de sulfuros de cobre en lacpks. En la Figura 4.14 se
representa en gris y rojo el porcentaje molar dérazmitido en forma de S@n el
reactor de reduccion y oxidacion, respectivameontgrespondiente a cada ensayo
realizado en orden cronoldgico. Se observd queagrmparticulas frescas se formaban
sulfuros de cobre muy rapido ya que gran parteadefre alimentado (77 %) no era
detectado en forma de $©@ H,S en ninguna de las corrientes de salida del sasstem
CLC. Posteriormente, se observo que la acumulad@onompuestos de azufre en las
particulas del transportador de oxigeno aumentadolmme se incrementaba la
concentracion de % en elsour gas es decir, conforme disminuia la relacién £4HS

en el gas alimentado. Finalmente, en el Ultimoymsa aumento la relacion GH.S a

6 y se obtuvieron resultados similares a los loggagh el experimento previo realizado
bajo dichas condiciones. Este resultado sugierdaque la acumulacion de sulfuros de
cobre en las particulas del transportador de origeama unas mismas condiciones de
operaciéon, como la descomposicion parcial de dicholuros en el reactor de

oxidacion, se mantiene aproximadamente constanteldeempo de operacion.
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Figura 4.14.Balances de azufre correspondientes a los difssentsayos de combustiénsieir gascon
altas concentraciones de3lcon el transportador CugAl. Reactor de reducciénm Reactor de
oxidacion. En el eje de abscisas se representldeidn molar CH{H,S existente en cada experimento

realizado.
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Segun los resultados obtenidos a partir del asalisrmodinamico presentado
anteriormente, y considerando que todos los enssga®alizaron con valores de
superiores a 1, no se deberian formar sulfuroodeedajo ninguna de las condiciones
de operacion establecidas en este trabajo. Sinrgmbaexistieron evidencias de su
formacion. Para confirmar esta posibilidad se llew6cabo una caracterizacion
exhaustiva de muestras extraidas de la plantaop{itC a diferentes tiempos de
operacion por medio de analisis elemental y SEM-EBXmodo de ejemplo, en la
Figura 4.15 se muestra la imagen SEM de la secdramsversal de una particula
extraida de la planta piloto CLC después de 40shdeacombustién casour gas En la
imagen se puede observar la presencia significaévazufre en zonas de la particula

préximas a los puntos donde se produce la acundulae cobre metalico.

Cu

0 50 100 150 200 250
dp (um)

Figura 4.15. Imagen SEM-EDX de la seccion transversal de unéicpda del transportador CugAl

después de 40 horas de combustioeale gasen la planta piloto CLC.

Una posible explicacion a la formacion de sulfudescobre es que dentro del lecho
fluidizado correspondiente al reactor de reducg@oaden existir zonas reductoras con

altas concentraciones de CO e il elevada presencia de cobre metalico en las
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particulas que favorezcan la formacion de sulfudescobrea través de la reaccion
4.29%?Debido a la acumulacién de azufre en el transportdd oxigeno, era esperable
un efecto sobre la reactividad del mismo. Por e determind la reactividad de las
particulas del transportador de oxigeno a lo lalgjdiempo de operacion por TGA. En
la Figura 4.16 se observa como las particulas gendlicierta reactividad y capacidad de
transporte de oxigeno con el tiempo. Sin embarg®e, particulas mantuvieron una
reactividad elevada hasta que alcanzaron una ckidmede reduccion aproximada del
40 %. Por esta razon, en los ensayos en los gqedal@on oxido metalico/combustible
era alta ¢ > 1.8) no se detecté un descenso en la convedgiddH, tal y como pudo
observarse en la Figura 4.13. Sin embargo, se pyaeéla presencia de cantidades
importantes de azufre ensglur gasalimentado a una planta CLC industrial reducaia |
reactividad de este material por debajo de un raceptable para largos tiempos de

combustion.
_ 1.0
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3 —— 40h,CH,/H,S=13
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Figura 4.16. Reactividad de reduccion de particulas de @Alléxtraidas después de los diferentes

ensayos de combustion deur gascon altas concentraciones dgSHGas de reduccion: 15 % vol. £H
T =800 °C.

Considerando los resultados anteriores, en espégiauperacion del limite de
emisiones de SOmpuesto por la UE en el reactor de oxidacion gdafirmacion de la
acumulacion de azufre en las particulas del ma@tiadyAl bajo todas las condiciones
de operacion, se concluye que el uso de transpoesde oxigeno basados en cobre no
es recomendable para la combustiorsdgr gascon altas concentraciones deSHLa
solucion a adoptar para emplear este material ombuastibles que contuvieran azufre

en su composicion consistiria, de nuevo, en lalfigagion previa de los mismos antes
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de ser alimentados en la planta CLC. En este tadimppieza del gas combustible no
tendria que ser tan exhaustiva como con los trarsfmwes de oxigeno basados en
niquel ya que la tolerancia del CuO al azufre ggesor a la del NiO, tal y como se

coment6 anteriormente (1300 ppm frente a 100 ppm).
4.4 Transportador de oxigeno basado en hierro (Fe38\)

El transportador de oxigeno basado en hierro selemto en esta tesis doctoral,
denominado Fe3@\, fue desarrollado por Gayan y cd¥.y resulté ser adecuado para
la conversion de CHen una planta en continuo de CLC. Sin embargefesito de la
presencia de azufre en el gas combustible no tsdtdaanalizado previamente y, por
tanto, se propuso evaluar el comportamiento deodichterial en la planta en continuo
CLC de 500 W durante la combustion dsour gas Ademas, este transportador de
oxigeno también se sometid en la misma plantagodoexperimentos de combustion
con acid gas un combustible con una concentracion @& ldlevada que se obtiene a
partir del proceso de purificacion del gas natural.

4.4.1 Estudio termodinamico

Previamente a la realizacion de los experimentosaebustion en continuo en la
planta CLC, se llevdé a cabo un estudio termodinéamitlizando el software HSC
Chemistry 6.1* para determinar el efecto del azufre cuando seiugeansportador de

oxigeno basado en f&; soportado sobre AD3; en una planta CLC caour gas

Los calculos termodinamicos se realizaron considkraomo gas combustible mezclas
de CH/H,S con concentraciones de este ultimo de hasta u% ¥n volumen. La
temperatura de reaccion se varié entre 700 y 1@00L& Figura 4.17 muestra el
equilibrio termodindmico de los compuestos exigtem®n el reactor de reduccién a una
temperatura de 950 °C en funcién de la relacionamdieOs/CH, para dos
concentraciones de.B diferentes: (a) 0.5 % en volumen y (b) 15 % elumen,

respectivamente.

Con respecto a la composicion de equilibrio, seeMas tanto para concentraciones
bajas como para concentraciones altas £ Hue para valores desuperiores a 1 se
produce la combustion completa de LW H,S a CQ, H,O y SQ. En estas

condiciones, F£; y FeALO, son las unicas especies de hierro presentes en el
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equilibrio. Si el valor del parametr@ disminuye por debajo de 1, aparecenyHCO
como productos inquemados, cuyas composicionesiz#naun maximo cuando se
establece el equilibrio Fe-Fe&l,. En ese caso, ni GO H,O estan presentes en el
equilibrio. Por el contrario, comienza a apareddy €§in quemar, cuya concentracion se
incrementa para valores muy bajos g@gecorrespondientes a la reduccion a hierro
metélico (F&).
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. I
| I
T
: H,0
|
|
| co,
|
I S0,
SO0,

SO, (< 0.2 %)

Azufre en productos (%mol.) Composicién gas (%vol.)

1.5 2.0
]
Fe - FeAl,O,
Fel | | FeAl,0, ! FeAl,0, - Fe,O,

. 100 —— i
o . | (b)
> 1 |
HR | H,0
o T
©
o |
5 |
S | co,
173 l
S I
g [
o | 802
(8] +
—_ H T
g 100 {0 | :

! H.S | SO
& s | | z ! :
g ol |
b i |
S 604 | | |
f ol :
5 40
2‘ : } Fey g7 I
g 209 | | s,/ \!

|
5 P cos 2\
g o 7 Y r
0.0 0.5 1.0 15 2.0

Figura 4.17. Calculos termodinamicos para el sistemaCkré-eAl,O4/sour gas Composicién gas
combustible: (a) 99.5 % vol. GH.5 % vol. HS; (b) 85 % vol. Ci15 % vol. BS. T = 950 °C.

En cuanto a los compuestos de azufre presente$ equiibrio termodinamico, en
ambos casos la Unica especie estable en el regcteduccion cuandges mayor de 1

es SQ. En condiciones sub-estequiométricas, se puedemafadiferentes compuestos
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de azufre en fase sélida y gaseosa dependiendoadatidad de oxigeno presente en el
sistema. En estas condiciones, se observaron pesjaiiérencias dependiendo de la
concentracion de #$ presente en sbur gas Mientras que para bajas concentraciones
de HS uUnicamente se forma un compuesto solido de aztsg;:S, trabajando con
valores muy bajos de la relacion 6xido metalico/ostible o< 0.1), la formacién de
sulfuros de hierro para altas concentraciones g& @éta posible para valores ge
ligeramente superiores @¢(< 0.4). Por ultimo, se debe mencionar que losutddc

termodinamicos realizados a diferentes temperatacassraron resultados similares.

Con el objetivo de explicar los resultados mostsagtola Figura 4.17, a continuacion se
propusieron las posibles reacciones que se puedmiugr en los reactores de
reduccion y oxidacion entre el transportador dgexd basado en hierro yssur gas
(CH4tH,S).

En el reactor de reduccion, la reaccion de combustompleta de CHa CQ y H,O

con un transportador de oxigeno de hierro impregisatire AlO; es la siguiente:
CH, +4FeO, +8 Al,O, - 8FeAlLO, +CO, +2H,0 (R 4.36)

Ademas, pueden aparecer CO ¢ di&ébido a la oxidacion parcial de ¢lon el

transportador de oxigeno:
CH, +Fe,0,+2 Al,O, - 2FeAlLOQ, +CO+2H, (R 437

Ambos compuestos pueden reaccionar posteriormentelctransportador de oxigeno

segun las reacciones 4.38 y 4.39.
H, +FeO, +2 Al,O, - 2FeALO, +H,0 (R 4.38)
CO+ Fe,0,+2AlO, - 2FeALO, +CQ, (R 4.39)

Si la relacion FgO3/CH4; disminuye por debajo deo = 1, aparece Hy CO sin
reaccionar ya que la reaccion de oxidacion padsaCH, adquiere mayor importancia
segun la reaccion 4.37, alcanzando sus valoresnméxile concentracién cuando las
concentraciones de G® H,O son practicamente nulas y se establece el eqoiéhtre
Fe’ y FeALO, (ver reaccién 4.4Q)Para valores dgtodavia mas bajos, cuando todo el

Fe,0s se ha reducido a Eeaparece Chkin convertir.
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FeALO,+ CHy — Fe + AbO3 + CO +2 H ¢ < 0.25) (R 4.40)

La inclusién de HS en el gas combustible hace que el nimero deioeascquimicas
que se puedan producir con el transportador decori@n el reactor de reducciéon se
incremente. Para valores gesuperiores a 1, la reaccién principal que tiegaidwentre

el FeOs y el H:S es la siguiente:
3Fe,0,+6 AlL,O, +H,S - 6 FeALO, +SQ +H,O (R 4.41)

Los calculos termodinamicos mostraron que el comstpueg s7:S era el unico sulfuro
de hierro estable que podia formarse cuando exXigfeo elemental o Fe/D, en el
equilibrio. Con el fin de facilitar el ajuste deslaeacciones 4.42 y 4.43, se ha

establecido la estequiometria FeS como ejemplo.

FeALO, + H,S « FeS+ALO, +H,0 (R 4.42)

Fe+H,S « FeS+H, (R 4.43)

Por otro lado, cuando las particulas del transdortale oxigeno pasan al reactor de

oxidacion, el FeA)O, o el hierro metalico se oxidan de nuevo gJze
4 FeALO, +0O, - 2Fe,0, +4 AlLO, (R 4.44)
2Fe +3/20Q - FeO; (R 4.45)

Ademas, los posibles sulfuros de hierro formadoslereactor de reduccion pueden
reaccionar con el oxigeno alimentado en el reatgooxidacion para formar sulfato de
hierro (FeS@) o FeOs con liberacién de SO

FeS+20, ~ FeSQ (T <700 °C) (R 4.46)
2 FeS+;OZ - Fe,0,+2SQ (T > 700 °C) (R 4.47)

Como la temperatura en el reactor de oxidaciénnenplanta CLC es siempre superior
a 700 °C, se supone que los sulfuros de hierroeseothpondran en este reactor

liberando S@si la cinética de esta reaccion es suficientenr@mpiela.
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4.4.2 Comportamiento del material Fe2@Al durante la combustién de sour

gas

En primer lugar, se evalu6 el comportamiento delten Fe2§Al durante la
combustién de Cldcon concentraciones de,$l de hasta 2000 ppmv, siendo ésta la
primera vez que se estudiaba el efecto de la preesde azufre en materiales basados
en hierro en procesos CLC en continwatiCulo 1V). A la vista de los buenos
resultados obtenidos, y teniendo en cuenta quergérido de KBS en una corriente de
sour gaspuede ser mucho mas elevado, a continuacion\sedle a cabo experimentos
de combustion con concentraciones d8 e hasta un 15 % en volumen esalr gas
alimentado drticulo V). En este caso, también fue la primera vez q¥akiaron altas

concentraciones de,H en un combustible en un proceso CLC.

4.4.2.1 Sour gas con bajas concentraciones,8e H

Para determinar el comportamiento del transportddarxigeno durante la combustiéon
de sour gasen un proceso CLC, se llevaron a cabo varios @ssag la planta piloto
CLC bajo condiciones de operacién en continuozatildo una mezcla de Gl H,S
como gas combustible. Tal y como se comentd coeriandad, la concentracion
maxima de HS utilizada durante una primera etapa experimén¢atie 2000 ppmv. Se
investigd la influencia de la concentracion dgSksobre los productos y la eficacia de
combustion, la distribucion de azufre entre reasoy la posible desactivacion del
transportador. Ademas, se analiz6 la evoluciénadepropiedades fisico-quimicas del

material a lo largo del tiempo de operacion.

La Figura 4.18 muestra las concentraciones de ifesedtes gases presentes en la
corriente de salida de los reactores de reducciémigacion durante los ensayos de
combustion llevados a cabo con una relacion Oxiétahico/combustible dep= 1.9.
Durante estos ensayos, la combustion dg f0E completa a COy H,O. Ademas, se
observé que los perfiles de concentracion no sewiafectados por la presencia d&SH
en el combustible independientemente de la coreaidtr alimentada, salvo la propia
concentracién de S la salida del reactor de reduccion. Todo el razafimentado
como HS se oxid6 a SOen el reactor de reduccién, lo cual estd de acueod los
calculos termodinamicos. En este sentido, no sectieen ningln caso la presencia de
H,S, COS o Cga la salida del reactor. Ademas, no se detect@@nni CO en la
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corriente de salida del reactor de oxidacion, lal éndicé la ausencia de formacién de
carbonilla en el reactor de reduccién que pudieasladarse al reactor de oxidacion
junto con el transportador de oxigeno. Finalmengésulta importante destacar que

nunca se detectd S@n la corriente de salida del reactor de oxidaciéon

® 1.9 : 1.9 : 1.9 : 1.9
Teg (°C) 880 | 880 | 880 | 880
CH, (%) 30 | 30 | 30 I 30
H,S (ppmv. | | |
,S (ppmv) 0 | 2000 | 1300 | 750
30 | | | 2000
RR § ! ,
25 {Coz I~ i : =
) | : : 1500 §
| n
p @ 20 | : SO, i i
o> Q [ ©
G 8 15 ' ' 1000 £
29 | | =
8 o | : IS
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Figura 4.18.Distribucion de productos de combustion obtenitiasalida de los reactores de reduccion y
oxidacion durante los ensayos sleur gascon concentraciones de,$l de hasta 2000 ppmv con el

material Fe2@Al. Trg = 880 °C, ko = 950 °C.

La eficacia de combustion,, alcanzada en la planta piloto CLC se empled camo
parametro destacable para evaluar el comportamigataransportador de oxigeno
durante los diferentes ensayos de combustion les/adcabo cosour gas La Figura
4.19 muestra el efecto de la relacion 6xido mesatmmbustible sobre la eficacia de
combustién para cada ensayo. Tal y como se puedwwrobar, no se produjeron
diferencias significativas con respecto a los tesials obtenidos por Gayan y cbls.
trabajando con el mismo transportador de oxigerausencia de #%. Por ello, se pudo
concluir que la presencia de concentraciones g renores a 2000 ppm en el gas

combustible no afectaba a la eficacia de combudsd®rCH, incluso con relaciones
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oxido metalico/combustible proximas al valor estemqmétrico. Ademas, la planta piloto
presentd un buen funcionamiento durante las 75shde operacion en continuo
llevadas a cabo con este material, durante lasesuad se manifestaron problemas

resefables, tales como corrosion o aglomeracion.

100

0-750-1300-2000

® 1300
95 A
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85 A

Eficacia de combustion (%)

80 -

m CH, Gayany cols."”

® CH,+H,S

75

0.5 1.0 15 2.0 2.5 3.0 35
¢
Figura 4.19.Efecto de la relacion 6xido metalico/combustilgesobre la eficacia de combustionstrir
gascon concentraciones de$lde hasta 2000 ppmv. Los nimeros corresponderc@ntzntracion de
H,S en cada uno de los experimentos expresada ers gaot millén en volumen (ppmv). A modo de
comparacion, se incluyen los ensayos realizadoSpgén y cold®’ con este mismo material en ausencia
de HS (@ ). rr = 880 °C, ko = 950 °C.

Los balances de materia de azufre realizados sistelna CLC correspondientes a los
diferentes ensayos de combustién estan recogidda &abla 4.3. Estos balances se
obtuvieron a partir de la integracion del flujo$@, en la corriente de salida del reactor
de reduccion a lo largo del tiempo ya que tanteelassiones de $$ sin reaccionar en

el reactor de reduccion como de ;S€h el reactor de oxidacion fueron nulas en todos
los ensayos. Estos balances de azufre cerraroruagrror de + 5 % en peso con
respecto a la cantidad de azufre alimentada. Hi&teedcia en el cierre del balance
puede ser atribuida a errores experimentales opmdile formacién de sulfuros de
hierro en las particulas de transportador en etoeae reduccién. Para poder discernir
el origen de esta diferencia, se emplearon difesetécnicas de caracterizacién para
determinar la presencia de azufre en las partiasildadas de este material. Ademas, se
analizé la evolucion de las propiedades fisico-guam del material a lo largo del
tiempo de operacion en continuo. El analisis desesésultados se mostrara en el
apartado 4.4.2.3.
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Tabla 4.3. Balances de azufre correspondientes a los ensbyyaombustion deour gascon bajas

concentraciones de,H.

7/ 19 1.9 19 14 13 12 11 10

H,S alimentado (ppmv) 2000 1300 750 1300 2000 2000 1300 1300

Distribucién de azufre (%)

Entrada 100 100 100 100 100 100 100 100
Salida RR 95.8 974 1023 985 97.7 953 96.2 94.9
Salida RO 0 0 0 0 0 0 0 0

4.4.2.2 Sour gas con altas concentraciones,&e H

Debido al buen comportamiento de este transportdearxigeno ante la presencia de
H,S a bajas concentraciones y a que la concentra@dS en fuentes deour gas
puede llegar a ser muy elevada (superiores al 1€h%olumeny’*™° se continué la
investigacion del efecto del azufre en el matdre2G/Al utilizando concentraciones de
H.S de hasta un 15 % en volumen, es decir, 75 veqeEsieres a las empleadas en los
experimentos anteriores. Para ello, se llevaroaba experimentos de combustion en la
planta piloto CLC de 500Wdurante 20 horas con una temperatura de 900 °€l en
reactor de reduccion y concentraciones ¢d8 Hel 5, 10 y 15 % en volumen. El ratio
H,S/CH, se vari6 entre 0.25y 1.5.

A modo de ejemplo, la Figura 4.20 muestra los tadok obtenidos durante los
experimentos de combustion realizados con un valer la relacion 6&xido
metélico/combustibleg> 2.2. En la corriente de gas de salida del reatgaeduccion
no se detectaron GHCO e H en ninguno de los experimentos, con presencia @eno
H.S en el gas combustible. Ademas, en el reactoxiaaon no se detectaron CO y
CO;, en ninguno de los ensayos, lo cual indicaba qusendepositaba carbonilla sobre
el transportador de oxigeno durante la combustiéhsdur gasen el reactor de
reduccion. Por tanto, en todos los casos se olmomdustion completa de Gldon 100
% de captura de C(a través de las reacciones quimicas 4.36-4.3@sm@&n presencia

de concentraciones de$ide hasta un 15 % en volumen en el gas alimentado.

Por otro lado, en la Figura 4.20 también se pudédervar que todo el 43 alimentado
se transform6 en SQya que en ningln momento se detectd la preselecidS sin

reaccionar en la corriente de salida del reactoedeccion.
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Figura 4.20. Composicién de las corrientes de salida de lostoess de reduccién y oxidacion
correspondientes a los ensayos de combustidsode gascon altas concentraciones deSHcon el

transportador de oxigeno Fg20.

A partir de los datos experimentales obtenidoseakzé un balance de azufre para cada
uno de los ensayos de combustion (ver Figura 4EXIds balances estan expresados en
términos de porcentaje molar de azufre consideraedpectivamente las cantidades
alimentadas en forma de$ly liberadas en forma de $6n los reactores de reduccion
y oxidacion. Los balances de azufre correspondieats ensayos de combustién en
los que la relacion 6xido metalico/combustible sugerior a 1.5 cerraban con una

desviacion méaxima del 8 %.

Se disminuyd el valor dg@para analizar el efecto de este parametro solafckcia del

proceso Yy Unicamente en un ensayo con un Vvalor dlacion oOxido

metalico/combustible bajog(= 1.3), el balance de azufre no cerraba de manera
adecuada ya que la cantidad total de azufre ddteetta salida del sistema CLC en fase
gas era considerablemente inferior a la cantidiateakada en forma de,B, ver Figura
4.21. Ademas, durante este ensayo cierta cantida8@l se detectd en el reactor de
oxidacion. Estos resultados podrian indicar queestas condiciones de operacién se

favoreceria la formacion de sulfuros de hierro d@wscomposicién parcial de los
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mismos a través de la reaccion 4.47. Sin embatgmdo se volvia a operar con valores

de @ mayores, se obtuvo una cantidad de azufre superiar alimentada, lo cual

apuntaba a la regeneracion del material con lairsioion total de los posibles sulfuros

de hierro formados en el reactor de reduccion.|Fieate, se realizé un ultimo ensayo

de combustiéon de CHsin la presencia de,B para comprobar si las particulas del

transportador de oxigeno mantenian su reactivigagu®s de los ensayos con una baja

relacion 6xido metalico/combustible & 1.3) y posterior regeneracion. Los resultados

obtenidos fueron muy satisfactorios ya que se abtaembustion completa del

combustible y no se detecté la presencia de nirmpmpuesto de azufre ni en las

particulas del material ni en los gases de sakdantbos reactores.

En conclusion, el comportamiento del transportader oxigeno Fe2@\l para la

combustion desour gascon altas concentraciones dgSHue muy satisfactorio. Este

material fue capaz de quemar completamente el cstibbaipara valores del parametro

@mayores de 1.5. En estas condiciones, todo etealimentado se liberaba en forma

de SQ en la corriente de salida del reactor de reducgiao se formaban sulfuros de

hierro. Unicamente cuando se operaba con valoresbdgos, se formaban sulfuros de

hierro, los cuales eran eliminados cuando se vavisabajar con relaciones Oxido

metalico/combustible mayores, regenerandose asindportador de oxigeno.
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Figura 4.21.Balances de materia de azufre correspondientes diferentes ensayos de combustién de

sour gascon altas concentraciones dgStton el transportador FeZ0.
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4.4.2.3 Caracterizacion fisico-quimica del trantamor de oxigeno Fe28l durante

la combustidn deour gas

En primer lugar, se evalué la integridad mecangldate de particulas frescas y usadas
correspondiente a los ensayos de combustiéGode gascon bajas concentraciones de
H,S (75 horas de operacion en continuo) medianteetifes métodos. Se estudio la
evolucion de la resistencia a la fractura, la aisininuyd desde un valor de 1.5 N en
las particulas frescas hasta 0.9 en las particusaslas después de 75 horas de
operacién. Asimismo, se midié el indice de atricid® las particulas mediante el
método propuesto en la norma ASTM-D-5757-45Segun este método, las particulas
frescas presentaron un indice de atricion del 4.@l%ual es un valor adecuado ya que
materiales con un indice de atricion inferior &o5se consideran aptos para su uso en
un reactor de transport& Sin embargo, el indice de atricién se incremeratstznun
12.8 % en las particulas extraidas de la plan@aICLC a la finalizacién de este
trabajo experimental. Este incremento pudo serddedi descenso de la resistencia a la
fractura experimentado por las particulas duraag&’b horas de operacion en continuo.

Ademas, durante la operacién en continuo, lasquéa elutriadas de ambos reactores
se recogieron en los filtros y se pesaron parautzalda velocidad de atricién del
transportador de oxigeno. Dicha velocidad fue ditaante las primeras horas de
operaciéon a consecuencia del efecto de redondéas deregularidades presentes en las
particulas. Finalmente, la velocidad de atriciohtdasportador de oxigeno Fg20 se
estabilizé en un valor aproximado de 0.09 % / ltueall se traduce en una vida media de
las particulas de 1100 horas. Este valor era sirail@ncontrado por Gayan y cofé.
cuando el gas combustible no contenj& HPor tanto, la vida media de las particulas no

se vio afectada por la presencia g&H

Otras propiedades importantes del transportadoxggeno que pueden verse afectadas
durante la operacion conp8 son la reactividad y la capacidad de transp@&texégeno.
Por ello, se realizé una evaluacion mediante TPRG) de dichas caracteristicas. Asi,
a partir de los analisis de TPR, se concluyd gae la reduccion de las particulas del
transportador de oxigeno en el reactor de reducsformaba FeAD, a través de la
reaccion 4.36. Este resultado confirmé experimergate que la presencia de;®4 en

las particulas del transportador de oxigeno peanfdtireduccion de Feen forma de
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FeO; a F€ en forma de FeADs;, mientras que es termodindmicamente posible la
conversién completa del gas combustible a, GOH,O. Ademas, en las muestras
extraidas del reactor de reduccién después de emskyo también fue detectada la
presencia de FefD, mediante andlisis XRD. Por otro lado, los analigiR también
corroboraron que la capacidad de reduccion despamador de oxigeno FeZl no se

vio afectada por la presencia de azufre en el gabastible.

En cuanto a la reactividad del material, la Figdgrtd2 muestra la conversion de

reduccion obtenida tanto para el material frescmacgara muestras extraidas de la
planta después de diferentes horas de operaci@mtéulos ensayos de combustién de
sour gascon altas concentraciones deSH Estas tres muestras exhibieron una
reactividad de reduccion muy similar, lo cual confi que la presencia de altas

concentraciones de,HB en la corriente deour gasapenas afectaba a la reactividad del
transportador de oxigeno. Incluso en las condig@melas que se formaron sulfuros de

hierro, ¢= 1.3, la reactividad del material no se vio altx.
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Figura 4.22. Reactividad de reduccién del transportador de oxigee2QAl durante los ensayos de

combustion desour gascon altas concentraciones dgSHGas de reduccion: 15 % vol. €A = 950 °C.

Las particulas del transportador de oxigeno f#&Rtambién se analizaron por SEM-
EDX para comprobar si se formaban sulfuros de digarante los ensayos con adicion
de azufre. La Figura 4.23 (a) muestra, a modo dmp@p, la imagen de la seccion
transversal de una particula extraida de la plpio CLC después de 75 horas de
operaciéon en continuo a la finalizacién de los gosale combustion deour gascon

bajas concentraciones deSd Al igual que en el resto de particulas de egt® ho se
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detecto la presencia de azufre ni en el interi@miia superficie externa de las mismas.

En el caso de los ensayos de combustién de sowogaaltas concentraciones degSH
ademas de analisis por SEM-EDX, también se realizaanalisis elementales a
particulas extraidas de la planta CLC para evatuppsible presencia de azufre en las
particulas de este transportador de oxigeno. Lassiparticulas en las que se detectd
una pequefia cantidad de azufre (0.02 % en pesmnfl@s extraidas a la finalizacién
del ensayo con la relacion éxido metalico/comblestibds baja ¢ = 1.3), durante el
cual unicamente el 76 % del azufre alimentadolserdi en forma de SQver Figura
4.23 (b)). En ensayos posteriores no se detecpdelsencia de azufre por lo que los

sulfuros de hierro habian desaparecido y el métiaabia regenerado por completo.

a.u
a.u.

sV

0 50 100 150 200 250 300 o 50 100 150 200 250
dp (um) dp (um)

Figura 4.23.Imé&genes SEM-EDX de la seccioén transversal décpdat del transportador Fe20: (a)
después de 75 horas de operacion en la planta @lof€ con bajas concentraciones d&SHb) después
del ensayo correspondiente a un valorgde 1.3 en la planta piloto CLC con altas concerntraes de
H,S.

Estos resultados permiten concluir que este matesa muy adecuado para la
conversidn desour gas incluso con altas concentraciones d& lén sistemas CLC. En

concreto, este material mantuvo una elevada y aotestreactividad a lo largo del
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tiempo de operacion, logroé la combustion complethadmbustible con eficacias de
captura de C®del 100 % y no gener6 emisiones de,SD la atmdsfera bajo
condiciones de operacién habituales en un sisten@a C

4.4.3 Comportamiento del material Fe2@Al durante la combustion de acid

gas

Hasta este momento, en esta tesis doctoral se éstopde manifiesto el excelente
comportamiento del material Fg20 para la combustion de gas natural en presereia d
H,S, denominado comsour gas en una planta piloto CLC. Sin embargo, por melgio

la tecnologia CLC también se puede aprovechartehpi@l energético de otras mezclas
gaseosas como, por el ejemplo, deld gas En la industria gasista y petrolera, la
corriente residual del proceso de purificaciornsdar gasse conoce comacid gas la
cual esta compuesta fundamentalmente ps8 M CQ. De este modo, 1$ es el
combustible y no un componente mas como es erseld&sour gas En este sentido,
la compafia Shell Global Solutions International Bd/desarrollado una patente de un
proceso mejorado de produccién deSBy con captura de CQOpor medio de la
tecnologia CLC?* Este nuevo proceso de producciéon d&® es significativamente
mas atractivo desde un punto de vista econdmiogugalos requisitos energéticos son
menores Yy los equipos necesarios mas baratos pmesar volumen. No obstante, la
viabilidad de la combustion de,8 en un sistema CLC no se habia demostrado
experimentalmente hasta la realizacion de ests desitoral.

La Figura 4.24 muestra el esquema del aprovechaonérergético de una corriente de
acid gasa través del proceso CLC. Ademas de aprovechho giotencial energético, la
tecnologia CLC permite obtener un gas de salidarahte concentrado en €@ S0,

reduciéndose asi los costes de separacion de léste Gompuesto para aplicaciones

posteriores tales como la produccion g&6,.

Por todo lo anterior, se planted utilizar el traovsgpdor de oxigeno FegAl en un
proceso de aprovechamiento energéticaaded gas(articulo VI). Asi, se llevaron a
cabo 18 horas de combustién aldd gasen la planta CLC de 500M&n continuo. La
concentraciéon de #$ en la corriente de GQe varié entre un 5y un 20 % en volumen.
Estos valores de concentracion d&SHan elevados son habituales en corrientescide

gas pudiéndose alcanzar valores incluso del 40 %o&mwen®*®
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Figura 4.24.Esquema para realizar la combustiérgdees acidoa través de la tecnologia CLC.

La Figura 4.25 muestra la composicién de los promude combustion obtenida a la
salida de los reactores de reduccién y oxidacida |ws cuatro ensayos llevados a cabo
conacid gascomo combustible. Los resultados obtenidos fuenoy satisfactorios ya
gue para todas las condiciones de operacion®gldd quemo completamente a,$0

el reactor de reduccion de tal manera que en ninggmento se detecto la presencia de
SO, a la salida del reactor de oxidacién. Ademas,qwey/remarcar que este ha sido el
primer trabajo en el que se ha evaluado el apr@remnto energético del .8
mediante la tecnologia CLC.
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Figura 4.25. Composicién de las corrientes de salida de lostoess de reduccidn y oxidacion

correspondientes a los ensayos de combusti@eidegascon el transportador de oxigeno FgXI0
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A partir de los datos experimentales obtenidod)esaron a cabo balances de azufre
globales para cada ensayo realizado. La Figura 4#i2festra estos balances
considerando el azufre liberado como,S8ay que tener en cuenta que en ninguln
momento se detectd,H sin reaccionar en las corrientes de salida desgde la planta
piloto. En la Figura se puede observar que en cadade los ensayos realizados el
azufre sélo aparecié en el reactor de reduccidneylgs balances cerraron con menos
del 10 % de desviacion.
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Figura 4.26.Balances de azufre correspondientes a los diferemteayos de combustion algd gascon

el transportador Fe3Al.

Por medio de diferentes técnicas de caracterizafigico-quimicas se estudié si la
causa de la desviacion encontrada en los balarcagudre se debia a la presencia de
azufre en las particulas del material Rgd@n forma de sulfuros de hierro o a errores
experimentales. La técnica de analisis elementitdnque el azufre no estaba presente
en ninguna de las muestras extraidas de la pldota €LC. Ademas, los analisis por
SEM-EDX también confirmaron la ausencia de azufreleinterior de las mismas. Por
ello, se pudo concluir que las pequefas desviasieneontradas en los balances de
azufre se debieron a errores experimentales. Ferdabn la caracterizacion por TGA
demostr6é que las particulas del transportador dgeag mantenian su alta reactividad
durante las 18 horas de operacion en continuo daida deacid gasen la planta
piloto CLC incluso bajo condiciones de operaciom agresivas correspondientes a la
presencia de un 20 % vol. dgSen el gas combustible.
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5. Evaluacion comparativa de los transportadores de ageno

Una vez evaluados los cuatro transportadores dgeoaiseleccionados para esta tesis
en una planta piloto de 500\para la combustién de Glén CLC, con presencia 0 no
de HS, se plantea identificar el transportador de mdgenas adecuado para su
escalado a una planta CLC industrial de gas natucsl dos parametros de disefio
fundamentales para el uso de transportadores dgeraxien una planta CLC son la
velocidad de circulacién de sdlidos y el inventadie@ sélidos en los reactores de
oxidacion y reduccion. Dichos parametros dependefaccapacidad de transporte de
oxigeno y de la reactividad del transportador diggeno considerado. Por un lado, la
capacidad de transporte de oxigeRac] afecta en gran medida a la velocidad de
circulacion de soélidos necesaria entre ambos nesct®or otro lado, el inventario de
sélidos necesario en los reactores de reduccidndaaon para transferir la suficiente
cantidad de oxigeno para la combustion del contdastista directamente relacionado
con la reactividad del transportador de oxigenogaa también se encuentra afectado
por la velocidad de circulacién de sélidds.

Estos dos parametros, la velocidad de circulac&sdidos (Moc) y el inventario de
solidos (M), se pueden utilizar para hacer una evaluaciorpecativa de diferentes

materiales. Para ello, es necesaria la determinai@bvalor deRoc y de la cinética de
reaccion. La cinética de los transportadores dgemxi basados en niquel y cobre ya
esta disponible en la literatuf® *?° El uso de datos cinéticos de las correspondientes
reacciones de reduccién y oxidacién para los tamsgores de oxigeno de cobre y
niquel se ha utilizado en modelos de reactor Eacmibustion de gas natural que han
sido validados con resultados experimentdlé¥ **°Por ello, en esta tesis doctoral se
incluyen los estudios cinéticos correspondientetasa reacciones de reduccién y
oxidacion de los transportadores de manganesorsolseleccionadosafticulos VIl y
VIII'), con la finalidad de que los datos cinéticos widies en ambos trabajos puedan
ser utilizados para predecir, disefiar y optimizstesmas CLC que trabajen con dichos

transportadores de oxigeno.
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5.1Cinética de reaccion del transportador de oxigeno &ny gMgo 1035

La reactividad del material CaMgMgo.10s5 con varios gases de reaccion, asi como su
capacidad de transporte de oxigeno, fueron anakzpdr TGA. Ademas, se determiné
la evolucidon de estas propiedades con el nUmenicties. La cinética de las reacciones
de reduccion y oxidacion de las particulas se abwpartir de la evolucion de la
conversion del transportador de oxigeno con elfdeeimajo diferentes condiciones de
operacién tales como la temperatura y la conceaotratel gas de reaccion. También se
determiné la cinética de la reaccion de generad@®®} en una atmadsfera inerte. Esta
reaccion resulté ser determinante para obtener gsiidin completa durante la camparia

experimental.
5.1.1 Determinacion de la capacidad de transporte de oxégo

La estructura de una perovskita se caracterizauparcelda unidad de tipo AB@
siendo A un cation grande y B un catién pequefie.Macantes de oxigeno en el sélido
vienen dadas por el parameticel cual esta relacionado con la capacidad dspmate

de oxigeno. Sin embargo, la cantidad estequionaétiéc oxigeno en estos materiales
depende de la temperatura y de la concentraciéoxigno. Por tanto, la masa del
transportador de oxigeno completamente oxidadondiepele estos parametros. Por
ejemplo, para el caso de la oxidacion del mat&an ¢Mgo.103-5 €n aire, el valor 3
disminuye de 2.9 a 2.83 cuando la temperaturacsenrenta desde 800 °C a 1000 °C.

La pérdida de masa correspondiente a la capaciglagbiseracion de oxigeno gaseoso

viene dada por la siguiente reaccion:
CaMrb_gMgo.log_5 = CaMrb,gMgo,103_y + (y-6)/2 Oz (R 51)
Esta es la reaccién predominante en la transfer@lgcoxigeno en el proceso CLOU.

Ademas, este material es capaz de liberap@a reaccionar con el combustible, por
ejemplo CH, hasta la formacién de la estructura CaMitgy 10, segun la siguiente

reaccion:
(y-0) CH, + 4 CaMR MQ,.1055 — 4 CaMn Mgo.105-, + (y-0) CO; + 2 {-0) H,O (R5.2)

Para el estudio de la cinética de reaccion despaador de oxigeno CalMgMdgo.103-5
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se han establecido dos definiciones diferentesagaaidad de transporte de oxigeno.
Roc Y Roc.cLouse han utilizado dependiendo de la fraccion dgemd involucrada en el
proceso quimicoRoc se utilizé para describir la conversion de solidogespondiente

a la fraccion total de oxigeno que puede ser teaidsf al combustible. Por otro lado,
Roc cLouse empled para describir la fraccion de oxigenoluorada en la reaccion de
generacion de O(R 5.1), la cual puede llevarse a cabo sin lagm&a de un gas
reductor. A 1000 °C, los valores &pc Y Roc.cLou SOn, en base a las propiedades

termodinamicas del material CaMgt° 10.4 % y 2.0 % en peso, respectivamente.

La Figura 5.1 muestra la variacion de pérdida dsam@ormalizada¢, durante los
experimentos de TPR enp,NH; y CH,. El parametrawrepresenta la fraccion de masa
restante durante la reduccién del transportadaxétgeno completamente oxidado y se
calcula segun la ecuaciéon 4.1. En el caso de esteportador de oxigeno basado en
manganesoim, €s la masa de muestra inicial de perovskita eapgeegn forma de

CaMnmny dMgo.102.0, que es el grado de oxidacion maximo para esterraat

Por otro lado, la capacidad de transporte de owigambién puede calcularse en

funcién de la variacion de pérdida de masa normdéizegun la ecuacion 4.2.

Cuando unicamente se alimentg & reactor, la generacién de oxigeno comenzé a una
temperatura de 657 °C y éste se liber6 de maneia I continuada hasta la
temperatura maxima del experimento (1000 °C). Ebrvenaximo del parametrav
obtenido se correspondio con una capacidad depwetesde oxigeno para el proceso
CLOU deRoc cLou=1.92 %.
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Figura 5.1. Perfiles de pérdida de masa normalizada del tratejpmr de oxigeno CaMgMgp 1055
durante experimentos de TPR en TGA con®H, e H,.
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Durante los experimentos con ¢ld H, la reaccion comenz6 a 337 °C y 307 °C,
respectivamente. La velocidad de reaccién con, éH+ fue mas rapida que la
generacion de oxigeno. A su vez, la reduccion cofuélmas rapida que con GHsin
embargo, la pérdida de masa normalizada de la russipletamente reducida fue la
misma en ambos casos (= 0.895). Este hecho indicé que la capacidad toéal

transporte de oxigeno eRayc= 10.5 %, el mismo valor independientemente deldgas

reduccion usado.

5.1.2 Evolucion de las propiedades redox con el nUmero aéclos
5.1.2.1Capacidad de transporte de oxigeno y reactividddciomada con la
capacidad CLOU

La estabilidad de la capacidad CLOU con el nimergidos se analizo realizando dos
series de ensayos de 10 ciclos redox a 900 °Cr-igara 5.2. En la primera serie, la
etapa de reduccion se llevé a cabo conpiNro durante 350 s. De esta manera, la
pérdida de masa Uunicamente se debia a la liberdeidh gaseoso; ver reaccion 5.1. El
transportador de oxigeno mostro una estabilidaduadia con respecto a su capacidad
de regeneraciéon durante la etapa de oxidacionétdiga de masa fue constante durante
los ciclos alcanzando un valor aproximado del 1.1 %

100 4 .
R e,
= B4 Y N Aire-N ,-CH,
S R e
O I T T T O S Y T O A N
8 T T S T O T O A O I I
E T T T A O S T T I O
JEC T T T T T A O A O B
X (O] I R I | '
o | | R I | I
S 1 Y [ 1 I I | [
— 92 by |‘ | || P Lo || | : | || I
" \ [ | |
| | (| 1| |
3 A0 A \-l \.-l ‘h-‘ ‘—-l L--I l\-s-! L-J L--! t-—l I..-I
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0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000
Tiempo (s)

Figura 5.2. Variacion de masa normalizada durante 10 ci@dsx en TGA. Reduccion: +—— ) 100
% vol. N, durante 350 s; ¢ — — ) 100 % vob durante 350 s seguido de 600 s en 15 % vol, €D
% vol. H,0O. Oxidacién en aire. T = 900 °C.
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Durante la segunda serie de experimentos, la etapaduccion consistié en 350 s
iniciales con N seguidos de 600 s con un 15 % vol.,Qidra analizar la estabilidad de
la capacidad CLOU del material cuando éste reaaaion un gas combustible. En este
caso, la capacidad de transporte de oxigeno daéceod el niumero de ciclos. Sin
embargo, el resultado mas destacado fue la pédikd@apacidad CLOU con los

mismos.

5.1.2.2 Capacidad de transporte de oxigeno y vadat con gases de reduccion

Se realizaron tres series de 10 ciclos redox mediBBA con la finalidad de analizar la
variacion de la capacidad de transporte de oxigdaaeactividad del transportador de
oxigeno con el niumero de ciclos. El material mostnd comportamiento diferente
dependiendo de la duracion del periodo de reduc€@dando el periodo de reduccion
era corto (40 s), el grado de reduccion del mdtereabajo y se mantuvo constante a lo
largo de los 10 ciclos, ver Figura 5.3 (a). Adenfeéaperovskita era capaz de re-oxidarse
completamente en aire, indicando una buena estathien estas condiciones. Después
de los 10 ciclos redox, se llevd a cabo un nueel de reduccion hasta alcanzar la
reduccion completa del material. En este sentidocanfirmd que la capacidad de
transporte de oxigeno se mantenia constante €n%lIdn peso, lo cual esta de acuerdo

con una reduccién de la perovskita hasta GaMgo 10..

El comportamiento del material CalyVigo 1035 fue diferente cuando el periodo de
reduccion fue mas largo. La Figura 5.3 (b) muestraariacion de masa normalizada
durante 10 ciclos redox con un periodo de reducg@f0 s. De nuevo, el transportador
de oxigeno no era capaz de reducirse completampate, el grado de reduccion

aumento con el numero de ciclos. Al mismo tiempanaterial tampoco era capaz de
oxidarse hasta el mismo nivel inicial. De hechgyrado de oxidacion disminuyé con el

namero de ciclos. Este resultado indica que la acidpd de transporte de oxigeno
efectiva disminuye con el nimero de ciclos en estagliciones. Con respecto a la
evolucion de la reactividad, el material tuvo um@ancia gradual en su velocidad de
reduccion para un periodo de reduccién de 90 s.chawios en la reactividad y en la
capacidad de transporte de oxigeno fueron massimgéeguando la reduccién fue

completa en cada ciclo, ver Figura 5.3 (c). El grdd oxidacion después de cada ciclo

redox completo disminuyé claramente a lo largo @k diclos. Este descenso fue de
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menor importancia a partir del quinto ciclo. La aeidad de transporte de oxigeno

después de 10 ciclos redox fl®c = 7.5 %. La capacidad CLOU del material

disminuy6 con el numero de ciclos, pero la readtidicon CH se incrementé hasta el

cuarto o quinto ciclo y a partir de ahi se estabilPor tanto, se observo un proceso de

activacion que hizo que la reactividad de reducs®mmultiplicara por cuatro durante

los primeros ciclos de reaccion. Por otro ladoydbbcidad de oxidacion se mantuvo

constante a lo largo de los ciclos. Sin embarggrado de oxidacién disminuyo6 con el

namero de ciclos, y consecuentemente, la capadielidinsporte de oxigeno.
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Figura 5.3. Variacion de masa normalizada durante 10 ci@dex en TGA. Reduccion: 15 % vol. ¢H

+ 20 % vol. HO. Oxidacion: aire. T = 900 °C.
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5.1.3 Ciclos redox para la determinacion de la cinética@reaccion

Tal y como se ha comprobado anteriormente, laixedatl y la capacidad de transporte
de oxigeno de las particulas del material Cadly, 1035 difieren dependiendo de las
condiciones de operacién y del numero de ciclosxebependiendo de las condiciones
de operacion en una unidad CLC la reactividad depkrticulas puede mantenerse
constante o aumentar hasta alcanzar un estadeddati Por ello, las velocidades de
reaccion del material fresco y activado se obtuvigrara diferentes temperaturas (700-
1000 °C) y concentraciones de gas (5-60 % vol.).cimgtica de reaccién de las
particulas frescas se determiné a partir de ladtesos obtenidos en el primer ciclo de
reduccion y oxidacion. Por otro lado, se seleccieh@uinto ciclo de reaccidén para
determinar la cinética de las particulas activa@ague la reactividad apenas variaba en
ciclos posteriores. Los valores de conversion nbrada se obtuvieron a partir de las
ecuaciones 5.1 y 5.2 empleando la capacidad depwetie de oxigeno correspondiente a
la reaccion y temperatura considerada. Por elfoy&bores de conversion varian entre 0

y 1 en todos los casos.

X, = My —M (E 5.1)
' ROC Hnox

X o :m (E 5.2)
' ROC |j]‘nox

Cuando la reduccion se lleva a cabo con un gas ustibke, el valor d&oc varia entre
10.4 % a 700 °C y 9.7 % a 1000 °C para las paasciiescas’® Para las particulas
activadas, el valor deoc es de 7.5 %.

5.1.3.1 Efecto del tipo de combustible

La reactividad de reduccion se estudié con,GHO e H como gases combustibles. La
Figura 5.4 (a) muestra las curvas conversion-tiepgra los tres gases considerados. La
reactividad de la perovskita Calyyvgo 103 siguié el orden B> CO > CH para
particulas frescas, mientras que para las parsi@addvadas el orden fue;Bt CH,; >
CO. Por otro lado, la oxidacion fue relativamergida, alcanzando una conversion del

80 % en 60 s para las particulas frescas y emdbaslas particulas activadas.
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Figura 5.4. Curvas conversiéon-tiempo durante el periodo deaeidn con CH, CO o H y de oxidacion
con G para particulas (a) frescas y (b) activadas deetavskita CaMgpgMgo 10s5. T = 900 °C; 15 %

vol. gas de reduccion; 10 % vol,.0

5.1.3.2 Efecto de la concentracion de gas

Para determinar el efecto de la concentracion aglsgbre la velocidad de la reaccion
de reduccion, se llevaron a cabo varios experinseatona temperatura de 800 °C con
diferentes concentraciones de gas. A esta tempayaiumaterial era capaz de oxidarse
completamente a CaMsMgo10.9 presentando una capacidad de transporte de
oxigeno deRoc = 10.4 %. Como ejemplo, en la Figura 5.5 se muedtra curvas
conversion-tiempo obtenidas con £HH;, CO y Q para las particulas activadas. En
esta Figura se puede observar una relacion diesttta la concentracion del gas y la
velocidad de reaccién. Tal y como era de esperapumento en la concentracién del

gas produjo un incremento en la velocidad de réacci
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Figura 5.5. Efecto de la concentracion de gas sobre la veldcida reaccion del material
CaMn, gMgo 1035 activado con (a) Ckl (b) H,, (c) CO, y (d) Q. T = 800 °C. Concentracion de gas para
las reacciones de reduccidd 5 % vo®, 5 % vol.;A 30 % vol@® 60 % vol. Concentratide
oxigenold 5% vol9 10 % vak 15 % v@ 21 % vol. Lineas continuas: prediccion debelo.

5.1.3.3 Efecto de la temperatura de reaccién

El efecto de la temperatura sobre la velocidadedeaion se investigé en el intervalo
700-1000 °C. La Figura 5.6 muestra las curvas asibretiempo para la reduccion del
material fresco con CHH, y CO, asi como para la oxidacion con. @n todos los
casos, la velocidad de reaccion se vio afectaddaptamperatura. Un aumento de la
temperatura produjo un incremento en la velocidadedccion, aunque este efecto era
bastante menor en el proceso de oxidacion. Poladim se observd un descenso en la
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velocidad de reaccion conforme aumentaba la corvede solidos, particularmente
para la reduccion con CO. Este fendmeno tambidrbservo durante los experimentos
realizados al estudiar el efecto de la concentnacié gas sobre la velocidad de
reaccion, el cual se puede atribuir a un cambiclemecanismo de control de la
reaccion.
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(a) CH,
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Figura 5.6. Efecto de la temperatura sobre la velocidad decr@aalel material CaMypMgo 1035 fresco
con (a) CH, (b) H,, (c) CO, y (d) @ Concentracién agente reductor: 15 % vol. Coneerdn agente
oxidante: 10 % vol. @ Temperatura de reacciofll 700 @;  °T50A 800°C;@ 850°F 900
oC;@ 950°0D 1000 °C. Lineas continuas: ipoééh del modelo.

Finalmente, también se analiz6 el efecto de la é&eaipra sobre la velocidad del
proceso CLOU para el material fresco, ver Figura &n este caso, se observo la
necesidad de operar a elevadas temperaturas (3C9@ara lograr altas velocidades de
reaccion para el proceso CLOU.
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1.0

XCLOU

Tiempo (s)

Figura 5.7. Efecto de la temperatura sobre la velocidad decién del proceso CLOU del material
CaMny gMgo 1055 fresco con N puro. Temperatura de reaccid] 7004¢; 50 °C; A 800°C@® 850
oC;V 900 °0 950°@ 1000 °C. Lineadicoas: prediccion del modelo.

5.1.4 Modelo cinético

Se considerd el modelo de grano para las reacca@mesduccion y oxidacion de las
particulas del transportador de oxigeno. EI modeipone que las particulas estan
formadas por una cierta cantidad de granos es&riamla uno de los cuales reacciona
siguiendo el modelo de nucleo decreciénted partir de la forma de las curvas
conversion-tiempo se pudo extraer cierta informaeiderca del mecanismo de control
de las reacciones. En las reacciones de reducci@xigacion se observdé una
dependencia lineal con el tiempo de reaccion pal@es bajos de conversién de sdlido.
Sin embargo, la velocidad de la reaccién dismicoiael tiempo para valores altos de
conversion. La dependencia lineal de la conversamel tiempo podia atribuirse a la
reaccion en la interfase gas-soélido con contrdadeaccion quimica. Adicionalmente,
el descenso en la velocidad de reaccion para a#dt@s de conversion podia atribuirse
a un cambio en el mecanismo de control hacia lasidifi a través de la capa de
producto alrededor de los granos. Teniendo en auest consideraciones previas, y
suponiendo que la resistencia a la transferencimata en la pelicula gaseosa y a la
difusién dentro de las particulas es despreci#mdescuaciones que describen el modelo
cinético son las siguientés’
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t=r, X +7,[1-301-X)"* +2 (- X)| (E 5.3)
ro=— 1 (E 5.4)
ks Cin _Cir.]eq
~Een
k =k, & (E 5.5)
Ty =—ft n.l — (E 5.6)
Dy (Ci _Ci,eq)
“En
D, =D, &" (E 5.7)

dondeC,.,es la concentracion de equilibrio del gas de réacdia concentracion de

equilibrio de cada gas combustible ({H, o CO) se asume que es 0 ya que el material
CaMmny gMgo.103.5 es capaz de convertirlos completamente a 0.

Cuando se observaba un descenso brusco en la dadocie reaccion, resultaba
necesario incluir un término adicional que modificka difusividad efectiva a través de

la capa de producto. En este caBg,se calculaba como:

_EpI

D, =D, &% & (E 5.8)
donde

“Ex
Ky =Ky o™ (E 5.9)

Estas dos ultimas ecuaciones sélo se utilizaroam glazaso de la reduccion con CO.

En el caso de la reaccion CLOU, ver reaccion ®lcansidero la concentracion de O
en condiciones de equilibrio. En este caso, soloossiderd el control de la reaccion

guimica, y la evolucién de la conversién con ehpe se defini6 mediante la siguiente

ecuacion:
t= b X (E 5.10)
ks( q,eq_Coz)

146



Evaluacion comparativa de los transportadores de oxigeno

5.1.5 Determinacion de los parametros cinéticos

El modelo cinético descrito en el apartado anteserutilizO para determinar los
parametros cinéticos correspondientes a las rezxide reduccién con GHH, y CO
y de oxidacion con © Los parametros cinéticos obtenidos se muestrda €abla 5.1
y se calcularon mediante ajuste de las curvas @ragipor el modelo a las curvas

experimentales obtenidas a diferentes temperayurascentraciones de gas reactivo.

Tabla 5.1 Parametros cinéticos para la reaccion de paatcdilescas y activadas del material
CaMmny gMgg 1035 con CH, CO, Hy O, y CLOU con N.

Material fresco Material activado

unidades CH,4 H, (e{0) (o)} N, CH,4 Hy Cco (o)}
n 0.5 1 1 1 0.5 0.5 1 1 1
ko ~m"mof"s' 2716 7.2:16 3.1.1 21.100 44 | 2418 20 1.0 2418
Ecn kJ/mol 107.3 84.7 39.7 25.1 556 66.1 429 44.9 125.
n’ 0 0 0 1 0 0 0 1
Dpo M"mol"s' 41.1 6.7-16 49.16° 31.1¢ - | 3216 3510 7010 4.2:10
Ep kJ/mol 2912  234.2 424.8 13.4 - 187.8 1704 2422134
% — 54180 - — 1816
Ey kJ/mol 43.9 16.2

Los valores de energia de activacion variaron &%irg 107 kJ/mol en la primera etapa
de reaccion con control de la reaccién quimicag&meral, las energias de activacion
fueron inferiores para las particulas activadasepto en el caso del CO, para el cual se
obtenian valores similares. Por otro lado, el ordemeaccion calculado fue= 1 para
todos los gases de reaccion, excepto en el casOHielpara el cual se obtuvo= 0.5
tanto para particulas frescas como activadas. €specto a los parametros cinéticos en
las etapas de reaccion con control de la difusidtaestapa de producto, se encontrd
qgue el mecanismo de difusibn no era dependientdéa deoncentracion del gas de
reduccion (CH, CO o H). Sin embargo, si que era dependiente de la ctrac&m de

O, durante la oxidacion cam = 1. Este resultado sugiere que el proceso lingtara la
difusién de los aniones oxigeno en la capa de ptoden el grano, lo cual concuerda

con la formulacién del modelo cinético empleado.

En cuanto a la reaccion CLOU, se determind un vedboks para cada temperatura

ajustando las curvas experimentales de conver@arpb a través de la ecuacion 5.10.
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En este punto hay que tener en cuenta que la civaciém de oxigeno en equilibrio
variaba con la conversion del solido. El ordenabeccion afectaba a la curvatura de las
lineas conversidn-tiempo y se determind por un deétle ajuste con= 0.5.

Por ultimo, cabe destacar el buen ajuste del madalitico seleccionado a las curvas
experimentales conversion-tiempo obtenidas en rejaacompleto de condiciones de
operacién estudiadas, i.e., concentracion de gamdratura y tipo de reaccidén, como se

muestra en las Figuras 5.5 - 5.7.
5.2Cinética de reaccion del transportador de oxigenod20yAl

Durante los experimentos en la planta CLC en caootinon este transportador de
oxigeno se encontrd, mediante analisis XRD, quedpecie reducida mayoritaria
presente en las particulas extraidas del reactordiescion era FeAD,. Este resultado
indicaba que el mecanismo de la reaccién de redincs este material en presencia de
los gases de reaccion estaba basado en la intamadeiFgO; con ALO3 para formar
FeAlLO, como especie de hierro estable. Por ello, la aside de sdlidos, y
consecuentemente, las cinéticas de reducciéon yaoxid se calcularon tomando como

referencia el par redox g@s (Al ,03)-FeALO..

5.2.1 Cinética de reduccion
5.2.1.1 Efecto del tipo de combustible

La cinética de reduccion del transportador de axdgee2@Al se estudio por TGA
utilizando tres combustibles diferentes: £BO e H. Dicha cinética se determind en
un amplio rango de temperaturas (700-1050 °C) yemmnaciones de gas (5 % vol.-
60 % vol.). La Figura 5.8 muestra las curvas casivertiempo para los tres gases
combustibles considerados. Tal y como se puedenaibrsda velocidad de reduccién
fue muy alta en los tres casos hasta un valor deecsion del sélido de 0.6. Mas alla de
este punto, el transportador de oxigeno presentGcamportamiento ligeramente
diferente dependiendo del gas de reduccion corsldelEn los casos de;it CH,, la
velocidad de reaccion disminuy6 rapidamente y lavecsion de F£3; a FeALO, no
pudo completarse en su totalidad. Sin embargo, dua® us6 CO como gas de
reduccion, la velocidad de reduccion disminuyod denema notable para valores de

conversion de sdlido superiores a 0.6, pero dicledocidad era todavia lo
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suficientemente alta como para reducir completaenehttransportador de oxigeno a
FeAlL,O, después de 600 segundos de reaccion. En ese puméaccion se pard vy el
material Fe2@Al no fue capaz de reducirse hasta hierro metalicmue el experimento

en TGA se prolongara hasta 3600 segundos.

1.0

0.8 1

0.6

0.4 1

Conversion, X |

0.2

0.0 T T T T T
0 100 200 300 400 500 600

Tiempo (s)

Figura 5.8. Curvas obtenidas por TGA conversidn-tiempo durdmgeperiodos de reduccion con ¢H
CO e H. Condiciones de operacion: T = 900 °C; mezclasgéds reduccion: 15 %,Hkol. + 20 % HO
vol.; 15 % CO vol. + 20 % C&vol.; 15 % CHvol. + 20 % HO vol. (N, para completar).

5.2.1.2Efecto de la concentracion

El efecto de la concentracién del gas combustibleesla reduccién del transportador
de oxigeno Fe3@l se determin6 mediante ensayos por TGA con ditee
concentraciones de GHCO e H a una temperatura de 950 °C. En los casos deeCH
H,, la concentracion de gas se vario entre 5 y 30 %okimen mientras que en el caso
del CO ésta se incremento hasta el 60 %. Para toslgmses, se observéd un incremento
de la velocidad de reaccién durante la primeraepdet periodo de reduccién conforme
la concentracion de combustible aumentaba. En ttmdosasos, al comienzo del ciclo
de reduccion, la velocidad de reaccién era muy. &ia embargo, esta velocidad
disminuy6 después de unos segundos de reacciomgrgivo en un valor bajo durante
el resto del ciclo, independientemente de la canaeidn del combustible empleada.
Este comportamiento indicaba que las reaccionasdiecion estaban controladas por
dos resistencias diferentes. EI cambio en el menanide control sucedié a valores de
conversion de 0.45 para G H, y de 0.7 para el CO. A modo de ejemplo, en larfgigu
5.9 se muestran las curvas conversién-tiempo parase del uso de CO como agente

reductor.
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1.0

Conversion, X |

5 % CO vol.
15 % CO vol.
30 % CO vol.
60 % CO vol.
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Figura 5.9. Efecto de la concentracion de gas combustible eredmcion de reduccion con CO.

T =900 °C. Lineas continuas: prediccién del modelo

5.2.1.3Efecto de la temperatura

El efecto de la temperatura sobre la reactividadretkiccion del transportador de
oxigeno Fe2¢Al también se analiz6 en detalle. En este casapitaentracion de los
gases de reduccion fue fijada y la temperaturaasi® entre 700 y 1050 °C. Tanto la
velocidad de reaccion como la conversion final dduccion del material se vio
afectada por la temperatura, ya que un incremeptaesie parametro produjo un
aumento en ambos términos. En este sentido, ebgladeduccion a FefD, estaba
claramente influenciado por la temperatura. La lagu10 muestra a modo de ejemplo
las curvas conversion-tiempo a diferentes tempegatpara una composicién de gas de
reduccion 15 % Cldvol. + 20 % HO vol. En esta Figura se puede observar que la
conversion del solido era bastante baja para teatypes inferiores a 800 °C. Sin
embargo, la velocidad de reaccién era relativameapida durante los primeros
segundos del periodo de reduccién, cuakde 0.2. Como en el caso anterior, este
comportamiento indica que la reaccion de reducaStaba controlada por dos
resistencias diferentes dependiendo de la convedgbsélido alcanzada. Conforme las
particulas del transportador de oxigeno se redueianmayor medida, la etapa
controlante cambiaba y la velocidad de reacciémigisia rapidamente. Este mismo
comportamiento se observo a altas temperaturastanos los gases de reduccion
empleados, con la diferencia de que la conversgdreduccion a la cual la velocidad de

reaccion cambiaba de rapida a lenta aumentabademperatura.
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Figura 5.10.Efecto de la temperatura en la reaccion de redoama CH. Gas de reduccién: 15 % GH

vol. + 20 % HO vol. Lineas continuas: prediccion del modelo.

5.2.2 Cinética de oxidacion

En un proceso CLC, las particulas parcial o corapiente reducidas provenientes del
reactor de reduccién se exponen a aire en el redet@xidacién con la finalidad de
regenerar el transportador de oxigeno para un ncielm En el estudio cinético de la
reaccion de oxidacioén, la concentracion des®varié entre el 5y el 21 % vol. Por otro
lado, el intervalo de temperaturas analizado fu BI00 °C.

Los principales resultados del estudio de la ataédie oxidacion fueron los siguientes:

» Las muestras de transportador de oxigeno se oxidammpletamente en todos
los casos y el tiempo para obtener conversion cetaplario entre 15 y 55
segundos.

» La velocidad de reaccion aumentaba conforme sernmemtaba la concentracion
de Q.

= La variacion de la temperatura apenas afecté aleciad de reaccion (ver
Figura 5.11).
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Figura 5.11.Efecto de la temperatura en la reaccion de oxidemid Q. Gas de oxidacion: 10 %,®ol.

Lineas continuas: prediccion del modelo.
5.2.3 Modelo cinético

Al igual que en el caso del transportador de oxdgde manganeso utilizado, se
selecciond el modelo de grano con conversion umiéoen la particula y reaccion en los
granos siguiendo el modelo de ndcleo decrecient@oconodelo cinético. Para
materiales preparados por el método de impregnacidmo el material Fe38l, la

eleccion de este modelo se adecla a los resukagesimentale$>

Analizando las curvas conversion-tiempo experinleataobtenidas para el

transportador de oxigeno basado en hierro se potmer informacion valiosa acerca
de los mecanismos que controlan las reacciones &acaso de las reacciones de
reduccion, la velocidad de reaccién era muy rapatatodos los gases al comienzo del
periodo de reduccion. Sin embargo, ésta disminaydediatamente y continué a un
valor muy bajo el resto del periodo. Este compoato indica que las reacciones de

reduccion estaban controladas por dos resistedidexentes.

La Figura 5.12 muestra una ilustracion del mecaaisi® reaccion propuesto para la
reduccion de Chicon el transportador de oxigeno FgR0EI modelo de reaccion para
la cinética de reduccion asume una primera etapa laovelocidad de reaccion
controlada por la reaccién quimica en la superfitgiegrand>**>* Durante la primera
etapa, la alimina y el oxigeno deben difundir hadaianterfase de reaccién. Como

resultado, se forma una capa de producto de ;ERAIEn una segunda etapa, el
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mecanismo que controla la reaccion a valores dikosonversion es la difusion a través
de la capa de producto de FgdJ alrededor de los granos. Ademas, la velocidad de
reaccion durante esta etapa es independiente cententracion de gas combustible.
Este hecho sugiere que la difusion del gas de i@ase bloquea, pero el oxigeno debe
difundir hacia el exteriol>® Por tanto, la reaccién quimica todavia tiene lugrana
superficie del grano, pero la velocidad de reacegta ahora limitada por la difusion de

oxigeno a través de la capa de producto.

\

€O, +H,0

1. Particula fresca 2. Control cinético 3. Control difusional

Figura 5.12. Esquema del mecanismo de reaccion para la redud@dCH con el transportador de

oxigeno Fe2¢Al.

El modelo cinético aplicable a las reacciones dhigeion con el transportador de
oxigeno Fe2¢Al es el mismo que en el estudio anterior con eltenml

CaMmny gMgo.1035, con las mismas etapas de control. Por lo taasetuaciones que
rigen dicho modelo son las mismas que las que cipareen el apartado 5.1.4; ver

ecuaciones 5.3 - 5.9.

Con respecto a la cinética de oxidacion del mdt&@20/Al, el modelo de reaccién

asume una velocidad de reaccidon Unicamente codé&rgar la reaccion quimica ya que
ésta era muy rapida durante toda la conversiotrale$portador de oxigeno. Por tanto,
la dependencia de la conversion de oxidacion cotiealpo para este material se

describe mediante la siguiente ecuacion:
t=r,[X, (E 5.11)

5.2.4 Determinacion de los parametros cinéticos

Los parametros cinéticos para la reduccion con, Gy CO y oxidacién con ©se
calcularon a partir del modelo cinético presentadcel apartado anterior. En la Tabla

5.2, se recogen los parametros cinéticos calculaddsiyendo los relativos a la etapa
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con control de la difusién en la capa de productma pralores altos de conversion de
reduccion de sélidos. Con respecto a estos ultisesncontrd que la concentracion del

gas de reaccion no tenia influencia sobre el menande difusion.

Tabla 5.2. Parametros cinéticos para la reaccion de lascp&a$ del transportador de oxigeno Rg20

con gases reductores (g HH,, CO) y oxidantes (§).

Unidades CH, H, co 0,
n 0.25 0.3 0.6 0.9
Kso m*" mol" st 4.34-16 1.45.10 1.59-1¢ 3.64-10
Ecn kJ/mol 66 8 14 23
n’ 0 0 0
Dpi0 m™ mol™s*  9.80-18° 1.40-16° 2.29-10
Ep kJ/mol 672 288 204
Kx,0 - 20 14 10 —
Ex kJ/mol 0 0 0 -

Ademas, se observé que la constante de decaimlentoo dependia de la temperatura
de reaccion ya que no se observaron variacionesriarmges en la pendiente de las
curvas conversion-tiempo cuando la velocidad deciéa estaba controlada por el
mecanismo de difusién. En este punto debe menaertare el pardmetig afecta a la
intensidad del descenso de la velocidad de reaamdla segunda etapa, el cual fue
similar para todas las temperaturas estudiadastertrabajo. Por ello, se consider6 que

la energia de activacion pagsaeraEx = 0 kJ/mol.
5.3Determinacion de los parametros basicos para el @difo de sistemas CLC

Los pardmetros bésicos para el disefio de sisteiln@ss@n la velocidad de circulacion
de sdlidos entre el reactor de reduccion y el oeade oxidacion y el inventario de
sélidos necesario en ambos reactores. La velocidaiirculacion de sélidos debe ser lo
suficientemente alta como para transferir el oxigerecesario para quemar el
combustible. Ademas, si la reaccién en el reacwratiuccion es endotérmica, los
sélidos recirculados desde el reactor de oxidadilmen proporcionar calor suficiente
para mantener una temperatura 6ptima en el sistr@a Por otro lado, en un proceso
CLC es deseable minimizar la cantidad de transgortde oxigeno existente en los
reactores de reduccion y oxidacion para redudiambfio de los reactores y los costes

relativos al material.
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En un trabajo previo, Abad y cd®.desarrollaron un modelo simplificado para
determinar el inventario de soélidos y la velocid#al circulacion de soélidos en un
sistema CLC teniendo en consideracion la reactivigda capacidad de transporte de
las particulas de transportador de oxigeno. Esteduéermite establecer un orden de
magnitud para estos parametros de disefio y, pao,tgpermite realizar una

comparacion entre los diferentes transportadoresxigeno utilizados en esta tesis

doctoral.
5.3.1 Velocidad de circulacién de sdlidos

La velocidad de circulacion de sélidos depende tdgisportador de oxigeno y del
combustible utilizado, asi como de la variacion amversion de sélidos en los
reactores de reduccion y oxidacién. Tal y como aenencionado anteriormente, la
velocidad de recirculacion necesaria se calcul@isigio el modelo desarrollado por
Abad y cols® Este parametro se define mediante la ecuacién éxpsada como el
flujo masico de material completamente oxidado,aondo como referencia 1 MW de
potencia suministrado por el combustible y asunmoeadnversion completa del gas

(AXg= 1),

Moc = & (E 5.12)
AX

donde m_ es la velocidad de circulacion caracteristica, arametro especifico para

cada combinacién transportador de oxigeno-combastib

21d[M,

=25 Yo E5.13
Roc [AH (513

En la Tabla 5.3 se muestran las velocidades delaagién caracteristicas con GHH, y
CO para los cuatro transportadores de oxigenozadidis en esta tesis doctoral:
Nil1CaAl, CaMn¢Mgo1035 Cul4Al y Fe20/Al. En el caso del transportador de
oxigeno basado en manganeso, los célculos se hiimad® a una temperatura de
950 °C, lo cual suporfeoc = 9.6 %.
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Tabla 5.3 Velocidades de circulacion caracteristicas (k¢/&V™) de los transportadores de oxigeno con
CH4, H2 y CO.

Material Roc CH, H, CcO

Nil1CaAl 0.025 3.2 2.7 2.3
CaMngogMgo O35 0.096 0.8 0.7 0.6
CuldyAl 0.028 2.9 2.4 2.0
Fe20/Al 0.020 4.0 3.3 2.8

La Figura 5.13 ilustra la velocidad de circulacidera los cuatro transportadores de

oxigeno, moc, en funcion de la variacion de conversion de sélien el reactor de

reduccion cuando se utiliza Gldomo combustible. En esta Figura se puede observar

que el parametromoc disminuye cuanto mayor es la variacion de congarsie

sélidos,AX.

— NillCaAl
CaMno QMgO 10376

CuldyAl

Fe20yAl

Limite hidrodindmico

m,. (kg s MW?)

10 5 25 1.67 125 11

Figura 5.13. Velocidades de circulacion de so6lidd3¢c) frente a la variacion de conversion de sélido
(4X) en el reactor de reduccién, y al valor del patéme correspondiente para los diferentes

transportadores de oxigeno. Gas de reducciog: CH

Para obtener combustiébn completa. &€ 1) en la planta CLC se necesitaron unos
valores del parametrg especificos para cada transportador de oxigene! Easo del
transportador de oxigeno Nil1lCaAl, se obtenia catifru completa par@= 1.1. Para
la perovskita CaM§eMgo 1035, la relacion CaMngicombustible necesaria era superior

a 11. Por otro lado, con el material CyAlse obtenia conversion completa de ,CH
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para @ > 1.4%* Finalmente, se obtuvo experimentalmente que eispartador de
oxigeno Fe2¢Al era capaz de quemar completamente el combustibl€& y H,O para

valores depentre 1.5y 2.

Estos valores del parametip se corresponden con unos determinados valores de
conversion de reducciéoalX) de los distintos materiales a través de la eéna®il2. A
partir de la Figura 5.13, y con los valores A correspondientes, se calcularon las
velocidades de circulacidon de solidos necesaries @atener combustion completa con
cada material evaluado. En la Tabla 5.4 se recdgenvalores de velocidad de
circulacion obtenidos y se puede observar que tetlos se situaron por debajo del
limite establecido por la tecnologia actual de d¢scfluidizados circulantes fijado en

16 kg " MW 1%

Tabla 5.4 Velocidades de circulacién (kg" MW™) necesarias para obtener combustién completa de

CH, con los cuatro transportadores de oxigeno evatued@sta tesis doctoral.

NillCaAl CaMnooMgo:Os5 CuldyAl Fe20/Al

Velocidad de circulacion, Moc (kg s'MW ) 36 9.0 4.1 8.0

En el caso del transportador de oxigeno basadieemhse debe indicar que el estudio
cinético realizado a este material concluyé qum&ima variacion de conversion de
reduccion para la cual la cinética de reacciénbastantrolada por la reaccion quimica
dependia de la temperatura. En la Figura 5.13 sdepobservar que con el material
Fe2@/Al se debe trabajar con una variacion de converdérsélidos superior a 0.25
para no superar el limite de velocidad de circolaaile solidos establecido. En este
sentido, a partir del estudio cinético previo, seamtrd que para obtener un valor de
AX = 0.25 era necesaria una temperatura en el reactaddecion superior a 825 °C.
Por tanto, se puede concluir que la temperatue ezactor de reduccion de una planta
CLC que trabajara con este transportador de oxideheria ser superior a 825 °C para
no superar el limite hidrodindmico previamente namexdo.

5.3.2 Inventario de soélidos

El inventario de solidos puede ser determinado réirpde un balance de masa al
transportador de oxigeno y al gas combustible dmoameactores en combinacion con
las cinéticas de reaccion. Por lo tanto, el inwvémtale solidos estd directamente
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relacionado con la reactividad del transportadorogigeno y con la capacidad de

transporte de oxigeno del material.

Como en el caso de la determinacién de la velociacirculacion de sélidos, el
calculo del inventario de sélidos también esta thasm la metodologia desarrollada por
Abad y cols® Los inventarios de sélidos en los reactores deasdn y oxidacion,

Moc,rRRY Moc rg pUeden expresarse segun las ecuaciones 5.14 y 5.15:

o7
Moc rg = Me (E 5.14)
Per
—_ : Z-O
Mocro = Me (E 5.15)

RO

donder,y 7,son los tiempos para la conversion completa dpdéasculas en el reactor

de reduccion y oxidacion, respectivamente. Estaginpetros se obtienen para una

concentraciéon media de gas de reaccién calculpdatia de la siguiente expresion:

. AX, [T,

C = . (E 5.16)
J>Xg,sa| 1+ ‘gg D(g ng
Xg,ent 1- Xg

donde &, representa la expansion volumetrica como resultigdia reaccion quimica, y

puede calcularse como:

_ Vg,Xg:l _Vg X4=0

£, = e (E 5.17)

g

Vg,xgzo

dondeVy xg-0 andVy xg=150n los volimenes de la mezcla gaseosaXxara0 y Xy = 1,
respectivamente. El valor de este parametro depeeldgas combustible considerado

para el proceso CLC. Por ejemplg,toma el valor de 2 para GHO para Hy CO y
-0.21 para la reaccion de oxidacién con aire.
Las concentraciones medias se calcularon para isntds materiales a unas

temperaturas determinadas. Ademas, se considderd@ndenes de reaccién calculados

que aparecen, por un lado, en las Tablas 5.1 p&2 los transportadores de oxigeno
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basados en manganeso y hierro, y, por otro ladtgsetrabajos de Dueso y cot&y
Abad y cols!?® para los transportadores de oxigeno basados arelnyg cobre,

respectivamente.

Las ecuaciones 5.14 y 5.15 también dependen gmtasetrosb ., y P, los cuales
representan la reactividad caracteristica en lastoees de reduccién y oxidacion,
respectivamente. Asumiendo mezcla perfecta de dbdos en ambos reactores ;
puede expresarse como funcion de la variacion dwersion de soélidos y de la
conversion de solidos a la entrada de cada redetwa el modelo cinético utilizado

para los distintos transportadores de oxigenogxasesiones deb; son las siguientes

y toman un valor entre 0 y 1:

1- X
D =1-exp _7( A)“('e”tRR) chRJ (E 5.18)

O, =1-exp - (E 5.19)
RO

AX

(1_ X oentRO)cD ]
RO

El inventario total de solidos en el sistema CLE&fjrddo en términos de kilogramos de
transportador de oxigeno completamente oxidadeongmavatio de combustible, puede

ser calculado sumando las masas obtenidas erda®res de reduccion y oxidacion:

Moe = Mocrr T Moc ro (E 5.20)

El inventario de sélidos minimo se obtiene cuaradedriacion de conversion de solidos
en los reactores es muy ba@X(— 0) y la reactividad caracteristica alcanza el wvalo

maximo, ®, =1 En la Tabla 5.5 se muestran los inventariessalidos minimos

(kg/MW) en los reactores de reduccion y oxidaci@mrespondientes a los cuatro
materiales estudiados en esta tesis doctoral patarhbustion de CHH, y CO. Los
calculos se realizaron a una temperatura de 95@rPGambos reactores para los
materiales NillCaAl, CaMnMgo10ss ¥ Fe2@Al, y de 800 °C para el material
Cul4yAl.
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Tabla 5.5. Inventarios de soélidos minimos, expresados enimésnde kilogramos de material por
megavatio, en los reactores de reduccién y oxidapara los cuatro materiales estudiados en esta tes

doctoral durante la combustién de CH, y CO.

CH, CO H,
Material RR RO Total RR RO Total RR RO Total
NillCaAl 24 30 54 37 22 59 19 25 44
CaMnggMgo O 109 42 151 65 30 95 27 35 62
CuldyAl 38 71 109 43 50 93 23 58 81
Fe20yAl 54 95 149 42 68 110 37 79 116

*
Material fresco.

El material Ni1l1CaAl presenta los menores inventade solidos con los tres gases
combustibles considerados. Este buen resultadamiea en base a la alta reactividad
gue presentaba este transportador de oxigeno ¢ant@€H, como con gas de sintesis
gracias al uso de Caf), como soporte, lo cual evitaba la formacion de Mdalque es
un compuesto mucho menos reactivo que el NiO lidemas, si los valores de
inventario de sdlidos para este material se exmasen términos de kilogramos de
metal, niquel en este caso, por megavatio de pateserian ain menores en
comparacion con el resto de transportadores deepaiga que el material Nil1CaAl es

el que presenta el menor contenido en metal desteliius.

El transportador de oxigeno CyAd presentd un valor de inventario de sdlidos
intermedio entre el transportador de oxigeno basamoniquel y los basados en

manganeso Yy hierro para la reduccién con,.(Para el caso de este material resulta
importante destacar que este valor de inventarioldevo a una temperatura de

operaciéon de 800 °C, una temperatura sensibleniefeitor a la necesaria para los

otros tres transportadores de oxigeno (950 °C).

Los materiales basados en hierro y manganeso paesetos inventarios minimos mas
elevados con CkKl en torno a 150 kg/MW, debido a la menor reactisidle estos

metales con dicho combustible. Sin embargo, esttras son bastante reducidos en
comparacion con otros transportadores de oxigesadoa en dichos metaf&s>1121%4

lo cual corrobora la elevada reactividad de losmos

En el caso del transportador de oxigeno basado amganeso, se seleccionaron los

valores de inventarios minimos en el reactor daaeidn correspondientes a la cinética
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de las particulas frescas ya que los resultadaniglois en la planta CLC en continuo
para alcanzar combustibn completa requerian valdee® superiores a 11, lo que
implicaba que el grado de conversion del materlahreado durante todos los
experimentos era muy bajo y, por tanto, el matedede activaba.

Por otro lado, para el calculo de los inventariofnimos correspondientes al
transportador de oxigeno Fg20 hay que tener en cuenta que la maxima variadn
conversiéon de solidos obtenida a 950 °C para l& lauainética de reaccidon estaria
controlada por la reaccion quimica sefiq = 0.52. Por lo tanto, en esas condiciones
el valor deRoc seria 1.04 % vy el tiempo de conversion completdadeparticulas

vendria dado por la expresion:
r, =X, &, (E 5.21)

Los inventarios de sélidos mostrados en la Talasbn los minimos necesarios para
transferir el oxigeno requerido en el reactor dkiceién. Sin embargo, el inventario de
sélidos depende del grado de oxidacién de lascpdati del transportador de oxigeno a
la entrada de ambos reactores y del valoddde Debe tenerse en cuenta que en un
sistema CLC industrial es posible que el transportade oxigeno no esté
completamente oxidado cuando entre en el reactoredaccion. No obstante, los
inventarios de solidos mostrados en la Tabla 5é&den usarse como una herramienta
para comparar reactividades de distintos transpomts de oxigeno teniendo en cuenta,
no solo la velocidad de reaccion, sino tambiéraf@acidad de transporte de oxigeno de

los materiales.

A modo de ejemplo, se muestra a continuacion et@feobre el inventario de sélidos
de la variacion de conversiéon de solidos y de lidamion parcial del transportador de
oxigeno en el reactor de oxidacion. La Figura Baléstra el inventario total de sélidos
necesario del material FefXl para la combustiéon de GHn funcidn de la conversion
de oxidacién de las particulas a la entrada detoeae reduccién considerando que la
variacion de conversion de solidass, esta limitada al valor minimo relacionado con la
velocidad de circulacion maxima de solidos de 1&8ktylw™. Por tanto, estos calculos
de inventarios fueron realizados considerando wr&@eion de conversion de solidos

AX = 0.25, ver Figura 5.13. Este valor A% es adecuado ya que esta dentro del rango
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6ptimo propuesto por Abad y cdfs.AX = 0.2-0.5, para obtener inventarios de sélidos
bajos y valores razonables de velocidades de artn de sélidos. Considerando como
fraccion activa de RL®; Unicamente aquella que reaccionaba bajo contrtal deaccion

guimica, la conversion maxima alcanzable por elspartador de oxigeno en el reactor

de reduccién e, .= 0.52. La fraccior{l— X,,rq) se consideraba inerte para la reaccion

de reduccién. Con las consideraciones antericranriversion de entrada de soélidos en

el reactor de reduccién debia cumpr,,.qx > AX +(L- X, ). En la Figura 5.14 se

puede observar que la conversion de oxidacion nairema entrada del reactor de

reduccion esX qr= 0.73 paradX = 0.25.

500

400 -

300 -

200 A

100 A

Inventario de soélidos (kg/MW)

0.70 0.75 0.80 0.85 0.90 0.95 1.00
X

o,ent RR

Figura 5.14.Inventario total de solidos del material Fg&Den funcién de la conversion de solidos a la

entrada del reactor de reduccioX (,,zg). Gas de reduccion: GHAX = 0.25. T = 950 °C.

Si el valor del parametroX . r:€Std muy cercano al limite mencionado, la

disponibilidad de oxigeno para la conversién deucetbn serd baja ya que las
particulas del transportador de oxigeno estan nedyaidas y, en consecuencia, el
inventario de solidos requerido en este reactmidédea infinito. Al mismo tiempo, un

valor bajo deX ,.rs€N €l reactor de reduccion supone que el inventigisolidos

necesario en el reactor de oxidacién disminuye.ra&Zlbbnamiento contrario puede
realizarse para valores muy altos de conversidoxaacion a la entrada del reactor de
reduccion. La combinacién de ambos efectos solrevehtario total de sélidos implica

la aparicion de un minimo, el cual se correspomheet inventario de solidos 6ptimo en

el sistema CLC bajo estas condiciones. En este tasmantidad minima de material
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necesaria fue de 272 kg/MW para un valor aproxinae¥ . .= 0.85.

Tal y como se ha comentado anteriormente, los teekg de inventarios de sélidos
minimos correspondientes a los cuatro transportéadde oxigeno empleados en esta
tesis doctoral proporcionan informacion valiosa fioes comparativos, asi como una
primera aproximacion al inventario total de soélidoscesario en un sistema CLC
industrial. En este sentido, los célculos de inxgos$ llevados a cabo a partir del
modelo simplificado desarrollado por Abad y cBlsi0 tenfan en cuenta efectos de
fluidizacion tales como la resistencia al intercéonte gas entre las fases emul$fdy
burbuja en el lecho fluidizado. Por ello, los va®de inventarios de sélidos en sistemas
CLC serian entre 2 y 10 veces mayores a los cdeslaegin este modefbPor
ejemplo, para la combustion de £éh la planta piloto CLC de 500:\dbn el material
Fe2Q/Al era necesario un inventario de sélidos en ettmrade reduccion de 500
kg/MW. Por otro lado, para la combustion de Gddn el transportador de oxigeno
NillCaAl en la misma planta CLC experimental eraesario un inventario de solidos
en el reactor de reduccién de 180 kg/MW. Por tals, inventarios de sélidos
experimentales estarian dentro del rango establgmd Abad y cols’ tomando como

referencia los valores que aparecen en la Tabla 5.5

5.4 Seleccion del transportador de oxigeno mas prometedpara su escalado a

una planta industrial CLC de gas natural

Como objetivo final de esta tesis doctoral se glantentificar el transportador de
oxigeno mas prometedor para su escalado a unaapiathistrial CLC de gas natural.
Tal y como se coment6 en el Capitulo 2 de esta mamims cuatro materiales
estudiados en esta tesis doctoral fueron escogdpartir de un trabajo previo de
seleccién, mostrando todos ellos propiedades adesupara la combustiéon de gas
natural mediante el proceso CLC. En esta tesis odactse ha evaluado el
comportamiento de los cuatro transportadores dgeoxi en una planta CLC en
continuo en términos de eficacia de combustion, hse llevado a cabo una
caracterizacion fisico-quimica exhaustiva de latiqdas tanto frescas como usadas de
dichos materiales, se ha analizado la reactividadlad mismos bajo diferentes
condiciones de operacion y se ha estudiado la meesee HS en el gas combustible

alimentado a la planta CLC en términos de distiiucle productos de combustién y
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de reparto de azufre entre las particulas del pratedor y las corrientes de gases de
salida de ambos reactores. Atendiendo a los relssltabtenidos a partir de este estudio
de investigacion, y teniendo también en considéraespectos no menos importantes
como la toxicidad, el impacto ambiental y el costepuede seleccionar el transportador
de oxigeno mas adecuado para su futuro escalada glanta industrial CLC de gas

natural.

Previamente a la designacion del material en drest continuacién se exponen las

principales fortalezas y debilidades de cada tramagor de oxigeno evaluado.

El transportador de oxigeno basado en niquel, Nai&1,Ces un material altamente
reactivo con un bajo contenido en NiO con el cualobtienen altas eficacias de
combustion en una planta CLC en continuo en una&ign definido de condiciones de
operacién, asi como los valores mas bajos de iakiende solidos. Sin embargo, este
material presenta algunas desventajas para sunusnaeplanta CLC a nivel industrial
como son la posible presencia de azufre en el cstilber alimentado a dicha
instalacion y la necesidad de desarrollar y fabriga soporte de CafD, a nivel
comercial con mejores propiedades fisicas. Aderahsiso del material Nil1CaAl
implica la presencia de niquel en su composiciboual es un material toxico para el
ser humano, peligroso para el medioambiente y ra&s que el resto de los metales
presentes en los otros tres transportadores deraxig

El transportador de oxigeno basado en manganestndsilgo 1035, presenta un buen

comportamiento para el proceso CLC con combustigi@seosos en términos de
reactividad y eficacia de combustion cuando notexm@esencia de azufre en la
composicién del combustible alimentado. Ademagjresnaterial relativamente barato
y Su uso no conlleva riesgos importantes paralle daumana y el medioambiente. Sin
embargo, la presencia de azufre en el gas comhustluce en gran medida las
prestaciones de este transportador de oxigenoerajerertos problemas operacionales

en términos de aglomeracion.

El material CulgAl muestra unas caracteristicas fisico-quimicasaa#as para su uso
como transportador de oxigeno en un sistema CLC wpee gas natural como
combustible. Este material también presenta uneaeéée reactividad con diferentes

gases combustibles y un buen comportamiento erirtésntle eficacias de combustion
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durante largos periodos de tiempo de operaciénoetintio. En este caso, el elevado
coste del cobre podra verse compensado por laveelatta vida media y su bajo
contenido en CuO. Sin embargo, este material pr@sen comportamiento no idéneo
cuando el gas combustible alimentado a la plantaC Cpresenta elevadas
concentraciones de ,H, aunque puede ser empleado con un gas con bajas

concentraciones de este compuesto (< 1300 ppmv).

Finalmente, el transportador de oxigeno RK@20preparado por el método de
impregnacion incipiente sobrgAl,O3; presenta un comportamiento Optimo para la
combustién de gas natural con presencia £ Hcluso para la combustion sleur gas
con concentraciones muy elevadas de este contamin@atiemas, este material exhibe
una elevada estabilidad mecanica, térmica y quindigeante largos periodos de
operacion en continuo en una planta CLC, asi comaoalta reactividad bajo diferentes
condiciones de operacion. En este sentido, el lviende sélidos necesario para
quemar gas natural es muy bajo en comparacion ttoa tvansportadores de oxigeno
basados en hierro estudiados en la literatura. i8sim otros aspectos tales como el
bajo coste del hierro o la compatibilidad medioantal son también ventajosos con

respecto a los otros transportadores de oxigelizadins.

Para finalizar, se ha realizado un sencillo arslil® costes comparativo relativo a los
cuatros transportadores de oxigeno empleados &esst doctoral fundamentado en el
procedimiento de calculo del coste de renovacioh caedal de transportador de

oxigeno por tonelada de G@vitada, Y., en un proceso CLC propuesto por Abad y

cols®®

El parametrgy,. se calcula a partir de la ecuacion 5.22:
XOC = 103 |]’IO,OC I:<[‘:OC (E 522)

donde :ilo,oc es el caudal de transportador de oxigeno frescdidgia la planta CLC,

expresado en kg/s de sélido por kg/s de @@tado a la atmosfera, @ . es el coste

unitario de transportador sélido de oxigeno, exqaesn €/kg de material.
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El caudal de transportador de oxigeno a reponda ptanta CLC esté relacionado con

el tiempo de vida media de las particulgg, a través de la ecuacion 5.23:

fyoe = HoorormR (E 5.23)

tVM

donde f,c roirr €S €l inventario de soélidos expresado en térmirkilbgramos de

transportador de oxigeno por kg/s de ,Cé&vitado. Los tiempos de vida media
seleccionados fueron los obtenidos a partir de dogespondientes ensayos de
combustién en continuo en la planta CLC de 5Q@Ata los transportadores basados en
niquel, manganeso y hierro, y en la planta de 1Q pa&k& el transportador basado en
cobre®? Estos valores fueron 400 horas para el materibl G@Al, 1100 horas para los
materiales Fe2@®\l y CaMmny oMgo.10ss5, ¥ 2700 horas para el material CyAd Por

otro lado, el parametrgy,. o,z S€ calcula a partir de la ecuacion 5.24:
0
AH

Hocrotrr = m My (E 5.24)

dondeAH 2 es la entalpia de combustién estandar del comhbeistiteccionados, es la

emision especifica, expresada en moles dgd&d@tidos por mol de combustible (1 para

el caso de Chj, M, es la masa molecular de €@ my.es el inventario de

transportador de oxigeno en la planta CLC que sdeucalcular a partir de las

ecuaciones 5.14-5.20. Los inventarios de soélidosiderados para realizar este andlisis
de costes comparativo fueron los inventarios ded@®l minimos calculados que

aparecen en la Tabla 5.5. En este sentido, ya seert0 previamente que los

inventarios de solidos en una planta CLC serianonesya los calculados mediante el
modelo simplificado empleado en esta tesis doctoral

Por otro lado, a partir de la ecuacién 5.22 se ikt \gue el coste de renovaciéon del
transportador de oxigeno también dependia del cwstario del material en cuestion,

el cual se puede calcular a partir de la ecuaci#b: 5

Coc = Xoc [Cpeo + (1_ XOC)[([:I +C,, (E 5.25)
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En el coste unitario del material se incluye eteake la fase activa del transportador de

oxigenoC,,.., €l coste del material inert€, , y el coste de fabricaciog,,. Los costes

relativos a las fases activas de los cuatro méterige determinaron en base a los
valores dados en el apartado 1.4.2 de esta testisrdb Los costes de material inerte se
seleccionaron a partir de los datos aportadosspkerto por Abad y cofS.Finalmente,
para todos los transportadores de oxigeno se asumigoste de fabricacion de
0.75€/kg.

El coste relativo a la reposicion de cada trangport de oxigeno se muestra en la Tabla
5.6.

Tabla 5.6. Costes de renovacién de material por toneladaQjee€@itada para los cuatro transportadores

de oxigeno evaluados en esta tesis doctoral.

NillCaAl CaMnooMgo:Os5 CuldyAl Fe20/Al

Coste de renovacion de material (€/t CQ 1.8 1.2 0.4 0.7

El coste calculado para el transportador de oxidéindCaAl fue el mas elevado con
1.8 €/t CQ evitada debido al alto precio del niquel y a ljabada media de las
particulas de este material. EI segundo coste ne&mdo lo presentd la perovskita
CaMmny gMgo.103.5 con 1.2 €/t CQevitada. Los costes mas reducidos los presentason
materiales basados en hierro y cobre con 0.7 €/0.@0, evitada, respectivamente. El
coste de renovacion del material CyAkhes bajo gracias a su alta resistencia a la
atricion y a su elevada reactividad, propiedades cpmpensan el elevado coste de
fabricacion de este transportador de oxigeno #ntéasado en un metal caro como es

el cobre.

En la Figura 5.15 se recoge una valoracion de Uasr@ materiales evaluados en esta
tesis doctoral considerando las principales caratizas que debe poseer un material

para ser considerado como transportador de oxigered proceso CLC.
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Figura 5.15 Comparacion de las propiedades de los transpodadie oxigeno evaluados en esta tesis

doctoral.
Nil1CaAl | CaMn,Mgy,Oss |  CuldyAl Fe20yAl
Capacidad de transporte de oxigeno o o= o o= o
Conversion del combustible a CQy H,0 L  u o= = o= o= o
Reactividad con CH, o= o L o o o
Resistencia a la atricion - o= o o o
Deposicién de carbonilla o= o o o o) o o)
Tendencia a la aglomeracion o= o - o o= o
Coste [ o) E 3 o o o
Impacto ambiental y toxicidad - - E o o= o o
Sensibilidad a la presencia de azufre - - - - - = o=

Analizando las ventajas e inconvenientes que ptaseada uno de los cuatro
materiales, se llega a la conclusion de que el nahtee2@/Al es el que muestra el
mejor comportamiento en términos globales paradabustion de gas natural en
presencia de ¥ como impureza, y por ello se propone como el mnahtpara el
escalado a una planta industrial CLC de gas natdwahque este transportador de
oxigeno no presenta las mejores caracteristicaggeimos aspectos (no es el material
mas reactivo ni el que posee la mayor capaciddarthdsporte de oxigeno o resistencia a
la atricion), su bajo coste y toxicidad, su resiste a la aglomeracién y su alta
resistencia a la presencia de azufre hacen quelseandidato con una evaluacion

global mas favorable.
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6. Conclusiones

Para la realizacién de esta tesis doctoral se geteron cuatro transportadores de
oxigeno con propiedades prometedoras para la caitibude gas natural mediante el
proceso CLC, uno por cada uno de los oOxidos metilimas usados para esta
tecnologia: materiales basados en niquel, mangaoese y hierro, respectivamente.
El presente trabajo ha evaluado, por un lado, mipootamiento de un transportador de
oxigeno basado en niquel con un contenido en Ni® raducido (11 % en peso),
denominado como NillCaAl, en una planta CLC de 50@wW continuo para la
combustion de diferentes combustibles gaseosos, (43 de sintesis e hidrocarburos
ligeros). Por otro lado, también se ha analizaddaemisma planta experimental el
comportamiento de otros tres transportadores dgeoribasados en manganeso, cobre
y hierro para la combustion de gas natural en pogsale HS como contaminante.
Estos tres materiales se denominaron GCaMgo 1035 Culd4Al y Fe20/Al,

respectivamente.

Finalmente, esta tesis doctoral se concluye con asraparacion de los cuatro
transportadores de oxigeno utilizados con el olgetie seleccionar el material mas
prometedor para el escalado de la tecnologia Ck&lpaombustién de gas natural con
captura de C@ Para llevar a cabo dicha comparacion, se reatizan primer lugar los
estudios cinéticos de las reacciones de oxidacid@dyccion de los transportadores de
manganeso Yy hierro con,CH,, H, y CO, y, ademas, se incluyeron los datos cinéticos
de los materiales de niquel y cobre existentesaehtdratura. A continuacion, se
estimaron las velocidades de circulacion e invergade soélidos necesarios en un
sistema CLC cuando se trabaja con los cuatro ralsrseleccionados. También se
tomaron en consideracion aspectos relacionadoslamste y el riesgo medioambiental

de los transportadores de oxigeno evaluados dexdarseleccion del material 6ptimo.

Considerando los resultados obtenidos en estejdrag®m pueden extraer las siguientes

conclusiones:
Transportador de oxigeno Nil1CaAl con un bajo cont@do en niquel

Los valores maximos de eficacia de combustion ddn &) la planta CLC en continuo

se obtuvieron con relaciones NiO/combustible mygdyacorrespondientes a valores de

171



Conclusiones

pentre 1.1y 1.2.

El reformado catalitico de GHcon presencia de niquel reducido en el reactor de

reduccion resulté fundamental para la conversignpgieta del combustible.

El bajo contenido de niquel presente en las pdatouel grado de reduccion de dicho
metal en la superficie de las mismas hizo necegshuso de conversiones de reduccion
del sélido muy altas para disponer de suficientetidad de niquel metalico en el
reactor de reduccion para catalizar la reaccioreftemado de Ck] y asi obtener altas

eficacias de combustion.

Este transportador de oxigeno presentd una altdiviead con los diferentes gases
combustibles gracias al uso de C#&®l como soporte que evitaba la formacion de
NiAl ,O,. Esta alta reactividad también se vio reflejaddaemecesidad de valores muy
reducidos de inventario de sdlidos en la planat@ICLC. Por ejemplo, el inventario de
sélidos necesario en el reactor de reduccién datener una eficacia de combustién de
CH, del 99 % se situ6 en 180 kg/MW, siendo éste uarvaly inferior con respecto a
otros encontrados en la literatura relativos a riés de niquel altamente reactivos.

Los transportadores de oxigeno basados en niggednqian ciertos inconvenientes para
su uso en una planta CLC a nivel industrial como laopérdida de reactividad por la
presencia de azufre en el combustible alimentada txicidad y peligrosidad del
niquel para la salud humana y el medioambienten¥ade el transportador de oxigeno
Nil1CaAl evaluado en esta tesis doctoral requi¢relesarrollo de un soporte de
CaAl,Oy4 a nivel comercial que mejore las propiedades nieagulel material.

Transportador de oxigeno CaMm dMgo.103.5

La perovskita CaM§uMgo.1035 presenté un buen comportamiento para la combustion
de CH, en la planta CLC en continuo en términos de redetil y eficacia de
combustién cuando no existia la presencia de aeufied combustible alimentado. Para
alcanzar condiciones de combustion completa rdmult@cesario trabajar con una gran
cantidad de oxigeno en exceso sobre las condicesiegquiométricash(> 11). En tales
condiciones, la capacidad CLOU del material era nmportante para convertir
completamente el combustible, y se detectaron ctrac@ones de Pa la salida del

reactor de reduccion de hasta 1 % en volumen.
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Por otro lado, la adicion de pequefias concentrasiole HS al combustible afectaba
inmediatamente y en gran medida al comportamieatdransportador de oxigeno. En
apenas 17 horas de operacion cos,Ha eficacia de combustion en el sistema CLC
descendi6 desde el 99 % al 72 % vy la reactividaldsiparticulas disminuyé de manera
considerable, confirmando de esta forma la altasis#idad de este material al
envenenamiento por azufre. Ademas, la presenaaufee en el gas combustible afectd
al comportamiento fluidodinAmico del transportader oxigeno con la aparicion de

problemas de aglomeracion.
Transportador de oxigeno CulfAl

El comportamiento del transportador de oxigeno @Atl4ue evaluado para la
combustién deour gas con altas concentraciones dgSHen la planta CLC en continuo
de 500 W. Durante los experimentos correspondientes, latgpl&CLC operd en
condiciones muy estables y en ningln momento seci@debn problemas de

aglomeracion del material.

El transportador de oxigeno fue capaz, en todosdess, de quemar completamente la
corriente desour gas alimentada. Sin embargo, también se detectaroideaes de SO

en la corriente de salida del reactor de oxidasi@mpre superiores al limite legal de
35 mg/Nm, que es el limite de emisiones establecido potJEa para calderas
industriales con una potencia superior a 50 (MMdemas, se confirmo la acumulacion
de azufre en las particulas del material GAL%4ajo todas las condiciones de operacion
estudiadas. Por todas estas razones, se concleydosjuransportadores de oxigeno
basados en cobre no son adecuados para la conmbdssigur gas con concentraciones

de HS superiores a 1300 ppmv en procesos CLC.
Transportador de oxigeno Fe2@Al

El transportador de oxigeno FgaDpreparado por el método de impregnacion himeda
incipiente sobrg-Al,O3 presenté un comportamiento éptimo para la combugte gas
natural con presencia de %] incluso para la combustion dsur gas con
concentraciones muy elevadas de este contamirdategsta un 15 % en volumen. En
concreto, este material logro la combustion coraptitl combustible con eficacias de
captura de C@del 100 % a una temperatura de 900 °C en el redeteduccion y con

173



Conclusiones

una relacion 6xido metalico/combustible superidr.@ Bajo estas condiciones, no se
detecté la presencia de azufre ni en el interioremila superficie externa de las
particulas y tampoco se generaron emisiones dee8@lI reactor de oxidacion lo que

evitaria emisiones de $@ la atmosfera en una planta industrial.

Por otro lado, en esta tesis doctoral se ha deadus®l excelente comportamiento del
transportador de oxigeno F&20 para aprovechar, por medio de un proceso CLC, el
potencial energético de corrientesadal gas sin emisiones de S@ la atmdsfera y con
una captura eficiente de G(Durante los experimentos llevados a cabo se quema
corrientes dacid gas con concentraciones de$lde hasta un 20 % en volumen, siendo
esta concentracion de§lla méas alta empleada en un proceso CLC en cortiasta la
fecha. El uso de este transportador de oxigenoifi@ia combustion completa de,8l

en elacid gas a SQ sin perjuicio sobre las particulas del materiaémisiones de SO

por el reactor de oxidacion.

Ademas, este material presentdé una elevada edtbitnecanica, térmica y quimica
durante largos periodos de operacion en continsioc@mo una alta reactividad bajo

diferentes condiciones de operacion.
Cinética de reaccion e inventarios de sélidos

El modelo de grano, asumiendo un control mixtoadeehccion quimica y la difusion a
través de la capa de producto, resultd adecuada paedecir los resultados
experimentales correspondientes a los estudiosiacmsdlevados a cabo en TGA con
los transportadores de oxigeno CaMwigo:10s5 ¥ Fe2G/Al en las reacciones de
reduccion con Ci H, y CO. No obstante, la reaccion de oxidacion estaba

predominantemente controlada por la reaccion gaimic

Con respecto al estudio de la cinética de reducgioridacion relativo a la perovskita
CaMry gMgo.103.5, Se encontré que las particulas de este matefidais un proceso de
activacion para las reacciones de reduccion. Derraste proceso de activacion, la
reactividad con Cl aumentaba considerablemente, mientras que la idapacle
transporte del material disminuia de 10.5 % a 7.5 %

Por otro lado, a partir del estudio cinético cquexliente al material FeAl se

encontré que este material se reducia a f&»Ahdependientemente de la conversiéon
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final de reduccion alcanzada. Ademas, el valor maxile conversion de reduccion, asi
como las velocidades de reaccion de reducciorhastadaramente influenciadas por la
temperatura. A una temperatura de 950 °C, la @ddcde reduccion del transportador
de oxigeno con CKICO e H era muy elevada hasta valores de conversion tiéb ste

0.6, alcanzandose dicho grado de conversion en snéedl0 segundos para los tres

casos.

Los inventarios minimos de solidos calculados tasmh muy similares para los
transportadores de oxigeno basados en manganesorg, fton valores en torno a
150 kg/MW para la combustion de ¢eh ambos casos. Estos valores de inventarios de
sélidos eran superiores a los calculados paradosportadores de oxigeno basados en
cobre y niquel. No obstante, comparados con losnatiis para otros transportadores
de oxigeno basados en manganeso y hierro estudiadoda literatura son

significativamente menores, lo cual corroborab@léaada reactividad de los mismos.
Conclusion final

El objetivo final de esta tesis consistia en idmati el transportador de oxigeno mas
prometedor para su escalado a una planta induStti@lde gas natural. Analizando las
ventajas e inconvenientes de cada uno de los coatteriales evaluados en esta tesis
doctoral, se ha llegado a la conclusion de queatenal Fe2QAl es el que presenta el
mejor comportamiento en términos globales paraodimbustion de gas natural en
presencia de $$ como impureza. Por ello, se propone su escaladoaaplanta

industrial CLC de gas natural.
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Acrénimos

AJI: indice de atricion

ASU: air separation unit

CAC: captura y almacenamiento de £LO
CE: Comisién Europea

CLC: chemical looping combustion
CLOU: chemical looping with oxygen uncoupling
CLR: chemical looping reforming

COP: co-precipitacion

EOR:enhanced oil recovery

FG:freeze granulation

GEI: gases de efecto invernadero

g.n: gas natural

ICP-AES: espectrometria de emision atdbmica contéude plasma por acoplamiento

inductivo

IMP: impregnacion

MM: mezcla mecéanica

NGCC:natural gas combined cycle

PSA:pressure swing adsorption

PSD: distribucion de tamafio de particulas

SD: spray drying

SEM-EDX: microscopia electronica de barrido corrgi@edispersiva de rayos X

SF:spin flash
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SR-CLC:steam reforming-chemical looping combustion
TCD: detector de conductividad térmica

TGA: termobalanza - Analisis termo-gravimétrico

TO: transportador de oxigeno

TPR: reduccion a temperatura programada

UE: Unidén Europea

UPC: unidad de purificacion y compresién de,CO
WSA: wet sulfuric acid process

XPS: espectroscopia fotoelectronica de rayos X

XRD: difraccion por rayos X

Nomenclatura
A = velocidad de atricion (%/h)
b = coeficiente estequiométrico de la mezcla delogasbustible

C; = concentracién del gas de reaccién i (mdj/m

C, = concentracion media del gas i en el reactor /(mpl

Cieq= concentracion en equilibrio del gas de reacci@nal/nt)

Cio = concentracién del gas i a la entrada del regotot/m®)

C, = coste unitario de inerte en el transportadarxdgeno (€/kg)
C,, = coste de fabricacion del transportador de oxid€rkg)
C,eo = coste de la fase activa en el transportadoxaeeno (€/kg)

Coc = coste unitario de transportador de oxigeno (€/kg)
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d = factor estequiométrico en la reaccion de comnfmuson oxigeno (mol @mol de

combustible)
d, = diametro de particulaun)
D = difusividad efectiva en el capa de productd”(mol™ s%)

Dpio = factor pre-exponencial para la difusividad efecten la capa de producto ¥m

mol™ s
E.n = energia de activacion de la constante cinétida deaccidén quimica (kJ/mol)
En = energia de activacion de la difusividad efecéimda capa de producto (kJ/mol)

Ex = energia de activacion que modifica la constdetdecaimiento para la difusividad

en la capa de producto (kJ/mol)

F = flujo molar de gas (mol/s)

Fcomb= flujo molar de combustible alimentado al reactereduccion (mol/s)
Fmeo = flujo molar de éxido metalico (mol/s)

ks = constante cinética de la reaccion quimic¥ @mol" s%)

ks o= factor pre-exponencial para la constante ciagti¢” mol" s*)

kx = constante de decaimiento para la difusividacherapa de producto

kx o = factor pre-exponencial para la constante deichéeato para la difusividad en la

capa de producto

m = masa de transportador de oxigeno (kg)

m, = velocidad de circulacion caracteristica (KgWww™)
M ¢o, = masa molecular del GQg/mol)

m¢ = masa de particulas elutriadas de la planta Ca€ un diametro de particula

inferior a 40um durante un periodo de tiempo determinado (kg)

Mo = masa molecular del oxigeno (g/mol)
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M, = inventario total de solidos (kg/MW)

Myc; = inventario de solidos en el reactor j (kg/MW)

Moc = velocidad de circulacion del transportador degemd completamente oxidado
(kg s* MW™)

Myx = masa de muestra del transportador de oxigenodouasta completamente

oxidada (kg)

m.,= Masa de muestra del transportador de oxigenorerafreducida (kg)

m = masa total de inventario de sélidos en la plai@ (kg)
n = orden de reaccién para el gas en la reacciénicaigas-solido

n’ = constante exponencial para la concentracionadesg el proceso de difusion en la

capa de producto

N, = moles de oxigeno que puede aportar el transmrrda oxigeno completamente

oxidado (mol)

R, = constante de los gases ideales<R.314 J mot K™

R, = capacidad de transporte de oxigeno del oxidolivetauro (kg oxigeno/kg 6xido

metalico)

R,c= capacidad de transporte del transportador de eorig(kg oxigeno/kg

transportador de oxigeno)

Roc cLou= capacidad de transporte de oxigeno para el gpdCeOU
s, = emision especifica (mol Gnol combustible)

t = tiempo de reaccion (s)

T = temperatura (°C)

t. = tiempo con adicion de gas combustible (h)

t; = tiempo total de operacion en caliente en latpl&@i.C (h)
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t,y = tiempo de vida medio de las particulas (S)

Vy.xg=0= volumen de la mezcla gaseosa péya 0 (nT)

Vg .xg=1=volumen de la mezcla gaseosa péya 1 (n?)

X = conversion de solidos

XcLou = conversion del material CaMgMgo 1035 correspondiente al proceso CLOU
Xg = conversion de gas

Xy,ent= conversion del gas a la entrada del reactor

Xg.sa= conversion del gas a la salida del reactor

XN = conversion normalizada de sélidos

Xoc = fraccion masica activa en el transportador dgeno

Xo.ent RO= CONversion de oxidacion de solidos a la entradaehctor de oxidacion
Xo.ent RR= CONversion de oxidacion de solidos a la entcedaeactor de reduccion
Xt ent RR= CONversion de reduccion de solidos a la entratleedctor de reduccion

Xirq = Maxima conversion de reduccion de solidos cudadineética de reaccion esta

controlada por la reaccion quimica

yi = fraccién molar del gas i

Letras griegas

X = coste de renovacion del caudal de transportadarxigeno por tonelada de €0

evitada (€/t CQ

d = parametro en el subindice para el oxigeno erstaldo oxidado de la perovskita

CaMny gMgo.1035

AH = variacion de entalpia de reaccion (kJ/mol)
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AH ° = variacion de entalpia de reaccion estandar (K)/mo

AH _ = variacion de entalpia correspondiente a la réacguimica neta (kJ/mol)
AH? = variacion de entalpia de combustion estandamgy

At = periodo de tiempo durante el cual se mide léciatr de las particulas de

transportador de oxigeno (Ss)

AX = variacion de conversion de solidos entre eltogade reduccion y reactor de
oxidacion

AXy = variacion de conversion de gas

AX;rq = variacion de conversion de sdlidos entre eltogate reduccion y el reactor de

oxidacion cuando la cinética de reaccién esta otatta por la reaccion quimica

&, = coeficiente de expansion de la mezcla gaseosa

@= relacion 6xido metalico/combustible

®; =reactividad caracteristica en el reactor

y = pardmetro en el subindice para el oxigeno essteldo reducido de la perovskita

CaMmny oMgo.103.y

,l-JOVOC = caudal de transportador de oxigeno fresco afiadld@lanta CLC (kg/s por kg
CO; evitado/s)

Hoc rosrr = iNventario de solidos (kg por kg G@vitado/s)

. = eficacia de combustion

Tch = tiempo para la conversion completa cuando laciéa quimica controla el

proceso de reaccion (s)
1, = tiempo para la conversion completa de las pdasoen el reactor de oxidacién (s)

1o = tiempo para la conversion completa cuando las@hh a través de la capa de
producto controla el proceso de reaccion (s)
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7 = tiempo para la conversion completa de las pda$oen el reactor de reduccion (S)

7, = tiempo para la conversion completa de las paagcan el reactor de reduccion

cuando la cinética de reaccion esta controladdap@accion quimica (s)

w = fraccibn de masa restante durante la reducce&ntrdnsportador de oxigeno

completamente oxidado

Subindices y superindices

e = entrada

i = gas

j = reactor (RR = reactor de reduccion, RO = raadéooxidacion)
0 = oxidacion

r = reduccion

s =salida

0 = inicial
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