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Resumen:

El principal objetivo del CIEMAT en el proyecto CENIT-CO, ha sido el desarrollo del proceso de captura de CO, por
adsorcidn fisica en gases de combustion.

En la primera fase se llevaron a cabo estudios de preseleccion de adsorbentes, a escala de laboratorio, utilizando
composiciones de gas simplificadas. Posteriormente, se realizaron estudios en planta piloto utilizando configuraciones
apropiadas de adsorbentes promisorios en condiciones realistas. Se ha estudiado la capacidad ciclica de adsorcion de
CO, de distintos adsorbentes. Finalmente, para el adsorbente seleccionado como mds prometedor, se ha evaluado la
eficacia y selectividad ciclica de adsorcion de CO, en presencia de otros componentes gaseosos (SO,, H,O, NO) del
gas de combustion, asi como su comportamiento a lo largo de maltiples ciclos de adsorcion-desorcion en presencia de
gas de combustion simulado.

Ninguno de los adsorbentes estudiados, atn siendo prometedores, ya que todos ellos presentan una eficacia de captura
superior al 90 %, parece de susceptible aplicacion directa a la captura de CO, por adsorcion fisica en condiciones re-
presentativas de los gases residuales a la salida de la torre de desulfuracion de centrales convencionales de combustion
de carbon pulverizado. Como alternativa se propone el desarrollo de adsorbentes sélidos regenerables hibridos (adsor-
cion fisica-quimica) o la aplicacion a la captura de CO, de nuevas tecnologias en desarrollo tales como la promocion
electroquimica.

Study of Adsorbents for the Capture of CO, in Post-combustion. Contribution of CIEMAT to Module 4 of the
CENITCO?2 Project

Ruiz, E.; Marofio, M.; Sanchez-Hervas J. M2.
55 pp. 27 fig. 33 ref. 13 tablas

Abstract:

The main goal of CIEMAT within the CENIT-CO, project has been the development of a process for CO, capture
from combustion flue gases by physical adsorption. In the first stage, screening studies to select promising adsorbents
were carried out at laboratory scale, using simplified gas compositions. After that, pilot plant studies were performed
using appropriate configurations of promising adsorbents under realistic conditions. CO, adsorption cyclic capacity
of different adsorbents has been studied. Lastly, for the adsorbent selected as most promising, its cyclic efficiency and
selectivity for CO, adsorption in the presence of other gaseous components (SO,, H O, NO) of the combustion gas has
been determined, as well as its performance along multiple sorption-desorption cycles in the presence of simulated
combustion gas.

None of the studied adsorbents, though being promising since they all have a capture efficiency of about 90%, seem
to be susceptible of direct application to CO, capture by physical adsorption under conditions representative of gases
exiting the desulphurisation tower of conventional pulverized coal combustion plants. As an alternative, the develo-
pment of hybrid and regenerable solid sorbents (physical-chemical adsorption) is proposed or the application of new
technologies under development such as the electrochemical promotion in capturing CO,.
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1 INTRODUCCION

Las actuaciones que en estos momentos se estdn desarrollando para reducir las
emisiones de CO,, procedentes de la generacion de energia utilizando carbon, se centran o en
los procesos de generacion de las mismas (combustion/gasificacion) o sobre los gases
procedentes de los proceso de generacion (captura). Tales actividades se pueden dividir en

cuatro grandes grupos:
1 Aumento de laeficacia de utilizacion del carbén.
2 Utilizacion de mezclas de combustibles biomasicos y carbén: Co-combustion.
3 Nuevastecnologias para concentracion del CO, en gases residuales.
4 Capturadel CO..

Las actividades llevadas a cabo en este proyecto se engloban dentro de este ultimo
punto, en concreto en el estudio y desarrollo de |a tecnologia de adsorcion para la captura de
CO.. Los procesos de adsorcién de gases son utilizados industrialmente en la purificacién de
corrientes de gases como por gjemplo en la eliminacion de ciertas sustancias y olores del aire,
la separacion de Oxidos de azufre en gases de combustion y la separacion de CO, del gas
natural.

La adsorcion de CO, es e proceso por € cua la molécula gaseosa de CO, es

capturada, fijaday acumulada en la superficie de otra sustancia, normal mente solida.

Por lo tanto, el proceso de adsorcion tiene lugar en la superficie de un adsorbente
solido, a diferencia de la absorcion, donde el proceso sucede en todo el volumen del

absorbente liquido o solido.
En funcion del enlace establecido entre la superficie del adsorbente y la molécula de
CO, se distingue entre adsorcién fisicay adsorcion quimica.

En la adsorcion fisica se establece un enlace débil del tipo de fuerzas de Van der
Waals, mientras que en la adsorcién quimica se produce una reestructuracion electronica

formandose enlaces i6nicos, enlaces covalentes o un enlace intermedio entre ambos tipos.

En general, los procesos de adsorcién fisica se producen a baja temperatura, con baja
energia de activacion y en multiples capas superficiales, mientras que la adsorcién quimica
requiere temperaturas elevadas, ata energiade activacion y se produce en una Unica capa.

No obstante, a pesar de que las diferencias entre adsorcion fisica 'y adsorciéon quimica



estan claras desde un punto de vistatedrico, en la préctica su distincién es mas complgja.

La caracteristica principal de los solidos empleados en los procesos de adsorcion es el
gran desarrollo de la porosidad. En los materiales porosos, debido a solapamiento de los
campos de fuerza de las paredes de los poros, existe un incremento del potencia de adsorcion
(Everett, 1988). Este fendmeno se acentla a medida que las paredes de los poros se
aproximan. Cuando la adsorcion tiene lugar en solidos microporosos (tamafio de poro menor
de 2nm), €l potencia de adsorcion aumenta, dando lugar a una mayor atraccion entre la
molécula adsorbida y la superficie del sdlido por la mayor interaccion adsorbato-adsorbente
(Sing, 1985). Este potencial de adsorcidn en los microporos resulta tan efectivo que permite la

adsorcién incluso de gases supercriticos.

El proceso de captura de diéxido de carbono mediante métodos de adsorcién fisica se
podria esquematizar como se muestra en la Figura 1, en la que aparece una primera etapa de
separacion del CO; y, posteriormente, una etapa de regeneracion donde el CO, se concentra.
L os dispositivos disponibles comercia mente basados en procesos de adsorcion fisica, operan
en ciclos de adsorcion-regeneracion. En la etapa de adsorcion, €l gas a tratar pasaria a través
del adsorbente donde € CO, quedaria retenido, idealmente de forma selectiva. Unavez que €l
lecho de adsorbente alcanzase |a saturacion de CO,, € gas a tratar seria cambiado a otro

lecho de adsorcién mientras que el saturado seria regenerado.

Corriente sin CO, CO, concentrado

Adsorbente-CO,

|

Corriente con CO, Energia

Proceso de Separacion Proceso de Regeneracion

Figura 1. Esquema del proceso de separacion por medio de métodos de Adsorcion Fisica.

La separacion del gas capturado y el adsorbente constituye una etapa clave del proceso
de adsorcién. Existen varios métodos pararealizar €l proceso de adsorcién-desorcion:



Temperature Snving Adsorption (TSA)

Este proceso se basa en que la adsorcién y desorcion del gas se produce atemperaturas

diferentes.

La corriente de gases a purificar se hace circular por una torre que contiene un lecho
de material adsorbente, produciéndose la captura de la especie gaseosa a separar a
temperatura constante. Cuando el adsorbente ha agotado su capacidad de captura, la corriente
de gases se dirige a una segunda torre, igual que la anterior pero con adsorbente “fresco”. En
la primera torre se eleva la temperatura y se realiza una purga con gas inerte para producir la
desorcién y descarga del gas capturado. Posteriormente e lecho adsorbente regenerado se

enfria para devolverlo alas condiciones adecuadas de adsorcion.

El calentamiento y enfriamiento del lecho de adsorbente no puede realizarse muy
rapidamente por lo que el proceso dura varias horas. Ademas, para que este tiempo no sea
muy dilatado, se necesitan grandes volUumenes de adsorbente, que repercuten en la necesidad
de equipamiento de gran tamafio. También debe tenerse en cuenta que, para poder trabajar de
forma continua, el tiempo que tarda en saturarse el lecho de la segunda torre (adsorcién) debe
ser igual 0 mayor que el tiempo necesario pararegenerar y enfriar €l lecho de la primeratorre
(desorcion). Otro aspecto a tener en cuenta es que los ciclos térmicos a los que se somete €l
material adsorbente provocan la degradacion del mismo. La presion a la que se realizan los

procesos suele ser la presion atmosf érica.
Pressure Swing Adsorption (PSA)

Este proceso se basa en que la adsorcion y desorcion del gas se produce a diferentes

presiones.

Una presiéon elevada favorece la captura del gas por parte del lecho adsorbente. Al
igual que en el proceso basado en temperatura, la operacion en continuo requiere disponer de
al menos dos torres. En una de €ellas se produce la captura del gas a ata presion, mientras que
en la otra € lecho adsorbente se regenera mediante una descompresion y purga a
contracorriente con gas inerte. Cuando se requiere presion de vacio para la regeneracion se
habla de “Vacuum Swing Adsorption (VSA)”.

La utilizacion de solidos adsorbentes regenerables podria ser una aternativa
potencialmente vélida para la captura de CO, en los gases de combustién de centrales
térmicas frente a los ligquidos absorbentes, aunque para ello es necesario que el proceso de

separacion resulte econdémico, hecho que pasa por emplear un material adsorbente de CO,



atamente eficiente.

Es necesario que € sblido adsorbente tenga una elevada capacidad de adsorcion de
CO,, superior a unos 90 mg/g de adsorbente, alta selectividad hacia dicho componente en la
mezcla gaseosa y que la diferencia de temperaturas entre el proceso de adsorcion y desorcion
de CO, sea lo més pequefia posible (Chang et al., 2003). Ademas, puesto que la temperatura
de salida de los gases de escape se encuentra en torno a los 120-150°C, seria conveniente que
el material adsorbente pudiera operar a temperaturas relativamente atas para evitar las etapas

de enfriamiento y la condensacion de compuestos corrosivos.

En las dos Ultimas décadas se han investigado numerosos tipos de materiaes
adsorbentes tales como carbones activos, arcillas pilareadas, Oxidos metdlicos, zeolitas, etc.
Los materiales del tipo zeolitas o carbones activos son capaces de adsorber fisicamente una
importante cantidad de CO, a temperatura ambiente. Sin embargo, esta capacidad disminuye
rapidamente al incrementar la temperatura, encontrandose ademés que la selectividad frente al
CO, suele reducirse considerablemente en presencia de agua u otros gases tales como No,
CHy,, etc. Teniendo en cuenta que en estos materiales la adsorcion se produce de forma fisica,
tanto en €l interior como en el exterior de los poros, los factores de separacidn (relacion
CO./N,, etc.) encontrados suelen ser bastante bgjos (Van der Vaart et a., 2000; Siriwande et
a., 2001). Con objeto de poder trabgjar a temperaturas superiores, obteniendo mayores
valores de selectividad en la separacion, se ha estudiado € proceso de adsorcién quimica
sobre materiales del tipo MgO, hidrotalcitas, etc. Estos materiales presentan una ata
selectividad hacia e CO, aungque necesitan operar a elevadas temperaturas. En estas
condiciones, las capacidades de adsorcion de CO, suelen ser relativamente bagjas (Anand et
al., 1995; Ding y Alpay, 2000).

A pesar de la mgjora en €l consumo energético, € proceso de adsorcion alin no esta
considerado como una tecnologia atractiva para la separacién de CO, de una corriente gaseosa
a gran escala debido principamente a que la capacidad y la selectividad hacia e CO, que
presentan los adsorbentes actuales son bgas. Sin embargo, puede ser atractiva en
combinacién con otra tecnologia de captura (Thambimuthu, 2002). Un gjemplo es el estudio
realizado sobre la captura de CO, presente en las corrientes producidas por una central
térmica en el que & sistema PSA se combina con una separacion por etapa de enfriamiento
(“super cold separator”) (Takamuraet a., 1999).

Los procesos de adsorcion de CO, no son eficaces todavia debido, tanto a la baja



selectividad, como ala baja capacidad de adsorcion de los material es disponibles actual mente,

pero pueden tener futuro como proceso complementario ala absorcion quimica.

Gran parte del esfuerzo de investigacion en € campo de la adsorcion de CO, debe
orientarse a desarrollo de nuevos materiales con mejores capacidades y cinéticas de
adsorcién en las condiciones a las que se encuentra el CO, en los gases de combustion de

centrales térmicas.

El disefio de un proceso industrial basado en el proceso de adsorcién fisica podria ser
viable. Aungue para mejorar la competitividad del proceso de adsorcion fisica en la captura
del dioxido de carbono, es necesario € desarrollo de nuevos materiales adsorbentes que
presenten un mayor desarrollo de la porosidad para que se puedan lograr mayores

capacidades de adsorcion de CO..

En conclusion, existen en la actualidad muy escasas referencias a la aplicacion de
tecnologias de adsorcion quimica a la captura del CO, de los gases de combustion
procedentes de centrales térmicas convencionales, ademés las experiencias desarrolladas se

han realizado a una escala muy inferior ala que podria resultar necesaria.



2 OBJETIVOS

La participacion del CIEMAT en e proyecto CENIT-CO, ha tenido por objetivo €l

estudio a escala de planta piloto de tecnologias de adsorcion del CO, contenido en los gases

de combustion mediante aquellos adsorbentes que se considerasen como los méas

prometedores de entre aquellos desarrollados por otros miembros del médulo 4, Universidad

de Alicante, Universidad Complutense, Universidad Rey Juan Carlos, e Instituto Jaume

Almera. Para lograr dicho objetivo se propuso la realizacidn de estudios comparativos con

gases sintéticos de |os adsorbentes desarrollados para captura de CO, en post-combustion con

los objetivos especificos de:

Desarrollar y validar alternativas tecnolégicas a lavado por via himeda de los

gases de combustion.

Optimizar la eficiencia de captura, por aplicacion de tecnologias innovadoras,

con una reduccion simultanea de |os costes.
Evaluar dichas tecnologias a una escala que permita extrapolar resultados.

Evaluar dichas tecnologias en condiciones redlistas, similares a las esperadas en
unainstalacion de tamario industrial .

Definir equipos compactos para captura de CO..

Definir los requisitos necesarios de limpieza previa de los gases de combustion
que permitan cumplir con la tolerancia de los sistemas de captura de CO,
estudiados.

Transferir el conocimiento adquirido en tecnologia, herramientas y procesos a

las compafias de generacion energética, especialmente a partir del carbon.

Para acometer estos objetivos la participacion del CIEMAT en € proyecto ha

constado de las siguientes tareas:

A.

B.

Seguimiento del desarrollo de adsorbentes.

Modificacion y acondicionamiento de instalaciones experimentales. El objetivo
de esta tarea fue preparar y adaptar las instalaciones de Limpieza'y Tratamiento
de Gases existentes en la Unidad de Val orizacion Energética de Combustibles y
Residuos para larealizacion de experiencias de durabilidad de los adsorbentes de

captura de CO, desarrollados.



C. Estudios en planta piloto de adsorbentes y/o catalizadores. Los objetivos de esta
tarea han sido: la verificacion del correcto escalado del proceso de fabricacion
del adsorbente, contrastar 1os resultados de planta piloto con los previamente
obtenidos a escala de laboratorio y la obtencion de datos de capacidad de captura
a escala piloto en condiciones redlistas, que permitan determinar la tolerancia de
los adsorbentes a |os componentes gaseosos tipi camente presentes en un gas de
combustion (en especia H,0 y SO,) que pueden afectar a la eficacia de captura
y ala durabilidad del adsorbente. A resultas de estos estudios se selecciond un
material de entre los disponibles para llevar a cabo e posterior estudio de
durabilidad.

D. Andlisis globa. Evaluacion de alternativas y futuros desarrollos. El objetivo de
esta tarea es la evaluacion de la viabilidad técnica de |os adsorbentes estudiados,
como base para futuros desarrollos de la tecnologia de adsorcién fisica aplicada

alacaptura de CO, en post-combustion.

En el Proyecto CENIT CO, se ha estado trabajando en el estudio de nuevos materiales

adsorbentes. En concreto se han estudiado:
- Materiales adtatemperatura: hidrotalcitas y aliminas.
- Zeolitas sintetizadas a partir de cenizas volantes.
- Materiales mesoporosos funcionalizados.

- Carbones activos.



3 INSTALACIONESEXPERIMENTALES
3.1 Unidad dereacciéon delaboratorio

Los ensayos de captura de CO, se han realizado en una unidad de reaccion de
laboratorio autométicay computerizada, de nombre comercial Microactivity Unit. En lafigura
se muestra una fotografia de la instalacion. El caudal méximo de gas de operacion es de 4500
mIN/min. La temperatura maxima de operacion del reactor es de 650 °C y la presién maxima
es de 20-30 bar. Se pueden afiadir agua u otros componentes gaseosos previa vaporizacion de

agua o disoluciones acuosas, suministradas al sistema por una bomba dosificadora.

Figura 2. Unidad de reaccion de laboratorio.

Tal como se aprecia en la Figura 2, esta construida en una estructura Unica gue contiene la
unidad electronica, € sistema de control y los controladores de flujo méasico. El reactor y €l
conjunto de vavulas, tubing, etc. se alojan en € interior de una caja termostatizada. En el
sistema experimental se distinguen los elementos siguientes:

- Sistema de alimentacion de gas, formado por tres controladores de flujo mésico (MFC),
gue permiten producir la mezcla de gas con lacomposicion y € caudal deseados.

- Sistema de alimentacion de liquidos, € cua consiste en una bomba de pistén marca
Gilson, modelo 307, que permite similar la concentracion de vapor del gas.

- Sistema de precalentamiento de reactivos, conformado por dos circuitos independientes
de gas arrollados en espiral, para vaporizacion de agua y precalentamiento de vapor, y
precalentamiento del gas respectivamente. La mezcla de gas secay el vapor se calientan
hasta una temperatura maxima de 190°C, mezclandose a continuacion ambas corrientes

para producir € gas himedo, antes de entrar al reactor.



- Reactor de lecho fijo: Se trata de un reactor tubular de acero inoxidable 316 fabricado
por Autoclave Engineers. Tiene un didmetro interno de 9,2 mm, y una longitud de
300mm. El adsorbente se soporta en una placa porosa de 20 micras. El reactor se aloja
en un horno fabricado en inox. 304, que permite calendar el gas hasta 750°C, aungue en
estas investigaciones la maxima temperatura a estudiar es 80°C. La temperatura de gas
en el interior del reactor se mide con un termopar tipo K de 1.5 mm de diametro.

- Sistema de acondicionamiento del gas de salida: Para eliminar los condensados, el gas
de sdlida del reactor pasa por un condensador tipo Peltier. Incorpora una vavula
micrométrica y un sensor de nivel de tipo capacitivo. La presion del sistema se mide
mediante un transductor controla por medio de una vavula de micro actuacion.

- Unidad de control y adquisicién de datos: La unidad de ensayos dispone de control local
y remoto en linea, basado en comunicaciones digitales RS485 y utilizando el programa
informatico de control de procesos denominado ADKIR. En la Figura 3 se puede

observar la pantalla de dicho sistema

ey

A e Qe e & TN

Figura 3. Sstema de control y adquisicion de datos.

3.2 Plantapilotodetratamiento de gasesa altatemperaturay presion atmosférica

La planta piloto de tratamiento de gases a alta temperatura y presion atmosférica del
CIEMAT permite utilizar gases residuales de combustion tanto sintéticos como reales. En esta
instalacion se han llevado a cabo, entre otros, estudios de descomposicién catalitica de N2O, y
de reduccién catalitica selectiva de N,O y NO mediante hidrocarburos, operando en continuo

durante més de 2000 horas.



El cauda maximo de gases a tratar es de 20 Nm°h y la temperatura méxima de
operacion es de 550 °© C, a presion atmosférica o ligeramente superior. El diagrama de proceso

de dichainstalacion se representa en la Figura 2.

N20 ATM.
—
i o1
NO E

—k—» co2

CG3

CHIMENEA

GAS SECO

DP-02

PURGA DE AGUA

Figura 4. Diagrama de proceso de la planta de tratamiento de gases a alta temperatura y presion

atmosférica.

Esta instalacion se compone de las siguientes unidades. (1) centrales de suministro de
gases, (2) unidad de mezcla de gases, (3) planta de proceso y (4) sistema de control y
adquisicion de datos. A continuacion se procedera a una descripcion més detallada de cada

unade€llas.

321 Centrales de suministro de gases

El estudio de los diferentes sistemas de tratamiento de gases, se lleva a cabo utilizando
una mezcla de gases sintéticos, cuya composicion es similar ala de los gases residuales de los
procesos de combustion. Como composicion estdndar para dimensionar la instalacion se

considerd la que se muestraen la Tabla 1.
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Tabla 1. Composicién del gas residual de combustion en lecho fluidizado (simulado).

Componente | N,

O, |N;O|NO [H;O [CO,|SO, |CO

Hidrocarburo (C3Hg/CsHg/CHY)

% Volumen

78.88

6 0.05/0.05|6 10 |0.016 | 0.001-0.1

0.05-0.15

Atendiendo a esta composicion, a intervalo de caudales de operacion de la planta de

proceso y ala duracién estimada para los ensayos de larga duracion (500 horas de operacion

en continuo), y teniendo en cuenta consideraciones de economia en € consumo, se

configuraron las diferentes centrales de suministro de gases.

Tabla 2. Caracteristicas de los gases sintéticos.

Gassintético |Composicion Presion de

(% viv) suministro
(bar)

N> Calidad industrial, 99.5 % N, (pureza N25) 200

SO, 99.9 % SO; (pureza N30) 1.7

N,O 99.5 % N,O (pureza N25) 44

NO 99 % NO (pureza N20) 40

CO; Calidad industrial 99 % CO, (pureza N20) 49.5

Aire Calidad industrial, 99 % Aire (pureza N20) 200

CsHg Calidad industrial, 99,5 % C3Hg (purezaN25) |6,5

C3H6 Calidad industrial, 99,4 % CsHg (purezaN24) |8

CHy Calidad industrial, 99,5 % CH, (pureza N25) 175

Cada componente de la mezcla gaseosa simulada se suministra puro a excepcion del

oxigeno que se aimentara en forma de aire. Las caracteristicas de los gases sintéticos

seleccionados son las recogidas en la Tabla 2.

Los gases de mayor consumo en el proceso, nitrdgeno, aire y diéxido de carbono, se

suministran por centrales autométicas (Figura 5) dotadas de dos ramas de botellas B50

conectadas en serie. Cada central trabaja automaticamente generando una alarmay cambiando

alternativamente entre las dos lineas de suministro cuando la presion residual es de 10 bares,

permitiendo de este modo la operacién en continuo.

Asi mismo, se dispone de siete centrales manuales (Figura 6) para el suministro de

diéxido de azufre, éxido nitroso, éxido nitrico, propano, propeno, metano y monoéxido de

carbono. Cada una de estas centrales opera de forma manual, existiendo una sola linea de

suministro con una Unica botella B50, ya que en este caso el consumo por ensayo es menor.
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Figura 5. Centrales automaticas de gases.

&:

Figura 6. Central manual de gases.

3.2.2 Unidad de mezclade gases

La unidad de mezcla de gases se compone de once controladores de flujo masico que
permiten variar el caudal de cada gas a necesario para gjustar la composiciéon y el caudal dela
mezcla gaseosa a los valores deseados para cada ensayo, asi como, la introduccién del
hidrocarburo/agente reductor apropiado en caso de ser necesario. En la tabla 3 se muestra el

intervalo de caudal que permite alimentar cada controlador de flujo masico.

La unidad de mezcla de gases incluye filtro de particulas, vlvulas de corte y
antirretorno en cada linea de gas, ademas de un mezclador-distribuidor de gases. En la Figura
7, se muestra una fotografia de la unidad de mezcla de gases.
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Tabla 3. Intervalo de caudal de los controladores de flujo masico

Componente Intervalo de caudal MFC (IN/min)
N, 4—200

SO, 1-50(*)
N,O 4—200 (*)
NO 4—200 (*)
Aire 2-100

CO, 0,7-36
CsHsg 4—200 (*)
CsHs 10 — 500 (*)
CH,4 10 — 500 (*)
CO 0,6 —30 (*)
CO 30 — 1500 (*)
(*) cc/min

Figura 7. Unidad de mezcla de gases.

3.2.3 Plantade proceso

Como se observa en e diagrama de proceso de la Figura 8, una bomba de
desplazamiento positivo (BO-01) se usa para alimentar el agua correspondiente a la humedad
final de la mezcla gaseosa simulada desde el depésito de almacenamiento (DP-01). La mezcla
gaseosa seca se precalienta desde el ambiente a la temperatura de proceso (300 - 550 © C) en
el horno eléctrico (HE-02). El agua alimentada al proceso, se vaporiza en el horno (HE-01) y
el vapor de agua producido, se afiade a la mezcla gaseosa en el precalentador. La mezcla
gaseosa humeda resultante a la temperatura de proceso, se envia directamente a reactor
catalitico (RE-01). El gas limpio que sale del reactor, se enfria con agua a pasar por una

tuberia encamisada, separandose la fraccion liguida resultante en un deposito separador de
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condensados (DP-02) y enviandose € gas seco a chimenea, previo paso por un lecho de

carbon activo.

La planta de proceso, cuya fotografia se muestra en la Figura 8, esta instalada en su
totalidad en un rack portétil y préxima a un combustor en lecho fluidizado circulante de 5kW

lo que permitiria, legado el caso la realizacion de ensayos con gases reales de combustion.

Figura 8. Instalacion de tratamiento de gases a alta temperatura y presion atmosférica.

A continuacion se procedera a una descripcion detallada de |os principales equipos de
proceso.
a) Reactor

El reactor ha sido diseflado para operar a velocidades lineales y espaciales de gas
similares a las esperadas en plantas industriales, con unos valores apropiados de consumo de
gases y de altura de lecho. El reactor es suficientemente versétil y permite el estudio de
distintos catalizadores/adsorbentes, ya sea en forma de polvo, pellets, monolitos, etc., con

diferentes fases activas y soportes. Las especificaciones de este equipo son:
Caudal méximo: 20 Nm*/h

Caudal de operacion: 2—10 Nm/h
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Temperatura de operacion: 300—-550°C
Capacidad maxima: 1000 g de catalizador/adsorbente
Presion de operacion: Atmosférica

Un horno eléctrico de dos zonas se utiliza para mantener €l régimen térmico de la
reaccion. Este horno consiste en cinco collares calefactores eléctricos conectados en paralelo
por cada zona calefactora dando lugar a una potencia total por cada zona del horno de

aproximadamente 2,5 Kw.

El perfil de temperaturas en €l interior del reactor se determina por medio de cuatro

termopares tipo K situados a diferentes alturas de lecho.

Un transmisor electrénico de presion diferencial se usa para determinar la pérdida de

cargaatravés del lecho catalitico.

A la entrada del reactor se han instalado un disco de ruptura 'y una vdvula de alivio

como dispositivos de seguridad en caso de producirse un atasco en €l lecho.
b) Precalentador

Este equipo consiste en una mufla cilindrica, en la cual la mezcla gaseosa seca y €
vapor de agua son inyectados a través de dos conductos. La mezcla entre ambos tiene lugar en
el interior de la mufla, obteniéndose una mezcla gaseosa himeda a la temperatura de proceso
(300 - 550°C). Este equipo generamente opera a presion atmosférica, pero su presion maxima
es de 10 bar. Un horno eléctrico de 3 kW permite el calentamiento de lamufla. A la salida del
precalentador existe una vévula de aivio como dispositivo de seguridad. Las

especificaciones principal es de este equipo son:
Temperatura de entrada de gas. Ambiente
Temperatura de salida de gas: 300 —-550°C
Temperatura de entrada del vapor de agua: 200° C
Caudal de operacion: 2—10 Nm¥/h
Caudal méximo: 20 Nm*/h
Presién de operacion: Atmosférica

Presién méxima: 10 bar
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c) Bomba dosificadora de desplazamiento positivo

Este equipo permite la alimentacion del agua correspondiente a la contenida en la
mezcla gaseosa simulada. Se trata de una bomba dosificadora tipo piston - membrana,
electromagnética y programable. El intervalo de caudal de agua vapor acorde a los
correspondientes de operacion de gas esta comprendido entre 1,66 y 8,33 IN/min. Esto supone
un intervalo de caudal de agua liquida entre 0.08 y 0.4 1/h (0.8 I/h para &l caudal maximo de
gas de 20Nm*h). Esta provista de vélvulas purga, antirretorno, aivio y pie, y de filtro
aspiracion. En lalista siguiente se recogen las principal es especificaciones de este equipo:

Fluido: Agua.

Capacidad maxima: 1.58 I/h.

Presion méxima: 9.7 bar.

Intervalo de caudal: 0.07 cm®h - 1.57 I/h.

d) Vaporizador

Este equipo consiste en un cartucho calefactor eléctrico de 1 kW, alrededor del cua se
encuentra arrollado a modo de serpentin un tubo de acero inoxidable de 1/8”, en cuyo interior
se calienta y vaporiza agua liquida. Este equipo opera a presion atmosférica. A la salida del
vaporizador existe una vavula de alivio como dispositivo de seguridad. Las especificaciones

técnicas de este equipo son:
Presion de operacion: Atmosférica
Cauda de operacion (agualiquida): 0,08 - 0.8 I/h
Temperatura de entrada (agua liquida): Ambiente
Temperatura de salida (vapor de agua): hasta200° C

3.2.4 Sistemade control y adquisicion de datos

El control de temperatura en cada uno de los elementos calefactores -precalentador,
vaporizador y reactor- se realiza mediante control adores electrénicos de temperaturatipo PID.
Estos acttian modificando la potencia del horno en funcién de la temperatura del ges,
mediante un relé proporcional de angulo de fase de 4 - 20 mA. Cada controlador incluye
también una alarma de alta de temperatura que corta € lazo de control y, por tanto, la
calefaccion cuando se sobrepasa €l punto de consigna en un cierto valor. Cada elemento

calefactor incluye un limitador/indicador (controlador electrénico) de la temperatura
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superficial de pared del horno con €l fin de interrumpir el calentamiento antes de que este

valor exceda el maximo permitido seguin los material es de construccion del equipo.

La pérdida de carga a través del lecho catalitico se mide mediante un transmisor
electrénico de presion diferencial.

Un ordenador permite operar cada controlador de flujo mésico, asi como la bomba de

desplazamiento positivo.

Los valores de caudal, temperatura y pérdida de carga son registrados durante el
proceso. El protocolo de interconexién entre |os elementos de control y mediday el ordenador
se lleva a cabo mediante una interfase de comunicacion digital RS-485. Este tipo de
comunicacion necesita un unico cable para transmitir tanto las sefiales de control como las de
adquisicion de datos. En una linea RS-485 es posible conectar 32 transmisores 'y 32 receptores
y cada elemento puede operar como transmisor o receptor en un momento dado. El sistema
permite la operacion de la planta desde un ordenador situado a 1200 m de distancia sin ruidos

ni interferencias.

Se dispone de un software de control y adquisicion de datos (ADKIR) basado en
comunicacion digital RS-485. Este software es muy versétil, permite al operador crear sus
propios diagramas de proceso, con controladores gréficos en la pantalla del ordenador.
Ademas, se pueden escoger |os pardmetros de control, asi como puntos de consigna 'y valores
de alarma, etc., desde € teclado del ordenador. Con este sistema es posible programar
diferentes sesiones de trabgjo como puesta en marcha y parada de la planta, ensayos en
diferentes condiciones de operacion, operaciones de pretratamiento para el acondicionamiento
del catalizador, etc. También permite el encadenamiento de estas sesiones de forma que se

pueden programar camparias de ensayos compl etas.

Los datos adquiridos, asi como los parametros de control, diagrama de proceso, etc.,
pueden ser mostrados gréficamente en la pantalla, grabados a un disco o enviados aimpresora
en cualquier momento durante el ensayo. Ademas, es posible crear graficos personalizados
con las variables de proceso y escala para representacion deseados. Otra opcidn posible es la
simulacién por ordenador a posteriori del comportamiento de la planta durante |os ensayos. El
diagrama de proceso tal y como aparece en la pantalla del ordenador se muestra en la Figura
9. El programa permite la visualizaciéon gréfica y la evolucion temporal de las variables de

proceso, salidas de control, puntos de consigna, etc.
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(] Adkir para Windows95. Grupo de Contiol de Procesos. I.C.P. -C.5.1.C.
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Figura 9. Software de adquisicion de datos y control (diagrama de proceso).

Antesdeiniciar los ensayos, se realiz6 la adaptacién de planta piloto de tratamiento de

gases a proceso de adsorcion de CO, en gases de combustion.

Para |a adaptacién de |la planta piloto de tratamiento de gases existente al proceso de

adsorcion de CO, en gases de combustion es necesario llevar a cabo una serie de

modificaciones en la misma. En la Figura 10 se muestra un esquema del diagrama de proceso

modificado para su adaptacién al proceso de adsorcion de CO, en gases de combustion.
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Figura 10. Diagrama de proceso de la planta de tratamiento de adaptada al proceso de adsorcion de

CO, en gases de combustion.

Para la adaptacion de la planta piloto de tratamiento de gases a proceso de adsorcion
de CO; es necesario incluir un reactor adiciona similar a existente y un sistema de védvulas
de inversion que permita la aternancia de ciclos de adsorcion y desorcion utilizando ambos

reactores. Ademas es necesario incluir un sistema de suministro de gas de desorcion (Ny).

En dicho reactor, tanto la calefaccion como la medida y control de la temperatura de
reaccion se harédn en dos zonas. Cada zona de calefaccion va a consistir en 5 collares
calefactores conectados entre si, con una potencia global de 2500 watios y una tension de 240

voltios. Cada zona de calefaccion llevara

- Un controlador de temperatura (TICA7/TICA8) que regulard la potencia de
calefaccion en funcion de la temperatura de gas en €l interior del reactor (mediante un
relé proporcional de angulo de fase de 4-20 mA). El controlador incluird una aarma

de temperatura (relé€ de alarma) que corte €l 1azo de control y por tanto la calefaccion.

- Un indicador de temperatura de gas (T17/TI8) en € interior del reactor (a otra altura

diferente).
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- Un indicador/limitador de temperatura de pared del reactor (T19/T110), provisto de
alarma de alta de temperatura (relé€ de alarma) que corte la calefaccion antes de llegar a

unatemperatura que pudiera ocasionar dafios en el material del reactor (AlSI-316).

Asi mismo, es necesario medir la pérdida de carga a través del reactor (RE-02), paralo
cual esta previsto incluir un medidor de presion diferencial (PDI-02), con presion diferencial

maxima: 1600 milibar, presién maxima de trabajo: 10 bar.
El sistema de vélvulas de inversion aimplementar estara formado por:
- Dos vavulas de tres vias de %" en SS316 con actuador neumético.

- PLC (automata programable) y software para programacion de los ciclos de

adsorcion/desorcion.
- Dos vévulas de control para posicionamiento de valvulas de tres vias.
La secuencia de operacion del sistema de valvulas de inversion esla siguiente:

Cuando €l proceso de adsorcion se esté llevando a cabo en €l reactor RE-01, la mezcla
gaseosa de adsorcion entrard por la posicion 1 de lavadvulaVT-01 y saldré por la posicién 2
de dicha vévula, estando la posicién 3 cerrada. Simultaneamente, en e reactor RE-02 se
estara llevando a cabo la desorcién, para lo cua € nitrogeno de desorcién entrard por la
posicion 4 de lavalvulaVT-02 y saldré por la posicion 5 de dicha valvula, estando la posicion
6 cerrada. Cuando € adsorbente en e reactor RE-01 se sature, éste pasara a operacion de
desorcion, paralo cual € nitrégeno entrard por la posicion 4 de lavavulaVT-02 y saldré por
la posicion 6 de dicha vavula, estando la posicion 5 cerrada. Al tiempo, €l reactor RE-02
pasard a ser de adsorcion, para lo cual, la mezcla gaseosa entrard por la posicion 1 de la

valvulaVT-01y saldra por la posicion 3 de dicha vavula, estando la posicién 2 cerrada.

A launidad de mezcla de gases (Figura 7) se incorpor6 un controlador de flujo mésico
de nitrégeno de desorcién con un caudal maximo de 333 NI/min (20 Nm®/h), a una presion
maxima de suministro de 10 bar y presion de operacién normal atmosférica. Las conexiones

de entrada/salida seran de V2" y estaré provisto de filtro, valvula de corte y antirretorno.

Asi mismo, se adquirié un nuevo armario de control con capacidad para los distintos
controladores, fuentes de alimentacion y resto de electronica necesaria. Ademés, se
incluyeron las sefiales de indicacion de temperatura de gas (TI7/TI8) en € mdédulo de

adquisicion de datos de temperatura del armario de control existente (Figura 11).

Las sefides de flujo de nitrogeno, temperatura y pérdida de presion se llevaron a
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software de adquisicion de datos existente (Adkir para Windows 95), que es necesario
actualizar de forma gque sea compatible con los elementos de control existentes y de nueva

incorporacion.

VS —— g ey e 2

i i mi !
TIC1 Tic2 [ Tic: il Tica Flujo
4/20 mA J Y 4/20 mAl 4/20m 4/20 mA propano

M Alarma @8 Alarm
J 1]

] =

Alarma Alarma B r 0-10V. §

x - —
1 f

111 TI2 113 Tl4

Alarma Alarma Alarma Alarma Bomba 2P

]
pared pared S pared pared ClL—- 4/20 mAS 14/20 mA
I -

Corte TIC1gee -CorteTICZ-CorteTIC3r- CorteTI =4 vDC
| | q
ks .

Figura 11. Armario de control existente.

3.3 Sistemademuestreoy andlissde gases

3.3.1 Sistemade muestreo

En la planta piloto se dispone de tres puntos de toma de muestra de gas, uno a la
entrada para conocer la composicién de la corriente de alimentacion a temperatura ambiente y
otros dos antes y después del reactor para medida de la extension de la reaccion. Previo a
sistema de andlisis se dispone de un lecho de cloruro célcico y de un filtro de particulas, para

evitar que aguay particul as respectivamente lleguen al cromatégrafo.

Es bien conocido que SO, y H,O en presencia de NOX, reaccionan lentamente para
producir mas N,O, para evitar este efecto, el tiempo de residencia en las lineas de muestreo a
cromatografo debe ser tan corto como sea posible. El aisamiento o calentamiento de las
lineas de muestreo no es recomendable, por que el proceso de descomposicién de N,O podria
proseguir, especialmente en los filtros de particulas a la entrada del sistema de andlisis por

cromatografia.

H,0, CO, y NO, pueden dafiar las columnas cromatograficas de tamiz molecular
debido a adsorcion irreversible en las mismas. Para evitar estos efectos, el agua se absorbe en
un lecho de CaCl,. La adsorcion irreversible de CO, y NO, puede evitarse manteniendo la

columnaa 250 °© C durante 10 minutos.
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La linea de muestreo a analizador de quimiluminescencia de NOx s estara
calefactada para evitar la condensacion de la humedad y |a absorcion de parte de los xidos de

nitrégeno contenidos en la muestra gaseosa.

3.3.2 Sistemade andlisis de gases

En la Figura 12 se muestra una fotografia y configuracién del sistema de andlisis de

gases existente previamente.

1 Emirsanenent i
W ﬁ! L

Método de andlisis Gases a analizar
Cromatogr afia-TCD 1 a- concentracion (%) (CO, CO,, Ny, Oy, ..)
Cromatogr afia-FPD SO,

Cromatogr afia-FI1D (CHy4, CsHg, CsHe, € hidrocarburos oxigenados..)
Cromatografia-ECD N.O

Analizador NOx- NOx, NO, NO, (muestra gaseosa himeday caliente)
quimiluminescencia

Figura 12. Sstema de andlisis de gases.

a) Sistema de andlisis de gases por cromatogr afia

En cuanto al sistema de andlisis de gases, se dispone de dos cromatégrafos Hewlett
Packard modelo 5890 serie Il equipados con cuatro detectores: (1) detector de conductividad
térmica, (2) detector de captura de electrones, (3) detector fotométrico de llamay (4) detector
deionizacion de llama.

El control de los cromatégrafos se lleva a cabo mediante un software de control y
adquisicion de datos Chemstation 3365 de Hewlett Packard. El protocolo de comunicacion
estd basado en una interfase de comunicacion digital tipo RS-232. El programa
“Chemstation” permite el control y adquisicion de datos simultédneo en los cromatégrafos, asi
como la creacion de métodos cromatograficos, integracion de los graficos obtenidos,
preparacion de curvas de calibracion, establecimiento de secuencias automaticas de andlisis,

presentacion de resultados, etc.
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Se harealizado la calibracion y puesta a punto de métodos de andlisis cromatografico
para caracterizacion, por determinacién de la concentracion de los distintos componentes del
gas residua (SO,, CO, CO,, Nz, O, N2O, etc...), asi como, para medida del contenido de
hidrocarburos (CH4, CsHg, CsHe) en las corrientes de entrada y salida a reactor. La
configuracién de los distintos detectores en €l sistema de analisis por cromatografia gaseosa

se muestraen latabla 4.

Tabla 4. Configuracion del sistema de andlisis por cromatografia gaseosa

Detector de Conductividad Térmica (TCD)

Inyector de Empagquetadas Porapack Q
Molecular Sieve 5A

Gases analizados CO,, Oy, Ny

Detector de Captura de Electrones (ECD)

Inyector de Capilares HP-PLOT Molecular Sieve 5A

Gases analizados N,O, O,, NO

Detector Fotométrico de Llama (FPD)

Inyector de Capilares Poraplot Q

Gases analizados SO,

Detector lonizacién de Llama (FID)

Inyector de Capilares DB-Petro

Gases analizados hidrocarburos

b) Analizador de NOx por quimiluminiscencia

Se trata de un analizador especifico para € andlisis de los NOx, con un intervalo de
medida de concentraciones de NOx mas en consonancia con las de proceso que €l alcanzable
con €l cromatégrafo de gases existente y que ofrece un mayor grado de fiabilidad y
simplicidad en e andlisis de NOx, que € sistema de andlisis por cromatografia gaseosa

existente, ya que permite analizar muestras gaseosas humedas y calientes.
C) Analizador deinfrarrojo por transformada de Fourier (FTIR)

Dadas las caracteristicas del proceso de adsorciéon de CO, es necesario un seguimiento
rapido y en linea del proceso, que permita detectar el momento justo en que se produce la
saturacion/regeneracion del adsorbente, sin e tiempo de retraso inherente a los métodos de
andlisis por cromatografia disponibles. Para ello se implementd un analizador de infrarrojo
por transformada de Fourier (FTIR) portéil GASMET, modelo DX-4000 de la marca
TEMET, que permite la monitorizacion en continuo de la concentracion de CO, y demés
componentes gaseosos tipicos de los gases de combustion. En este caso los tiempos de

andlisis pueden ser definidos por el usuario en el intervalo de 1 segundo a 1 minuto.

El funcionamiento del espectrofotometro FTIR se basa en pasar la radiacion infrarroja
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a través de una muestra de moléculas gaseosas. El gas absorbe algunas longitudes de onda
especificas de la radiacién infrarroja. Es decir, la radiacion infrarroja interacciona con las
moléculas de gas de tal forma que éstas comienzan a vibrar o rotar con un incremento de
amplitud. Un espectro de absorcion muestra gréficamente a que longitudes de onda de la
radiacion infrarroja son absorbidas por e gas. El espectro de absorcion de radiacion infrarroja
es Unico para cada molécula de gas. El grado de absorcion de la radiacion infrarroja a cada
longitud de onda esté cuantitativamente relacionado con e nimero de moléculas absorbidas

en lamuestra de gas.

La muestra extraida es impulsada a espectrofotometro de infrarrojos por medio de una
bomba de vacio pasando por € modulo de control que mantiene la linea calorifugada a la
temperatura de 180°C. La celda de gas se mantiene también a 180°C. El paguete de software
CALCMET™ para Windows permite la evaluacion y control del espectrofotometro siendo
capaz de analizar varios componentes simultaneamente. En este caso, |0s compuestos a medir
serén: SO,, CO,, H,0, siendo posible medir ademés si fuese necesario/relevante el efecto de

los éxidos de nitrégeno NO, N0, y NO,.
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4 ESTUDIOSA ESCALA DE LABORATORIO

41 Adsorbentesestudiados

L os adsorbentes estudiados a escala de |aboratorio han sido |os siguientes:

Altminaimpregnada con 10% Na,CO5; suministrada por la Universidad Complutense de
Madrid (UCM)

Zeolita A comercial suministrada por € Instituto Ciencias de la Tierra Jaume Almera
(ICTJA)

Material mesoporoso SBA-15 funcionalizado suministrado por la Universidad Rey Juan
Carlos (URJC).

Dos carbones activos comerciales (Maxsorb 2000 y Maxsorb 3000) suministrados por la
Universidad de Alicante (UA)

Paralarealizacion del blanco de adsorcion CIEMAT adquirié un material sin capacidad
de captura de CO,. En concreto, se trata de carburo de silicio comercia en polvo, de

tamafio de particula 200-450 mesh, suministrado por Sigma Aldrich

4.2 Procedimiento experimental

El procedimiento experimental que se ha empleado en los ensayos de adsorcién-

desorcién es el siguiente:

1)

2)

3)

Desgasificacion del adsorbente en corriente de He, a la temperatura adecuada y en
funcion de las caracteristicas del adsorbente y segun las indicaciones de la Universidad
u OPI correspondiente (Tabla 5)

Tabla 5. Condiciones experimental es de desgasificacion de los adsor bentes

Adsorbente Universidad/OPI | Temperatura de | Tiempo (h)
desgasificacion (°C)
Aldmina 10% N&CO; | UCM 500 4
ZeolitaA 1JA 140 4
SBA15-DT (NNN) URJC 140 4
Maxsorb2000 UA 140 4
Maxsorb3000 UA 140 4
SiC CIEMAT 140 4

Seiniciala aimentacion de la mezcla CO, en N», con €l valor de concentracion de CO»

deseado y en la condiciones de presién, temperaturay caudal prefijados para el ensayo

Con € reactor aislado, se mide la concentracion de CO, de referencia, mediante €
analizador FTIR, hasta alcanzar €l valor estacionario (denominado CO2in en las tablas
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4)

5)

6)

de resultados).

Unavez alcanzado el valor estacionario se conmutala posicion de lavalvula de seis vias
y seinicialaaimentacion de la mezcla a través del reactor dando comienzo la etapa de
adsorcion. Se registra la curva de adsorcién, analizando el gas de salida del reactor cada
5 segundos mediante el analizador FTIR, hasta alcanzar de nuevo la concentracién de
referencia. El valor minimo de CO, que se alcance durante |la etapa de adsorcién servira
para comparar los distintos adsorbentes. En las tablas se ha referido dicho valor como
CO2min.

Finalizada la etapa de adsorcion, se aisla de nuevo €l reactor y se pasa una corriente de
He paralimpiar lalinea. La linea se purga hasta que €l registro de CO, en € analizador

FTIR es proximo acero

Etapa de desorcién: se pasa He por € reactor para arrastrar el CO, adsorbido, y se
analiza el gas de salida para registrar la curva de desorcion. La concentracion maxima
de CO, medida se denomina en las tablas de andlisis de resultados CO2max y servira

para comparar los diferentes adsorbentes.

Esta secuencia experimental se repite para cada ensayo. La desgasificacion sélo se

realizala primeravez, cuando se carga el adsorbente fresco en €l reactor.

4.3 Analisis, discusion y conclusiones

Para los ensayos se ha utilizado de forma general 2 gramos de adsorbente. El gas de

alimentacion para la etapa de adsorcion consiste en una mezcla binaria de CO, en N, con una

concentracion del  15% v/v de CO,. Todos los ensayos se han realizado a presion atmosférica.

Para cada uno de los adsorbentes se ha estudiado:

i) € efecto de latemperatura de adsorcién a tres temperaturas distintas, 25, 46 y
80°C. Estos valores de temperatura fueron fijados teniendo en cuentala posible
ubicacion de la etapa de adsorcion fisica en una central térmica convenciona y

de acuerdo con € diagrama de proceso suministrado por ENDESA

ii) larelacion gas/sdlido, es decir el caudal para tres valores distintos (60, 120 y
240 cc gas/min/g adsorbente) es decir para unas relaciones WGHSV de
0.0036, 0.0072, y 0.0144 m*/h/g, respectivamente

iii) la evoluciéon del comportamiento con € nimero de ciclos a 25°C y para una

relacion gas/sdlido 60 cc gas/g adsorbente
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La etapa de desorcién se hace por barrido en corriente de helio, en las mismas

condiciones de presion, temperaturay caudal que la etapa de adsorcion correspondiente.

Para cada uno de los materiales seleccionados se han completado los siguientes

ensayos:
- 3 ciclos de adsorcion/desorcion
- 3 caudales (120, 240 y 480 ml/min)
- 3 temperaturas (25 °C, 46 °Cy 80 °C)

L os resultados se presentan como la evolucién de la concentracion de CO; en € gas de

salida de la etapa de adsorcion o desorcién respectivamente en funcion del tiempo.

4.3.1 Comparacion delacapacidad de adsorcién

Todos los adsorbentes ensayados presentan un peor comportamiento respecto a la
captura de CO, a aumentar la temperatura por lo que aqui sblo se analizan los ensayos
realizados a temperatura ambiente y a 46°C. Se compara en primer lugar la capacidad de
adsorcién de cada uno de los materiales durante el primer ciclo realizado en todos l0s casos
con 2 gramos de adsorbente, 120 cc/min de gas, es decir a una relacién de velocidad espacial
(WGHSV) de 0.0036, m*/h/g adsorbente, atemperatura ambiente'y a presion atmosférica

Tal como se observa en la Figura 13, los meores resultados se obtienen para los
carbones activos, (UAmaxsorb2 y UAmaxsorb3), materiales con un alta superficie especifica,
superior a 2500 mf/g. El materid mesoporoso funcionalizado SBA15-DT (NNN)
suministrado por la Universidad Rey Juan Carlos, denominado URJC, presenta una capacidad
de adsorcion intermedia a los otros materiales, En este caso la adsorcion tendria lugar por via
quimica, al formarse compuestos del tipo de los carbamatos entre los grupos amino del
adsorbente y el CO,. Por ultimo la capacidad de adsorcién estaria mas limitada en la zeolita
tipo A enviada por € Instituto Jaume Almera, muestra designada en la gréfica como 1JA,
debido a la escasa porosidad de la muestra (5 mf/g) y en la muestra de alimina impregnada
con 10% en peso de Na,COs, suministrada por la Universidad Complutense y que en laFigura
13 esta identificada como UCM. Hay que sefidlar que esta Ultima muestra es la Unica que fue
suministrada peletizada, por 1o que a priori debe mostrar peor capacidad de adsorcion que €l
resto de las muestras, que fueron suministradas en polvo. Por otra parte, en las aliminas
activadas, las temperaturas agui estudiadas pueden no ser las mas adecuadas para que se

produzca la captura de CO, por adsorcién quimica.
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Adsorcion a T ambiente (25°C-29 °C) y caudal 120 ml/min
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Figura 13. Comparacion de la capacidad de adsorcién a 25°C de los diferentes adsorbentes
estudiados

El comportamiento de los distintos materiales a 46°C, temperatura habitual en los
gases de cola de centrales térmicas convencionales justo antes de la chimenea, es similar a

gue se obtuvo a temperatura ambiente, tal como se observa en la Figura 14.

Hay que resaltar que los carbones activos, pese a que siguen siendo los que mejor
capacidad de adsorcion presentaron a 46°C, sufren una disminucién en la capacidad de
adsorcion frente a la que presentaban a temperatura ambiente. Este comportamiento es el

habitual en los procesos de adsorcién fisica.

Adsorcion a 46 °C y 120 ml/min
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Figura 14. Comparacion de la capacidad de adsorcién a 46°C de los diferentes adsorbentes
estudiados
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El andlisis global de los resultados sugiere gue en los distintos materiales estudiados la
capacidad de adsorcion es pequefia, inferior en todos los casos a los 100 mg CO./g
adsorbente, tal como se observa en laFigura 15, y con tiempos de saturacién cortos, del orden
de minutos. No obstante, estas capacidades de adsorcion son acordes con los datos que se

encuentran publicados en la bibliografia.
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mg CO2adsorbido/g adsorbente

I ]T
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ciclo 1 ciclo2 ciclo3 25°C 4G°C 80°C 120 mifmin - 240 mifmin -~ 480 miimin

Parametros de estudio

Figura 15. Capacidad de adsorcion de los diferentes adsor bentes estudiados

4.3.2 Comparacion del comportamiento durante la desorcién

Se ha comparado asimismo e comportamiento de |os diferentes adsorbentes durante la
etapa de desorcion del CO, capturado. En primer lugar hay que resadtar que todos los
adsorbentes han demostrado ser completamente regenerables, s bien en determinados casos
como para la zeolita tipo A y e adsorbente mesoporoso SBA15-DT(NNN) es necesario
aumentar latemperatura durante la etapa de desorcion. Asi, paralazeolitatipo A, ladesorcion
completa se produce cuando se eleva la temperatura a 140°C. Para el material mesoporoso
esta temperatura es de 120°C, estando limitada para evitar la pérdida de grupos orgéanicos de

tipo amino por evaporacion.

En las Figuras 16 y 17 se compara e proceso de desorcion de los diferentes
adsorbentes, a temperatura ambiente (25°C — 29°C) y a 46°C, respectivamente. El caudal de
gas de helio se fij6 en 120 mi/min. Légicamente, la concentracion més elevada de CO, se

obtiene para los carbones activos ya que fueron los materiales que mas CO, capturaron
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durante al adsorcién. No se aprecian diferencias significativas entre las dos temperaturas.
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Figura 16. Comparacion de la desorcion de CO, a 25°C de | os diferentes adsor bentes estudiados
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Figura 17. Comparacion de la desorcion de CO, a 46°C de | os diferentes adsor bentes estudiados

4.3.3 Error experimental. Comparacion del blanco

Para determinar €l error cometido al no tener en cuentalaretencion de CO; inherente a
la metodologia experimental utilizada, en la que como se ha comentado el gas tiene que barrer
el reactor, recorrer la linea traceada, cuya longitud es de 6 metros, y finalmente renovar la
camara de medida del analizador FTIR, se han representado |os ensayos de desorcién con la

muestra de blanco de adsorcion-desorcion, frente al material que ha mostrado mejor
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capacidad de captura de CO,, es decir el carbon activo Maxsorb2000.

Se representa la desorcién, ya que tal como se ha discutido anteriormente, se considera
que el error en las medidas ha sido menor y permite determinar con un mayor grado de
fiabilidad la capacidad de captura de CO,, en base a CO, que ha quedado retenido en el

adsorbentey € cual es liberado durante la desorcién.

Tal como se puede observar en la Figura 18, en la que se representan los ciclos de
desorcion de CO, del blanco de adsorcion, carburo de silicio, frente a adsorbente
Maxsorb2000, a 25°C y a distintas temperaturas y para un caudal de helio de 120 mi/min es
despreciable frente a la desorcion de CO, en e carbon activo a las mismas temperaturas. Las
curvas de desorcion del blanco presentan un méximo de CO, mucho menor que e carbon
activo.

comparacién desorcion blanco SiC y Maxsorb2000 Efecto de los ciclos. Q= 120 ml/min,
Q=120 cc/min, efecto temperatura T 25°C

—— T1SiC=25°C
I —— T2SiC=46°C
T3SiC=80°C
—— T1Maxsorb
T2Maxsorb
—— T3Maxsorb

\ ——C1SiC
\ ——C2siC
C3siC

\ —— C1Maxsorb

\ C2Maxsorb

\ —— C3Maxsorb

CO, desorbido (%v/v)
CO, desorbido (% v/v)

tiempo (min) tiempo (min)

Figura 18. Comparacion de los ciclos de desorcién de CO, a distintas temperaturas del blanco de

adsorcion frente al adsorbente Maxsorb2000

Hay que resaltar que en ninglin caso se ha obtenido que la concentracion de CO, baje
a 0%, ni tan siquiera durante unos segundos. Este comportamiento puede deberse o bien a
gue los adsorbentes estudiados no son capaces de retener todo €l CO, al existir competicion
por los sitios de adsorcion con € Nj, 0 a un error experimental debido a hecho de que la
muestra de gas de salida no renueva instantdneamente la cdmara. El volumen de la camara del
analizador es de 1000 cc, mientras gque los caudal es de operacién han oscilado entre 120 y 480

cc/min.

En cualquier caso, independientemente de este error experimental, si se observa una
diferencia en e valor minimo de CO, que se alcanza a la salida en funcién del tipo de

adsorbente.
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Para evaluar la capacidad de captura de los distintos adsorbentes estudiados se sugiere
analizar sus curvas de desorcion, ya que se observa que el carburo de silicio no muestra
desorcion de CO,, por lo que € CO, medido durante la desorcion es el que corresponde
realmente al capturado por cada adsorbente.

Analizando las curvas de desorcion, si se observan variaciones en la capacidad de

captura de los diferentes adsorbentes. Asi, se tiene para los distintos materiales estudiados

- Aluminaimpregnada con 10% NaCOs, concentracion maxima de CO, medida

durante la desorcidn, 1,66% v/v.

- Zeolita A comercial, concentracion maxima de CO, medida durante la

desorcion, 1,97% viv.

- Material mesoporoso SBA15-DT(NNN), concentracion maxima de CO,
medida durante la desorcion, 2,71% v/v.

- Carbodn activo Maxsorb2000, concentracion maxima de CO, medida durante la

desorcion, 7,06% v/v.

- Carbodn activo Maxsorb3000, concentracion maxima de CO, medida durante la

desorcion, 5,92% v/v.

- Blanco de adsorcién, carburo de silicio, concentracion maxima de CO, medida

durante la desorcion, 0,5% v/v.

Si se comparan los resultados y teniendo en cuenta el blanco de adsorcién se concluye
gue la zeolita A, en la que Unicamente se produce adsorcién fisica, presenta una capacidad de
adsorcion pequefia, posiblemente derivado de su pequefia superficie especifica BET 5 m/g.
La alimina impregnada con 10% NaCO; y e material mesoporoso SBA15-DT(NNN), para
los que la adsorcién fisica coexiste con la adsorcién guimica, presentan asimismo una

capacidad de adsorcion limitada.

En el caso de los carbones activos, los cuales presentan un gran desarrollo de la
porosidad, superior a 2000 m%g la capacidad de adsorcién de CO, es significativamente
mayor. El carbén activo de menor superficie BET, Maxsorb200, presenta una mejor
capacidad de adsorcion. Si se comparan las propiedades texturales de ambos carbones se
comprueba que € valor de la densidad de empaguetamiento del carbén Maxsorb2000 es
superior a del carbén Maxsorb3000, 1o que podria justificar la mayor capacidad de adsorcion
de aquél.
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El andlisis global de los resultados sugiere gue en los distintos materiales estudiados la
capacidad adsorcién es pequefia, inferior a 100 mg CO,/g adsorbente y los tiempos de

saturacién muy cortos de orden de minutos, aunque acorde con bibliografia.

Se constata que la adsorcién se optimiza a temperaturas més bagjas y la desorcién a T
mas elevadas. Paralos carbones activos la desorcion completa se produce independientemente
de la temperatura. No obstante, un aumento de la temperatura permite acortar el tiempo de
desorcion. El objetivo seria buscar la combinacién Optima y usar un reactor de adsorcion y
otro de desorcion a distintas temperaturas.

En resumen, e comportamiento de |os adsorbentes puede considerarse similar si bien
parece gue los carbones activos proporcionan resultados un poco mas prometedores, siendo

por tanto los mas indicados para proceder a su escalado y estudio en planta piloto.

Por dltimo, hay que incidir en que estos ensayos han sido realizados con una mezcla
de CO, (15%) en N,. Es necesario comprobar el efecto de la presencia de los demas
componentes del gas (agua, SO,, €tc.), que pueden competir por los sitios de adsorcion con €l
dioxido de carbono. Estos ensayos se han llevado a cabo a escala de planta piloto y los
resultados obtenidos se describen a continuacion.
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5 ESTUDIOSA ESCALA DE PLANTA PILOTO

51 Adsorbentesestudiados

Los adsorbentes utilizados en los ensayos han sido aquellos que nos fueron

suministrados por los socios responsables del desarrollo de los adsorbentes en cantidad

suficiente. En concreto dichos adsorbentes son:

- Alumina activada impregnada con NaCO; (10 % peso), en forma de “pédllets’

cilindricos (?ap™ 0,66 g/cm3).

- Zeolita comercia tipo 13X, de gran similitud con la que se sintetizaria a partir de

cenizas de centrales térmicas, en forma de “ pellets’ esféricos (?ap™ 0,65 g/cm3).

- Carbon activo comercial, en formade “pellets’ cilindricos (?ap ™ 0,45 g/cm3).

5.2 Procedimiento experimental

Los ciclos de adsorcion/desorcion se llevaron a cabo en un reactor de lecho fijo a

presion atmosférica.

En laTabla 6 se resumen los adsorbentes y las condiciones de operacion utilizados en

los ensayos de captura de CO, por adsorcion fisica a escala piloto.

Tabla 6. Adsorbentes y condiciones de operacion en ensayos de captura de CO,

adsor cion/desor cién

AlUmina | Carbon activo
Adsorbente activada Zeolita
Composicion adsorcion (%
viv) CO,| 15 | COy 15 CO, 15
N, [ resto| N,| resto N, resto
CO, 15
H,O 10,7
N, resto
CO, 121
H,O 10,7
0, 5,39
SO, 174 ppm
N, resto
Gas completo
Temperatura adsorcién (°C) 47 47 47
Composicion desorcién (%
viv) N, | 100 | N,| 100 N, 100
Temper atura desor cion (°C) 47 110 110/47
Velocidad espacial (NI h™* g% 0,88 0,88 0,88
N° deciclos 3 5 (gas seco)/2 (con H,0)/ 3 (con

H,0y SO,)/2-6 (gas compl eto)

A lo largo de cada ensayo se registro tanto la temperaturay pérdida de carga del lecho

durante las operaciones de adsorcion/desorcion, como el caudal de los diferentes componentes
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gaseosos alimentados a proceso. Esto nos permitié comprobar, entre otros aspectos, la no

isotermicidad del proceso de adsorcion.

El seguimiento analitico del proceso se llevo a cabo mediante un analizador FTIR
descrito anteriormente. En las condiciones de operacion utilizadas, el analizador permitia una
correcto seguimiento de los procesos de adsorcion y regeneracion de los adsorbentes, y la
posterior determinacién de las curvas de ruptura 'y saturacion del proceso de captura de CO,
por adsorcion fisica, asi como, de los pardmetros caracteristicos del proceso como, capacidad
de captura de CO; neta, tiempo Util de adsorcion y capacidad de captura de CO, total. Estos

ultimos se han definido como:

- Capacidad de captura de CO, neta Cantidad de CO, adsorbida hasta que la

concentracion de CO, ala salida permanece por debgjo del 1 % en volumen.

- Tiempo Util de adsorcion: Tiempo durante €l cual la concentracion de CO,, a la salida

permanece por debajo del 1 % en volumen.

- Capacidad de captura de CO, total: Tedricamente, seria la cantidad de CO, adsorbida
hasta que la concentracion de CO, a la salida alcanza el mismo valor que € de la
entrada. Este seria e momento en que se produciria la saturacion del adsorbente a la
temperatura de adsorcion utilizada. Experimentalmente, a escala piloto, se ha
encontrado que la temperatura de adsorcion no se mantiene constante, sino que se
produce un incremento de la misma a lo largo del proceso de adsorcién (debido a la
exotermicidad del proceso), alcanzandose un maximo (Tméxima) para después
disminuir hasta la temperatura de adsorcion seleccionada. Debido a esta fluctuacion de
la temperatura, se mantiene en algunos casos (zeolita), una capacidad residua a
saturacion (es decir la concentracion ala salida se estabiliza en un valor inferior a de
laentrada). Por ello, en este caso se ha considerado |a capacidad de captura total como
la cantidad de CO, adsorbida hasta que la concentracion de CO, a la salida permanece

constante (saturacion) alatemperatura de operacion sel eccionada.

La cantidad de CO, capturada en el adsorbente se calcul 6 por integracion a partir de la
curva experimental de concentracion de CO, ala salida frente a tiempo, obtenida a través del
sistema de adquisicién de datos del analizador durante la etapa de adsorcién. La desorcion se
llevd a cabo por arrastre con nitrégeno a la temperatura seleccionada hasta que la

concentracion de CO; en el gas de salida se hacia cero.
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5.3 Andliss, discuson y conclusiones

Enlas Tablas 7, 8 y 9 se resumen |os resultados experimental es obtenidos en ensayos
de adsorcién con alimina activada, carbon activo y zeolita respectivamente, en presencia de
gas seco (15 % de CO, en Ny).

En laFigura 19, se representan las curvas de ruptura de la alUmina activada, alo largo
de los ciclos consecutivos de adsorcién/desorcion. Los resultados correspondientes al segundo
ciclo no se han representado, dada su no reproducibilidad debido a problemas operativos
surgidos durante e mismo.

En laFigura 20, se representala curva de ruptura del carbén activo.

Del mismo modo, en la Figura 21, se representan las curvas de ruptura de la zeolita a
lo largo de los cinco ciclos consecutivos de adsorcion/desorcion en presencia de gas seco (15
% CO, en Ny).

En las tablas 10, 11 y 12 se resumen los resultados experimentales obtenidos en
ensayos de adsorcién de zeolita en presencia de gas himedo (15 % CO,, 10,7 % H,O en Ny),
de SO,, O, y H20 (12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39 % O,, 174 ppm SO, en N,) y gas completo
(12,1 % CO,, 10,7 % H20, 5,39 % O,, 174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,) respectivamente.

L as curvas de ruptura correspondientes se muestran en lasfiguras 22, 23y 24.

Por dltimo en latabla 13 se recogen los resultados experimental es obtenidos a lo largo
de los seis ciclos consecutivos de adsorcion/desorcion en presencia del gas completo.
Asimismo, en laFigura 25 se muestran las curvas de ruptura correspondientes.

En la Figura 26, se lleva a cabo una comparativa entre las curvas de ruptura
correspondientes a la alUmina activada, carbon activo y zeolita obtenidas en presencia de gas

SEeCo.

A efectos comparativos, en la Figura 27 se muestran las curvas de ruptura de la zeolita

fresca en presencia de | as diferentes composi ciones gaseosas ensayadas.
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Tabla 7. Resultados experimental es. Alimina activada

Ensayo

Capacidad captura neta
(mg CO2/Q adsorbente)

Tiempo util
adsor cién (seg)

Capacidad capturatotal
(mg CO2/Q adsorbente)

T maxima

(°C)

1°ciclo adsorcién:
- Fresco

- 15%CO,enN;
- 088Nl h'g?

- 47°C

22,4

330

40,6

7

2° ciclo adsorcién:

- Regenerado en N, a47°C
- 15%CO,enN;

- 088Nl h'g?

- 47°C

18*

264*

No calculada*

51*

3°ciclo adsorcion:

- Regenerado en N, a47°C
- 15%CO;enN;

- 0,88NIh'g*

- 47°C

3,6

54

12,6

51

*Problemas con el control del caudal de CO, con picos por encimay por debajo del valor de consigna. Ensayos no reproducibles.

Tabla 8. Resultados experimentales. Carbén activo

- Regenerado en N, a47°C
- 15% COZ en N,
- 0,88NI h'g? 47°C

Ensayo Capacidad captura neta Tiempo util Capacidad captura total T maxima
(mg CO2/g agsorbente) adsor cién (seg) (mg CO2/g agsorbente) (°C)

1°ciclo adsorcién: 42 78 5,48 49

- Fresco

- 15% COZ en N,

- 0,88NIh'g*

- 47°C

Tabla 9. Resultados experimentales. Zeolita - Gas seco

Ensayo Capacidad captura neta Tiempo util Capacidad captura total T maxima
(mg COy/g agsorbente) adsor cién (seg) (mg COy/g agsorbente) (°C)

1° ciclo adsorcién: 134,2 1716 176,9 71

- Fresco

- 15% COZ en N,

- 0,88NI h'g? 47°C

2° ciclo adsorcion: 85,9 1188 167,8 62,5

- Regenerado en N, a110°C

- 15%CO,enN;

- 0,88NIh'g? 47°C

3°ciclo adsorcion: 82,4 1140 149 67,9

- Regenerado en N, a47°C

- 15%CO,enN;

- 0,88NIh'g? 47°C

4° ciclo adsorcién: 80,3 1110 170,7 64,4

- Regeneradoen N, a110°C

- 15% COZ en N,

- 0,88NI h'g? 47°C

5° ciclo adsorcion: 77,5 1068 191,1 62,3
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Tabla 10. Resultados experimentales. Zeolita - Gas hiimedo

Ensayo

Capacidad captura neta
(mg CO2/Q adsorbente)

Tiempo util
adsor cién (seg)

Capacidad capturatotal
(mg CO2/Q adsorbente)

T maxima

(°C)

1° ciclo adsorcion:

- Fresco

- 15%CO,, 10,7 % HO en N,
- 0,88NIh'g*

- 47°C

69,6

834

92,2

77,2

2° ciclo adsorcion:

- Regenerado en N, a110°C

- 15% CO,, 10,7 % HO en N,
- 0,88NIh'g*

- 47°C

68,3

804

79,2

80,9

Tabla 11. Resultados experimentales. Zeolita— En presencia de O,, SO, y H,O

Ensayo

Capacidad captura neta
(mg COZ/g adsorbente)

Tiempo util
adsorcion (seg)

Capacidad capturatotal
(mg COZ/g adsorbente)

T maxima

(°C)

1°ciclo adsorcion:

- Fresco

- 12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39
% O,, 174 ppm SO, en N,

- 088NIhtg?
- 47°C

271

310

394

100

2° ciclo adsorcion:

- Regeneradoen N, a110°C

- 12,1 % CO,, 10,7 % H.0O, 5,39
% O,, 174 ppm SO, en N,

- 088NIhtg?
- 47°C

10,50

125

21,3

120

3°ciclo adsorcion:

- Regeneradoen N, a110°C

- 12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39
% O,, 174 ppm SO, en N,

- 088NIhtg?
47°C

14,6

180

20,1

132
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Tabla 12. Resultados experimentales. Zeolita— Gas completo

Ensayo

Capacidad captura neta
(mg CO2/Q adsorbente)

Tiempo util
adsor cién (seg)

Capacidad capturatotal
(mg CO2/Q adsorbente)

T maxima

(°C)

1° ciclo adsorcién:

54.1

550

- Fresco

- 12,1 % CO,, 10,7 % H.0O, 5,39
% O,, 174 ppm SO, 495 ppm
NO en N,

- 0,88NIh'g? 47°C

73.36

132

2° ciclo adsorcion:

- Regenerado en N, a110°C

- 12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39
% O,, 174 ppm SO,, 495 ppm
NO en N,

- 0,88NI htg? 47°C

28 241

39.6

165.5

Tabla 13. Resultados experimentales. Zeolita (ensayo multiciclo) — Gas completo

Ensayo

Capacidad captura neta

Tiempo util
(Mg CO/Q adsorbente)

adsor cién (seg)

Capacidad capturatotal
(mg CO2/Q adsorbente)

T maxima

Q)

1° ciclo adsorcién:
- Fresco
- 12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39 % O,,

174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,
- 0,88NIh'g? 47°C

51.03 430

62.34

108

2° ciclo adsorcién:
- Regenerado en N, a110°C
- 12,1 % CO;, 10,7 % H,0, 5,39 % O,,

174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,
- 0,88NI h'g? 47°C

13.58 120

28.61

110

3°ciclo adsorcién:
- Regenerado en N, a110°C
- 12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39 % O,,

174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,
- 0,88NIh'g? 47°C

27.56 240

36.09

121

4° ciclo adsorcion:
- Regeneradoen N, a110°C
- 12,1 % CO,, 10,7 % H20, 5,39 % O,

174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,
- 0,88NI h'g? 47°C

24.99 240

32.48

108

5° ciclo adsorcién:
- Regeneradoen N, a110°C
- 12,1 % CO,, 10,7 % H,0, 5,39 % O,,

174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,
- 0,88NI h'g? 47°C

14.14 120

25.07

107

6° ciclo adsorcion:
- Regenerado en N, a110°C
- 12,1 % CO,, 10,7 % H;0, 5,39 % O,,

174 ppm SO,, 495 ppm NO en N,
- 0,88NIh'g? 47°C

28.17 240

36.34

155
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Figura 21. Curvas de ruptura. Zeolita— Gas seco (15 % CO, en Ny).

1.0 5
0.8 -
064 Gas humedo
S zeolita fresca
3 tras reg. 110°C N,
T 044
(2}
N
o ]
)
0.2 4
0.0
—— 11117
800 1000 1200 1400 1600 1800

T T T
0 200 400 600

Tiempo (seg)

Figura 22. Curvas de ruptura. Zeolita — Gas humedo (15 % CO,, 10,7 % H,O en N,).
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Figura 23. Curvas de ruptura. Zeolita — En presencia de O,, SO, y H,O (12,1 % CO,, 10,7 % H,0,
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Figura 24. Curvas de ruptura. Zeolita — Gas completo (12,1 % CO, , 10,7 % H,0, 5,39 % O,, 174
ppm SO,, 495 ppm NO en Ny).
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Figura 27. Comparativa curvas de ruptura de zeolita fresca (distinta composicion de gas).

Con vistas a profundizar en el estudio de la influencia de los diferentes componentes
del gas sobre e proceso de adsorcion de CO, sobre la zeolita, se llevd a cabo una
caracterizacion por XPS de las muestras, tanto de adsorbente fresco como usado en las
diferentes condiciones. Se pretendia dilucidar la posible presencia de carbonatos, sulfitos o
sulfatos, nitritos, nitratos, 6xidos, hidroxidos, etc.

Los datos de XPS se obtuvieron empleando un espectrémetro Perkin-Elmer PHI 5400
equipado con una fuente de excitacion con anodo de Mg Ka (h? = 1253,6 €V) y un tamafio de
haz de 1 mm de diametro. Las condiciones tipicas de operacion fueron: cafion de rayos X, 15
KV 'y 20 mA; presiéon en la camara de andlisis™ 10-9 Torr; energia de paso, 89,5 eV paralos
espectros generales (0-1100 €V) y 35,75 eV para los espectros de alta resolucion. Para
considerar los efectos de carga sobre las energias de enlace medidas, se tom6 como patrén de
referenciala energia de enlace del pico C 1s(EB ™ 285,0 eV).

Analizando los resultados experimentales mostrados en la Tabla 7 y Figura 19,
respectivamente, se deduce que en el caso de la alimina activada se produce una pérdida muy
acusada de capacidad de adsorcion a pasar del primer ciclo de adsorcién-desorcién a los
siguientes.

En efecto, en la Tabla 7 se observa una acusada disminucién de la capacidad de
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captura tanto neta como total, asi como del tiempo Util de adsorcién. En la Figura 19 se
observa un desplazamiento de la curva de ruptura a tiempos mas bajos, en consonancia con la

tendencia observada en |os pardmetros de adsorcion.

Por otro lado, en la Tabla 7 se observa una disminucion en la temperatura méxima

alcanzada durante la etapa de adsorcion, al pasar del primer ciclo alos siguientes.

Este cambio en el comportamiento de adsorcion de la aimina activada, respecto a
inicial (fresca), puede explicarse a partir del propio procedimiento de preparaciéon del
adsorbente y del tipo/s de adsorcion que se produce en cada caso.

Seguin la informacion suministrada por € socio responsable de la preparacién de la
alumina activada, el método de preparacion de dicho adsorbente consiste en impregnacion del
soporte (alimina) con una disolucién de carbonato sddico, seguida de secado a 110 °C y
posterior calcinacion a 500 °C. Segun informacién encontrada en bibliografia, el carbonato
sédico anhidro (sdlido) descompone al calentarse a temperaturas superiores a 400 °C,

produciendo CO, y NaxO (sblido).

Como se comentd anteriormente, existe una gran diferencia entre la capacidad de
adsorcion de la alumina activada fresca, segun preparada, y la regenerada. Del mismo modo,
se observa una gran disminucién en la temperatura maxima alcanzada en el lecho durante la
adsorcién, siendo de 77 °C en el caso del adsorbente fresco, y solo de 51 °C en € segundo y

tercer ciclo, tras laregeneracion del mismo en N, a47 °C.

Creemos que la razén para esta diferencia en el comportamiento de adsorcién tiene su
origen en los diferentes tipos de adsorcion que se producen en cada caso. En el caso de la
alimina activada fresca, €l sodio presente en la muestra se encuentra en su gran mayoria
como NaO. Este, durante el proceso de adsorcion se carbonataria por reaccion quimica con
parte del CO, presente en € gas (adsorcion quimica), siendo éste un proceso mas exotérmico
que e de la adsorcién fisica de CO, sobre la propia alumina activada, € cual ocurriria
simultaneamente a la adsorcion quimica. Durante la etapa de regeneracion, la cual seredizaa
47 °C en N, solo se logra desorber €l CO, retenido en la etapa anterior por adsorcion fisica,
dado que, como se comentd anteriormente, se necesitan temperaturas superiores a 400 °C para
descomponer €l carbonato sddico formado por adsorcién quimica. De ahi que en etapas de
adsorcién sucesivas sobre alimina activada regenerada, |a capacidad de adsorcion disminuya

y no se alcancen temperaturas tan elevadas en el lecho de adsorbente.

Por otro lado, la almina activada muestra un pobre comportamiento de adsorcion, con
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bajas capacidades de adsorcién (incluso fresca) y poca efectividad de regeneracion en las
condiciones de operacion impuestas por la potencial aplicaciéon del proceso (ala salida de la
torre de desulfuracion), debido a que las temperaturas son inferiores a la requeridas para una
regeneracion eficaz del adsorbente. Por este motivo, se descart6 la realizacion de ciclos

sucesivos de adsorcion-desorcion variando la composicion del gas.

En cuanto a carbdén activo comercial presenta una baja capacidad de adsorcion,
incluso en el caso de utilizar adsorbente fresco, ta como se deduce de los resultados
experimentales mostrados en la Tabla 8 y en la Figura 20, respectivamente. Por este motivo,
solo se analizdé € comportamiento en el primer ciclo de adsorcion, descartandose tanto la
regeneracion posterior como la redizacion de ciclos sucesivos de adsorcion-desorcion

variando la composicion de gas.

En cuanto a la zeolita comercial (tipo zeolita 13X), de gran similitud con la que se
pretendia desarrollar en € proyecto a partir de cenizas de centrales térmicas, en € caso de la
mezcla binaria de CO, en N, se produce una pérdida acusada de capacidad de adsorcién al
pasar del primer ciclo adsorcién-desorcién a los siguientes, tal como se deduce de los
resultados experimentales mostrados en la Tabla 9 y en la Figura 21, respectivamente.
Asimismo, se observa que tiene lugar una disminucién gradual de la capacidad de adsorcion

al pasar del segundo ciclo alos siguientes.

Asi, en la Tabla 9 puede observarse una acusada disminucion tanto de la capacidad de
captura neta como del tiempo Gtil de adsorcion en la zeolita regenerada con respecto a la
zeolita fresca y una disminucién mas paulatina en los ciclos sucesivos. En la Figura 21, se
observa un desplazamiento de la curva de ruptura a tiempos mas bajos, en consonancia con la
tendencia observada en dichos pardmetros de adsorcién. En la Tabla 9, se observa asi mismo,
que se produce una disminucién en la temperatura maxima acanzada durante la etapa de
adsorcion, al pasar del primer ciclo alos siguientes.

Con € objetivo de andlizar la influencia de la temperatura de regeneracion en el
comportamiento posterior del adsorbente se alterné el valor de dicho parametro (110°C y 47
°C) en los ciclos sucesivos de adsorcién-desorciéon. Del andlisis de los pardmetros de
adsorcion en laTabla 9, y de la tendencia de las curvas de ruptura en la Figura 21, se deduce
gue la regeneracién a 110 °C es ligeramente maés efectiva que a 47 °C. Sin embargo, habria
gue analizar si la penalizacion energética asociada a incremento de temperatura de desorcion

es compensada con la mejora en la eficacia de regeneracién conseguida.
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El cambio en € comportamiento de adsorcién de la zeolita regenerada con respecto al
inicial (fresca), puede explicarse de acuerdo a la informacion del fabricante. Segun ésta, la
zeolita se suministra en su forma sodica (con formula quimica tipica NagO.Al;03. 2,5 SiO,. n
H,0) y se recomiendan temperaturas de 180-200 °C para la regeneracion de la misma por
eliminacién de CO,. Por tanto, dado que las condiciones de operacion impuestas por la
potencial aplicacion del proceso (ala salida de latorre de desulfuracidn) no permiten alcanzar
las temperaturas requeridas para una regeneracion eficaz del adsorbente, durante la primera
etapa de regeneracion de la zeolita (a 110 °C en Ny) solo se logra desorber parte del CO,
retenido en la etapa anterior. De ahi que en adsorciones sucesivas sobre |a zeolita regenerada,
la capacidad de adsorcién disminuyay no se alcancen temperaturas tan elevadas en el lecho
de adsorbente. Por otro lado, se observa una pérdida progresiva de la capacidad de adsorcién a
medida que avanzamos en el nimero de ciclos de adsorcion-regeneracion.

Por otro lado, si se comparan las curvas de ruptura de la alimina activada, carbon
activo y de la zeolita en presencia de gas seco (Figura 26) se deduce que € comportamiento
de ésta es muy superior tanto a de la aumina activada como del carbén activo. Por €llo, se
selecciond la zeolita como adsorbente mas prometedor y se procedio a profundizar en el
estudio de los procesos de adsorcién/desorcion de CO,, en distintas condiciones y durante

sucesivos ciclos de adsorcidn-desorcion, sobre la zeolita.

La presencia de agua en el gas afecta muy negativamente al comportamiento de la
zeolita, con toda probabilidad debido a adsorcién competitiva sobre los centros acidos de la
zeolita. En efecto, por comparacion entre las Tablas 9 y 10 se observa una acusada
disminucion de la capacidad de adsorcion tanto neta como total, asi como del tiempo Util de
adsorcion, en el ensayo con zeolita fresca, con respecto a correspondiente en ausencia de
agua. En laFigura 27 se observa un brusco desplazamiento de la curva de ruptura de la zeolita
fresca a tiempos més cortos con respecto a la curva en ausencia de agua, en consonancia con

la tendencia mostrada por |os parametros de adsorcion.

Por otro lado, como se desprende de los resultados experimentales mostrados en la
Tabla10y laFigura 22, en presencia de agua la regeneracion a 110°C tampoco resulta eficaz,
observandose una pérdida de capacidad de adsorcion de CO; en la zeolita regenerada y un
desplazamiento de la curva de ruptura correspondiente al segundo ciclo de adsorciéon a
tiempos mas cortos, pues segun informacién del fabricante, se requieren temperaturas del
orden de 240-300 °C (soplado en gas seco durante arededor de cinco horas) para una
apropiada regeneracion del adsorbente por desorcién del agua.
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La presencia simultdnea de agua y SO, tiene un efecto negativo sinérgico sobre la
adsorcién de CO,. Tanto €l H,O como el SO, parecen competir con el CO, por los centros de
adsorcion superficiales en la zeolita. En efecto, por comparacién entre las Tablas 9, 10y 11 se
observa una acusada disminucion de la capacidad de adsorcién tanto neta como total, asi
como del tiempo Util de adsorcion, en e ensayo con zeolita fresca, con respecto a los
correspondientes en ausencia y presencia de agua. En la Figura 27 se observa un acusado
desplazamiento de la curva de ruptura de la zeolita fresca a tiempos mucho més cortos con
respecto a las correspondientes en ausencia y presencia de agua, en consonancia con la

tendencia mostrada por |os parametros de adsorcion.

Los resultados experimentales mostrados en la Tabla 11 y la Figura 23, parecen
indicar que en presencia simultdnea de SO,, O, y H,0 la regeneracion a 110 °C tampoco
resulta eficaz, observandose una pérdida de capacidad de adsorcion de CO, a pasar del
primer ciclo a los siguientes y un desplazamiento de la curva de ruptura correspondiente a
tiempos més cortos. Por otro lado, de estos resultados experimental es también se deduce que,
dado que e procedimiento de regeneracion (impuesto por las condiciones reales de
aplicacion) no esta optimizado, se aprecia una falta de reproducibilidad en los ciclos

consecutivos de adsorcidn-desorcion.

Sin embargo, cuando H)O, SO,, O, y NO coexisten en €l gas de ensayo, €
anteriormente comentado efecto negativo sinérgico sobre la adsorcién de CO, se atenla
ligeramente. Esto podria ser debido a una posible oxidacion de SO, a SOs (pues en presencia
de oxigeno el NO es un conocido activador de las reacciones de oxidacion), presentando éste

ultimo una menor tendencia a adsorberse sobre la zeolita.

Los resultados experimentales mostrados en las Tablas 12 y 13y en las Figuras 24 y
25, parecen indicar que en presencia simultanea de NO, SO,, O, y H,O laregeneracion a 110
°C también es ineficaz, observandose una pérdida de capacidad de adsorcion de CO, y un
desplazamiento de la curva de ruptura correspondiente a tiempos mas cortos, a pasar del
primer ciclo a los siguientes, s bien en estos Ultimos e comportamiento de adsorcion
observado es muy similar. Por andlisis de estos resultados experimentales se hace también
patente la falta de reproducibilidad en los ciclos consecutivos de adsorcion-desorcion a
resultas de la no idoneidad del procedimiento de regeneracion (soplado en N, a 110 °© C hasta
gue no aparece CO, en € gas de salida y aproximadamente una hora adicional) impuesto por
las condiciones de aplicacion a la salida de la torre de desulfuracién de la central de carbon

pulverizado convencional.
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No se ha obtenido mucha informacién a partir de los andlisis por XPS de las muestras
y ademas |os resultados no pueden considerarse concluyentes, ya que por un lado la adsorcién
se esta llevando a cabo a muy baja temperatura donde estan mas desfavorecidos |os posibles
procesos de desactivacion por formacion de compuestos de azufre o nitrdgeno y por
sinterizacion térmica 6 hidrotérmica. Por otro lado las condiciones de operacion utilizadas
tanto en la preparacion (es necesario secar la muestra) como en el anadlisis de las muestras (se
lleva a cabo a ato vacio) podria provocar la desgasificacion de las muestras y, por tanto, la
desorcion de los posibles compuestos superficiales adsorbidos. AUn con estas premisas, 10s
resultados de XPS indicaron que el contenido de carbono en las muestras usadas es muy bajo,
apareciendo indicios de presencia de carbonatos o bicarbonatos en muy baja proporcién. En
las muestras utilizadas en presencia de H,O, se aprecian indicios de una posible hidroxilacién
de la zeolita. No se encontraron indicios de presencia de azufre en las muestras.

Como conclusion final se puede decir que ninguno de los material es estudiados parece
de susceptible aplicacion a la captura de CO, por adsorcién fisica en condiciones
representativas de los gases residuales a la salida de la torre de desulfuracion de centrales
convencionales de combustion de carbén pulverizado. Por un lado, la auminay € carbon
activo presentaron bagja capacidad de captura incluso frescos y en presencia de gas seco. Por
otro lado, € adsorbente seleccionado como mas prometedor, la zeolita tipo X, presenta una
serie de limitaciones en cuanto a su aplicacion a este caso concreto, pues aun mostrando cierta
capacidad de captura de CO,, presenta una baga selectividad en la adsorcion, con el
inconveniente adicional de que requiere unas condiciones muy enérgicas de regeneracion
(elevadas temperaturas y tiempos de regeneracion) que no son compatibles con las
condiciones de operacion y requerimientos técnico-econdmicos y de eficiencia energética del
proceso.
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6 ANALISISGLOBAL.EVALUACION DE ALTERNATIVASY FUTUROS
DESARROLLOS

6.1 Evaluacion de alternativas

Del andlisis de los estudios experimentales de comparacién de los adsorbentes
suministrados por otros miembros del consorcio (Universidades y/o CSIC) para captura de
CO, en post-combustion, se desprende que, aun siendo prometedores, ya que todos ellos
presentan una eficacia de captura superior al 90 % (lo cual le permitiria competir con la
tecnologia de lavado con aminas), ninguno de los materiales estudiados parece de susceptible
aplicacion directa a la captura de CO, por adsorcion fisica en condiciones representativas de
los gases residuales a la salida de la torre de desulfuracion de centrales convencionaes de

combustién de carbon pulverizado.

Por un lado, la aimina activada muestra un pobre comportamiento de adsorcién, con
bajas capacidades de adsorcién (incluso fresca) y poca efectividad de regeneracion en las
condiciones de operacion impuestas por la potencial aplicaciéon del proceso (ala salida de la
torre de desulfuracion), debido a que las temperaturas son inferiores a las requeridas para una
regeneracion eficaz del adsorbente.

En cuanto a carbdn activo comercial presenta una baja capacidad de captura, incluso

en el caso de utilizar adsorbente fresco y en presencia de gas seco.

Por otro lado, €l adsorbente seleccionado como méas prometedor, la zeolita tipo X,
presenta una serie de limitaciones en cuanto a su aplicacion a este caso concreto, pues aun
mostrando cierta capacidad de captura de CO,, presenta una baja selectividad en presencia de
otros componentes habituales del gas residua tales como H,O, SO,, O, y NOx, con €
inconveniente adicional de que requiere unas condiciones muy enérgicas de regeneracion
(elevadas temperaturas y tiempos de regeneracion) que no son compatibles con las
condiciones de operacion y requerimientos técnico-econdmicos y de eficiencia energética del

proceso.

Por ultimo, en cuanto a los materiales de silice mesoestructurada impregnados con
PEI, aun siendo prometedores |os resultados obtenidos a escala de |aboratorio, no fue posible
su preparacion en cantidades suficientes para su estudio a escala piloto.
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6.2 Futurosdesarrollos

La experimentacion llevada a cabo sobre estos adsorbentes para la captura de CO, en
postcombustion en gases residuales a presion atmosférica ha demostrado la necesidad de
utilizar adsorbentes de tipo quimico. En efecto, del andlisis anterior se desprende que es
necesaria una optimizacion o mejora de los distintos adsorbentes estudiados, pues en general
presentan baja capacidad de adsorcion y selectividad a CO,. Por tanto, la captura de CO, en
postcombustion utilizando este tipo de adsorbentes no se puede conseguir en condiciones
competitivas mediante adsorcion fisica Unicamente. Actualmente el reto esta en encontrar
adsorbentes con una alta capacidad ciclica de adsorcion, velocidad de adsorcion y selectividad
a CO, y con una buena estabilidad quimicotérmica (ZEP, 2009) y en el desarrollo de nuevos
procesos y sistemas mas eficientes y de menor consumo energético que permitan separar
selectivamente e CO, sin el impacto negativo de gases coexistentes tales como H,0, SO,
NO, etc. (Song, 2006).

Para dar respuesta a estos retos se ha propuesto el desarrollo de adsorbentes solidos
regenerables hibridos (adsorcion fisica-quimica), que consisten fundamentalmente en
adsorbentes solidos similares a los estudiados (carb6on activo, almina, silicatos y
aluminosilicatos micro/mesoporosos, etc.) activados ¢ promocionados quimicamente con

distintos agentes (cationes al calinos o alcalinotérreos, grupos nitrogenados, etc.).

En lalinea de los adsorbentes basados en material es mesoporosos, un futuro desarrollo
que parece prometedor es mejorarlos por impregnacién con polimeros tipo amina de distinta
naturaeza (PEI, DEA, etc.). Por gemplo, € tamiz molecular mesoporoso MCM-41
modificado con polietilenimina (PEI) se ha identificado como un adsorbente selectivo a CO,
de gran capacidad de adsorcion. Parece ser que el adsorbente MCM41-PEI tiene mayor
capacidad de adsorcién que e PEI y e MCM-41 por separado y puede usarse como un
adsorbente selectivo para la adsorcion de CO, en mezclas gaseosas, sin pre-eliminacion de la
humedad porque ésta incluso mejora la capacidad de adsorcion de CO,. Utilizando
polietilenglicol como aditivo en e adsorbente modificado MCM-41-PEI, se incrementa no
solo la capacidad de adsorcion, sino también las velocidades de adsorcion/desorcion (Song,
2006).

En cuanto a los carbones activos, su futuro desarrollo pasaria por |a funcionarizacion
de su superficie, mediante tratamientos superficiales que favorezcan la incorporacion de

grupos basicos en la misma, principalmente tipo amina, asi como, por preparacion de matrices
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adsorbentes de carbon con ato contenido en nitrégeno mediante carbonizacion y posterior
activacion quimica o térmica de compuestos de nitrégeno (Drage y col., 2009, Pis y col,
2007). Otros materiales carbonosos prometedores para la captura de CO, a bagja temperatura
son los nanotubos de carbono, pudiendo ser también modificados con aminas (Lu y otros,
2009).

En cuanto a los materiales zeoliticos, su futuro desarrollo implicaria su modificacion
con cationes acainos o acalinotérreos, lo cual revertiria en una mayor capacidad de
adsorcion, velocidad de captacion de CO, y facilidad de regeneracidn (debido a una desorcion
amenor temperatura del CO, retenido) (Webley y col. 2007; Ordofiez y col. 2008).

La utilizacion de la promocion electroquimica para mejorar la captura de CO, por
adsorcion podria contribuir a la consecucién de los retos propuestos. Este fendmeno consiste
en aprovechar la posibilidad de modificar los procesos de quimisorcién entre un solido
adsorbente y los distintos adsorbatos gaseosos coexistentes por aplicacion controlada de un
potencial o corriente eléctrica (Vayenasy otros, 1988) para mejorar la capacidad, velocidad y
selectividad de adsorcion del adsorbato de interés sobre el adsorbente.

Recientemente (Quan y otros, 2007) se ha demostrado que es posible mejorar la
capacidad y velocidad de adsorcion de un carbdn activo mediante la aplicacion controlada de
un potencial eléctrico. Por polarizacién electroquimica se consiguieron modificar ademés de
las propiedades quimicas superficiales (grupos funcionales superficiaes) y la afinidad entre
adsorbatos y adsorbente, el area superficia y la distribucion de tamafio de poros de dicho

adsorbente.

También se han encontrado algunos trabajos referentes a la promocion electroquimica
de la catdlisis aplicada a procesos de reduccion y valorizacion de CO,. Este efecto tiene lugar
cuando se aplica una corriente eléctrica entre una pelicula metdlica activa (electrodo de
trabajo o catalizador) y un segundo electrodo (contraelectrodo) depositados a ambos lados de
un electrolito sdlido (conductor i6nico), provocando € movimiento de especies promotoras
hacia la superficie del catalizador, modificando la capacidad de quimisorcion de las diferentes
especies. El origen del mismo radica en la modificacion de los procesos de adsorcion de las
diferentes especies que participan en la reaccion, dependiendo de su natural eza el ectropositiva
o electronegativa. Si bien, dado que la quimisorcion entre e catalizador y las moléculas de
reactivo es una etapa previa a cualquier proceso catalitico, parece logico considerar la

aplicacion del fendmeno de promocién electroquimica ala captura de CO, por adsorcion.
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Recientemente (de Lucas Consuegra y otros, 2009) se ha investigado el uso de un
catalizador electroquimico (Pt/K-3Al,O3) para e proceso de almacenamiento/reduccion de
NOXx. Los resultados del estudio demostraron que el sistema era también capaz de capturar
electroguimicamente CO, en forma de carbonatos o bicarbonatos por los iones potasio
enviados al catalizador mediante aplicacion de un potencial negativo, y una vez alcanzada la
saturacion de los centros de potasio fue posible regenerar el electrocatalizador por
descomposicion separada de los compuestos (nitritog/nitratos y carbonatos/bicarbonatos)
previamente almacenados a diferentes potenciales positivos. Estos sistemas presentan la
ventgja de gque tanto la captura de CO, como la regeneracion del catalizador pudieron ser
monitorizadas y controladas por via electroquimica, 10 cual supone una importante mejora
tecnol égica respecto a las tecnologias de captura por adsorcién fisica convencional. Por otro
lado, la regeneracion del adsorbente se llevaria a cabo simplemente por aplicacion de un
pequefio potencial positivo, sin necesidad de aumentar |a temperatura de operacion, con el
consiguiente ahorro energético. Por tanto, el desarrollo con éxito de estos sistemas permitiria
disponer de nuevos procesos mas eficientes y de menor consumo energético que permitan
separar selectivamente el CO, sin el impacto negativo de gases coexistentes tales como H-0,
SO,, NO, etc.
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