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1. INTRODUCCION.

En los ultimos afios, las emisiones antropogénieagases de efecto invernadero a la
atmosfera estan recibiendo una gran atencion pte da la comunidad internacional. El
efecto de estos gases sobre el cambio climaticsidmareconocido mundialmente y el
interés por la reduccion de sus emisiones a lasdgraesta llegando a incrementarse de
manera considerable. De entre los gases de efe@madero existentes en la atmosfera,
las emisiones de GQienen un especial interés debido a las grandesdedes generadas
por el ser humano. Segun el Intergovernmental PameClimate Change (IPCC,), las
emisiones de dioxido de carbono (EQoueden producir un aumento del efecto
invernadero, lo que traeria consigo un incremerdolal temperatura media de La
Tierra,[IPCC, 2007]. Por ello, existe un acuerdoeagal en la necesidad de reducir las
emisiones de estos gases a la atmadsfera.

Las principales emisiones debidas a actividadesahasmproceden casi por partes iguales
de los sectores de la generacion de energia, tdasp industria. Las emisiones de £O
procedentes de la generacion de energia eléctocegen en su mayor parte del uso de
combustibles fosiles en grandes instalaciones dabuastion. Con el fin de reducir sus
emisiones, se han planteado varias opciones de Esrque destacan la mejora de la
eficiencia de las plantas, reemplazar los combestitbsiles por recursos renovables o la
energia nuclear, utilizar en mayor medida comblestiton un menor contenido en
carbono —por ejemplo, el gas natural- y la capguabmacenamiento del G@enerado en

el uso de combustibles fosiles en las instalacideggeneracion de energia.
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Figura.1l.l. Estrategias necesarias para reducir las emisideeSQ a la atmosfera y
estabilizar la concentracion de €én la atmdsfera en 550 ppmv en el afio 2100.

El IPCC [IPCC, 2005] ha elaborado varios modelosa gaedecir la evolucién con el
tiempo de las emisiones de €@ la atmoésfera. Las conclusiones son dispares
dependiendo del escenario supuesto, el cual depdaiddesarrollo econémico y social
global, de la intensidad del uso de los combugtifilsiles y de las alternativas disponibles
para reducir las emisiones de £®la atmdsfera. En la Figura 1.1 se indican |Eselhtes
alternativas para conseguir una reduccion de lasi@ms de C® en un escenario
plausible en el que se fija un limite de la con@ambn de CQ@ en la atmosfera de 550
ppmv en el afio 2100. Se observa que para lleganer tuna reduccién de dichas
emisiones es necesaria la utilizaciéon de diferesgémtegias, entre las que se encuentra la
captura y almacenamiento de £(@AC). Cabe decir, no obstante, que la CAC es una



opcion transitoria hasta que se desarrollen y smampetitivas otras tecnologias no
emisoras de CO

La CAC comprende el uso de tecnologia para seghr@Q, producido en las fuentes

industriales y generadoras de energia —lo que s®ndea etapa de captura— y
transportarlo a un lugar de almacenamiento apropiaidlandolo de la atmdésfera durante
un largo periodo de tiempo. Asi pues, la CAC periaitgue los combustibles fosiles

fueran utilizados produciendo bajas emisiones degale efecto invernadero. Lo mas
probable seria que la CAC se aplicara a fuentetupl@s de C@de grandes dimensiones,
como las centrales eléctricas o los grandes prededastriales.

1.1. Tecnologias de captura de CO

Las tecnologias de captura de £ pueden clasificar en tres clases dependienda de
manera en la que se llega a obtener una corriemeentrada de COLa Figura 1.2
muestra un esquema de los principales procesostgnss de captura: postcombustion,
precombustion y oxicombustién. Estos sistemas seuemtran explicados mas
ampliamente en el Anexo 1. Cada via para la capler@Q tendra su aplicacion segun
sea el proceso que utilice una instalacion de cstidioypara la generacion de energia.
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Figura 1.2. Clasificacion de los sistemas de captura de. CO

Los procesos de captura de g€quieren una fase de separacion del €O, de un flujo

de gas (como el gas de combustion, el gas deisireégas natural, o el aire). Estas fases
de separacion pueden llevarse a término por medisalventes fisicos o quimicos,
membranas, absorbentes solidos 0 mediante separata@énica. La eleccion de una
tecnologia de captacion especifica viene deterrain@al gran parte, por las condiciones
del proceso en que deba aplicarse.

1.2. Oxicombustién.

Los sistemas de oxicombustion utilizan oxigenowgal de aire para la combustion del
combustible primario con el objetivo final de prodwn gas de salida tras la combustion
compuesto principalmente por vapor de agua y. &vapor de agua se separa deb,CO
simplemente por condensacion, tras la que se @btiengas de combustion con altas
concentraciones de G@superior al 80 % en volumen)



En la oxicombustiébn se utiliza la combinacion dea worriente de alimentacion de
oxigeno de alta pureza (>95%) y de otra de gasalidasrecirculado para oxidar el
combustible (Figura 1.3). Al realizar la combust@muna mezcla £8CO, la temperatura
de la caldera se sitla a niveles adecuados paradtesiales usualmente utilizados en la
construccion de las calderas. A medida que se rd#lsar materiales que soporten
mayores temperaturas, la mezcld@D, podra ser mas rica en oxigeno.
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Figura 1.3. Esquema de las principales etapas existentes sistema de oxicombustion.

Esta tecnologia cuenta con una serie de ventajeslaa que destacan:

* Se dispone de una tecnologia para la obtencion xdgermo a gran escala:
separacion criogénica.

» Conceptualmente es similar a grandes centralesc&snde carbon pulverizado
(mismo ciclo de vapor y similares equipos de pasgnc

» Existe una reduccién del gas a tratar en procesggjgaracion y purificacion.
* Reduccion de emisiones de ,SONO.

* Posibilidad de aumentar las eficacias con matariadgie soporten altas
temperaturas.

Pero también cuenta con una serie de desventdajad@&nque se encuentran:
» Alto coste energético (6-12%) y econdmico de laladide separacion de aire.

» Dudas sobre la aplicacion a plantas actuales, debi intrusién de aire dentro
del sistema de combustion.

Una ampliacion de esta tecnologia de captura des€@ncuentra en el Anexo 2.

1.2.1 Tecnologia de oxicombustion en lechos fluididos.

Como se ha comentado, los sistemas de oxicombuystiéden ser interesantes debido a
que no hay obstaculos evidentes para llevar a sabomplantacién. Este tipo de
combustion se ha estado investigando en calderaartdén pulverizado (Figura 1.4), las
cuales son ampliamente utilizadas para la obtend@energia de manera convencional
(combustion con aire). Sin embargo, se piensaagethos fluidizados y en especial los
lechos fluidizados circulantes utilizando, @n lugar de aire pueden ser una gran
alternativa para las plantas energéticas basadascembustion del carbon, debido a que
la recirculacion de sélidos puede ser utilizadaapeontrolar la temperatura de la



combustion de una manera mas eficaz mediante saménto de los sélidos antes de
regresar al lecho. En definitiva, ésto podria ltlewaina reduccion importante del gas de
recirculacion de salida, ademas de reducir inveesiy costes de operacion.
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Figural.4. Esquema de la tecnologia de oxicombustion apliGada combustion de
carbon en una caldera carbon pulverizado.
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La combustion en un lecho fluidizado circulante Q)Fse caracteriza por ser una
tecnologia simple y de facil operacién, siendopaila una gran variedad de combustibles.
Las condiciones de operacion son similares a losgsios convencionales de combustion,
respecto a temperatura y transferencia de caldlujglde calor a través de las paredes de
agua de la caldera esta bien distribuido, elimindod riesgos para los puntos en donde
existe una alta intensidad de radiacion en el déeequemado, como en el caso de caldera
de carbon pulverizado. Gracias a la menor temperaie combustion respecto a la
caldera de carbén pulverizado, se consiguen redawcisiderablemente la cantidad de
NOx térmico emitido a la atmdsfera. Ademas, debidme el tiempo de residencia de las
particulas de carbon en el sistema es alto, seepdbjar a obtener elevadas eficacias de
combustion. En definitiva, por la simplicidad dé&efio y su versatilidad en combustibles
hacen que esta tecnologia sea muy competitiva édgdmto de vista econdmico.

La combustion en LFC quemando con aire ya ha séoodtrada a nivel industrial. Sin
embargo, con el fin de conseguir buenos resultadaisajando en condiciones de
oxicombustién, es necesario seguir trabajando g@atener un buen disefio de la caldera.
Una reduccion de la energia necesaria para la gcadude oxigeno y la separacion del
CO, producido son muy importantes para mejorar laefaa de la planta. La Figura 1.5
muestra el esquema del proceso de oxicombustibfEn
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Figura 1.5. Esquema del proceso de oxicombustioén en lechdizkdglo circulante.

1.2.2. Desulfuracién con sorbentes célcicos.

Una opcion habitual en calderas de lecho fluidizdd®) es la de introducir un sorbente
calcico para llevar a cabo la desulfuracion degkxses de combustion en la propia caldera.
Desde el punto de vista de la operacion de un cetobde LF, un parametro basico es la
relacion Ca/S necesaria para conseguir una retergdgvada de S en el lecho. Dicha
relacion indica la cantidad de sorbente que hayaljugentar al lecho cuando se utiliza
carbon con un determinado contenido de S. Se macasiaciones molares mayores de 1
debido a la incompleta utilizacion del sorbentegya el bloqueo de los poros impide la
sulfatacion de las partes mas internas del sorb@&eobstante, en la utilizacion de
sorbentes célcicos en un sistema de combustionFéh de logran relativamente altas
utilizaciones del sorbente debido a que el tiemporekidencia de las particulas de
sorbente en el reactor suelen ser elevadas, dah okl varias horas.

1.3. Objetivo.

Para optimizar la relacion Ca/S necesaria paranebten elevado grado de desulfuracion
en los lechos fluidizados, es necesario conoceapacidad de sulfatacion y la reactividad
de los sorbentes célcicos que se van a utilizaelgmroceso. El objetivo del presente
trabajo es evaluar la capacidad de sulfataciémedesbrbentes calcicos, dos calizas y una
dolomita, de la regién de Teruel y Leon, en comfies de oxicombustion en LF de cara a
conocer cOmo se comportaria en el proceso de rétede SQ. Para conseguir dicho
objetivo, se ha realizado en un reactor de lechidiflado discontinuo un estudio de la
reaccion de sulfatacion, analizando el efecto deplincipales variables de operacion:
temperatura, concentracion de £ @oncentracion de SOy tamafo de particula del
sorbente. Asimismo, en este trabajo también sestumliado en una planta piloto de LF
burbujeante operando en continuo en condicione®xieombustion, el efecto de la
temperatura de operacion sobre la retencion del g&@erado en la combustion de un
lignito de la cuenca de Teruel.



2. EXPERIMENTACION.

El objetivo de este trabajo es el estudio de latidad de sorbentes calcicos para la
retencion de S©Oen condiciones de oxicombustion en calderas debustion de lecho
fluidizado circulante. Para lograr este objetive, lman realizado experimentos en una
planta de LF discontinuo estudiando la reacciérsdéatacion soélido-gas mediante la
variacion de S@que ocurre durante su reaccion con el sorbentemdd, también se ha
evaluado la retencion de $@de la caliza “Granicarb” operando en una plantaLBe
burbujeante trabajando en continuo en condicioresx@ombustion.

En la utilizacion de los sorbentes calcicos paraeliminacion de S© a elevadas
temperaturas, dependiendo de las condiciones deégo (T y B,) puede ocurrir que la
calcinacion se produzca antes o durante la suifetagel sorbente, o puede que el
sorbente no calcine y se produzca la sulfatacid@cti del carbonato calcico. Esto se debe
a las caracteristicas del equilibrio de calcinacién

CcaCcQ CaO + CQ (2.1)

La reaccién de calcinacion es endotérmia® = 178 kJ mol) y la constante de
equilibrio de esta reaccion, obtenida a partir a@sl termodinamicos (Barin, 1989), es la
siguiente:

K eqc (2.2)

P, = 4.137EL012exp( - 20_;474}
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Figura 2.1. Equilibrio CaCQ-CaO en funcion de la temperatura y de la presasoial de
CO..

En la Figura 2.1 se muestran las condiciones ajl&stiene lugar la calcinacion del
sorbente calcico, determinada por la presion padelaCQ, en el sistema y la temperatura
de operacion. La caliza se descompone en CaO,x@Ddo la presion parcial de €€n

el sistema, es mas baja que la presion de equilileria caliza a la misma temperatura. En



las calderas convencionales de combustién conlasrecondiciones de operacién son
siempre calcinantes, por lo que tiene lugar laasation del sorbente calcinado:

CaO + S@ + % Q —> CaSQ (2.3)

Sin embarbo, en condiciones de oxicombustién,dsaipn parcial de C{en la caldera es
mayor que en la combustidn con aire, pudiendo iexisindiciones calcinantes o no
calcinantes. En condiciones no calcinantes tendydr lla sulfatacion directa del sorbente:

CaCQ + SQ + %, Q —> CaSQ + CQ (2.4)

Incluso puede suceder que aunque el sorbente sergre en condiciones calcinantes, la
presién parcial sea muy proxima a la del equiligpior lo que la velocidad de calcinacién
sera tan lenta (Garcia-Labiano y col., 2002) quevalezca la sulfatacion directa del
carbonato de calcio antes de que se calcine. Esteolse ha observado anteriormente en
la reaccion de calizas con$i(de Diego et al., 2004).

Cada una de estas situaciones —sulfatacion deads, sulfatacion directa y calcinacion-
sulfatacion simultaneas— se han analizado en redtajo.

2.1. Materiales.

2.1.1. Sorbentes célcicos.

Se han utilizado tres tipos de sorbentes céalctos calizas y una dolomita, con estrechos
cortes de tamafios de particula comprendidos eritrg 0.63 mm. Los sorbentes calcicos
pueden utilizarse para la eliminacion de,Sfd condiciones en las que calcinen o no
calcinen, dependiendo de la presién parcial de Yla temperatura. Por lo tanto, deberan
conocerse las propiedades fisicas del sorbentdorema de CaCg y del sorbente
calcinado, en forma de CaO. Los sorbentes calcgsbshan caracterizado mediante
porosimetria de Hg y microscopia electronica deid@arcon espectroscopia de rayos X
(SEM-EDX). Una descripcidon més detallada de estas técnicagiipas utilizados en el
instituto de carboquimica se muestran en el Anexo 3

En la Tabla 2.1 se muestra el andlisis quimicoodesbrbentes célcicos y sus principales
propiedades fisicas tanto de los sorbentes fresos una vez calcinados.

Tabla 2.1 Andlisis quimico y principales propiedades dedalizas Granicarb y Brecal y
de la dolomita Sierra de Arcos.

Composicion Granicarb Brecal Dolomita Sierra de Arcos
(%)

CaCQ 97.1 96.3 52.5
MgCQO; 0.2 0.8 40.5
NaO 1.1 <0.1 -

Sio; <0.1 0.69 3.8
Al,03 <01 <01 1.7
FeOs <0.1 <0.1 0.6



Propiedades fisicas Granicarb Sorbente fresco Sorbente calcinado

Porosidad (%) 3.7 49

Densidad real(kg i) 2573 1578
Propiedades fisicas Brecal Sorbente fresco Sorbente calcinado

Porosidad (%) 2.1 46.5

Densidad real(kg i) 2625 1681
Propiedades fisicas Dolomita Sierrade  Sorbente fresco Sorbente calcinado
Arcos

Porosidad (%) 9.5 51

Densidad real(kg i) 2511 1453

La reactividad de las calizas depende en gran raatida variabilidad de la distribucion
de tamafio de los poros, la sinterizacion y la tecidea la decrepitacion y atricion. Dichos
factores dependen en cierto grado de la estrudisiGa de la caliza fresca y de las
impurezas presentes en el sorbente, aunque resyiasible establecer una relacion
directa entre ellos.

Los tres sorbentes presentan mayor porosidad cuss@mcuentran calcinados. Esto es
debido a que tras el proceso de calcinacion serabtin sdlido poroso de 6xido de calcio
cuyo volumen molar (16.9 ¢chmol™) es menor que el del carbonato de calcio (369 cm
mol™).

La distribucion de tamafio de poro de los sorberasnados se muestra en la Figura 2.2.
Todos ellos presentan una estructura principalmeatestituida por mesoporos de
pequefio tamafio con una distribucién de tamafiosagd@mEste hecho tendra importantes
consecuencias en la reactividad de la caliza ediciones calcinantes.
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Figura 2.2. Porosimetria de mercurio realizada para los ipes tde sorbentes calcicos
calcinados.



2.1.2. Carbén.

El carbon que se ha empleado es un lignito procedds la cuenca de Teruel con un
tamafio de particula comprendido entre 0.3 y 1.0 Rama realizar el balance de materia
para el proceso de combustion operando en conéiida oxicombustion se realizé su
andlisis elemental e inmediato. Los resultadosisestran en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Anélisis elemental e inmediato del carbén utilzad

Anélisis elemental (%)| Andlisis inmediato (%)

C 45,43 Humedad 12,55

H 3,9 Cenizas 25,17
N 0.65 Volatiles 28,65
S 5,17 C. fijo 33,63

Del analisis de este carbon cabe destacar sobweetadevado contenido en azufre, lo que
generara una elevada concentracion dgda@ante su combustion en el lecho fluidizado.

2.2. Instalaciones experimentales..

2.2.1. Andlisis termogravimétrico (ATG).

La termogravimetria es una técnica que permitedestuel comportamiento de las

reacciones solido/gas mediante las variacionesada mue experimenta dicho sdlido en el
transcurso de su reaccion con los gases, a unadicioores de concentracién y

temperatura determinadas. Este método es el due s#lizado para la caracterizacion de
los sorbentes calcicos en su etapa de calcinacicantd el proceso de la oxicombustion
del carbdn. Los resultados experimentales se htamidlo mediante la utilizacion de una
termobalanza Setaram TGC-85 a presion atmosférica.

control
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Figura 2.3. Esquema del sistema termogravimétrico Setaram 8&C-

El sistema utilizado en la experimentaciéon congaud sistema de preparacion del gas
reactivo, una termobalanza SETARAM TG-85 y un sistede recogida de datos. En la
Figura 2.3 se muestra un esquema de la instalati@ada.



La termobalanza consta fundamentalmente de unalpalenza situada en la cabeza o
parte superior, un horno eléctrico donde esta dutual tubo reactor y un sistema de
medicién y control de la temperatura en el intedielrhorno.

El horno puede operar a temperaturas de hasta AD0§ se calienta por medio de
resistencias eléctricas. En su interior se alofal®d de cuarzo, cuyo diametro interno es
de 15 mm. Posee un termopar que esta conectadon@durdo de control de temperatura,
gue permite medir y controlar la velocidad de caerento del mismo, y por tanto, de la
muestra. Este termopar se sita entre la parechandel horno y la exterior del tubo
reactor. Se comprobd con otro termopar la temperaguistente en el interior del tubo
reactor a la altura donde se sitla la cestillalaonuestra, observandose que la diferencia
entre las temperaturas que registran ambos terempamca excedia los 4 °C en las
condiciones utilizadas.

La muestra sélida se coloca en una cestilla sugpeee un brazo de la microbalanza y se
sitia en mitad del tubo de reaccion. La cestililizatla esta construida con malla de
platino para prevenir su corrosion y para reduchnekistencia a la transferencia de materia
en torno al sorbente. El gas reaccionante se [@egmam la composicion deseada por
mezcla de Cg@ N, y O.. Todos los gases provienen de botellas. El cadelalada gas
viene regulado por un medidor-controlador de flmasico. Para prevenir la corrosion de
los componentes electronicos de la termobalanpas® un corriente de purga de por

la cabeza del sistema, la cual se mezcla con logslgases después de que éstos han
reaccionado con la muestra sélida en la cestitlalgogque no se suma a la mezcla de gases
reaccionantes.

La termobalanza estd conectada a un ordenador, registra continuamente la
temperatura, el peso de la muestra (w) y su vamacon el tiempo (dw/dt). Desde el
mismo ordenador también se controla la mezcla desgeeaccionante que entra en cada
momento a la termobalanza, asi como el caudal die wao de ellos. En la Figuras 2.4 y
2.5 se muestra un ejemplo del sistema de aperturgldulas y control de flujo, y del
programa de recogida de datos de la termobalanza.

Tresidizdo oe Cardogudniza - 2005 “ -‘-\_ St e g a1 rsmmdn
Sirtere die controd MFC p Vilodar - Modo sl "ﬂ T 1 ot ¥
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. - = > D ———
a . P S99 _ 09 Bk
.':.‘ w3 | ss.n Z":f [T} [T b T e AT b Sl |
B = PLIPIIIPIVDRD
& o | oo CH 0o [ |
— T B = Exibe  Foriodola)  Suardi Bbada
fiin = b - ® oo G Levmndo datos
oo | oo 0 0o ] B Zeatells e s ekoe i AR r
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Figura 2.4.Sistema de apertura de valvulas y control de flujo.
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Figura 2.5Programa de recogida de datos de la termobalanza.
Experimentacion en analisis termogravimetrico

En el proceso de la sulfatacion de las particumsatbente célcico, especialmente en
condiciones de oxicombustién, influyen muchos feetasiendo uno de ellos la etapa de
calcinacion. Por lo tanto, para llevar a cabo utudis de esta etapa con todos los
sorbentes —calizas "Granicarb" y “Brecal” y dolanite Sierra de Arcos- , se realizaron
experimentos de calcinacion en rampa de temperatmaliferentes concentraciones de
CO, a una velocidad de calentamiento de 5°C/min yaudal constante de &/lh. En
todos los casos se partio de temperatura ambiasta alcanzar 950°C y el tamafio de
particula empleado fue de +0.3-0.5 mm. En la T&uBa se muestra un listado de los
experimentos realizados para los tres sorbenteggsl

Tabla 2.3. Experimentos realizados en rampa de temperatura lpar tres sorbentes
calcicos.

Granicarb — Brecal - Dolomita Sierra de Arcos. Q 5 Iy/h u = 5°C/min
N> 100 40 20 10
CO, 0 60 80 90

El estudio de la reaccidén de calcinacion de lobesttes célcicos se realizd a partir del
analisis de las curvas peso vs tiempo y su deri(édalt). En la figura 2.6. se muestra un
termograma tipico en rampa de temperatura hasteC9%h donde se aprecia que la
pérdida de peso en la calcinacion es aproximadameini4% del peso del sorbente
calcico, lo que se corresponde con la liberacio@@gdurante esta etapa (3.1) 6 (3.2).

Caliza: CaCQ@ CaO + CQ (3.1)

Dolomita:  CaCQ@MgCOs MgO.CaO + 2 C® (3.2)
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Figura 2.6. Termograma tipico en rampa de temperatura.
Durante la calcinacion del CaG@l peso de muestra viene dado por:
W = Weacos(1-Xe) + WeacosXe fe

donde Wcacos es el peso inicial de CaGQ r. = 0.56 la relacién entre los pesos
moleculares de CaO y CagO

La conversién de calcinacion definida en funciénlate moles de CaO generados viene
dada en funcién del peso en cada instante por naedi@ siguiente expresion:

0
X. = W cacos ™ Weacos — 1 1- i
¢ 2 .\ we
c

W cacos 1- CaCo3

2.2.2. Planta de Lecho Fluidizado Discontinuo.

Un método muy utilizado para la caracterizaciorsaioentes con respecto a la retencion
de SQ es el lecho fluidizado discontinuo. La medida aedactividad de un sorbente en
lecho fluidizado discontinuo se realiza a travéslalemedida de la variacion de la
concentraciéon de S@ue tiene lugar en el gas cuando se introducentétaamente una
carga de caliza en el reactor. Este método de teawsrion permite trabajar en
condiciones muy similares a las existentes en lm®bastores de lecho fluidizado,
produciéndose fendmenos tales como el shock térntacalecrepitacion, la atricion,
etc...que pueden afectar a las caracteristicasgidiedos sorbentes y que en termobalanza
no se tienen en cuenta. Ademas, con este métodamsespura que la calcinacion y
sulfatacion pueden ser simultaneas.

La Figura 2.7 muestra el esquema de la instaladiimada para la caracterizacion de los
sorbentes calcicos, que consta de un sistema garpoédn de gases, un lecho fluidizado
de arena y un sistema de analisis de gases emwonti
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Figura 2.7. Instalacion de lecho fluidizado discontinuo uglita para la caracterizacion de
los sorbentes calcicos.

El gas reaccionante se prepara por mezcla desixe O, y CO, por medio de medidores-
controladores de flujo méasico que controlan el edde cada gas individualmente. Una
vez obtenida la mezcla en las proporciones desetdase, Qy CO, , ésta pasa por un
precalentador de resistencias para conseguir qu@slreaccionante entre caliente al
reactor. El S@ se alimenta directamente en el lecho fluidizadwojlencima de la placa
distribuidora para evitar su reaccion con ésta.

El reactor se encuentra rodeado por un horno quengira el calor necesario para
mantener el lecho fluidizado a la temperatura diesetal reactor utilizado tiene 10 cm de
D.l. y 90 cm de altura. A 28 cm por encima de lacpl distribuidora de campanas de
borboteo, se encuentra una salida lateral quendieizra altura del lecho fluidizado. El
lecho fluidizado estaba formado por arena con orafe de particula comprendido entre
0.2y 0.63 mm. y la velocidad de fluidizacion fummalmente de 20 cm/s.

La corriente de salida de gas pasa a través uancio¢ alta eficacia para retener los
posible finos que pudieran arrastrarse fuera delolgpara posteriormente derivar una
parte de ésta hacia los analizadores, midiendooetinco las concentraciones de £O
SGy O,

Experimentacién en Planta de Lecho Fluidizado Disdmuo.

Una vez ajustadas las condiciones de operacionadase(concentracion de O
concentracion de SDtemperatura y velocidad), los experimentos daatarizacion de
los sorbentes se realizaron inyectando instantae@nuna carga de sorbente célcico de
5.0 g al lecho de arena y analizando de manerancanias composiciones de SOCO,

a la salida del reactor.
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En la Figura 2.8. se muestra un ejemplo de loslgede CQ y SG, que se obtienen en
este tipo de experimentos.

4000 _ CO, 15
£ _ S
8-_ N
5 3000 _| L 10 g
U) p—

S
2000 _| < L
1000 : I I I I I

0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (min)

Figura 2.8. Perfiles de C@y SO en un experimento tipico en el lecho fluidizado
discontinuo

En el momento de inyeccién del sorbente se produtebrusco descenso de la
concentracion de SQdebido a la retencion de $Q@or parte del sorbente calcico, asi
como un aumento de la concentracion de @@cedente de la calcinacion del sorbente
cuando se trabaja en condiciones calcinantes {tea@cl) o debido a la reaccién del
CaCQ a CaSQ cuando se trabaja en condiciones no calcinantescdion 2.4).
Posteriormente la concentracién de,@0menta progresivamente, considerandose el final
del experimento cuando la concentracion de &f@anza el valor inicial antes de la
inyeccion del sorbente.

En la tabla 2.4. se muestra un listado de los @xpetos llevados a cabo.

Tabla 2.4.Experimentos realizados en la planta de lechoiflaab discontinuo.

Sorbente T(°C) CQ (%) dp (mm) SO, (ppm) Wcaliza (g) ug (cm/s)
Granicarb 800 0 0.3-0.5 3000 5 20
15
40
60
80
90
850 0 0.3-0.5 3000 5 20
15
40
60
80
90
900 0 0.3-0.5 3000 5 20
15
40
60
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Sorbente T(°C) CQ (%) dp (mm) SO, (ppm) Wcaliza (g) ug (cm/s)

Granicarb 80
90
925 0 0.3-0.5 3000 5 20
15
40
60
80
90
950 0 0.3-0.5 3000 5 20
15
40
60
80
90
900 40 0.3-0.5 1500 5 20
3000
4500
900 80 0.3-0.5 1500 5 20
3000
4500
850 80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
900 40 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
900 80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
950 80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
900 40 0.3-0.5 3000 4 16
5 20
6.5 26
Brecal 800 15 0.3-0.5 3000 5 20
40
90
900 15 0.3-0.5 3000 5 20
40
90
Dolomita Sierra de arcos 800 15 0.3-0.5 3000 5 20
40
90
900 15 0.3-0.5 3000 5 20
40
90
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La conversion de sulfatacion de los sorbentes eaidn del tiempo se obtiene a partir de
la siguiente ecuacion:

Qm RT T(Cso _Cs) dt

0

Xs=

Donde @, es el caudal molar de gas fluidizante utilizadomoles de carga de caliza
realizada en el experimento yd3/ Cs la concentracion inicial de S@ en cada instante
respectivamente.

2.2.3. Planta Piloto de Lecho Fluidizado Burbujeard (LF).

Uno de los objetivos finales de este trabajo cem&na poder determinar la capacidad de
retencion de diferentes sorbentes calcicos, y @sbaer las necesidades de sorbente a
utilizar en un combustor de lecho fluizado paraseguir una determinada retencion de S.
Para ello, se empled una planta piloto de lechliflado de 2.5 kMY cuya imagen se
muestra en la Figura 2.9.

La planta piloto, cuyo esquema se muestra en lar&ig.10, consta principalmente de un
sistema de alimentacién de gases (airep, @) mediante medidores-controladores de
flujo masico; un reactor de 9 cm de diametro ioterue puede trabajar con dos alturas
de lecho (25 cm y 40 cm), y un freeboard de 45 eraltlira.

La alimentacion de los sélidos (carbén, sorbenteiatay arena) se realiza mediante dos
tornillos sinfin de velocidad de giro regulablepyrara alimentar una mezcla de carbén y
sorbente en la proporcién deseada y otro paraaanarena como solido inerte.

La instalacién ha sido equipada con sondas dedprgsitermopares para la medida de
inventarios de solidos y temperaturas y para erobdel sistema.

Los gases de salida del reactor pasan por un gielcmla retencién de sélidos elutriados y
posteriormente son conducidos a la chimenea. Ugagia parte de estos gases de salida
son enviados a los analizadores para conocer spasicion de manera continua. Para
asegurar un buen control de la temperatura en elséFencuentra instalado un
intercambiador de calor que se introduce por léepauperior (cabeza) del reactor. Para el
encendido de la planta se ha instalado un preealentde aire que permite calentar el
lecho hasta la temperatura de ignicién del carbén.
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Figura 2.9. Planta piloto de lecho fluizado dé&igura 2.10. Esquema planta piloto de
2.5 kWi, lecho fluizado de 2.5 kW

Experimentacion en Planta de Lecho Fluidizado.

Para realizar cada experimento, conociendo elsasd@lemental e inmediato del carbdén
(Tabla 2.2.) se calculé la cantidad de caliza re@@spara realizar la mezcla
carbon/sorbente en la proporcién requerida parenebtuna determinada relacion molar
Cal/S. Ademas, fijadas unas condiciones experimentéemperatura, composicion y
velocidad de gas, exceso dg) Ose determinaron los flujos de gases a alimentar
caudal masico de mezcla que debe alimentarseabreaediante el tornillo sinfin.

Para realizar el encendido de la planta se preedlarel lecho hasta unos 400°C por
medio de aire caliente procedente del precalentadlagsta temperatura comenzaba a
alimentarse la mezcla carbdn-caliza hasta alcalmaemperatura deseada. Una vez
alcanzada la temperatura se mantenian las conedgida operacion hasta alcanzar el
estado estacionario, para posteriormente realizar elkperimentacion durante
aproximadamente una hora.

Durante todo el experimento las concentracione®©£eCO,, CO y SQ se median y
registraban en continuo. Ademas durante el perdelestado estacionario se recogian y
pesaban los solidos retenidos por el ciclén y kisaédos por el rebosadero lateral.

Una vez finalizado el experimento se tomaban maggsie los sélidos del ciclén y del
rebosadero para su posterior analisis.

El carbon utilizado en la experimentacion fue wmito de la cuenca de Teruel con un
elevado contenido de S. Como sorbente se emptadiza Granicarb.

En la Tabla 2.5. se muestra la distribucion de fawautilizada para cada uno de los
materiales: arena, carbén y caliza “Granicarb”; ry la Tabla 2.6. los experimentos
llevados a cabo.
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Tabla 2.5. Distribucién de tamafios de los materiales utilimaén la planta piloto de
lecho fluidizado.

Material dp (mm)
Arena 0,2-0,6
Carbén 0,2-1,0
Caliza 0,3-0,5

Tabla 2.6. Experimentos realizados en la plantagile lecho fluidizado.
T(°C) O3(%) Nz(%) COy(%) Cal/S

800 27 73 - 2
- 73
850 73 -
- 73
- 73
900 73 -
- 73
950 73 -
- 73

La retencién de SQexperimental se calculd teniendo en cuenta elatalelalimentacion
de carbdn, su analisis elemental y el caudal yextnacion de S©Oen el gas de salida

mediante la siguiente ecuacion:

(FO,carbén X S,carbc’)n/ M S) - QCS
F XS,carbc’)n/ M S

Rs=

0,carbén

Estudios anteriores han demostrado que las cenimaedentes de la combustion de
carbon son capaces de retener parte delgé@erado en el proceso. Por ello, se llevaron a
cabo previamente los experimentos de la tablad®dide se alimenté Unicamente carbon
al reactor de lecho fluidizado con el objetivo ddedminar la retencion de $Que era
debida a las propias cenizas generadas en el reacto

Tabla 2.7. Experimentos realizados en la planta de lechalilado alimentando sélo
carbon.

T(°C) Ox(%) Ny(%) COx(%) Cal/S

800 27 73 - 0
- 73
850 73 -
- 73
900 73 -
- 73
950 73 -
- 73

18



3. RESULTADOS

3.1. Andlisis Termogravimetrico.

En los test de calcinacion realizados en la teraolza con diferentes concentraciones de
CO, y rampas de temperatura en el calentamiento, pargese observé como puede
verse en la Figura 3.1. que para las dos calizasoskljo una pérdida de peso debido a la
descomposicién del carbonato de calcio (MM=100 ¢j’)na 6xido de calcio (MM=56 g
mol®) mientras que en el caso de la dolomita se proddes pérdidas de peso; una
primera correspondiente con la descomposicion ddlonato de magnesio a 6xido de
magnesio y una segunda debida a la descomposielGrarbonato de calcio a 6xido de
calcio. (Figura 3.1.)

75

Pérdida de peso de CaCQ
N\

caliza

(o)}
(63}

dolomita

Pérdida de peso de MgCQ

Peso aparente (mg)
(6]
(&)

I
(6)]

35 - - - -
100 300 500 700 900

T (°C)
Figura 3.1. Pérdida de peso de la caliza Granicarb y la ditdoS®ierra de Arcos en rampa de
temperatura con una concentracion de un 60% de CO

Asimismo, se observo que la temperatura a la queespaba la descomposicion del
CaCQ del sorbente dependia de la presion parcial deutiiizada en el test, aumentando
dicha temperatura al aumentar la presion parciaC@ En el anexo 4 se muestra
detalladamente todas las gréaficas obtenidas expetaimente.

Calculando la dw/dt para cada experiemento de ldaTa.3. y representando dichos
valores para cada sorbente frente a la tempers¢upatiene para cada caso una curva que
presenta un maximo como puede verse en la Fig@xal® esta manera, se puede
identificar la temperatura a la que la etapa deirtation comienza a tener una velocidad
de reaccion alta como el punto de corte entredar@ngente a la curva y el eje de las
abcisas.
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Figura 3.2. Representacion de la dw/dt frente la temperatura lpacaliza “Granicarb” a
diferentes % de C£en el gas de reaccion.

A partir de estos valores de temperatura y conaeidin de CQ se obtiene la curva de
calcinacion para cada sorbente las cuales se pegsemtado en la Figura 3.3 junto con la
curva de equilibrio termodinamico. Si se compa@aocana de las curvas obtenidas con la
curva de equilibrio CaC£CaO se aprecia una zona -sombreada en la Figdirad®nde

la velocidad de calcinacion es muy lenta.

En esta zona aunque el Ca(puede calcinar, pero debido a la baja velocidad d
calcinacion cabe esperar que la velocidad de aglfat sea mayor que la de calcinacion y
por lo tanto el comportamiento del sorbente calgea similar al de condiciones no
calcinantes. Finalmente puede observarse en gstafcomo el area de desplazamiento
con respecto al equilibrio termodinamico es maywgapas calizas que para la dolomita.

140 //
L Breca
1 Dol /
120 CaCQ olomita ,
= 1001 £ Granicarp
% 80 | Equilibrio CaCQ-Ca0O,
2 L. y
8 termodinamico y
o
CaOo
0 : . . . .

700 750 800 850 900 950 1000
Temperatura (°C)

Figura 3.3.Curvas de calcinacion para los tres sorbentescoslci
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3.2. Lecho Fluidizado Discontinuo.

Como se ha comentado anteriormente, la sulfatad@nlos sorbentes calcicos en
oxicombustién puede tener lugar en condicionesasngle el CaC{puede calcinar o
permanecer como carbonato calcico. Las importadifesencias (especialmente en la
porosidad y superficie especifica) entre el sobeardicinado y sin calcinar) tendra
importantes consecuencias sobre su reactividadpgicaad de sulfatacion. Existe una
amplia bibliografia analizando la reactividad ddfadacion de sorbentes célcicos en
condiciones de combustion con aire calcinantesdiBardt, 1970; Adanez y col., 1993 y
1996; Abanades y col., 2000) y no calcinantes {TyllLjungstrom, 1989; Fuertes y col.,
1994a and 1995; Rahmani y Sohrabi, 2006). Sin egobaxiste un menor numero de
trabajos que analicen este proceso en condicioresoxicombustion, donde las
concentraciones de G@ SO son mas elevadas que en la combustion con aitken(Yu
col., 1993; Fuertes y col., 1994b; Liu y col., 200

Para estudiar los efectos de las distintas vasatiée operacion en el lecho fluidizado
discontinuo (temperatura, concentracion de,G@marfo de particula, concentracion de
SO, y velocidad del gas de reaccion) para cada uresi@ds condiciones (calcinantes y no
calcinantes) se ha escogido la caliza “Granican’.el Anexo 5 se muestran todas las
curvas conversion-tiempo obtenidas en la experiavggt en lecho fluidizado
discontinuo.

3.2.1. Efecto de la temperatura.

En primer lugar se analizo el efecto de la tempesasobre la velocidad de reaccion de
sulfatacion del sorbente. Las temperaturas a lassgulevaron a cabo los experimentos
estuvieron comprendidas entre 800 y 950 °C, que ieservalo tipico de temperaturas de
operacion de los lechos fluidizados. En la Figur € representan los resultados de
conversion-tiempo obtenidos con la caliza Graniganta una concentracion de £d2 un
80%. En todos los casos se observa el mismo esqdenm@accion, el proceso de
sulfatacion se lleva a cabo en dos etapas: enrioeims minutos de la reaccion se tiene
una velocidad de sulfatacion relativamente raplaagual viene seguida por una etapa
caracterizada por un descenso de la velocidadadeitn. Este mismo comportamiento ha
sido observado por un gran numero de investigademesl pasado en la sulfatacion de
sorbentes célcicos en diferentes condiciones deacipa (Borgwardt, 1970; Dennis y
Hayhurst, 1986; Hajaligol y col., 1988; Tullin yolg 1993; Abanades y col., 2000). Segun
estos estudios, el descenso observado en la vatbdig sulfatacion se debe a un cambio
del mecanismo de reaccion en la particula. Entigsas iniciales, la reaccion transcurre
con un control de la reaccién quimica y/o de laigin en el sistema poroso de la
particula. A medida que transcurre la reaccionoimen de poros disminuye debido a
gue el volumen molar del producto (Cap@s mayor que el del sélido reactante (CaO o
CaCQ), llegando a un momento en que los poros se b&guEen este momento, la
reaccion prosigue segun un modelo de nucleo deortecen la particula con control de la
difusidon en la capa de producto (Capf@rmado en el exterior de la particula. Ademas
también se observa como la velocidad de sulfata@igmenta trabajando en condiciones
de oxicombustion con la temperatura, especialmamta primera etapa siendo ésta mayor
para los casos de condiciones calcinantes delgge & porosidad del sorbente calcinado
es mayor (CaO frente a Cag)Ocomo se muestra en la Tabla 2.1. Esta mayorspgzo
permite un mejor acceso del gas reactante al antdg las particulas, y ademas permite
que la conversion alcanzada antes de taponarggotos de las mismas sea mayor. Por
esto, como se muestra en la Figura 3.4, la pereddnta curva conversion-tiempo en esta
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etapa es mayor en condiciones calcinantes (mayocigtad de reaccién) y el cambio en
el mecanismo de reaccion tiene lugar a mayoresersiones.

20
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Figura 3.4. Efecto de la temperatura d&igura 3.5. Comparaciéon de las curvas de
reaccion sobre la conversidn dealcinacién de los sorbentes con la curva
sulfatacion de la caliza “Granicarbde equilibrio CaC@CaO

d»,=0.3-0.5 mm, 3000 ppm $S0B0% CQ.

Si nos guiamos por el diagrama de equilibrio CaC@O de la Figura 3.5., a 900°C y
80% CQ(e ) las condiciones de operacion se encuentrataerona de trabajo de
condiciones calcinantes. Sin embargo, si observdmbgyura 3.4. se aprecia como para
estas condiciones el sorbente se comporta com® estaviese operando en condiciones
no calcinantes. Esto es debido a que estas condgiijadas se encuentran dentro de la
franja comprendida entre la curva de equilibrioayclrva de calcinacion de la caliza
“Granicarb”, siendo en esta zona la reaccion der@tion mas lenta que la reaccion de
sulfatacion por encontrarse cerca del punto delieqai Como se ha comentado
anteriormente esto estaria de acuerdo con lostadssl de calcinacion obtenidos
previamente en termobalanza y por lo tanto se pgedeluir que existe una zona de
condiciones calcinantes donde el sorbente se campomo condiciones no calcinantes
produciéndose la sulfatacion directa del CaCO

Estos resultados estan en concordancia con estpioms realizados en termobalanza
durante largos tiempos de reaccion (24 h) en dseedebservd como inicialmente para
estas condiciones de operacion se producia laatitia directa de la caliza.

3.2.2. Efecto de la concentracién de GO

Debido a que la oxicombustién se fundamenta endntir al sistema una mezcla de £O
y O, como comburente, se han realizado varios ensariendo la concentracion de €0
para el estudio de su influencia sobre el compoetatm del sorbente calcico a
temperatura constante. La concentracién de €Qun factor importante en la reaccion de
sulfatacion. De ella depende que se trabaje eni@onds no calcinantes o calcinantes.

En la Figura 3.6 se muestra el efecto de la cormaon de CQ para los experimentos
realizados a una temperatura de 900°C. Las grafeéss experimentos realizados a otras
temperaturas se muestran en el Anexo 5. Puedevabseren estas figuras como la
velocidad de sulfatacion y la conversion de sutidta operando en condiciones
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calcinantes es mucho mayor que en condiciones lomnaates. No obstante, una vez
centradas las condiciones de operacion como caleis® no calcinantes, la influencia de
la concentracion de G@&s minima.

2
° 0% CQ 1404 _ .
Equilibrio CaCQ-CaO
20 1 120 1
- 15%CQ = 100
15 (a Condiciones no
0 éN 80 calcinantes
x 10 | D_8 60
dici
0% CQ  90% Cce 40 | calcinantes
5 J
80% CO 28 | Granicarb
O T T T T T T T T T T
0 5 10 15 20 25 30 700 750 800 850 900 950 1000
t(min) Temperatura (°C)

Figura 3.6. Efecto de la concentracion dé&igura 3.7. Comparacion de las curvas de
CO;, sobre la conversion de sulfatacion de ¢alcinacion de los sorbentes con la curva
caliza “Granicarb” con un dp= 0.3-0.5 mnde equilibrio CaC@CaO para el estudio
900°C y 3000 ppm SO del efecto de la concentracion de £LO

Al igual que se ha comentado en el apartado ant&emo se observa en la Figura 3.7.,
cabria esperar que a una temperatura de 900°Ganphra concentraciones elevadas de
CO, (de hasta un 90%) el sorbente se sulfatara comoperase en condiciones
calcinantes, sin embargo debido a que algunas @onds de operacion (temperatura y
concentracion de Cpse encuentran situadas en la zona comprendida lenturva de
equilibrio termodinamico del CaG&aO y de calcinacion de la caliza “Granicarb”, en
estas condicones la caliza se comporta como ninadk produciéndose la sulfatacion
directa del CaC®

3.2.3. Efecto del tamafio de particula

El tamafio de particula es un factor importantenarten cuenta a la hora de operar con
lechos fluidizados ya que es necesario escogeraorafto de particula de sorbente
apropiado para evitar su elutriacion durante elcggo de combustidon en lechos
fluidizados burbujeantes y un tamafio que permaitarculacion de sdlidos en los lechos
fluidizados circulantes. Por ello, es importanteam®r el comportamiento de la caliza
para varios tamafios de particula.

La influencia del tamafio de las particulas de lazdGranicarb” sobre la variacion de la
conversion de sulfatacion con el tiempo se muestria Figura 3.8. Como se observa, la
velocidad de reaccion aumenta al disminuir el taonddilas particulas. Por consiguiente,
la conversidbn maxima alcanzada es menor cuanto msagoel tamafio de particula tanto
en condiciones calcinantes como en condicionesaltinantes. Esto se debe a que en el
caso de las particulas de sorbente de menor taglafdumen de particula reaccionado
antes de que se produzca el taponamiento de los psrmayor con respecto al volumen
total de particula capaz de reaccionar con e}, SBteniendose como consecuencia
mayores conversiones de sulfatacion.
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Figura 3.8. Efecto del tamafio de particula sobre la converdénulfatacion de la caliza
“Granicarb” a 900°C, 3000 ppm $@n condiciones calcinantes y no calcinantes (40 y
80% CQ respectivamente)

En la Figura 3.9. se muestran las microfotograféadizadas mediante la técnica SEM-
EDX a la caliza “Granicarb” tras experimentos emigbalanza de calcinacion y posterior
sulfatacion de 24 horas. Se puede observar en estasfotografias como en la parte
interna de la particula de menor tamafio existeimpartante cantidad de azufre que ha
reaccionado mientras que con la particula de m@yoafio, la conversion de sulfatacion
es muy baja estando la capa de sulfato de calitamente en la superficie externa de la
particula y quedando todo el interior de la pali@in reaccionar. Estos resultados estan
en concordancia con los resultados experimentaabzados en el lecho fluidizado
discontinuo

30Cum

Figura 3.9. Micrografias SEM-EDX mostrando la concentracidiatrea de azufre en el
interior de particulas de caliza Granicarb de difg tamafio parcialmente sulfatadas. (a)
d, = 0.06-0.1 mm; (b) g= 0.8-1.0 mm.
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3.2.4. Efecto de la concentracion de SO

Para analizar el efecto de la concentracion de &0Dla velocidad de sulfatacion se
realizaron experimentos con distintas presionesiglas de S@ En la Figuras 3.11. y
3.12. se muestran los resultados obtenidos comtdistconcentraciones de S(500,
3000 y 4500 ppmv) tanto para condiciones calcisart@mo no calcinantes. Estos
experimentos se realizaron a 900 °C y con un tardafparticula de 0.3-0.5 mm.

La conversion de sulfatacion es mayor para congésaalcinantes que no calcinantes ya
que trabajando en condiciones calcinantes la padsiel sorbente es mayor debido a que
el volumen molar del CaO es menor que el volumelanael CaCQ@, permitiendo que el
SO, difunda mejor hacia el interior de la particula.

Se observa como a medida que se aumenta la preaiéial de S@ la velocidad de
reaccion es mayor tanto para condiciones calcisagtamo no calcinantes, como
consecuencia de que la velocidad de reaccion esofuexponencial de la concentracion
de SQ mediante la siguiente expresion:

% kL, (Ec 3.1)

donde k es la constante aparente de la velocidagadeion en (thmol')" s*, Csg, la
concentracién de S@&n mol/ni y n el orden de reaccién aparente.

25 10
20 | 8 1
3000 ppm S©
<15 < 1
S 5 1500 ppm S@ £ 6 1 3000 ppm SQ
) %]
X< 10 1 X 4
1500 ppm S@
5 1 2
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
t (min) t (min)

Figura 3.11. Efecto de la concentracion d&igura 3.12. Efecto de la concentracion de
SO, condiciones calcinantes, 40% &OSO, condiciones no calcinantes, 80% £0O
900°C 900°C

3.2.5. Efecto de la velocidad del gas de reaccion.

Los lecho fluidizados se caracterizan por estanéalos por una fase emulsion y una fase
burbuja, existiendo una transferencia de materiee eambas (Levenspiel, 1981). En la
Figura 3.13. se muestra un esquema de dichas fasels emulsién se concentran los
sélidos presentes en el lecho, con una porosida &la de minima fluidizacién. Por la
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fase burbuja, dependiendo de la velocidad de walpajgede estar pasando una gran parte
del gas que se alimenta al reactor

L]

1

1

i

i

! Fase Fase

1 .
e} burbuja emulsion
————-=

1

1

1

1

| — -

Uy+3 U Upn

Figura 3.13.Esquema de la zona emulsién y burbuja en lechdiZzhdo.

La velocidad del gas en un lecho fluidizado afecs comportamiento hidrodinamico, y
la hidrodinamica del reactor de lecho fluidizadscdntinuo es un factor importante a
tener en cuenta para elegir el mejor modelo queigados resultados experimentales. Por
ello se realizaron experimentos a varias velociglati# gas de reaccion, 16-20-26 cm/s,
para analizar su efecto a unas condiciones de @perde 900 °C y 40% COEI peso de
muestra de caliza “Granicarb” introducida al leefanié de 4 a 6.5 gramos para mantener
constante la relacion velocidad-peso de calizea€a experimento.

En la Figura 3.14 se muestran los resultados cermretiempo obtenidos con diferentes
velocidades del gas de reaccion. Como puede olisenta velocidad de sulfatacion
permanece practicamente inalterada independientem#® la velocidad de gas de
reaccion utilizada. Esto nos indica que la tramsfeia de materia entre ambas fases puede
considerarse infinita. Este hecho importante artenecuenta para el desarrollo futuro del
modelo hidrodindmico del lecho fluidizado con eljepb de obtener los parametros
cinéticos de los sorbentes calcicos.

25
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Figura 3.14.Efecto de la velocidad de gas comburente sobcerigersion de sulfatacion
de la caliza “Granicarb”a 900°C, 3000 ppm,s®% CQ,dp=0.3-0.5 mm.
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3.2.6. Comparacién de sorbentes célcicos.

Con el objetivo de comparar la velocidad y capatide sulfatacion de diferentes
sorbentes, ademés de con la caliza “Granicarb&akzaron experimentos de sulfatacion
con otra caliza “Brecal” y una dolomita “Sierra Aliecos”. En las Figuras 3.15. y 3.16. se
muestran los resultados obtenidos con los sorbergbsjando tanto en condiciones
calcinantes como no calcinantes. Se observa conwaliza “Granicarb” es algo mas
reactiva que la “Brecal”. Sin embargo la mayor @ifecia se encuentra entre la dolomita y
las dos calizas. Tanto la velocidad de sulfatacidmo la conversion alcanzada para la
dolomita es mucho mayor que las alcanzadas palosgalizas. Esta diferencia es grande
en todas las condiciones pero es especialmentetamp® en condiciones no calcinantes.
La mayor velocidad de reaccion y conversion deatadion de la dolomita con respecto a
las calizas es debido a que como se mostraba €abla 2.1. la dolomita presenta un
elevado contenido en MgGQCcuya temperatura de equilibrio de descomposiaérsitia

en torno a los 400°C, haciendo que en el intergaltemperaturas en el que se trabaja en
procesos de combustién todo el MgC$@ encuentre como MgO. Este MgO presenta un
menor volumen molar que el MgGOaportando por tanto una mayor porosidad al
sorbente y permitiendo que el Sdfunda mejor hacia el interior de la particuladRes y
col, 1995).

60 60
50 | dolomita 50 | dolomita
40 40
ai’ 30 Ej/ 30
™ 20 < 50|
10 1 Brecal 10 1 Brecal
o 0 S ———
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
t (min) t (min)

Figura 3.15. Conversion de sulfataciorFigura 3.16. Conversion de sulfatacion
para los tres sorbentes calcicos @ara los tres sorbentes calcicos en
condiciones calcinantes (900°C, 40% CO@&yndiciones no calcinantes (800°C, 90%
con un dp = 0.3-0.5 mm CO2) con un dp= 0.3-0.5 mm.

3.3. Planta Piloto de Lecho Fluidizado.

Ademas de los experimentos con lecho fluidizadoatiBnuo se realizaron experimentos
en una planta piloto trabajando con alimentaciorcantinuo tanto de carbon como de
caliza, para analizar el proceso en condicionesre@ss de operacion.

3.3.1. Retenciéon de S©en las cenizas del carbon.

Estudios previos (Fuertes y col. 1992, de Diegooly t996) han demostrado que las
cenizas procedentes del carbén son capaces deerredenfre durante el proceso de
combustion en calderas. Para conocer su capacidadeténcion, se realizaron
experimentos en estado estacionario sin adiciorcalga a varias temperaturas vy
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concentraciones de GQ@limentando directamente carbon al lecho fluidizadravés de
un tornillo sinfin. Se midieron las emisiones de, $@neradas y se calculo la retencidn
teniendo en cuenta el valor de S€perado a partir del analisis inmediato y eleaiatdl
carbon. Los resultados obtenidos se muestran [eiglaa 3.16. donde se observa como la
retencion de azufre para todos los experiment@segstorno a un 10-15 % disminuyendo
ligeramente al aumentar la temperatura.

20
8\i15 : °
n °
c °
O 1n | o
810 ° o
Q
()
X 5|
0 ‘ ‘ ‘ ‘
750 800 850 900 950 1000

Ta (OC) . -
® Combustion aire enriquecid@®@ Oxicombustion

Figura 3.16. Retencion de azufre de las cenizas de carbdn eexliés temperaturas en
condiciones de combustién con aire enriquecido gosrdiciones de oxicombustion.

3.3.2. Retencion de S&por la caliza Granicarb

Una vez conocida la retencion de ;S@r las cenizas se realizaron experimentos en la
planta piloto de lecho fluidizado con alimentaciéanto de carbén como de caliza.

Los experimentos se llevaron a cabo a cuatro teatypes diferentes, 800 — 850 — 900 —
950 °C, manteniendo constante el porcentaje d@13%) en la alimentacion, la velocidad
del gas a la entrada del combustor (0.3 m/s) glecidn molar Ca / S = 2. Se aliment6
continuamente arena para controlar el tiempo ddeamsia del sorbente en el combustor.

En la Figura 3.17. se muestran los resultados wmatentrabajando tanto con aire
enriguecido como en condiciones de oxicombusti@.oBserva como la retencién de
azufre aumenta inicialmente al aumentar la tempexabasta alcanzar un maximo y
disminuye tanto para el caso de operar en condiside combustidon con aire enriquecido
como en condiciones de oxicombustion.

En combustion con aire enriquecido la retenciomigpide SQ se obtuvo en torno a 850
°C, mientras que en condiciones de oxicombustidaténcion maxima se obtuvo en torno
a los 900-925°C. Trabajando en condiciones de oXicstion puede apreciarse como hay
un incremento importante en la retencion de, $6n el aumento de temperatura al
cambiar de condiciones no calcinantes a calcinaMagores aumentos de temperatura
producen una disminuciéon en la retencién de azufreque puede ser debido a la
sinterizacion del sorbente.
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Figura 3.17.Retencion de azufre de la caliza “Granicarb” olol@ren la experimentacion
en la planta piloto de lecho fluidizado.

Comparando las retenciones de,$@ra cada caso a la temperatura Optima de trabajo
observa que las retenciones de, 0 condiciones de oxicombustion son ligeramente
inferiores a las obtenidas operando en condicideembustion con aire enriquecido.

29



4. CONCLUSIONES.
4.1. Analisis temogravimétrico.

De los experimentos de calcinacion de los sorberékscos realizados en termobalanza
en rampa de temperatura hasta 950 °C puede caecluir

» La descomposicion del sorbente se desplaza a tatupes mayores conforme se
aumenta la concentracion de £ el gas de reaccion.

« En condiciones calcinantes existe una pequefia domae la velocidad de
calcinacion es muy lenta y una amplia zona dondesllacidad de calcinacion es
rapida.

4.2. Lecho Fluidizado Discontinuo.

De los experimentos de sulfatacion de los sorbeo#sicos realizados en el lecho
fluidizado discontinuo puede concluirse:

* En la zona de condiciones calcinantes, donde lacield de calcinacién es muy
lenta la velocidad de sulfatacion es mayor que dboocidad de calcinacion
haciendo que la caliza se comporte como si se &acaroperando en condiciones
no calcinantes.

» EIl proceso de sulfatacion se lleva a cabo en dagasttanto en condiciones
calcinantes como no calcinantes. En la primeraae@gmde la velocidad de
sulfatacion es relativamente rapida la velocidadedecion esta controlada por la
reaccion quimica y/o difusion en el sistema por&sola segunda etapa, la cual es
mas lenta, la velocidad de reaccion esta contrgbadda difusion en la capa de
producto.

» La velocidad de sulfatacion trabajando en condesotipicas de oxicombustion
aumenta al aumentar la temperatura de reacciomciedpente en la primera
etapa.

* La concentracion de Gn el gas de reaccion influye en el comportamieetta
caliza en cuanto a operar en condiciones calcinant® calcinantes, pero una vez
establecida la condicién de trabajo (calcinante oaicinante), la concentracion de
CO, apenas influye sobre el comportamiento de la &al@ranicarb” en la
retencion de S©

* La velocidad de sulfatacion y la conversion maxet@anzada por los sorbentes
calcinados es mayor que con los sorbentes no adlin (sulfatacion directa)
debido a su mayor porosidad.

* Un aumento del tamafio de particula de la calizari@arb” implica una menor
retencién de S EIl bloqueo de los poros impide la sulfatacionla® partes
internas de la caliza por lo que la conversion ulatacion disminuye conforme
aumenta el tamafio de particula.
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* Un aumento de la concentracion de,8aplica un aumento de la retencion de,SO
ya que la velocidad de reaccion es funcion expaakde la concentracion de 20

* La velocidad del gas de reacciéon en el lecho fhaido discontinuo, manteniendo
una misma relacion peso de caliza-velocidad, riayiafsobre la retencién de 80
Por lo tanto, se puede considerar que la velodiganansferencia de materia entre
la fase burbuja y la fase emulsién es infinita.

* La dolomita presenta mayores velocidades de saifatay mayores conversiones
del CaCQ que las calizas, debido a que la presencia del fagita la difusion
del SQ hacia en interior de las particulas.

4 .3. Planta Piloto de Lecho Fluidizado.

De los experimentos realizados sobre la retenciénS@ durante el proceso de
combustion en la planta piloto de lecho fluidizalolarbujeante con alimentacién en
continuo de carbén y caliza puede concluirse:

* La retencion de Sfpor las cenizas procedentes del carbon utilizadel @studio
esta en torno a un 10 -15% independientemente derleentracion de GOy
disminuyendo ligeramente al aumentar la temperatura

* La temperatura optima de trabajo se desplaza &=@l€C en la combustidon con
aire hasta los 900-925 °C en condiciones de oxicstidn.

« Con la caliza utilizada, trabajando a la tempeeatiptima de combustién en cada
tecnologia, las retenciones obtenidas en condisiote oxicombustidbn son
ligeramente inferiores a las obtenidas en condesate combustion con aire.

« En condiciones de oxicombustion las retencionesS@® son mayores en
condiciones calcinantes que en no calcinantes.

* A altas temperaturas (en torno a 950°C) se obtienenores conversiones de
sulfatacion por la posible sinterizacién de la cdpgroducto, CaSO
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5. TRABAJO FUTURO.

5.1. Termobalanza y Lecho Fluidizado Discontinuo

Continuar con el estudio del comportamiento desosiarbentes calcicos durante la
reaccion de sulfatacion tanto en condiciones caildgs como no calcinantes.

Determinar los parametros cinéticos de la reacd@sulfatacion para las calizas y
dolomita utilizando un modelo que se ajuste coameente con los resultados
experimentales obtenidos.

Comparar los resultados cinéticos obtenidos endieatanza y en lecho fluidizado
discontinuo.

Seleccionar los sorbentes mas apropiados parzantdn los lechos fluidizados.

5.2. Planta Piloto de Lecho Fluidizado.

Estudiar del comportamiento de la caliza “Granitagdbrante la reaccion de
sulfatacion empleando otros tipos de carboén, vddda relacion molar Ca/S a
alimentar en el reactor y utilizando otras composies de gas de alimentacion
(diferentes % Cg).

Estudiar el comportamiento de otros sorbentesazci

Optimizar las condiciones de trabajo para el proas oxicombustion desde el
punto de vista de la retencién de,SO

5.3. Disefio de Lechos Fluidizados.

Realizar el modelado y simulacion de un combustdedho fluidizado circulante.
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