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Capitulo 1: Introduccion

1. INTRODUCCION.

Se conocen como gases de efecto invernadero a aquellos gases capaces de absorber la
radiacion infrarroja reflejada por la superficie terrestre tras incidir la radiacion solar
sobre ella. Numerosos estudios han concluido que el aumento de estos gases en la
atmosfera son los responsables del llamado calentamiento global o cambio climatico,
destacando el CO, como principal contribuyente no tanto por su poder de absorcién de
calor (Tabla 1.1, IPCC, 2007) sino por las grandes cantidades generadas por el ser

humano durante la produccion de energia y calor.

En las ultimas décadas se ha producido una mayor concienciacion por parte de la
comunidad internacional para mitigar las emisiones de gases de efecto invernadero
(CO,, CHg4, N2O, H,0, etc.) a la atmosfera.

Tabla 1.1 Vida media en la atmésfera y potencial de calentamiento global (GWP) de distintos gases de
efecto invernadero. Fuente: IPCC (2007).

Gases de efecto invernadero liclise Tiempo dg Contri_bucién al
GWP* permanencia calentamiento global
Vapor de agua H,O 14 dias 66%
Didxido de carbono CO, 1 10000 afios 20 %
Metano CH, 21 15 afios 4%
Oxido nitroso N,O 310 120 afios 1%
CFC’s 140-11700 10-50000 afios 15%
Hexafluoruro de azufre SFg 23900 10-50000 afios 1.5%

*Indice GWP, Global Warming Potential, es una medida de la capacidad de una sustancia determinada
para contribuir al calentamiento global.

Segun el informe elaborado por el Panel Intergubernamental del Cambio Climético
(IPCC, 2011), mas del 80% del consumo mundial de energia se basa en combustibles
fosiles. De acuerdo con uno de los dltimos informes publicado por la Agencia
Internacional de la Energia (IEA, International Energy Agency) en 2013, el carbon es el
segundo combustible mas utilizado contribuyendo con un 29% (Figura 1.1) al aporte
total de la demanda de energia primaria, excluyendo el mercado eléctrico (IEA, 2013a).
Ademas, tal y como se muestra en la Figura 1.2, un 42% de las emisiones mundiales de

CO;, proceden de procesos de produccion de electricidad y calor (IEA, 2013b).
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Nuclear
5%
Hidrica
2%

Industria
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Residencial
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Figura 1.1. Reparto mundial de suministro total de Figura 1.2. Contribucién de diferentes sectores a
energia primaria en 2009, excluyendo el mercado las emisiones de CO, (IEA, 2013b).
eléctrico. (IEA, 2013a).

El carbon ha cubierto cerca de la mitad del aumento de la demanda mundial de energia
durante la ultima década, creciendo incluso mas rapidamente que el total de las energias
renovables (IEA, 2012). Paises como Australia, China, India, Polonia y Sudéfrica
producen mas de dos tercios de su electricidad y calor a partir de la combustién de
carbén. Ademads, se ha calculado que las emisiones de CO, procedentes de la
combustion de carbdn durante el afio 2011 se incrementaron en un 4.9% con respecto al
afio 2010, llegando a valores de 13.7 Gt de CO; (IEA, 2013b), como consecuencia de
que actualmente el carbdn suple gran parte de la creciente demanda de energia de paises
emergentes como China e India debido por una parte a la existencia de grandes reservas
de carbon y por otra a las reservas limitadas del resto de fuentes de energia. El que la
demanda de carbd6n siga aumentando o disminuya dependera de la solidez de las
politicas que favorezcan el desarrollo de fuentes de energias bajas en emisiones, del
despliegue de tecnologias mas eficientes de combustion de carbdn y, algo especialmente
importante a largo plazo, de la implantacion de tecnologias de captura y

almacenamiento de carbono (CAC).

Ademas de las emisiones de CO,, también hay que tener en cuenta la generacién de
otros gases contaminantes durante el proceso de la combustion del carbon que, a pesar
de ser emitidos en menor proporcién, poseen una gran importancia medio ambiental.

Entre ellos se encuentran los SOx y NOy, causantes de la lluvia acida, y el Hg, elemento
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considerado por la Organizacion Mundial de la Salud (OMS) como uno de los diez

productos o grupos quimicos de mayor toxicidad.

El fendbmeno de “lluvia acida” se produce cuando en la atmdsfera existen cantidades
mas altas de las normales de acido nitrico y/o sulfurico. Los precursores quimicos de la
formacion de la lluvia acida provienen de fuentes naturales, como los volcanes y la
vegetacion en descomposicion, y de fuentes artificiales, principalmente de las emisiones
de didxido de azufre (SO,) y oxidos de nitrégeno (NOy) procedentes de la combustidn
de combustibles fosiles como el carbon. Cuando estos gases reaccionan en la atmdsfera
con el agua, el oxigeno y otras sustancias quimicas para formar distintos compuestos
acidos el resultado es una disolucion suave de &cido sulfdrico y &cido nitrico que en
forma de lluvia causa la pérdida de fertilidad de la tierra, contamina el agua dafiando la
vida acuatica y deteriora el patrimonio arquitecténico atacando a los materiales de

construccioén.

Asimismo, el mercurio (Hg) es un elemento quimico peligroso capaz de asentarse
sobre el agua y el suelo, de donde puede fluir al agua (EPA, 2014, Environmental
Protection Agency). Una vez depositado, los microorganismos pueden transformarlo a
mercurio metilico, una forma altamente toxica que se acumula en los peces, los
mariscos y animales que se alimentan de peces. Los peces y los mariscos son las

principales fuentes de exposicion de mercurio metilico en los seres humanos.

Otra exposicion menos comun al mercurio, que también es preocupante, ocurre al
respirar el vapor del mercurio. Estas exposiciones pueden ocurrir cuando el mercurio
elemental o productos que contienen mercurio se rompen y lo exponen al aire,
particularmente en lugares calurosos o0 espacios internos con pobre ventilaciéon. Los
efectos del mercurio a la salud son graves, ya que niveles altos de exposicion pueden
perjudicar el cerebro, el corazon, los rifiones, los pulmones y el sistema inmunoldgico

de las personas.

De esta manera, la EPA emite regulaciones cada vez mas exigentes que obligan a la
industria a reducir las emisiones de mercurio al aire y al agua, asi como a depositar

apropiadamente los desechos de mercurio.

Las Figuras 1.3 y 1.4 muestran un esquema del proceso de formacion de la lluvia acida

y del ciclo del mercurio respectivamente.



Capitulo 1: Introduccion
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Figura 1.3. Proceso formaciéon de la lluvia Figura 1.4. Ciclo del mercurio en la naturaleza.
acida.

Sin embargo, a pesar de los problemas que conlleva el uso del carbén, cabe esperar que
el uso de este combustible fdsil siga siendo considerado en el mix energético como una
de las principales fuentes de energia primaria para satisfacer las demandas futuras
gracias a su gran abundancia y facil disposicion. No obstante, el uso del carbon para la
generacion de energia eléctrica ha de modernizarse, adaptdndose a las nuevas
restricciones impuestas y teniendo en cuenta las amenazas del cambio climatico, es
decir, evitando emitir a la atmdsfera el CO, generado de su combustion y disminuyendo

en general todas las emisiones contaminantes (SOx, NOy, Hg, etc).
1.1 Actuacion mundial contra el cambio climatico.

El 11 de diciembre de 1997 los paises industrializados se comprometieron, en la ciudad
de Kyoto (Naciones Unidas, 1998), a ejecutar un conjunto de medidas para reducir las
emisiones de gases de efecto invernadero (GEI). Los gobiernos signatarios de dichos
paises pactaron reducir entre 2008 y 2012, en al menos un 5 % en promedio, las
emisiones de GEI tomando como referencia los niveles de 1990. El acuerdo entré en
vigor el 16 de febrero de 2005, después de la ratificacion por parte de Rusia el 18 de

noviembre de 2004.

La Union Europea, UE-15, como agente especialmente activo en la concrecion del
Protocolo, se comprometio a reducir sus emisiones totales medias durante el periodo
2008-2012 en un 8 % respecto de las de 1990. No obstante, a cada pais se le otorgd un
margen distinto en funcidn de diversas variables econdémicas y medioambientales segun

el principio de “reparto de la carga”, de manera que a Espafa se le permitia incrementar

6
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sus emisiones de CO;, en un 15 %. Recientemente, la Agencia Europea de Medio
Ambiente (EEA, 2014, European Environmental Agency) ha publicado los datos finales
en donde, tal y como se observa en la Figura 1.5, la Union Europea (EU-15) ha
cumplido con su objetivo de reducir las emisiones de GEI en un 8%, mientras que
Espafia debido al momento de desarrollo economico en el que se encontraba no ha
podido cumplir con su compromiso de incrementar en un 15% las emisiones con
respecto a 1990, llegando a alcanzar un valor del 23.7%. Este hecho de sobrepasar las
emisiones limite de CO, marcadas por Kyoto, hizo que los sucesivos gobiernos de
Esparia, con el objetivo de cumplir con su parte del Protocolo, destinaran mas de 800
millones de euros a la compra de derechos de emision de CO, provenientes de otros

paises que si cumplian con su compromiso.

» Emisiones de co2

Protocolo EMISIONES 2008 - 2012 (%) {-): Reducen (+): Aumentan
Kioto 1980 2012 Variacion o : .
(millones de (millones de 2011 - 2012 Objetivo Kioto Emisiones reales
teneladas) toneladas) (& | CUMPLEN NO CUMPLEN
Alemania 1.232 4 9391 11 -21,0 -23,62 | Por ejemplo, Austna
1 debia reducir las
Austria 79,0 80,1 -33 -13,0 | 491 ~ emisionss un 13% y
Bélgica 145,7 116,5 -3,0 7.5 14,04 | las aumentd un
. 4,91%. POR TANTO
Dinamarca 69,3 516 86 21,0 -16,03 | NO CUMPLE
ESPANA 2898 340,8 -156 16,0 [ 23,68
Finlandia 71.0 61,0 -8.8 0.0 4,69 |
Francia 563,9 490,1 0.0 0.0 9,96 |
Grecia 107.0 111.,0 -3.3 25,0 | 11,87
Holanda 213.0 191,7 -1.7 -6.0 -6,39 |
Idanda 556 58,5 14 13,0 | 10,96
Italia 516,9 460,1 -54 -6,5 4,16 |
Luxemburgo 13,2 11,8 -2.4 -28.0 | -8,74
Portugal 60,1 68,8 -0.8 27.0 | 20,23
Reino Unido 776.3 580,8 32 -12,5 -23,18 |
Suecia 722 57.6 52 4.0 16,31 |
UE15 4.265,5 3619,5 -0.8 -8,0 11,86 |

Figura 1.5. Grado de cumplimiento del primer periodo del Protocolo de Kyoto por parte de los paises que
formaban la UE-15. Fuente: EEA (2014).

Finalizado el primer periodo del Protocolo de Kyoto, la decimoctava Conferencia de las
Partes (COP 18, 2014) sobre cambio climatico ratificé el segundo periodo de vigencia
del Protocolo de Kyoto, desde el 1 de enero de 2013 hasta el 31 de diciembre de 2020.
La duracion de este segundo periodo del Protocolo serd de ocho afios, con metas
concretas para el afio 2020. Sin embargo, este proceso denotd un débil compromiso de
los paises industrializados, tales como Estados Unidos, Rusia, Japon y Canada, los
cuales decidieron no respaldar la prorroga.

Segun los altimos datos publicados por el Observatorio de Mauna Loa (Figura 1.6) en

Hawaii, ya se han encontrado concentraciones de CO; en la atmdsfera en el afio 2013
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préximas a 400 ppm (Figura 1.7), por lo que numerosos estudios han contemplado la
posibilidad de que se produzca un aumento de la periodicidad de los fendmenos
climaticos extremos, tales como olas de calor, inundaciones...etc. Esto, junto con el
aumento de la temperatura media del planeta, conllevaria serios problemas tanto para la

salud como para la calidad del agua, los ecosistemas y la agricultura.
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Figura 1.6. Observatorio de Mauna Loa, Figura 1.7. Tendencia de las emisiones de CO,
Hawaii. en las dltimas décadas. Fuente: Observatorio
Mauna Loa.

Con el fin de intentar paliar esta situacion, se han definido diferentes escenarios
plausibles para predecir la evolucion de la concentracion de CO, en la atmdsfera a lo
largo del tiempo teniendo en cuenta diferentes factores, como el crecimiento
demogréfico, el desarrollo socio-econémico o el cambio tecnol6gico. Entre todos,
destacan los tres escenarios propuestos por la IEA: el Escenario de Politicas Actuales
(escenario de referencia), en donde sin nuevas politicas se conseguiria una elevacion de
la temperatura media de 6 °C o incluso mayor, el Escenario de Nuevas Politicas
basado en que, gracias a los nuevos desarrollos y politicas, el mundo sigue una
trayectoria que genera un nivel de emisiones de CO; que induce una elevacién de la
temperatura media a largo plazo de mas de 3.5 °C y el Escenario 450 en el que se
toman las medidas oportunas para limitar la elevacion de la temperatura media mundial
a 2 °C. La Figura 1.8 muestra la evolucién con el tiempo de las emisiones mundiales de
CO, segun los tres escenarios y las contribuciones correspondientes de las principales
medidas de reduccion de dichas emisiones.
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& 457
Escenario de politicas actuales 42.6 Gt
40
{ 7.1Gt
v
35 | ﬂ 35.4 Gt
Escenario de
30 | nuevas politicas 13.7 Gt
25 | Escenario 450 v
21.7 Gt

20 | . ' . .
2008 2015 2020 2025 2030 2035

Porcentaje de reduccion acumulativa entre
2010y 2035

Incremento de eficacia energética 50%

Energias renovables 18%
Biocombustibles 4%
Energia nuclear 9%
B cac 20%

Figura 1.8. Emisiones mundiales de CO, segun las politicas actuales y contribuciones correspondientes
de las principales medidas de reduccion de las emisiones (IEA 2010). Agencia Internacional de la Energia
- IEA, World energy outlook, 2010.

Asi, segun el escenario de referencia planteado por la IEA para analizar las perspectivas
mundiales de la energia (IEA, 2009), si los gobiernos no realizan acciones para cambiar
las tendencias de oferta y demanda de energia, es un hecho que entre el 2007 y el 2030
los combustibles fdsiles seguiran representando casi un 80 % de las fuentes primarias de
energia a nivel mundial y por tanto las emisiones de CO, seguirdn aumentando,
llegando a valores de 42.6 GtCO,/afio en 2035, produciendo un aumento en la
concentracion de GEI superiores a 1000 ppm de CO; equivalente, lo que conllevaria a
un incremento de la temperatura media de la Tierra de 6 °C para el afio 2100. Esto se
encontraria lejos de alcanzar los Gltimos objetivos acordados por los gobiernos de
limitar el aumento de la temperatura media del planeta a sélo 2 °C. Si se considera un
escenario de desarrollo econémico intermedio, como el B2 propuesto por el IPCC
(IPCC, 2000), para alcanzar el 50% de posibilidades de no superar este aumento de 2 °C
se requiere de una estabilizacion de los gases de efecto invernadero en concentraciones
cercanas a las 450 ppm de CO; equivalente, correspondiéndose con el escenario 450 que
plantea la IEA (IEA, 2013a). Alcanzar este escenario requiere la adopcion de nuevas

medidas entre las que destacan el aumento de la eficiencia energética de los procesos, el
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uso de energias renovables, el uso de combustibles de bajo contenido en carbono, de la

energia nuclear y de las tecnologias CAC.
1.2 Estrategia Europea contra el cambio climatico.

Inicialmente, en el afio 2007 la UE anuncié un programa de lucha contra el cambio
climético, conocido como el 20/20/20, que pretendia alcanzar los siguientes objetivos

con referencia al afio 1990 (European Commission, 2014):

e Reducir sus emisiones internas de CO; al menos un 20%. Ademas reclamaba un
acuerdo internacional para que los paises desarrollados se comprometieran a
reducir un 30% sus emisiones de GEI. En 2012, la UE ya habia reducido sus
emisiones en un 18%.

e Mejorar la eficiencia energética. Para ello, se pretende (en una propuesta no
vinculante) reducir en un 20% el consumo de energia.

e Aumento de la energia procedente de renovables. La utilizacion de energias
renovables (edlica, solar y fotovoltaica, biomasa y biocarburantes, calor
geotérmico y bombas de calor) deberia aumentar a un 20% en su contribucién al
mix energético hasta 2020. En 2012, el porcentaje de energia proveniente de

renovables llegaba hasta el 14.4%.

A principios del afio 2014, la Comision Europea presentdé un informe denominado
“2030 Framework for climate and energy policies” (2030 Marco de politicas climaticas
y energéticas) (European Commission, 2014). Este informe es una propuesta del camino
que deberia seguir la UE en materia de politica energética y cambio climético a partir

del 2020, para llegar a los nuevos objetivos propuestos para el 2030:

e La reduccion de las emisiones internas de los gases de efecto invernadero en
un 40% con respecto a los niveles de 1990, con el fin de mantener el liderazgo
de la UE en la lucha contra el cambio climético.

e El incremento de la eficiencia energética a un 30% tras la revision de la
Directiva de Eficiencia Energética realizada en Junio de 2014.

e La eliminacién de los objetivos vinculantes para cada pais en relacion a las

energias renovables con respecto a establecer su contribucién en el mix
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energético en un 20%, pero manteniendo una cuota obligatoria de renovables

global de hasta el 27% para la UE.

Para reducir las emisiones de GEI a la atmdsfera, principalmente CO,, se plantean

principalmente tres propuestas (Figura 1.8):

e Mejorar la eficacia energética, tanto en su generacion como en su uso, lo cual
produce menos emisiones por unidad de energia generada.

e Reducir o anular el contenido de carbono en las fuentes de energia,
mediante el cambio de combustibles (carbon a gas, gasolina a biocombustibles,
etc.) o empleando energias sin generacion de CO,, como las energias renovables
(biomasa, edlica, solar) o la nuclear.

e Secuestrar el CO;, generado, mediante sumideros naturales o mediante su
captura y posterior almacenamiento, lo cual se conoce comunmente por sus

siglas en espafiol como CAC (Captura y almacenamiento del CO5).
1.3 Capturay almacenamiento de CO..

La captura y almacenamiento de CO, constituye un proceso que consiste en la
separacién del CO, del resto de los gases generados por fuentes asociadas a la industria
0 a la generacion de energia, su transporte hacia un almacenamiento seguro y su

aislamiento de la atmosfera durante un largo periodo de tiempo.

La captura, el transporte y el almacenamiento son procesos que requieren un consumo
energético. Esto implica que para obtener la misma potencia neta de salida de la planta
de generacién de energia se debe producir una mayor cantidad de energia y, por tanto,
se incrementan las emisiones de CO, respecto a una central eléctrica sin CAC. Para
determinar las reducciones de CO, que pueden atribuirse a la CAC es necesario
comparar las emisiones de CO; por kWh de la planta con captura con las de una planta
de referencia sin captura. La tecnologia CAC tendra una eficiencia determinada y sera
capaz de separar una determinada cantidad de CO, (CO, capturado), con pequefias
cantidades de este gas emitidas finalmente a la atmosfera. EI CO, evitado corresponde a
la diferencia entre la cantidad de CO, producido en la planta sin captura y el CO,
emitido a la atmdésfera en la planta con un sistema de captura, tal y como se muestra en

la Figura 1.9.
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Emitido
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Figura 1.9. CO, evitado y CO, capturado. (IPCC, 2005)

1.3.1 Métodos de almacenamiento de CO..

El CO, capturado se puede emplear como materia prima para la obtencién de productos
que contengan carbono o emplearse como liquido o gas en la industria. Aunque estos
usos industriales son un mercado maduro, no se espera que contribuyan en gran medida
a la disminucion de las emisiones de CO, porque no logran reducciones netas en el ciclo
de vida de los productos. Es por ello que se ha planteado el almacenamiento de CO,
como una de las soluciones para no emitir las enormes cantidades de CO, producido en

grandes centrales térmicas o industriales.

Para optimizar el almacenamiento de CO, es conveniente que éste se encuentre en
condiciones supercriticas con el fin de que ocupe el menor volumen posible. El punto

critico del CO, se alcanza a 73.2 bares y 31.1 °C.
A continuacion se muestran los principales métodos de almacenamiento de COx:

- El almacenamiento geoldgico de CO; se lleva a cabo en distintas formaciones
geoldgicas, tales como yacimientos de gas y petrdleo, acuiferos salinos, capas de
carbon profundas y otros almacenes que todavia estdn en una fase poco avanzada de

investigacion, como masas salinas, minas abandonadas y formaciones basélticas.

La opcion de almacenar el CO, en yacimientos de gas o petrdleo, tanto agotados como
en fase de agotamiento, es la primera opcién que se plantea. Paises como EE.UU. y

Canada llevan desde los afios 70 inyectando alrededor de 32Mt/afio en proyectos de
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recuperacion mejorada de petroleo (Enhanced Oil Recovery, EOR) llegando a
incrementar la recuperacion de crudo entre un 4 y un 12%. EI almacenamiento en
yacimientos de gas mediante procesos de recuperacion de gas (Enhanced Gas Recovery,
EGR) se encuentra mucho menos desarrollado. Se estima que su capacidad de
almacenamiento de CO, estd comprendida entre 675 y 900 Gt de CO,, convirtiéndose

en una opcién muy prometedora.

En la actualidad, estan planteados 32 proyectos de almacenamiento en yacimientos de
gas o petréleo a nivel mundial (EEUU, Canada, China, Oriente Medio, Europa,
Sudamérica, Australia, Nueva Zelanda). En la Tabla 1.2. se muestran los diez que se
encuentran actualmente en estado activo, siendo el yacimiento de Weyburn (iniciado en
el aflo 2000) el mayor proyecto piloto de EOR con captura y almacenamiento de CO,,

capaz de albergar unas 20 Mt de CO,.

Tabla 1.2. Proyectos en activo de almacenamiento geol6gico EOR. Fuente: Global Institute CCS.

. Fech
Nombre del proyecto Pais Tipo Captura ir?ii:is
Air Products Steam Methane L .
Reformer EOR Project EE.UU. Separacion Industrial 2013
Century Plant EE.UU. Pre-combustion 2010
Coffeyville Gasification Plant EE.UU. Separacién industrial 2013

Boundary Dam Integrated Carbon
Capture and Sequestration EE.UU. Post-combustion 2014
Demostration Project

Enid Fertilizer CO2-EOR Project EE.UU. Separacion industrial 1982
Great Plains Synfuel Plant and . .

. . Canada Pre-combustion 2000
Weyburn-Midale Project Ut
Lost Cabin Gas Plant EE.UU. Pre-combustion 2013
Petr_obras Lula Oil Field CCS Sudamérica Pre-combustion 2013
Project
Shute Creek Gas Processing Facility EE.UU. Pre-combustion 2004
Val Verde Natural Gas Plants EE.UU. Pre-combustion 1972

Otra opcion muy extendida para llevar a cabo el almacenamiento geoldgico de CO; es

en acuiferos salinos. Esta técnica pretende reproducir las condiciones en las que se
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encuentran almacenados los hidrocarburos en la naturaleza. Las formaciones profundas
de agua salada estan constituidas por rocas porosas y permeables que se encuentran
aisladas y a profundidades mayores que las formaciones de agua dulce por lo que no se

aprovechan como recurso hidrico

El almacenamiento en acuifero salino es el que presenta mayor capacidad, abarcando
entre 1000 y 10000 Gt de CO.,. El proyecto Sleipner, en el mar del Norte, fue el primer
proyecto dedicado al almacenamiento geoldgico de CO, en una formacion salina
(Chadwick y cols., 2006). En la actualidad existen ocho proyectos dedicados a este
método, tres de los cuales se encuentran a escala comercial, dos en Europa (Sleipner y
Snohvit) y uno en Australia (Gorgon). En la Tabla 1.3 se encuentran resumidas sus

principales caracteristicas.

Tabla 1.3. Proyectos de almacenamiento en acuiferos salinos. Fuente: PTECO2 almacenamiento de CO,,
tecnologias, oportunidades y expectativas.

l:fc:;g:fodel Pais Escala Estatus Fechainicio = Capacidad total
Sleipner Noruega Comercial Existente 1996 20 Mt planeado
Ketzin Alemania Demostracion  Existente 2007 0.06 Mt
Snohvit Noruega Comercial Existente 2007-8 -
Minami-Nagaoka Japon Demostracion  Finalizado 2002 0.01 Mt
Frio EE.UU. Piloto Finalizado 2004-6 3000t
Teapot Dome EE.UU. Demostracion Existente 2006 0.01 Mt
Gorgon Australia Comercial Existente 2009-11 -
Otway Australia Piloto Existente 2007 0.1 Mt

Otro emplazamiento geoldgico posible para almacenar el CO; es en capas de carbén
profundas. Durante el proceso de carbonizacion se liberan distintos gases como metano,
CO,, nitrogeno, etc, que pueden quedar retenidos en el carbon, haciendo que éste se
comporte como un almacén de gas, principalmente de metano. Por tanto, de manera
analoga al método EOR, en muchos paises se intenta aprovechar el metano que contiene
el carbén utilizando CO, para mejorar su extraccion. Esta técnica, denominada

Enhanced Coal Bed Methane (ECBM), consiste principalmente en inyectar el CO, en
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una capa de carbon con el objetivo de que el metano contenido en su sistema poroso sea

expulsado y reemplazado por el CO, quedando de esta manera el CO, retenido en él.

Actualmente, a nivel europeo existen dos proyectos financiados por Research Fund for
Coal and Steel (RFCS): el proyecto COALSWAD, enfocado en el estudio de las
capacidades de almacenamiento de CO, en carbones de diferente rango procedentes de
Alemania, Republica Checa y Espafia, y el proyecto CARBOLAB, en el que se pretende
realizar un ensayo a escala reducida de la tecnologia ECBM en una capa de carbon del
Pozo Montscaro, Asturias (propiedad de HUNOSA). Sin embargo, no existen proyectos

a escala comercial.

- El almacenamiento oceanico puede realizarse de dos maneras; bien sea por la
liberacion directa y disolucion del CO; en las columnas de agua del océano a mas de
1000 m de profundidad, mediante gasoductos fijos o por buques en desplazamiento; o
bien mediante el deposito de CO, por medio de un gasoducto fijo o una plataforma
marina sobre el piso marino a més de 3000 m de profundidad, donde la densidad del
CO, es mayor que la del agua y formaria un lago, retrasando de esta forma su disolucion
(IPCC, 2007). Este almacenamiento presenta una gran capacidad para albergar CO,
(2000- 12000 Gt de CO,); sin embargo, se encuentra descartado debido al gran impacto
ambiental que generaria. Se ha detectado que este tipo de almacenamiento puede
producir un aumento de la acidez, afectando a los ciclos vitales de los organismos
marinos (IPCC, 2007).

- Otro método de almacenamiento menos desarrollado es la fijacion del CO, en
carbonatos inorganicos. Este proceso se lleva a cabo mediante la reaccién con silicatos
naturales basicos o materiales de desecho para formar carbonatos mas estables. La
reaccion R1.1 presenta la reaccion generalizada de la carbonatacion mineral y las
reacciones R1.2 y R1.3 presentan las reacciones para la serpentina y la olivina
respectivamente (Goldberg, 2001).

(Mg,Ca)xSiyOx+2y+ZH2; + X CO, — x (Mg,Ca)CO3 +y SiO; + z H,0 (R1.12)
MgsSi,O5(0OH)4 + 3 CO; —» 3 MgCO3 + 2 SiO; + 2 H,0 (R1.2)
Mg,SiO4 + 2 CO, — 2 MgCOs3 + SiO;, (R1.3)
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Los costos de este método son mas altos que los anteriores y la reaccion natural es
sumamente lenta y ha de ser mejorada mediante el tratamiento previo de los minerales,
lo cual requiere un uso muy intensivo de energia. Ademas, aun deben aclararse diversas
cuestiones para poder facilitar cualquier estimacion del potencial de almacenamiento de
la carbonatacion mineral. Tales cuestiones comprenden no sélo las evaluaciones de la
viabilidad técnica y las necesidades energéticas correspondientes a gran escala, sino
también la fraccion de reservas de silicato cuya explotacion es técnica y

econdémicamente viable para el almacenamiento de CO, (IPCC, 2007).
1.3.2 Transporte de CO..

Dependiendo del tipo de almacenamiento seleccionado y de la distancia al sitio de
captura, el transporte del CO; se puede realizar mediante gasoductos (también llamados
ceoductos) o buques cisterna. Estas tecnologias han demostrado ser econémicamente
viables y en el caso de los gasoductos han avanzado hasta ser un mercado maduro.

Para facilitar y abaratar el transporte en gasoductos, el CO, gaseoso se comprime a 8
MPa a temperatura ambiente para licuarlo y aumentar su densidad. La forma mas
comun es el transporte por gasoducto, sin embargo, para el transporte de CO, a largas
distancias se hace muy atractivo el uso de grandes buques. Actualmente tanto el gas
natural como los gases licuados del petréleo (GLP) se transportan en grandes barcos
cisterna a escala comercial. EI CO, se puede licuar (presion de 0.7 MPa y -50 °C) y
transportar utilizando los mismos buques, ya que las propiedades fisico-quimicas del

CO, licuado son similares a las del GLP.
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Figura 1.9. Costes por tonelada de CO, transportado en relacion con la distancia para diferentes medios
(IPCC, 2005).

En la Figura 1.10. se muestran los costes estimados del transporte de CO; en funcion de
la distancia y del medio de transporte utilizado segun el informe del IPCC de 2005
(IPCC, 2005). Para distancias cortas, inferiores a 1500 km, es mas economico el
transporte por gasoducto terrestre. A partir de esta distancia el transporte maritimo es la
opcion mas barata. EI gasoducto maritimo es el més costoso debido a las dificultades

técnicas.

La mayor parte de los estudios relacionados con el transporte de CO, por gasoducto se
estan realizando en EE UU y éstos se centran principalmente en el transporte del CO,
para usarlo en mejorar los procesos EOR. En la Tabla 1.4 se muestran las instalaciones

y caracteristicas mas importantes que existen en relacion al transporte de CO..
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Tabla 1.4. Principales instalaciones referentes al transporte de CO,. Fuente: PTECO2: Transporte de CO,

2013).

Nombre e Longitud Diametro Capaciflad Pais
Ceoducto (km) (pulgadas) (Mt/afio)

NEJD Denbury Resources 295 20 EE.UU.
Cortez Kinder Morgan 808 30 19.3 EE.UU.
Bravo BP 350 20 7.3 EE.UU.
Transpetco Bravo Transpetco 193 123/4 3.3 EE.UU.
Sheep Mountain 1 BP 296 20 6.3 EE.UU.
Sheep Mountain 2 BP 360 24 9.2 EE.UU.
Central Basin Kinder Morgan - 26y 16 11.5 EE.UU.
Este Exxon Mobil 191 12y 14 4.8 EE.UU.
West Texas Trinity 204 8al0 19 EE.UU.
SACROC 354 16 4.2 EE.UU.
Weyburn Dakogoi]f;:;aﬂon 330 12214 46 EE.UU.
gz::l’gr“s Reef Kinder Morgan 225 16 46 EE.UU.
Bati Raman Turkish Petroleum 90 11 Turquia
Snovit StatoilHydro 153 8 0.7 Noruega

Otro aspecto importante a tener en cuenta para el transporte del CO, es su pureza.

Actualmente no existe ninguna legislacion respecto a la pureza necesaria para el

transporte pero, a medida gque se van obteniendo resultados de los estudios, cada vez va

adquiriendo més consistencia el que la composiciébn mas probable a utilizar en el

transporte de CO; sea la propuesta por el estudio Dynamis que se recoge en la Tabla
1.5. (PTECO2: Transporte de CO,. Estado del arte, alternativas y retos. 2013)

Tabla 1.5. Composiciones de gases propuestas por el estudio Dynamis para el transporte de CO, por

gasoducto.
H,O H,S CO CH, N, Ar H, SO, NO, CO,
(ppm)  (ppm) (ppm) (%)* (%)** (%) (%) (%) (ppm) (ppm) (%)
DYNAMIS 500 200 2000 <4 <4 <4 <4 <4 100 100 >055

* EOR: 100-1000 ppm
**EOR < 2%
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1.3.3 Tecnologias de Captura de CO.,.

En la combustion convencional se utiliza aire como comburente, el cual contiene
aproximadamente un 21% de oxigeno y 79% de nitrogeno, y por tanto se produce una
corriente de gases de combustion con un contenido muy bajo de CO; (3 - 15 % en
volumen). Si bien esta corriente se puede transportar y almacenar, los costos de la
energia necesaria para su compresion, la capacidad de almacenamiento necesaria y otros
gastos relacionados hacen que este método sea poco préctico, muy costoso. Las
tecnologias de captura de CO, tienen como objetivo obtener corrientes concentradas de
CO, que permitan su compresion, transporte y almacenamiento de forma mas
econdmica y segura. En lo referente al sector de generacion de electricidad y calor
existen diferentes tecnologias de captura de CO, de acuerdo al momento en que se
realiza la captura (IPCC 2005): post-combustién, pre-combustion y oxicombustion,

siendo esta Ultima tecnologia donde se enmarca este trabajo.

La Figura 1.11. muestra de manera esquematica los distintos métodos de captura de
CO..

N,

Aire l 1
Captura posterior | Carbdn > Separacion =) €O, para
a la combustion Gas = m—) de CO, almacenar
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r quor‘ j lAir’e

H.
el N P =

a la combustién Reformado +
Separacién de CO,| mm) (O, para

(Precombustion) | (o5 ———— almacenar

Petréleo

Carbdn -[ Combustién ]‘[ Condensacién mmmmlp €©2 Pora

almacenar
Combustion sin N, ggs l
(Oxicombustién) lomasa I 0,

H,0
. Separacion
Aire ) d'; o =) N,

Figura 1.10. Tecnologias de captura de CO, en procesos de produccion de electricidad o calor.
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La tecnologia de captura de CO, en post-combustion (IPCC, 2005) consiste en
separar el CO, que se encuentra diluido en una corriente de gases de combustidn
(principalmente N;) mediante el uso de diferentes métodos. El proceso de absorcién de
CO; en columnas de absorcion quimica es hasta ahora el método méas desarrollado
dentro de la captura post combustion. Consiste en utilizar un solvente organico,
normalmente aminas como la Metil-Etanol Amina (MEA) (Davison, 2007), que se rocia
en contracorriente a los gases de combustion para capturar el CO,. Este proceso de
absorcion depende del gradiente de concentracion de CO, entre el gas a tratar y la
amina, por lo que para obtener en algunos casos altos rendimientos es necesario

aumentar la altura de la columna, lo que encarece los costes de inversion.

Un factor limitante del proceso con aminas es que éstas se degradan en presencia de
SO, (Uyanga e ldem, 2007), por lo que es muy importante realizar un tratamiento
previo de purificacion de la corriente de gases, especialmente si el gas a tratar procede
de la combustion de carbon. Otra debilidad que presenta esta técnica es la alta demanda
energética necesaria para regenerar el sorbente. No obstante, existe un consenso en que
la captura de CO, post-combustion por via himeda podria ser una alternativa viable y

escalable a centrales térmicas.

La Figura 1.12. muestra un esquema general del proceso.

Compresion

Separacion

Combustible co,

Almacenamiento
CO,

T Electricidad y
Aire calor

Figura 1.12. Esquema general del proceso de captura de post-combustidn.

Ademas de la absorcidn quimica, existen otros procesos menos desarrollados, que estan
actualmente en fase de estudio o demostracién, como los procesos avanzados de
absorcion (estudio de nuevos absorbentes, nuevos disefios de columnas de absorcion...),

los ciclos carbonatacion/calcinacion, las membranas y la adsorcion.

En Espafia, desde el 2009, ENDESA opera una planta piloto, construida y disefiada

dentro del proyecto nacional CENIT CO,, en la central térmica de Compostilla, capaz
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de tratar 800 m®*N/h de gas. En ella sean realizado pruebas experimentales, 2500 h de

operacion, utilizando tanto MEA como otros absorbentes mas avanzados.

También se han planteado las reacciones de carbonatacion del oxido de calcio y su
inversa, R1.4 y R1.5, como una opcién para separar el CO, de humos de combustion a

alta temperatura.
CaO (s) + CO, (g) «—> CaCOs(s) (R1.4)
CaCO3(s) «— CaO (s) + CO2(9) (R1.5)

La reaccion de calcinacion (R1.5), reaccion inversa a la carbonatacion y que es la
regeneracion del absorbente, se lleva a cabo en el calcinador a temperaturas proximas a
900 °C, donde se obtiene una corriente practicamente pura de CO,. Para que el sistema
funcione en continuo, debe suministrarse constantemente una cantidad de absorbente
fresco para contrarrestar la pérdida de capacidad de absorcion del absorbente debido a
su desactivacion. Ademas, debe quemarse en el calcinador una parte del combustible en
condiciones de oxicombustion para producir la energia necesaria para la calcinacion, ya
que es una reaccion endotérmica. En la actualidad, para validar esta tecnologia, existe
una planta piloto de 1.7 MW; ubicada en la planta de 50 MW, de Lecho Fluidizado
Circulante (LFC) de La Pereda (Oviedo) (Arias y cols., 2013; Sanchez-Biezma y cols.,
2013).

La captura de CO, postcombustion con membranas (Merkel y cols., 2010; Yave y cols.,
2010) se encuentra todavia en fase preliminar. Se pretende utilizar membranas
poliméricas para llevar a cabo una permeacion selectiva del CO,. En este proceso es
necesario que el gas se encuentre a presién para poder realizar la separacion de manera
eficaz, por lo que es menos atractiva para los procesos en los que se trabaja a presion

atmosférica.

Finalmente, los procesos de adsorcion (basados en ciclos de saturacion y regeneracion
del adsorbente) se centran en el uso de materiales como zeolitas, carbones activos, etc.
para separar el CO,. En EEUU se han llevado a cabo ensayos en una planta piloto de
1kW, de Lecho Fluidizado (LF) utilizando carbdn activo impregnado con aminas y a
corto plazo esta previsto realizar pruebas en otra planta piloto de mayor tamafio 1 MW,

ubicada en Alabama.
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Como se ha comentado, los gases de salida de los procesos de combustion tienen bajas
concentraciones de CO,, lo que implica tratar grandes volumenes de gas, equipos de
gran tamafio y mayores costes para la captura de CO,. Estos costes pueden reducirse
realizando la captura del CO; antes de la combustion (pre-combustion). En estos
procesos se realiza una etapa inicial de produccion de gas de sintesis (CO+H,), bien por
gasificacion del combustible sélido o bien por reformado del combustible gaseoso.
Posteriormente se modifica la composicion del gas de sintesis por medio de la reaccion
“water gas shift” con adicion de vapor y finalmente se separa ¢l CO, de la mezcla
CO,/H,. Estos procesos permiten producir H, o generar energia a través de su
combustion sin emisiones de CO,. La Figura 1.13. muestra el esquema general del

proceso de captura de pre-combustion.

Compresion

Almacenamiento
Co,
vapor |_> H, |—> Electricidad y

‘1' calor

Otros productos

Separacion
H,y CO,

Combustible

O, + vapor

Figura 1.13. Esquema general del proceso de captura de pre-combustién.

Existen varios métodos para separar el CO; del H, entre los que destacan (IPCC, 2005):

e Absorcion quimica por medio de aminas como MDEA (Metil DiEtanol Amina).
Esta técnica no realiza una separacion selectiva del CO, por lo que el resto de
gases acidos como el H,S también se separan junto con el CO,. El proceso es

muy similar al usado en post-combustion.

e Absorcion fisica mediante disolventes con alta afinidad hacia gases acidos como
CO,, HS, etc. El proceso se lleva a cabo a presion y para regenerar el disolvente
es necesario disminuir la presion ocasionando un elevado coste energético. Los
dos principales procesos fisicos disponibles a nivel comercial son el Selexol™ y
el Rectisol®.

e Adsorcion. Es una técnica que, a pesar de ser la mas desarrollada para la
separacion de H,, no es selectiva para la captura de CO; por lo que se hace

necesario realizar una etapa de separacion de CO, antes de la separacion de H,.
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En los procesos industriales el método de adsorcion mas extendido es el
Pressure Swing Adsorption (PSA) basado en cambios de presion de los procesos

de adsorcidn-regenarcion.

e Membranas. El tipo de membrana a escoger es una elecciébn compleja que
depende de la aplicacién. Las propiedades mas importantes a tener en cuenta
para realizar la separacion del CO, son la selectividad y la velocidad de

permeacion.

En Espafia, ELCOGAS cuenta con una planta piloto de captura de CO, y produccién de
H, (Garcia y Coca, 2011) a partir de la gasificacion de carbon y residuo de petréleo
disefiada dentro del proyecto nacional PSE-CO,. El proceso consiste en una unidad shift
para transformar el CO en CO,, una unidad de separacion de CO, mediante absorcion
con aminas y una unidad de purificacion de H, (PSA) obteniendo una pureza de H; en
torno al 99.9%.

No obstante, estan emergiendo nuevas tecnologias en pre-combustion como la reaccion
mejorada con adsorcion (SER), reactores de membrana (WGSMR), conversiéon a
hidrégeno y carbono (craqueo térmico del metano) y tecnologias basadas en 6xidos de

calcio que se prevén muy prometedoras.

Los sistemas de oxicombustién o combustién sin N, utilizan oxigeno en lugar de aire
para la combustion del combustible primario con el objetivo final de producir un gas de
salida tras la combustion compuesto principalmente por vapor de agua y CO, (Wall y
cols., 2009; Scheffknecht y cols.,, 2011). ElI vapor de agua se separa del CO,
simplemente por condensacion, obteniéndose un gas de combustion con altas
concentraciones de CO, (superior al 90 % en volumen). En la Figura 1.14 se ha

representado el esquema general del proceso de oxicombustion.

En la oxicombustion se utiliza para oxidar el combustible la combinacién de una
corriente de alimentacién de oxigeno de alta pureza (>95%) y de otra de gas de salida
recirculado con el objetivo de controlar la temperatura de la caldera (Markewitz, 2012;
Bolea y cols., 2012). Asi, al realizar la combustion con una mezcla O,/CO, la
temperatura de la caldera se sitla a niveles adecuados para los materiales normalmente
utilizados en la construccion de las calderas. A medida que se desarrollen materiales que

soporten mayores temperaturas, la mezcla O,/CO, podra ser mas rica en oxigeno.
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Figura 1.14. Esquema general del proceso de oxicombustion.

Dentro de la tecnologia de combustion sin N, se encuentra la tecnologia con
transportadores solidos de oxigeno, Chemical Looping Combustion (CLC) (Hossain y
de Lasa, 2008; Fang y cols., 2009; Lyngfelt, 2011; Adanez y cols., 2012). A diferencia
de los procesos tipicos de oxicombustion, en los procesos CLC no se necesita realizar
una separacion previa del O, procedente del aire, ya que el oxigeno del aire se transfiere
directamente al combustible por medio de un transportador solido de oxigeno (TO) en
forma de 6xido metalico, sin poner en contacto el combustible con el nitrégeno del aire.
En el proceso se utilizan dos reactores interconectados, tal como se muestra en la Figura
1.15. En el reactor de reduccion el 6xido metalico (Me,Oy) se reduce a metal o a una de
sus formas reducidas (Me,Oy.1) por reaccion con el combustible (C,Hzm). Al oxidarse el
combustible se produce CO; y vapor de agua facilmente separable por condensacion,
guedando asi una corriente de CO, lista para su transporte y almacenamiento. En el
reactor de oxidacion el TO reducido se regenera oxidandose con aire, obteniéndose a la
salida una corriente de aire concentrada en N en la que no existe CO,. La cantidad total
de calor generada en los dos reactores del proceso CLC es la misma que en un proceso
de combustion convencional. Al no haber pérdida de energia en la separacion del CO,
ni ser necesaria la produccion de oxigeno, la tecnologia CLC no presenta penalizacion
energética sobre los costes por estos conceptos y su eficiencia energética es una de las
mayores en comparacion con otros métodos de captura de CO,.
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Figura 1.15. Esquema del proceso de Chemical Looping Combustion.

1.4 Caracteristicas del proceso de Oxicombustién.

El proceso de oxicombustién se considera una tecnologia de captura de CO, de
relativamente facil implantacion y competitiva, puesto que ya se dispone de un método
para la obtencion de oxigeno a gran escala y conceptualmente el proceso es similar al de
las grandes centrales térmicas de combustion de carbdn con aire, ya que tienen el mismo
ciclo de vapor y similares equipos de potencia. Ademas, la oxicombustion posee ciertas

ventajas frente a la combustion convencional con aire:

e Existe una reduccién muy importante del volumen del gas a tratar en procesos
de separacién y purificacion y por tanto una disminucion de los costos.

e Reduccion de emisiones de SOy y NOy.

e Mejora de la transferencia de calor, debido principalmente al aumento de la
temperatura de operacion.

e Posibilidad de aumentar las eficacias energéticas con materiales que soporten

altas temperaturas
Pero también cuenta con una serie de desventajas entre las que se encuentran:

e Alto coste energético (6-12 puntos del rendimiento energético) y econdémico de
la unidad de separacion de aire.
e Dudas sobre su aplicacion a plantas actuales, debido a la intrusién de aire dentro

del sistema de combustion y a los cambios en las zonas de trasferencia de calor.
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e Aumento de inquemados.
e Degradacion de zonas de radiacion por corrosion.
e Necesidad de recircular parte de los gases de salida del reactor para controlar la

temperatura de la caldera.

El proceso de oxicombustion con captura de CO; tal y como muestra la Figura 1.16, se
divide en tres grandes bloques: la unidad de separacion de aire (Air Separation Unit,
ASU), la caldera en donde se lleva a cabo la combustion del combustible y la unidad de

purificacion criogenica de la corriente de gases (Cryogenic Purification Unit, CPU).

ASU : Caldera CPU
Sy .
re
Q | COmbugtible Turbina de vapoy
Nitrogeno £ 1 @ Electricidad

Airen— -
Recirculacion Depuracion Iprificacion
Separacion de gases  Caldera | de gases del CO,
de aire 7 - ¢
30%d, 83.5% CO,

Figura 1.16. Esquema general del proceso de oxicombustion con captura de CO,.

En primer lugar, para llevar a cabo el proceso de oxicombustion es importante obtener
una corriente lo mas pura posible de O,. Este proceso de obtencién de O, esta siendo
objeto de estudio debido a su alto coste energético (Kather y Klostermann, 2011). En la
actualidad existen tres tipos de técnicas (White, 2013): destilacion criogénica, absorcion

y membranas de transporte ionico.

La técnica que hasta el momento se plantea para la produccion de O, en grandes plantas
de generacion de energia es la destilacion criogénica. Esta alternativa es considerada
como la més flexible, pudiéndose obtener hasta 5000 toneladas diarias de oxigeno

liquido de alta pureza.

Ademas de la destilacion criogénica, existen otras dos técnicas de produccion a menor

escala: absorcion, con una produccion de hasta 200 toneladas diarias de oxigeno con
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una pureza limitada (=93%), bien a presion (PSA) o bien a vacio (VSA), y las
membranas de transporte ionico, capaces de producir alrededor de 100 toneladas

diarias de oxigeno.

Una vez producido el oxigeno, éste se introduce en la caldera junto con una corriente de
gas recirculado para llevar a cabo el proceso de oxicombustion del combustible. Para
ello, existen dos tipos de calderas: las calderas de carbon pulverizado (CP) y las
calderas de lecho fluidizado circulante (LFC). Las principales diferencias entre ambas

tecnologias son:

e Latecnologia de las calderas de CP esta més extendida a nivel comercial.

e La potencia maxima de los grupos comerciales es mayor en las instalaciones con
calderas de CP.

e La caldera de LFC permite una mayor flexibilidad de combustibles.

e Las calderas de LFC operan a menor temperatura por lo que se reduce la
formacion de NOy. Ademas es posible la reduccién de los mismos en la propia
caldera.

e Las calderas de LFC permiten una reduccion de SO, en la propia caldera gracias
a la incorporacién de caliza en el lecho.

e Los costes de mantenimiento son mayores en una caldera de LFC.

Finalmente, tras la oxicombustion llevada a cabo en la caldera, los gases de salida pasan
a través de una unidad de purificaciéon para eliminar gases contaminantes, como NOy,
SOy, Hg, etc, obteniéndose una corriente de CO, muy concentrada para su posterior

transporte y almacenamiento.
1.4.1 Tecnologias de Oxicombustion en LFC.

Como se ha comentado, los sistemas de oxicombustion pueden ser interesantes debido a
gue no hay obstaculos evidentes para llevar a cabo su implantacion a nivel industrial.
Este tipo de combustion se ha estado investigando principalmente en calderas de carbon
pulverizado (Stanger y cols., 2011, Wall y cols., 2013), las cuales son ampliamente
utilizadas para la obtencién de energia por combustion convencional con aire. Sin
embargo, se piensa que trabajar con un LFC utilizando O, en lugar de aire puede ser una

gran alternativa para las plantas energéticas basadas en la combustion del carbén
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(Anthony y cols., 2013), debido a que la recirculacion de sélidos, mediante el
enfriamiento de los soélidos antes de regresar al lecho, puede ser utilizada para
controlar la temperatura de la combustion de una manera mas eficaz. Esto podria
llevar a utilizar mayores concentraciones de O, en la alimentacion y por tanto una
reduccion importante del gas de recirculacion, reduciéndose inversiones y costes de

operacion.

La combustion en LFC se caracteriza por ser una tecnologia simple y de fécil operacion,
siendo util para una gran variedad de combustibles. Las condiciones de operacion son
similares a los procesos convencionales de combustion, respecto a temperatura y
transferencia de calor. El flujo de calor a través de las paredes de agua de la caldera esta
bien distribuido, eliminando los riesgos para los puntos en donde existe una alta
intensidad de radiacion en el area de quemado, como en el caso de caldera de carbén
pulverizado. Gracias a su menor temperatura de combustién se consiguen reducir
considerablemente la cantidad de NOy emitido a la atmoésfera, se puede realizar el
proceso de desulfuracion in-situ introduciendo sorbentes célcicos, calizas o dolomitas,
directamente en la caldera y, ademas, debido a que el tiempo de residencia de las
particulas de carbon en el sistema es elevado, se pueden llegar a obtener altas eficacias
de combustion. En definitiva, por la simplicidad del disefio y su versatilidad en
combustibles hacen que esta tecnologia sea muy competitiva desde el punto de vista

econdmico.

La combustion en LFC quemando con aire ya ha sido demostrada a nivel industrial. La
Figura 1.17 muestra la evolucion de la tecnologia de los LFC durante los ultimos 30
afios operando en condiciones de combustion convencional con aire. Recientemente
paises como Italia, China y Polonia han apostado por esta tecnologia como fuente de
produccién de energia. Las plantas de LFC de Sulcis (Italia) de 340 MW, y Baima
(China) de 300 MW, son dos de las instalaciones mas grandes del mundo cuya puesta
en marcha se llevd a cabo en los afios 2005 y 2006 respectivamente. Ambas
instalaciones fueron equipadas con tecnologia Alstom, alcanzando importantes
objetivos como la flexibilidad en la alimentacion de combustible y la integracion vy

eficacia de los sistemas de limpieza de gases de combustidn (de-NOy, de-SOy, etc)

La planta de LFC mas reciente es la planta de Lagisza, ubicada en Polonia, cuya puesta
en marcha fue en el afio 2008. Ademas de ser la mas grande, con una potencia de 460
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MWe, se ha convertido en un gran avance para la produccion de energia eléctrica,
debido a que su generador de vapor pertenece a las tecnologias méas avanzadas del
mundo, representando la culminacion de méas de 30 afios de desarrollo de la tecnologia
por Foster Wheeler. Es la primera planta de LFC en el mundo que cuenta con la
tecnologia de vapor supercritico de alta eficiencia. A su vez, la planta esta equipada con
otras caracteristicas de disefio avanzado, como los calentadores INTREX ™ vy Ia
recuperacion de calor de los gases de combustién a baja temperatura, mejorando su

fiabilidad, flexibilidad operativa y su eficiencia.

500 - Unit Capacity (MWe) 800 MWe ¢
600 ’
500 + 3
Lagisza
400 4 Sulcis
| L J
300 JEA Baima
200 Turow 1
Tri-State Nova Scotia
100 A Oriental Ch Vaskiluodon
0 Pilot Plant “~"eNd -_ General Motors
1970 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005 2010

Start-Up Year

Figura 1.17. Evolucién de la tecnologia en LFC. Fuente: 3" Oxy Fuel Combustion Conference. (2013)

No obstante, para operar en condiciones de oxicombustion en LFC, y con el fin de
conseguir buenos resultados, todavia es necesario seguir trabajando para obtener un
buen disefio de la caldera. Una reduccion de la energia necesaria para la produccion de
oxigeno y la separacién del CO; producido son también muy importantes para mejorar

la eficiencia de la planta.

La Figura 1.18 muestra el esquema del proceso de oxicombustion en lecho fluidizado

circulante.
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Figura 1.18. Esquema del proceso de oxicombustion en LFC.

1.5 Estado del arte de la Tecnologia de Oxicombustion.

Como se ha comentado anteriormente la tecnologia de oxicombustion se plantea como
una tecnologia de captura de CO, muy prometedora. Con el objetivo de llegar a
producir energia eléctrica de manera comercial es necesario realizar un estudio
detallado del proceso pasando por los diferentes niveles de escalado, desde la escala a
nivel de laboratorio hasta niveles de planta piloto o semi-industriales. Con el fin de
aclarar el estado del arte en el que se encuentra actualmente esta tecnologia, a
continuacion se muestra un breve resumen de las diferentes labores de investigacion y

proyectos planteados hasta el momento.
1.5.1 Plantas piloto menores de 10 MW..

El primer paso para validar la tecnologia de oxicombustion utilizando lechos fluidizados
circulantes es realizar experimentos en reactores a escala de laboratorio. Varios centros
de investigacidn de reconocido prestigio han analizado la influencia de las diferentes
variables de operacion sobre el proceso de oxicombustion. Entre ellos, destacan los

grupos mostrados en la Tabla 1.6.
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Tabla 1.6. Plantas piloto menores de 10 MW,.

Centro de investigacion Pais C;E):ra Potencia Combustible

CIRCE Espafia LFB 95 kW, Carbon
Universidad Sureste de Nanjing China LFC 50 kW, Carbén
Metso Power Suecia LFC 4 MW, Carbon
Universidad Politécnica de Czestochowa Polonia LFC 0.1 MW, Carbon
Canmet Energy Canada LFC 0.1 MW, Carbén
Canmet Energy Canada LFC 0.8 MW, Carbén
Universidad de Lappeeranta, VTT y Foster  Finlandia LFC 0.1 MW, Carbén
Wheeler.

Alstom LFC 3 MW, Carbon

CIRCE, Espaiia.

El grupo de investigacion del Centro de Investigacion de Recursos y Consumos
Energéticos, CIRCE, perteneciente a la Universidad de Zaragoza, Espafa, ha disefiado,
construido y operado un combustor de LF burbujeante de 95 kW, con la posibilidad de
realizar la recirculacion de gases de salida hacia la entrada de la caldera (Romeo y cols.,
2011; Bolea y cols., 2012; Guedea y cols., 2013a, 2013b; Lupiafiez y cols., 20133,
2013b). Han analizado la influencia de diferentes variables de operacion, como la
concentracion de O, alimentada al combustor, el tipo de carbén, etc., sobre el proceso
de oxicombustion. Asimismo, han desarrollo un modelo global de simulacion del
combustor en el que se han incorporado otros submodelos, tales como de
fluidodinamica, desvolatilizacion del carbon, fragmentacion primaria, combustion de
char y volatiles, fragmentacion secundaria, transferencia de calor, elutriacion de sélidos,
captura de SO, mediante sorbentes célcicos y emisiones de NOy, capaz de validar
satisfactoriamente los resultados obtenidos durante la experimentacién en la planta de
LFB de 95 kW,.

Universidad Sureste de Nanjing, China.

El grupo de investigacion del Instituto de investigacion de ingenieria térmica de la
Universidad Sureste de Nanjing, China, (Lunbo y cols., 2011a, 2011b) ha llevado a
cabo experimentos de oxicombustion utilizando dos tipos de carbones (carbén

bituminoso y antracita) en una planta piloto de LFC de 50 kW con la posibilidad de
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recircular los gases de combustion a la entrada de la caldera. La investigacion se basé en
estudiar cobmo afectaban el uso de diferentes atmosferas de reaccion (incluyendo aire) y
la etapa de inyeccion de oxigeno secundario en el proceso de la oxicombustion. Para
ello compararon perfiles de temperatura en el lecho, eficacia de combustion, emisiones
de gases contaminantes como NO y capacidad de desulfuracién mediante la adicién de

sorbentes calcicos.

Metso Power, Suecia.

El grupo de investigacion del departamento de energia y medio ambiente de la
Universidad de Chalmers, Suecia, ha estudiado el efecto de las variables de operacion,
tanto en condiciones de combustion convencional con aire como en el proceso de
oxicombustion, gracias a la elaboracién de un modelo matematico y a los datos
experimentales obtenidos durante la operacion en un LFC de 4 MW, de potencia
(Varonen, 2011). La instalacién utilizada ha sido una planta piloto ya existente
modificada para operar en condiciones de oxicombustion. Los principales objetivos
fueron la demostracion del facil manejo de la instalacion en condiciones de
oxicombustion, demostrar la viabilidad para avanzar hacia un mayor escalado y evaluar
y analizar el efecto de las diferentes variables de operacion sobre las emisiones de SOXx,

NO, y formacion de inquemados.

Universidad Politécnica de Czestochowa, Polonia.

El grupo de investigacion de la Universidad Politécnica de Czestochowa (Krzywanski y
col. 2010a, 2010b, 2011; Czakiert y cols., 2006, 2010), junto con otras entidades como
Foster Wheeler, han realizado un estudio exhaustivo sobre la tecnologia de la
oxicombustion. Para ello, han realizado experimentos en un LFC de 0.1 MW,
analizando las emisiones de los diferentes gases contaminantes, como NOy, SO, y CO,
para diferentes porcentajes de exceso de oxigeno en la alimentacion y atmdsferas de
reaccion (aire y O,/CO,) y han desarrollado un modelo capaz de predecir los resultados

experimentales obtenidos en el proceso.

Canmet Energy, Canada.

El grupo de investigacion perteneciente al Centro de Recursos de Canadd, CANMET
Energy, (Jia 'y col, 2007, 2010, 2012; Tan y cols., 2012) ha llevado a cabo el estudio del
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proceso de oxicombustion en dos plantas de LFC, una de 0.1 MW, y otra de mayor
tamafio de 0.8 MW;. Fue de los primeros grupos de investigacién en llevar a cabo la
recirculacion de gases propiamente dicha desde la salida del combustor hasta la entrada
de la caldera. Sus resultados apoyan fuertemente el desarrollo de esta tecnologia, ya que
han demostrado que presenta ventajas similares a la combustion convencional con aire.
Los estudios se basaron en el andlisis de las emisiones de los principales gases
contaminantes, como SO, NOy, etc., durante la combustion de diferentes carbones y
coque de petrdleo. En ambas instalaciones se observd una suave transicion al pasar de

condiciones de combustién convencional con aire a condiciones de oxicombustion.

Universidad de Lappeeranta, VTT vy Foster Wheeler, Finlandia.

Estas tres entidades han colaborado conjuntamente en la validacién de la tecnologia de
oxicombustion en la planta de Lagizsa, Polonia. Han desarrollado modelos de
simulacion 1D y 3D y han realizado experimentos en una planta piloto de LFC de 0.1
MW (Myo6héanen y cols., 2009). A partir de la informacion obtenida experimentalmente
y en las simulaciones, han llegado a la conclusién de que no seria necesario realizar
grandes cambios ni en las estructuras de las calderas ya existentes ni en los materiales
utilizados para su construccion, siempre y cuando la mezcla de oxigeno y de gas de
salida recirculado haga que la temperatura en la caldera sea similar a la obtenida bajo

condiciones de combustién con aire.
Alstom

Alstom ha validado el concepto de oxicombustion en una planta piloto de 3 MW,
(Silvestre y cols., 2008). Han concluido que esta tecnologia se puede desarrollar
facilmente a partir del conocimiento existente en calderas de LFC convencionales, de
modo que una planta de demostracion de LFC a mayor escala podria desarrollarse a
corto o medio plazo con un riesgo relativamente bajo. Destacan que la tecnologia de
oxicombustion también se puede implementar facilmente adaptando plantas de energia
existentes, siempre y cuando haya suficiente espacio disponible en el lugar para instalar
el equipo adicional para la produccion de oxigeno y para la posterior purificacion y

compresion de CO..
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1.5.2 Plantas piloto mayores de 10 MW..

La tecnologia de oxicombustién se encuentra en un estado avanzado de investigacion
para las calderas de CP. Sin embargo, en oxicombustion, las calderas de LFC todavia
contindan siendo objeto de estudio debido a que presentan un menor grado de madurez.
A continuacion se muestra una breve descripcion de las cuatro instalaciones mas
importantes, recopiladas en la Tabla 1.7., que existen actualmente a nivel mundial en el

sector de la oxicombustion, cuatro de ellas de CP y s6lo una de LFC.

Tabla 1.7. Plantas piloto mayores de 10MW,

Instalacion Ubicacion Tipo Caldera Potencia (MW) Combustible
Vattenfall Alemania CP 30 Carbon
Callide Australia CP 30 Carbon
Lacq Francia CP 30 Gas Natural
CIUDEN Espafa CP 20 Carbén
CIUDEN Espafia LFC 30 Carbén

Vattenfall, Alemania.

Una planta piloto de CP de 30 MW, se encuentra integrada en la central térmica de
Schwarze Pumpe en Alemania (ver Figura 1.19). Comenz6 su funcionamiento a
mediados del 2008 y estaba previsto que estuviera en funcionamiento durante al menos
10 afios. Con un consumo de combustible maximo de 6 t/h, esta construccion se
convirtié en un hito importante para el proyecto de Vattenfall cuyo fin es la validacion
de la tecnologia de oxicombustion para su posterior escalado a una planta de
demostracion de 600 MW, (Stromberg y cols., 2009, 2013; Burchhardt y Griebe, 2013;
Vattenfall, 2008)

Ademas de la caldera con el reciclo de gases, la instalacion también esta equipada con
otros componentes importantes del proceso, como la unidad de separacion de aire y
sistemas de limpieza de gases con precipitadores electrostaticos, desulfuracion mediante
via humeda y condensacion de gases de salida. Su objetivo se centré en investigar y
optimizar el proceso de oxicombustion con dos tipos de carbdn, lignito y carbon
bituminoso. Por lo tanto, para llevar a cabo la combustion de ambos tipos de carb6n esta

instalacién en su conjunto presenta una gran flexibilidad en el sistema de alimentacién
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de combustible, quemadores, horno, caldera y sistema de eliminacion de materia
particulada.

Oxyfuel (0,/CO; recycle) combustion capture

v @

Electrostatic Boiler  Ash
Precipitator house  Silo

€Oz
Processing B
Unit

© vattontall

Figura 1.19. Esquema del proceso de oxicombustion en caldera de carbon pulverizado llevado a cabo en
Vattenfall.

Tras el éxito de los resultados alcanzados durante la operacion de esta planta piloto, el
escalado a nivel de demostracion de 600 MW; junto con el transporte y el
almacenamiento de CO, no han podido llevarse a cabo debido al revuelo mediatico
generado en Altmark, como consecuencia de la falta de informacion publica sobre la
seguridad del confinamiento de CO,, en este caso en pozos agotados de gas.
(Stromberg, 2013)

Callide, Australia.

La central eléctrica de Callide (Figura 1.20) (Spero y cols., 2013; Uchida y cols., 2013)
se encuentra localizada en el estado de Queensland, Australia. En esta planta se integr
una caldera de CP de 30 MW, para el desarrollo del proceso de oxicombustion. El
estudio del proyecto comenzo en 2004 financiado por entidades privadas y organismos
publicos de Japén y Australia, siendo en Marzo del 2012 la puesta en marcha de la
instalacion en modo de oxicombustion. Callide Oxyfuel Project consta de tres etapas.
La primera de ellas consistio en readaptar una caldera de carb6n pulverizado ya
existente para trabajar en condiciones de oxicombustién y se instal6 una unidad de
separacién de aire junto con una unidad de purificacion de CO,. Actualmente el
proyecto se encuentra en esta primera fase en la que la planta se encuentra operando
conectada a una red eléctrica comercial, siendo la primera en el mundo en comercializar

con la energia generada durante el proceso de oxicombustién.
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Figura 1.20. Fotografia de la planta de oxicombustidn perteneciente al Callide Oxy-Fuel Project.

Durante la segunda etapa se espera que el CO, capturado en el proceso de
oxicombustion sea transportado por carretera y posteriormente confinado en un
almacenamiento subterraneo. Finalmente la tercera etapa consistird en resumir los

resultados obtenidos como una vision del conjunto.

Lacg-Rousse, Francia.

El proyecto Lacg-Rousse estd dirigido principalmente por la multinacional francesa
TOTAL. A diferencia de las otras plantas piloto, la planta de Lacq Rousse es la primera
planta piloto en demostrar mediante la combustion de gas natural la viabilidad y
fiabilidad técnica de la integracién de la captura de CO,, transporte y almacenamiento
(ver Figura 1.21). (Copin, 2013).

La potencia de la planta es de 30 MW.. En ella, se ha adaptado una caldera de vapor ya
existente a la unidad de oxicombustion, obteniendo una composicion de gases de salida
con alto contenido de CO,. Este CO, es posteriormente tratado, deshidratado,
comprimido a 27 bares y transportado mediante ductos hasta un pozo agotado en
Rousse, en donde es almacenado a 4500 metros de profundidad. A fecha de 15 de
Marzo de 2013 mas de 50 kt de CO, ya habian sido capturadas e inyectadas.

36



Capitulo 1: Introduccion
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Figura 1.21. Descripcion técnica de la planta de oxicombustion con gas ubicada en Lacg-Rousse. (3rd
OCC, 2013).

CIUDEN, Espana.

En Ponferrada (Léon), la Fundacién Ciudad de la Energia (CIUDEN) ha puesto en
marcha dos plantas de oxicombustion, que incluyen una planta de CP de 20 MW, y otra
de LFC de 30 MW, (Kuivalainen y cols., 2013). La Figura 1.22 muestra una fotografia
aérea de las instalaciones de CIUDEN (Lupion y cols., 2013a, 2013b)

FLUE GAS
| RECIRCULATION AND €O, EXPERIMENTAL
MIXING ] TR RT RIG

co,
| comPRESSION &
PURIFICATION

BUILDINGS
+ Technical: 3.500 m?

« Industrial: 1.300 m? I“D)@fm’l -y

INDUSTRIAL SITE
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Figura 1.22. Vista aérea de las plantas de LFC y CP de CIUDEN.
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En ambas plantas ya se ha operado tanto en modo de combustion convencional con aire
como en modo de oxicombustion. Se ha demostrado que la transicion de un modo de
combustion a otro no plantea problemas operacionales, pudiendo realizarse el cambio en

apenas dos horas (Alvarez y cols., 2013).

(’)EG'I'(—H@WHI—'I'—I E R

Figura 1.23. Esquema de la planta de LFC con la doble posibilidad de recirculacién de los solidos hacia
la caldera.

Una de las principales caracteristicas de la instalacion de LFC, tal y como se muestra en
la Figura 1.23., es la disposicion de dos vias para realizar la recirculacién de los solidos
hacia la caldera, bien directamente o bien a través de un enfriador (INTREX). En esta
instalacion ya se ha operado con cuatro tipos de combustibles y diferentes mezclas
(antracita, coque de petréleo, carbdn sub-bituminoso y biomasa) durante un total de
1300 h, de las cuales 920 fueron en condiciones de oxicombustion, obteniéndose hasta
un 80% de CO; en la corriente de salida de gases de combustion. Durante la
experimentacion se ha corroborado que la reduccion de las emisiones de SO, (Ramos y
cols., 2013) mediante la adicion de sorbentes célcicos a la caldera es fuertemente
dependiente de la temperatura, encontrando un 6ptimo de temperatura en torno a los

900 °C. Ademas, los estudios también han concluido que trabajando con esta tecnologia
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se obtienen valores de emision/generacion de NO, menores que operando en

condiciones de combustion convencional con aire.

La finalidad dltima de esta instalacion es la de probar la tecnologia de oxicombustién y
crear las bases para la implantacion de las tecnologias de captura y almacenamiento de
CO; a nivel industrial mediante el disefio de una planta de LFC de 330 MW,, Proyecto
OXY-CFB300 ( Lupion y cols., 2013Db).

1.5.3 Proyectos a escala industrial de oxicombustion.

El ultimo paso tras la validacion de la tecnologia en planta piloto es la construccién de
plantas a gran escala. En la actualidad existen 65 proyectos a nivel mundial relacionados
con las tecnologias de captura y almacenamiento de CO,. Como se observa en la Figura
1.24, cinco de ellos hacen referencia a la tecnologia de oxicombustion (dos en Europa,
Espafia y Reino Unido, uno en Estados Unidos, Illinois, y dos en Asia, China) cuyas

caracteristicas principales se muestran a continuacion.

Términos de ug

Figura 1.24. Representacion de los futuros proyectos de oxicombustién a nivel mundial

Proyecto CAC White Rose.

http://www.globalccsinstitute.com/project/white-rose-ccs-project-formerly-uk-oxy-ccs-demonstration
Localizacién: North Yorkshire, U.K.
Comienzo: Afio 2016
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Se trata de una colaboracion entre Alstom UK Lmited, Drax POwer Limited y National
Grid plc para construir una planta de 426 MW, de carbon pulverizado en condiciones
supercriticas. Con esta planta se capturaran unos 2 millones de toneladas anuales de
CO,, las cuales seran transportadas por ductos y almacenadas en formaciones salinas en

el mar del Norte.

Proyecto CAC Future Gen 2.0

http://www.globalccsinstitute.com/project/futuregen-20-project
Localizacién: Meredosia, lllinois, USA.
Comienzo: Puesta en marcha en el afio 2017.

Se trata de una colaboracion entre FutureGen Alliance, US Department of Energy, State
of Illinois, Ameren Energy Resources, Babcock&Wilcox y American Air Liquide para
llevar a cabo la readaptacion de una planta de CP de 200 MW, (Unidad 4 de la central
eléctrica de Ameren en Meredosia, Illinois), con la avanzada tecnologia de
oxicombustion. Esta previsto que alrededor de 1.1 millones de toneladas anuales de CO,
sean capturadas y transportadas por ductos a Morgan County, lllinois para su

almacenamiento en una formacion salina terrestre.

Se preveé que la nueva caldera de la planta junto con la unidad de separacion de aire, la
unidad de purificacion de CO, y la unidad de compresion proporcionard un 90% de

captura de CO, y eliminara la mayoria de SOy, NOy, Hg y las emisiones de particulas.

Proyecto CAC Datang Daqing

http://www.globalccsinstitute.com/project/datang-daging-ccs-project
Localizacion: Daging, Heilongjiang Province, China.
Comienzo: Principios del afio 2015.

Se trata de una colaboracion entre Datang Heilongjjiang Power Generation Co. y
Alstom China para construir una planta de caldera de CP de 350 MW, utilizando carbén
bituminoso como combustible. Se espera capturar alrededor de 1 millén de toneladas
anuales de CO,, el cual serd transportado por medio de ductos terrestres para su
almacenamiento en formaciones salinas y para usarlo en procesos EOR en pozos

cercanos.
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Shanxi International Energy Group CCUS Project

http://www.globalccsinstitute.com/project/shanxi-international-energy-group-ccus-project
Localizacion: Taiyuan, Shanxi Province, China
Comienzo: Decision Final de Inversion para el proyecto CAC se espera en 2014.

Se trata de una colaboracion entre Shanxi International Energy Group y Air Products
Inc. para construir una planta de CP de oxicombustion de 350 MW, con instalaciones de
captura, utilizacion y almacenamiento de CO,. Los planes del proyecto incluyen la
captura de 2 a 3 millones de toneladas de CO, al afio utilizando la tecnologia de Air
Products para la purificacion de CO,. La captura total estimada de CO, durante la vida
atil del proyecto es de 51 a 60 millones de toneladas. Diversas opciones de transporte

estan bajo investigacion.

Proyecto OXYCFB 300 Compostilla.

http://www.ciuden.es/index.php/es/tecnologias
Localizacion: Ponferrada, Esparia.
Comienzo: Afio 2018 (a falta de financiacion)

Se trata de una colaboracion entre Endesa, CIUDEN y Foster Wheeler para la
construccién de una central eléctrica de LFC de 300 MW, en la que se estima capturar
aproximadamente 1.3 millones de toneladas métricas de CO, por afio. Este CO, se
comprimird y transportard, aproximadamente 140 km, por medio de ductos para

posteriormente ser almacenado en formaciones salinas profundas en tierra.

El interés principal del proyecto es validar la tecnologia CAC a nivel industrial para
hacerla flexible y competitiva y que permita que las centrales térmicas existentes que
utilicen combustibles fosiles puedan ser renovadas a partir de 2020, utilizando una
amplia gama de carbones tanto nacionales como de importacion. El proyecto es parte de

la demostracién del Proyecto Europeo Network CCS.
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1.6 Desulfuracion con sorbentes calcicos.

Como ya se ha comentado, una opcién habitual en calderas de lecho fluidizado (LF) es
introducir un sorbente calcico, caliza o dolomia, para llevar a cabo la desulfuracion de
los gases de combustién en la propia caldera. Por lo tanto, desde el punto de vista de la
operacion de estos combustores, un pardmetro basico es la relacion molar Ca/S
necesaria para conseguir una retencion elevada de SO, en el lecho. Dicha relacion
indica la cantidad de sorbente que hay que alimentar al lecho cuando se utiliza carbon
con un determinado contenido de azufre. Se necesitan relaciones molares mayores de 1
debido a la incompleta utilizacion del sorbente, ya que el bloqueo de los poros impide la
sulfatacion de las partes mas internas del sorbente. No obstante, durante la utilizacion de
sorbentes célcicos en un sistema de combustion en LFC se logran conversiones de
sulfatacion relativamente altas debido a que el tiempo de residencia de las particulas de

sorbente en el reactor suelen ser elevadas, del orden de varias horas.

Los sorbentes calcicos méas utilizados para realizar el proceso de desulfuracion son las
calizas, cuyo contenido en carbonato de calcio (CaCOs3) es elevado, y las dolomias, que
se caracterizan por poseer una composicion mixta de carbonato de calcio y de magnesio
(CaC0O3.MgCOs3).

La calcinacion de estos sorbentes es fuertemente dependiente de la temperatura y la
presion parcial de CO,. Por tanto, cuando se introduce una caliza o una dolomia en un
LF, la temperatura y la presion parcial de CO, son dos parametros importantes a tener
en cuenta. Esto se debe principalmente a las caracteristicas del equilibrio termodinamico
de calcinacion del CaCOs:

CaCO;s CaO + CO;, (R1.6)

La reaccién de calcinacion se caracteriza por ser una reaccion endotérmica (AH® = 178
kJ mol™) cuya constante de equilibrio obtenida a partir de datos termodinamicos (Barin,
1989), viene definida por la siguiente expresion:

(1.1)

] 20474
Kc = Péo, =4.137-10"exp ( - )

T(K)
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En las condiciones tipicas de operacion de los LF y en las que se produce la retencion
de SO, por medio de los sorbentes calcicos, el MgCOj3 se encuentra siempre calcinado,
en forma de MgO, ya que el sulfato de magnesio (MgSO,) es inestable a altas
temperaturas (Anthony y Granatstein 2001). Estos hechos tienen gran importancia en el
caso de usar la dolomia como sorbente de SO,, ya que en condiciones no calcinantes
para el CaCO; el solido reactivo sera la forma semicalcinada de la dolomita
(CaC0O3*MgO). En cuanto al CaCOs3, dependiendo de la temperatura y presion parcial
de CO, presente en la caldera, éste se puede descomponer a CaO y CO,, cuando la
presion parcial de CO; en el sistema es mas baja que la presion de equilibrio del CaCO3;

a la misma temperatura, o permanecer como CaCOj3 para reaccionar con el SO..

En la Figura 1.25 se muestran los equilibrios termodinamicos de los sistemas CaCOs3-
Ca0 y MgCO3-MgO que permiten conocer en qué condiciones de temperatura y presion

parcial de CO, puede tener lugar la calcinacion de los sorbentes.

10 10 7
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Figura 1.25. Equilibrio termodindmico CaCO5-CaO y MgCO5;-MgO.

En las calderas convencionales de combustién con aire de LF las condiciones de
operacion son siempre calcinantes, por lo que siempre tienen lugar las reacciones R1.7 o
R1.9 y la posterior sulfatacién de calcinados, también llamada sulfatacion indirecta,
R1.10y R1.12.

Sin embargo, en condiciones de oxicombustion, debido a la recirculacion del CO,, la
presion parcial de CO; en la caldera es mucho mayor que en la combustion con aire,
pudiendo existir condiciones calcinantes o no calcinantes para el CaCO3; dependiendo

de la temperatura de operacién. En condiciones calcinantes tendra lugar la reaccién del
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SO, con el CaO (R1.10-1.12) de forma similar al caso de la combustion convencional,
pero en condiciones no calcinantes tendra lugar la sulfatacion directa del sorbente
(R1.11-1.13).

Calcinacion
CaCO; «—— CaO + CO; (R1.7)
CaCO3*MgCO3 «— CaCO3*MgO + 2 CO, (R1.8)
CaCO3*MgCO; +— CaO-MgO + CO, (R1.9)
Sulfatacion:
CaO + SO; + 20, «—>» CaS0, (R1.10)
CaCO;3 + SO, + %20, «— CaSO, + CO, (R1.11)
CaO*MgO + SO, + % 0, «—> CaS04MgO (R1.12)
CaCO3*MgO + SO; + % O, «—> (CaS0O,*MgO+ CO; (R1.13)

CaC03-MgC03 + SO, + L0, «—» CaSO4-MgC03 + CO, (R114)

Ademaés, también puede suceder que aunque el sorbente se encuentre en condiciones
calcinantes para el CaCOs, la presion parcial de CO, sea muy proxima a la del equilibrio
y que la velocidad de calcinacién sea tan lenta (Garcia-Labiano y cols., 2002) que
prevalezca la sulfatacion directa del carbonato de calcio antes de que se calcine. Este
hecho se ha observado anteriormente en la reaccion de calizas con H,S (de Diego y
cols., 2004).

En este trabajo se denominara como condiciones calcinantes a las condiciones en las
cuales el CaCOj3 se descompone para formar el CaO y condiciones no calcinantes a las
condiciones a las que el CaCOj3 no se descompone ya que, como se ha comentado, el
MgCO3en las condiciones de operacion de los LF siempre se encuentra calcinado como
MgO.
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1.7 Contexto y Objetivo.

De entre las diferentes tecnologias de CAC, la oxicombustion en lecho fluidizado
atmosférico, tanto burbujeante como circulante, se presenta como uno de los procesos
mas adecuado para la combustién de carbones con altos contenidos en azufre y cenizas,
como es el caso de los carbones existentes en la zona de Teruel. Una ventaja afadida a
este proceso es la posibilidad de alimentar calizas o dolomias en el combustor para la

retencion “in situ” del SO, generado durante la combustion del carbon.

Los trabajos que se presentan en esta memoria han sido realizados en el marco del
proyecto del Plan Nacional de I+D+I (Ref. CTQ2008-05399/PPQ) titulado “Retencion
de SO, con sorbentes calcicos durante la oxicombustion en lecho fluidizado
(OXYRES)”. Este proyecto tenia como objetivo general el estudio de las vias de
retencion de SO, con sorbentes calcicos en los procesos de oxicombustion, con el fin de
optimizar las condiciones de trabajo de los reactores de carbon de lecho fluidizado
operando en condiciones de oxicombustion. Asimismo, algunas partes de este trabajo
también se engloban dentro del Contrato de Investigacion con la Fundacion Ciudad de
la Energia (CIUDEN) (Ref. OTT20090487) “Optimizacion del proceso de retencion de
SO, en la planta de oxicombustion de lecho fluidizado circulante de El Bierzo” y del
Proyecto financiado por la DGA (Ref. P1023/08) “Formacion y reduccion de NOy en
procesos de oxicombustion (OXYNOX)”.

Durante el desarrollo de los proyectos se han llevado a cabo de manera simultanea la
realizacién de dos tesis doctorales. La primera de ellas (Rufas, 2013) tuvo como
objetivo principal el determinar la temperatura éptima de operacion de los combustores
de LF, operando en condiciones de oxicombustion, para optimizar la retencion del SO,

La segunda es la que se muestra en esta memoria.

El objetivo principal de esta tesis es, una vez definida la temperatura 6ptima del
combustor (condiciones calcinantes), analizar el efecto de las principales variables de
operacion (relacién O,/CO, alimentada, tipo de carbdn, tipo de sorbente y su tamafio de
particula, etc.) de los reactores de LF operando en condiciones de oxicombustion, para
maximizar la retencion del SO, generado en la combustion de diferentes carbones

mediante la adicion de sorbentes calcicos. Ademas, se analizo en detalle el efecto de la
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recirculacion de los gases de combustion, tipica de estos procesos, sobre las emisiones

de gases contaminantes (SO, NOy, Hg) a la salida del combustor.

Para ello, se han analizado las propiedades y caracteristicas de los materiales utilizados
(tanto los carbones como los sorbentes), se ha estudiado la reactividad de los sorbentes
calcicos, se ha analizado el efecto de las condiciones de operacion sobre la retencion de
SO, trabajando en una instalacion de LF burbujeante en continuo y se ha realizado el
modelado y simulacion de una caldera de LFC operando en condiciones de

oxicombustion.

Los carbones utilizados en la combustion fueron un lignito, con alto contenido en azufre
de la zona de Teruel, un carbon bituminoso colombiano y una antracita, de la zona del
Bierzo, con menor contenido en azufre. Los sorbentes célcicos utilizados para la

retencion del SO, fueros tres calizas y una dolomia, de la zona de Teruel y de Ledn.

En el Capitulo 2 de esta tesis se describe la caracterizacion realizada a los sorbentes
calcicos, desde el punto de vista de la retencion de SO, mediante la utilizacion de dos
instalaciones experimentales diferentes, una termobalanza y un LF discontinuo. La
termobalanza permitié conocer aspectos relevantes de las reacciones solido-gas de
calcinacién. EI LF discontinudé permitidé conocer con mas detalle los primeros instantes
de la reaccion de sulfatacion y obtener las curvas de conversion de sulfatacion en
funcién del tiempo de reaccion. Se estudié como afectan a la reaccion de sulfatacion las
siguientes variables: temperatura, concentraciones de CO, y SO, y tamafio de particula
del sorbente. Ademas, los sorbentes fueron caracterizados antes y después de la
calcinacion y de la sulfatacion, tanto en condiciones calcinantes como no calcinantes,
con el fin de conocer sus propiedades fisico-quimicas con diversas técnicas:
Microscopia Electrénica de Barrido con Espectroscopia de Rayos X (SEM-EDX) para
observar la estructura de las particulas y la distribucion del azufre a lo largo del
didmetro de las particulas, porosimetria de Hg para determinar su porosidad y
fisisorcion de N, para la determinacion de la superficie especifica o &rea BET. También

se determind la densidad y la resistencia mecanica de los sorbentes.

En el Capitulo 3 se muestran los experimentos realizados en condiciones diferenciales
de operacion tanto en ATG, para estudiar la capacidad de sulfatacidn de los sorbentes a

tiempos largos de reaccion (>20 h), como en LF discontinuo, para estudiar la capacidad
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de sulfatacion de los sorbentes a tiempos cortos de reaccion (= 30 min). A partir de los
resultados observados en la caracterizacion de los sorbentes y los resultados obtenidos
en la experimentacion en termobalanza y LF discontinuo, se desarrollé un modelo de
reaccion a nivel de particula para predecir el comportamiento de la reaccion de
sulfatacion de las particulas de sorbente célcico, operando en condiciones calcinantes.
Con este modelo se obtuvieron los parametros cinéticos de la reaccion de sulfatacion de
los sorbentes célcicos calcinados.

En el Capitulo 4 se detallan los experimentos realizados en una planta piloto
consistente en un reactor de LF burbujeante de 3 kW con alimentacién en continuo de
carbon y sorbente para la retencion del SO, generado. La instalacion consta de
diferentes sistemas para alimentar los gases de reaccion y los materiales sélidos, recoger
los sélidos arrastrados fuera del lecho, asi como sistemas de analisis de gases en linea y
recogida de datos en continuo (presiones, temperaturas, etc.). En esta instalacion se
trabajo durante =~ 600 horas en operacidon en continuo y se llevd a cabo el estudio
completo del proceso de retencion de SO, durante la oxicombustion de los tres carbones
citados, con tres de los sorbentes anteriormente caracterizados. Las variables de
operacion analizadas fueron la proporcién de O,/CO, alimentado como comburente, el
tipo de carbdn utilizado como combustible y el tipo y el tamafio de particula de
sorbente. También se analiz6 el efecto de la recirculacion de SO,, NO, vapor de agua, y
distintas combinaciones de SO,, NO, y vapor de agua sobre la capacidad de sulfatacion

de los sorbentes célcicos y emisiones de gases contaminantes de la corriente de salida.

En el Capitulo 5 se describe el modelado de un combustor de LFC, 20 MW,, de cara a
simular su comportamiento en diferentes condiciones de oxicombustion. Para ello, se
modificd un modelo de combustion convencional con aire de un reactor de LFC,
desarrollado previamente por el grupo de investigacion, y se adapt6 a las condiciones de
operacion tipicas de los procesos de oxicombustién. Ademas, se incorpor6 el modelo
cinético de sulfatacion de los sorbentes calcicos desarrollado en el Capitulo 3, con el
objetivo de analizar los resultados segun el modelo de sulfatacion propuesto. Se ha
analizado el efecto que tienen sobre la retencién de SO, factores tales como la
temperatura de operacidn, concentraciéon de O, en la alimentacion, relacion molar Ca/S,
tiempo de residencia y tamafio de particula del sorbente célcico, tipo de carbdn
(diferente rango) y la importancia de instalar una unidad de desulfuracion antes o
después de la corriente de recirculacion.
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Finalmente en el Capitulo 6 se muestran las principales conclusiones obtenidas en este

trabajo.

Los resultados mostrados en este trabajo han contribuido a la realizacion de las

siguientes publicaciones y a la participacion en los siguientes congresos:
Publicaciones:

» Calcium-based sorbents behaviour during sulphation at oxy-fuel fluidised bed
combustion conditions. F. Garcia-Labiano, A. Rufas, L.F. de Diego, M. de las Obras-
Loscertales, P. Gayan, A. Abad, J. Adanez. Fuel 90 (2011) 3100-3108.

* Characterization of a limestone in a batch fluidized bed reactor for sulfur retention
under oxy-fuel operating conditions. L.F. de Diego, M. de las Obras-Loscertales, F.
Garcia-Labiano, A. Rufas, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. International Journal of
Greenhouse Gas Control 5 (2011) 1190-1198.

* Optimum temperature for sulphur retention in fluidised beds working under oxy-fuel
combustion conditions. L.F. de Diego, A. Rufas, F. Garcia-Labiano, M. de las Obras-
Loscertales, A. Abad, P. Gayén, J. Adanez. Fuel 114 (2013) 106-113.

* Pollutant emissions in a bubbling fluidized bed combustor working in oxy-fuel
operating conditions. Effect of flue gas recirculation. L.F. de Diego, M. de las Obras-
Loscertales, A. Rufas, F. Garcia-Labiano, P. Gayan, A. Abad, J. Adanez. Applied
Energy 102 (2013) 860-867.

* Modelling of limestone sulfation for oxy-fuel fluidized bed combustion conditions. M.
de las Obras-Loscertales, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano, A. Rufas, A. Abad, P.
Gayaén, J. Adanez. Energy & fuels 27 (4) (2013) 2266-2274.

« Sulfur retention in an oxy-fuel bubbling fluidized bed combustor: Effect of coal rank,
type of sorbent and O,/CO, ratio. M. de las Obras-Loscertales, L.F. de Diego, F. Garcia-
Labiano, A. Rufas, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. Fuel 137 (2014) 384-392.

* NO and N,O emissions in oxy-fuel combustion of coal in a bubbling fluidized bed. M.
de las Obras-Loscertales, A. Rufas, T. Mendiara, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano, P.
Gayan, A. Abad, J. Adanez. Fuel (enviada).
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Technologies (CTT2011). Zaragoza, Esparfia. 8-12 de Mayo de 2011.

* M de las Obras-Loscertales, A. Rufas, F. Garcia-Labiano, L.F. de Diego, A. Abad, P.
Gayén, J. Adanez. Characterization of calcium based sorbents for oxy-fuel combustion
in fluidized beds. 5th International Conference on Clean Coal Technologies (CTT2011).
Zaragoza, Espafia. 8-12 de Mayo de 2011.

* A. Rufas, M de las Obras-Loscertales, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano, P. Gayan, A.
Abad, J. Adanez. Optimum temperature for sulphur retention in fluidised beds working
under oxy-fuel combustion conditions. International Conference on Coal Science and
Technology (ICCS&T). Oviedo, Espafia. 9-13 de Octubre de 2011.

* M. de las Obras-Loscertales, A. Rufas, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano.
Optimizacion de la temperatura de retencion de SO, con sorbentes calcicos durante la
oxicombustion en lecho fluidizado. X1 Reunion del Grupo Espafiol del Carbon.
Badajoz, Esparia, 23-26 de Octubre de 2011.

49



Capitulo 1: Introduccion

* A. Rufas, M de las Obras-Loscertales, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano, P. Gayan, A.
Abad, J. Adanez. Operational experience of sulphur retention in a bubbling fluidised
bed under oxy-fuel combustion conditions. 21st International Conference on Fluidized
Bed Combustion. Naples, Italia. 3-6 de Junio de 2012.

* M. de las Obras-Loscertales, A. Rufas, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano, P. Gayan, A.
Abad, J. Adanez. Effect of temperature and flue gas recycle on the SO, and NOx
emissions in a oxy-fuel fluidized bed combustor. 11th International Conference on
Greenhouse Gas Control Technologies GHGT-11. Kyoto, Japon. 18-22 de Noviembre
de 2012.

* M. de las Obras-Loscertales, A. Rufas, F. Garcia-Labiano, L.F. de Diego, A. Abad, P.
Gayan, J. Adanez. Modelling of SO, retention in oxyfuel circulating fluidized bed
combustors (CFBC’s). 6th International Conference on Clean Coal Technologies (CCT
2013). Thessaloniki, Grecia. 12-16 de Mayo de 2013.

* M. de las Obras-Loscertales, A. Rufas, L.F. de Diego, F. Garcia-Labiano, A. Abad, P.
Gayén, J. Adanez. SO, and NOx emissions in a BFB combustor (3kWth) under oxyfuel
combustion. Effect of temperature and flue gas recirculation. 3rd Oxyfuel Combustion
Conference (IEAGHG), Ponferrada, Espafia. 9-13 de Septiembre de 2013.

* M.T. Izquierdo, M. de las Obras-Loscertales, A. Rufas, E. Garcia-Diez, L.F. de Diego,
F. Garcia-Labiano, A. Abad, P. Gayan, J. Adéanez. Mercury emissions from coal
combustion in fluidized beds under oxy-fuel conditions. 3rd Oxyfuel Combustion
Conference (IEAGHG). Ponferrada, Espafia. 9-13 de Septiembre de 2013.

* M. de las Obras-Loscertales, L.F. de Diego, A. Rufas, F. Garcia-Labiano. Emisiones
de SO, en una planta piloto de lecho fluidizado burbujeante operando en condiciones de
oxicombustion. XIlI Reunion del Grupo Espafiol del Carbon (GEC 2013). Madrid,
Espafia. 20-23 de Octubre de 2013.

50



Capitulo 2

Caracterizacion de sorbentes
calcicos







Capitulo 2: Caracterizacion de sorbentes calcicos

2 Caracterizacion de sorbentes calcicos.

Una de las principales ventajas de los LF es que permiten llevar a cabo la desulfuracion
in-situ mediante la alimentacion en la caldera de un sorbente calcico como la caliza
(CaCO3) o la dolomia (CaCO3*MgCO:s3). El objetivo de este capitulo es el estudio de la
reactividad de diferentes sorbentes calcicos para la retencion de SO, en calderas de LF
en condiciones de oxicombustion. Como se ha mencionado anteriormente, dependiendo
de las condiciones de operacion del reactor (temperatura y presion parcial de CO5), los
sorbentes calcicos pueden reaccionar mediante diferentes vias: sulfatacion de
calcinados, sulfatacion directa y calcinacion-sulfatacion simultaneas. En este capitulo se
ha analizado cada una de estas vias o situaciones en una instalacion de LF discontinuo
mediante la variacion de concentracion que experimenta el SO, durante su reaccién con
el sorbente (de Diego y cols., 2011). Asimismo, también se ha realizado un estudio de la

etapa de calcinacion a través de analisis termogravimeétrico.

2.1 Caracterizacion de fisico-quimica y estructural de los

sorbentes calcicos.

Los sorbentes célcicos presentan diferencias tanto en su composicion quimica como en
su estructura fisica y es conocido que la reactividad de los sorbentes calcicos depende
en gran medida de la variabilidad de la distribucién de tamafio de los poros y la
tendencia a la sinterizacion, decrepitacion y atricion. Dichos factores dependen en cierto
grado de la estructura fisica del sorbente fresco y de las impurezas presentes en este,

aunque resulta imposible establecer una relacién directa entre ellos.

En este trabajo se han utilizado tres sorbentes calcicos, dos calizas y una dolomia, con
estrechos cortes de tamafios de particula comprendidos entre 0.2 y 0.63 mm. Debido a
que los sorbentes céalcicos pueden utilizarse para la retencién de SO, en condiciones
calcinantes 0 no calcinantes, es necesario conocer las propiedades fisicas de los
sorbentes frescos sin calcinar (en forma de CaCO3 para las calizas y CaCO3*MgCO3
para la dolomia), de los sorbentes calcinados (en forma de CaO para las calizas y
Ca0+MgO para la dolomia) y, para el caso de la dolomia, del sorbente “semicalcinado”
(CaCO3+MgO0). Por ello, los sorbentes calcicos se han caracterizado mediante diferentes

técnicas, como la porosimetria de Hg para determinar la porosidad, la fisisorcion de N,
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para la determinacion de la superficie especifica BET y la microscopia electronica de

barrido con espectroscopia de rayos X (SEM-EDX) para examinar la estructura fisica de

las particulas, la distribucion del azufre en su interior y su evolucion durante las

diferentes reacciones de calcinacion y sulfatacion.

En la Tabla 2.1 se muestra el analisis quimico de los sorbentes calcicos y sus principales

propiedades fisicas, tanto de los sorbentes frescos como una vez calcinados o
semicalcinados.
Tabla 2.1 Anélisis quimico y principales propiedades fisicas de los sorbentes calcicos.
Calizas Dolomia
Granicarb Brecal Horcallana | Sierra de Arcos
Composicién (% peso)
CaCOs 97.1 96.3 92.8 525
MgCO, 0.2 0.8 1.0 40.5
Na,O 1.1 <0.1 <0.1 --
SiO, <0.1 0.7 21 3.8
Al,O; <0.1 <0.1 0.8 1.7
Fe,0O; <0.1 <0.1 0.8 0.6
Densidad aparente (kg/m°)
Fresco (CaCOs) / (CaCO3*MgCO») 2573 2625 2601 2512
Semicalcinado**(CaCO3*MgO) - - - 1912
Calcinado* (CaO) / (CaO*MgO) 1578 1681 1549 1454
Superficie especifica BET (m%g)
Fresco (CaCOs) / (CaCO3*MgCO») <0.1 <0.1 <0.1 <0.1
Calcinado* (CaO) / (CaO-MgO) 154 - 11.7 -
Porosidad (%)
Fresco (CaCOs3) / (CaCO3*MgCOs) 3.7 2.1 2.8 9.5
Semicalcinado** (CaCO3*MgO) - - - 30.6
Calcinado* (CaO) / (CaO+MgO) 49 47 49.8 51.7

* Calcinado en atmosfera de N, a 900°C durante 10 min.
** Calcinado en atmdésfera de CO, a 850°C durante 10 min.

Como puede observarse, la densidad aparente, superficie especifica y porosidad varian

segun se trate del sorbente sin calcinar o calcinado, debido principalmente a la
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diferencia entre los volumenes molares de los diferentes compuestos (MgCO3; 0 MgO y
CaCO3; o0 Ca0), a las caracteristicas especificas de la formacion del CaO en la
calcinacion y a la sinterizacion. En todos los casos, las calizas naturales se caracterizan
por un elevado grado de cristalizacion, provocando que posea bajos valores tanto de
porosidad como de superficie especifica. Durante la calcinacion se produce un aumento
significativo en la superficie especifica de los sorbentes y se genera una estructura
altamente porosa debido a que los volimenes molares del CaO (16.9 cm® mol™) y del
MgO (11.3 cm® mol™) son menores que los del CaCOs (36.9 cm® mol™) y del MgCO3
(28.5 cm® mol™) (Rubiera y cols., 1991).

Como se ha comentado en el capitulo 1, cuando se trabaja con la dolomia en
condiciones no calcinantes, el solido reactivo es la dolomita semicalcinada
(CaCO3*MgO). Por tanto, al tratarse de una especie en la que se ha producido la
calcinacion del MgCQOg;, su porosidad y superficie especifica son mayores a las del
sorbente natural. En condiciones calcinantes, el sélido reactivo sera la forma calcinada
de la dolomita (CaO*MgO). En este caso puesto que se ha producido tanto la
calcinacién del CaCO3; como la del MgCO;3 la porosidad es mayor a las del sorbente

semicalcinado.

En la Figura 2.1 se muestra la distribucion de tamafios de poro de los sorbentes
calcinados medida por porosimetria de Hg.
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Figura 2.1. Distribucién de los diametros de poro obtenida por porosimetria de Hg para los cuatro tipos
de sorbentes célcicos calcinados.
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Todos los sorbentes presentan una estructura constituida principalmente por mesoporos
con una distribucion de tamafios unimodal. Las calizas “Granicarb” y “Brecal” muestran
una distribucion de tamafios de poros muy similar, mientras que la caliza “Horcallana”
tiene una distribucién de tamafio de poros mas amplia, es decir, con poros de mayor
tamafo en su estructura. La distribucion de tamarios de poro de la dolomia calcinada es
similar a la de las calizas “Granicarb” y “Brecal”. Estas diferencias existentes en la
distribucion de tamafios de poro de los sorbentes pueden tener importantes

consecuencias en su reactividad o capacidad de sulfatacion.
2.2 Andlisis termogravimétrico (ATG).

La termogravimetria es una técnica que permite estudiar el comportamiento de las
reacciones sélido/gas mediante el andlisis de las variaciones de masa que experimenta el
solido en el transcurso de su reaccion con los gases, a unas condiciones de
concentracion y temperatura determinadas. Esta técnica se ha utilizado en este apartado
para llevar a cabo la caracterizacion de los sorbentes calcicos en su etapa de calcinacion
en condiciones similares a las que tendria durante el proceso de oxicombustion del

carbén y asi definir las diferentes zonas de operacion con mayor precision.
2.2.1 Equipo experimental: termobalanza.

Los resultados experimentales se han obtenido a presién atmosférica mediante la
utilizacion de una termobalanza Setaram TGC-85, cuyo esquema e imagen pueden verse
en las Figuras 2.2 y 2.3, respectivamente.

Microbalanza
A Sistema de
trol
contro] =

Salida de L @

gases Purga N,

Adquisicion de datos

Muestra

f ¥z Termopar

N, CO, O, SO,

Figura 2.2. Esquema de la termobalanza. Setaram TGC-85. Figura 2.3. Fotografia del sistema de

analisis termogravimétrico.
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El sistema experimental utilizado consta de un sistema de preparacion del gas reactivo,

una termobalanza SETARAM TG-85 y un sistema de recogida de datos.

La termobalanza consta fundamentalmente de una microbalanza situada en la cabeza o
parte superior, un horno eléctrico donde esta situado el tubo reactor y un sistema de

medicion y control de la temperatura en el interior del horno.

El horno puede operar a temperaturas de hasta 1000 °C y se calienta por medio de
resistencias eléctricas. En su interior se aloja el tubo reactor de cuarzo, cuyo didmetro
interno es de 15 mm. Posee un termopar que esta conectado a un mddulo de control de
temperatura, que permite medir y controlar la velocidad de calentamiento del mismo vy,
por tanto, de la muestra. Este termopar se sitla entre la pared interna del horno y la

exterior del tubo reactor.

La muestra solida se coloca en una cestilla suspendida de un brazo de la microbalanza y
se sitla en mitad del tubo de reaccion. La cestilla utilizada esta construida con malla de
platino para prevenir su corrosion y para reducir la resistencia a la transferencia de
materia en torno al sorbente. El gas reaccionante se prepara con la composicién deseada
por mezcla de CO,, N, y O,. Todos los gases provienen de botellas. EI caudal de cada
gas viene regulado por un medidor-controlador de flujo masico. Para prevenir la
corrosion de los componentes electronicos de la termobalanza se pasa una corriente de
purga de N, por la cabeza del sistema, la cual se mezcla con los demés gases después de
que éstos han reaccionado con la muestra sélida en la cestilla, por lo que no se suma a la

mezcla de gases reaccionantes.

La termobalanza estd conectada a un ordenador, que registra continuamente la
temperatura y el peso de la muestra con el tiempo. Desde el mismo ordenador también
se controla la mezcla de gases reaccionante que entra en cada momento a la

termobalanza, asi como el caudal de cada uno de ellos.
2.2.2 Procedimiento experimental.

En el proceso de la sulfatacion de las particulas de sorbente calcico, especialmente en
condiciones de oxicombustion, influyen muchos factores siendo uno de ellos la etapa de
calcinacion. Por lo tanto, para llevar a cabo el estudio de esta etapa con todos los

sorbentes —calizas "Granicarb”, “Brecal” y “Horcallana” y dolomia “Sierra de Arcos” —
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se realizaron experimentos de calcinacion en rampa ascendente de calentamiento con
diferentes concentraciones de CO, a una velocidad de calentamiento de 5 °C/min y un
caudal de gas constante de 5 In/h. En todos los casos se partio de temperatura ambiente
hasta alcanzar 950 °C y el tamafio de particula empleado fue de +0.3-0.5 mm. En la
Tabla 2.2 se muestra un listado de los experimentos realizados con los cuatro sorbentes

calcicos.

Tabla 2.2. Experimentos realizados en rampa de temperatura para los cuatro sorbentes calcicos. Qy = 5
In/h, AT/ At =5°C/min.

Composicién de gas (%)

N> 100 85 60 40 20 10
CO, 0 15 40 60 80 90

El estudio de la reaccion de calcinacion de los sorbentes célcicos se realizo a partir del
andlisis de las curvas peso vs tiempo y su derivada (dw/dt). En la Figura 2.4 se muestra
un termograma tipico en rampa de temperatura hasta 950 °C en donde se aprecia que la
pérdida de peso de la caliza durante la calcinacién es aproximadamente el 44% de su
peso, lo que se corresponde con la etapa de descomposicién del CaCO;z y su
correspondiente liberacién de CO;, (R2.1). En el caso de la dolomia se observan dos
pérdidas de peso, una a menor temperatura debido a la descomposicién del MgCO;

(R2.2) y otra a mayor temperatura debido a la descomposicion del CaCO3; (R2.3).

Calcita:  CaCO3; «— CaO + CO; (R2.1)
Dolomita: CaCO3*MgCO; «—>» CaCO3*MgO + CO;, (R2.2)
CaCO3*MgO «—>» (Ca0O+MgO + CO, (R2.3)
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Figura 2.4. Termograma tipico de descomposicion de los sorbentes calcicos en rampa ascendente de
calentamiento y su derivada, dw/dt, en funcidn de la temperatura.

Durante la calcinacion del CaCOs, el peso de la muestra (w(t)) viene dado por la suma

de los pesos del CaCO3y del CaO a cada instante de tiempo:

w(t) = Weacos + Weao (2.1)

— W0 0 Mcao
w(t) = Weacos (1 —Xe) + Wegeos Xe ” . (2.2)

CaCo03
donde W’cacos €s el peso inicial de CaCOs, Mcacos Y Mcao las masas moleculares del
CaCOg3 y CaO, respectivamente, y X. la conversion de calcinacion del CaCOs. Por
tanto, la conversion de calcinacién definida en funcion de los moles de CaO generados

viene dada en funcién del peso en cada instante por medio de la siguiente expresion:

0
X. = Wcacoz=Wcacos _ 1 1 — w(t) 23
c - wo - M wo ( : )
Cacos 1-Mcao Cacos
Mcacos

2.3 Resultados del analisis termogravimétrico.

La Figura 2.5 muestra las pérdidas de peso que han sufrido los sorbentes durante los
experimentos de calcinacion realizados en termobalanza bajo condiciones de rampa de
temperatura (de calentamiento) con diferentes concentraciones de CO; (0-90%). En
general puede verse como la temperatura a la que comienza la descomposicion del
CaCOg del sorbente depende de la presion parcial de CO, utilizada en el experimento,

aumentando dicha temperatura al aumentar la presion parcial de CO,.
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Asimismo, en la Figura 2.5 se ha representado también la velocidad de calcinacion
(dw/dt) obtenida para los distintos sorbentes en funcion de la temperatura. Se observa
como las curvas muestran una zona de muy rédpido aumento (excepto para las
condiciones en N;) hasta alcanzar un maximo. En estas curvas se puede identificar la
temperatura a la que la etapa de calcinacion comienza a tener una velocidad de reaccion
alta como el punto de corte entre la recta tangente a la curva y el eje de las abscisas.
Estos punto de corte (temperatura) obtenidos con los diferentes sorbentes célcicos en
funcién de la presion parcial de CO, utilizada se han representado en la Figura 2.6.
Asimismo, en esta figura se ha incluido la curva de equilibrio termodinamico CaCO3-
CaO. Comparando cada una de las curvas obtenidas con la curva del equilibrio
termodindmico CaCO3-CaO se aprecia una zona —la zona sombreada en la Figura 2.6.-
en donde la velocidad de calcinacion es muy lenta. En esta zona aunque existen
condiciones calcinantes desde el punto de vista termodinamico, debido a que la
velocidad de calcinacion de los sorbentes es muy baja es de esperar que predomine la
velocidad de sulfatacién sobre la de calcinacion y por tanto el sorbente se comporte
como si estuviese en condiciones no calcinantes, produciéndose la sulfatacion directa

del mismo (de Diego y cols., 2011).

Finalmente, también puede observarse en la Figura 2.6 como el &rea de desplazamiento
de la curva de calcinacion con respecto al equilibrio termodinamico es mayor para las
calizas que para la dolomia. Asi, tomando como referencia una concentracién de CO,
del 80 %, la temperatura de calcinacion para las calizas se encuentra desplazada en
torno a unos 40 °C por encima de la temperatura de equilibrio mientras que para el caso
de la dolomia esa diferencia de temperatura se reduce a unos 20 °C aproximadamente.
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Figura 2.5. Variacion de peso y su derivada, dw/dt, de los cuatro sorbentes célcicos durante su
calcinacion en rampa de temperatura.
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Figura 2.6. Curvas de calcinacion obtenidas para los cuatro sorbentes calcicos. Linea discontinua,
equilibrio termodinamico de la reaccién de descomposicion del CaCOa.

2.4 Analisis en lecho fluidizado discontinuo.

Un método muy utilizado para la caracterizacion de sorbentes con respecto a la
retencion de SO, es el LF discontinuo. Este método de caracterizacion permite trabajar
en condiciones muy similares a las existentes en las calderas de LF, produciéndose
fendmenos tales como el shock térmico, la decrepitacion, la atricion, etc. que pueden
afectar a las caracteristicas fisicas de los sorbentes y que en termobalanza no se
producen. Ademas, con este método se asegura que la calcinacién y sulfatacion puedan
ser simultaneas, lo cual no es posible hacer en termobalanza donde es necesario realizar
el proceso en dos etapas consecutivas, primero la calcinacién y después la sulfatacion
(Adanez y cols., 1994).

La medida de la reactividad de un sorbente en lecho fluidizado discontinuo se realiza a
través de la medida de la variacion de la concentracion de SO, que tiene lugar en el gas

cuando se introduce instantdneamente una carga de sorbente calcico en el reactor.
2.4.1 Equipo experimental: lecho fluidizado discontinuo.

Las Figuras 2.7 y 2.8 muestran el esquema y una fotografia de la instalacion utilizada
para la caracterizacion de los sorbentes calcicos en LF discontinuo. La instalacion
consta de un sistema de preparacion y alimentacion de gases, un reactor de lecho

fluidizado y un sistema de anélisis de gases en continuo.
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Chimenea

L e
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Sistema
alimentacion

sorbente

Termopar
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Lecho

Fluidizado
dh— SO,
@ _______ I [ Aire
o [
el CO,
Figura 2.7. Instalacién de lecho fluidizado Figura 2.8. Fotografia de la instalacién de lecho
discontinuo utilizada para la caracterizacién de fluidizado discontinuo.

los sorbentes célcicos.

El gas de reaccion se prepara por mezcla de aire, SO, O, y CO, por medio de
medidores-controladores de flujo masico que controlan el caudal de cada gas
individualmente. Una vez obtenida la mezcla, en las proporciones deseadas de aire, O, y
CO,, ésta pasa por un precalentador de resistencias para conseguir que el gas
reaccionante entre caliente al reactor. EI SO, se alimenta directamente en el lecho

fluidizado justo encima de la placa distribuidora para evitar su reaccién con ésta.

El reactor utilizado tiene 10 cm de diametro interno y 90 cm de altura y se encuentra
rodeado por un horno eléctrico que suministra el calor necesario para mantener el lecho
fluidizado a la temperatura deseada. Este lecho esta formado por 2.8 kg de arena con un
tamafio de particula comprendido entre 0.2 y 0.63 mm, siendo la velocidad de
fluidizacién normalmente utilizada de 20 cm/s. La alimentacion de los sorbentes se
realiza por gravedad desde la parte superior del reactor mediante un depdsito provisto
con un sistema de doble valvula para evitar que el gas y el solido entren en contacto
antes de lo deseado y que el gas fugue hacia el exterior en el momento de la inyeccion

del sorbente.

La corriente de salida de gas pasa a través un ciclon, para retener los finos que pudieran

arrastrarse fuera del lecho, y posteriormente es enviada a la chimenea. Una parte de esta
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corriente es derivada hacia los analizadores, midiéndose en continuo las

concentraciones de CO,, SO, y O,.
2.4.2 Procedimiento experimental

Una vez ajustadas las condiciones de operacion deseadas (concentracion de COg,
concentracion de SO,, temperatura y velocidad), los experimentos de caracterizacién de
los sorbentes se realizaron inyectando instantdneamente una carga de sorbente célcico al
lecho de arena y analizando de manera continua las composiciones de SO, y CO; a la

salida del reactor.

En las Figuras 2.9 y 2.10 se muestran ejemplos de la variacion de la concentracion de
CO; y SO, con el tiempo que se obtienen en este tipo de experimentos, tanto para

condiciones calcinantes como no calcinantes.

3300 46 3200 82
SO,
2800 3000 |
] SO I
> 44 2800 | 81
£ 2300 1 S E 2600 | co, >
g 2 2 80 &'
01800 | co, 9 o' 2400 | o
n n
] 2200 |
1300 | 40 79
2000 |
800 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 38 1800 : : : : ‘ 78
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
tiempo (min) tiempo (min)
Figura 2.9. Perfiles de CO, y SO, en un Figura 2.10. Perfiles de CO, y SO, en un
experimento tipico en el lecho fluidizado experimento tipico en el lecho fluidizado
discontinuo en  condiciones calcinantes. discontinuo en condiciones no calcinantes.
T=1900 °C, 40% CO,. T =900 °C, 80% CO,.

Como puede verse en las figuras, en el momento de inyeccion del sorbente se produce
un descenso brusco en la concentracion de SO, debido a la retencion de éste por parte
del sorbente célcico, asi como un aumento de la concentracion de CO, procedente de la
calcinacién del sorbente cuando se trabaja en condiciones calcinantes (R1.1) o debido a
la reaccion del CaCO3 a CaSQO, cuando se trabaja en condiciones no calcinantes (R1.4).
Posteriormente, la concentracion de SO, aumenta progresivamente, considerandose el
final del experimento cuando la concentracion de SO, alcanza aproximadamente el 99%

de su valor inicial (antes de la inyeccion del sorbente).
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A partir de la medida continua de la concentracion de SO, la conversion de sulfatacion

de los sorbentes en funcion del tiempo se obtiene a partir de la siguiente ecuacion:

w _QRT

t
s mP _[ (Csoz,e - Csoz,s) dt (2-3)
0

donde Qn, es el caudal molar del gas de fluidizacion utilizado, m los moles de carga de
CaCOgs inyectados en el experimento, R la contante universal de los gases ideales, T la
temperatura, P la presion y Csoze Y Csozs 1as concentraciones de SO, a la entrada y a la

salida del reactor respectivamente.
2.4.2.1 Experimentos preliminares.

Los lechos fluidizados se caracterizan por estar formados por una fase emulsion y una
fase burbuja, pudiendo existir una transferencia de materia entre ambas dependiendo de
las condiciones de operaciéon (Levenspiel, 1999). En la Figura 2.11 se muestra un
esquema de dichas fases. En la fase emulsion se concentran los sélidos presentes en el
lecho, los cuales se encuentran en condiciones de minima fluidizacion. Por la fase
burbuja, dependiendo de la velocidad de trabajo, puede estar pasando una gran parte del

gas que se alimenta al reactor.

Fase Fase
burbuja 1 emulsion

c

Figura 2.11. Esquema de la zona emulsion y burbuja en lecho fluidizado.

La velocidad del gas en un lecho fluidizado afecta a su comportamiento hidrodindamico
y éste es un factor importante a tener en cuenta para elegir el mejor modelo que prediga

los resultados experimentales. Por ello, se realizaron varios experimentos preliminares
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con la caliza “Granicarb” a varias velocidades del gas de reaccion (16-20-26 cm/s) para
analizar su efecto sobre la velocidad de sulfatacion del sorbente en unas condiciones de
operacion de 900 °C y 40% CO.. El peso de muestra de caliza introducida al lecho se
vario entre 4 y 6.5 gramos con el fin de mantener constante la relacion caudal de SO,-
peso de caliza alimentado en cada experimento (ver Tabla 2.3). Para asegurar una
correcta fluidizacion de los sélidos durante los ensayos, la velocidad del gas fue como
minimo 2.5 veces la velocidad de minima fluidizacion. Esta velocidad de minima
fluidizacion se calcul6 a partir de la ecuacion de Wen y Yu y utilizando los parametros
C,=25.18 y C,=0.037 (Adanez y Abanades, 1991).

En la Figura 2.12 se muestran los resultados conversion-tiempo obtenidos con
diferentes velocidades del gas de reaccién. Como puede observarse, la velocidad de
sulfatacion permanece practicamente constante independientemente de la velocidad de
gas utilizada, lo que nos indica que la transferencia de materia entre ambas fases puede
considerarse infinita en las condiciones de operacion utilizadas. Tras estos ensayos se
eligieron como condiciones base para los diferentes experimentos, 5.0 gramos de

sorbente y una velocidad de gas de 20 cm/s.

Tabla 2.3. Experimentos preliminares para el estudio en LF discontinuo.

TCO) ol dp(MMSO,ppm)  w(@  u@mg U
Caliza Granicarb
900 40 0.3-05 3000 4 16 4 2.6
5 20 4 3.2
6.5 26 4 4.2
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Figura 2.12 Efecto de la velocidad de fluidizacion sobre la conversion de sulfatacion de la caliza
“Granicarb” a 900 °C, 3000 ppm SO,, 40% CO,, dp= 0.3-0.5 mm.

En la Tabla 2.4 se muestra un listado de los experimentos realizados con los cuatro
sorbentes célcicos para analizar el efecto de las distintas variables de operacion, como la
concentracion de CO,, la temperatura, el didmetro particula del sorbente y la

concentracion de SO,, sobre la velocidad de sulfatacion.
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Tabla 2.4. Experimentos de sulfatacion llevados a cabo en el LF discontinuo.

Sorbente T CcoO, dp SO, w u
°C) (%) (mm)  (ppm) (9) (cm/s)
Caliza Granicarb
800 0/15/40/60/80/90 0.3-0.5 3000 5 20
850
900
925
950
900 40/80 0.3-0.5 1500 5 20
3000
4500
850/950 80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
900 40/80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
Caliza Brecal
800 0/15/40/60/80/90 0.3-0.5 3000 5 20
850
900
925
950
900 40/80 0.3-0.5 1500 5 20
3000
4500
900 40/80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
Caliza Horcallana
850 0/15/40/60/80/90 0.3-0.5 3000 5 20
900
925
950
900 40/80 0.3-0.5 1500 5 20
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3000
4500
Dolomia Sierra de Arcos
850 0/15/40/60/80/90 0.3-0.5 3000 5 20
900
925
950
900 40 0.3-0.5 1500 5 20
3000
4500
850 80 0.3-0.5 1500 5 20
3000
4500
900 40 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63
850 80 0.2-0.3 3000 5 20
0.3-0.5
0.5-0.63

2.5 Resultados del lecho fluidizado discontinuo.

Como se ha comentado anteriormente, la sulfatacion de los sorbentes calcicos en
oxicombustion puede tener lugar en condiciones en las que el CaCO3 puede calcinar o
permanecer como CaCOs. Las grandes diferencias (especialmente en la porosidad y
superficie especifica) entre el sorbente calcinado y sin calcinar tendrd importantes
consecuencias sobre su reactividad y capacidad de sulfatacion. Existe una amplia
bibliografia analizando la velocidad de sulfatacion de sorbentes calcicos en condiciones
de combustion con aire, tanto en condiciones calcinantes (Borgwardt, 1970; Adanez y
cols., 1993, 1996; Abanades y cols., 2000) como no calcinantes (Tullin y Ljungstroem,
1989; Fuertes y cols., 1994a,95; Rahmani y Sohrabi, 2006). Sin embargo, es mucho
menor el numero de trabajos que analizan este proceso en condiciones de
oxicombustion, donde las concentraciones de CO, y SO, son mas elevadas que en la
combustion convencional con aire (Tullin y cols., 1993; Fuertes y cols., 1994b; Liu y
cols., 2000).
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En esta seccion se ha estudiado en el LF discontinuo el efecto de las distintas variables
de operacion (concentracion de CO,, temperatura, tamafio de particula de sorbente,
concentracion de SO,) para cada una de estas condiciones (calcinantes y no calcinantes)
utilizando los cuatro sorbentes célcicos. En la Figura 2.13 se han representado en el
diagrama de equilibrio los principales experimentos llevados a cabo, con el fin de
identificar con mayor claridad las condiciones de operacion calcinantes o no calcinantes

para cada sorbente célcico utilizado.

Sierra Arcos Horcallana Brecal Granicarb
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[ ) [ ]

80 - L4 b
. CaCoO,
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ON termodinamico , Ccao
O 40 o o o
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700 750 800 850 900 950 1000
Temperatura (°C)

Figura 2.13. Experimentos realizados en el LF discontinuo.

2.5.1 Efecto de la concentracion de CO..

El proceso de oxicombustion se basa en introducir al sistema una mezcla de O, y CO,
como comburente. Por lo tanto, la concentraciébn de CO, es un factor de gran
importancia a tener en cuenta en el proceso porque dependiendo de ésta y de la
temperatura de operacién, los sorbentes célcicos pueden encontrarse en condiciones

calcinantes o no calcinantes.

Para analizar el efecto de la presion parcial de CO, sobre la reaccion de sulfatacion de
los sorbentes, se realizaron experimentos con diferentes concentraciones de CO,, entre 0
y 90% en volumen, manteniendo constante la concentracion de SO, alimentada, 3000
ppm, y el tamafio de particula del sorbente célcico, 0.3-0.5 mm. Este tipo de
experimentos son muy Utiles a la hora de estudiar la reactividad de los sorbentes
calcicos durante los primeros minutos de reaccion. Sin embargo, debido a que a medida
que transcurre la reaccion la velocidad de sulfatacion se hace més lenta y la cantidad de
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sorbente introducida es pequefia, los experimentos realizados en el LF discontinuo no
permiten analizar con precision la velocidad de sulfatacion a tiempos de reaccion largos
ya que las variaciones de concentracion de SO, que se miden son muy pequefias y

entran dentro del error experimental.

En las Figuras 2.14-2.17 se muestra el efecto de la concentracion de CO, para los
experimentos realizados a diferentes temperaturas con los cuatro sorbentes célcicos. En
todos los casos se observd el mismo esquema de reaccion en donde el proceso de
sulfatacion se lleva a cabo en dos etapas: en los primeros minutos de la reaccion se tiene
una velocidad de sulfatacion relativamente rapida, aparentemente controlada por la
difusion de gas reactante a través del sistema poroso de la particula y/o la reaccién
quimica, la cual viene seguida por una segunda etapa caracterizada por un descenso de
la velocidad de reaccion, la cual aparentemente esta controlada por la difusion del gas a
través de la capa producto formado, CaSQO,. Estos resultados también fueros observados
por otros autores (Borgwardt, 1970; Dennis y Hayhurst, 1986; Tullin y cols., 1993;
Fuertes y cols., 1994a; Abanades y cols., 2000, 2003; Suyadal y cols., 2005; Wang y
cols., 2010). Ademas, como se observa en dichas figuras, para las calizas existen dos
tipos de comportamiento bien diferenciados dependiendo de si se encuentran operando
en condiciones calcinantes o no calcinantes. Los mayores valores de sulfatacion se
alcanzaron en condiciones calcinantes debido a que la mayor porosidad del sorbente de
partida (CaO en lugar de CaCOyg) facilitd el acceso del SO, hacia las partes mas internas
de las calizas antes de que se produjera el bloqueo de los poros mas externos de la
particula. Por el contrario, en condiciones no calcinantes, en donde se produce la
sulfatacion directa del sorbente, la velocidad de reaccion fue méas lenta debido a su baja

porosidad de partida.

Cabe resaltar que en algunas condiciones de operacion correspondientes a condiciones
calcinantes, pero cercanas a la curva de equilibrio termodindmico de calcinacion
CaCO03-Ca0, se observo un comportamiento similar al que se produce cuando se opera
en condiciones no calcinantes. Este hecho es debido a que, como se determind en ATG,
existe una zona de operacion en donde la velocidad de sulfatacion es mayor que la de
calcinacién y por tanto el comportamiento del sorbente se asemeja mas a uno sin
calcinar. Por lo tanto se puede concluir que existe una zona de condiciones calcinantes
en donde el sorbente se comporta como en condiciones no calcinantes produciéndose la
sulfatacion directa del CaCOs.
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Asimismo, se observé que una vez definidas las condiciones de operacion, calcinantes o
no calcinantes, la influencia de la concentracion de CO, sobre la velocidad de
sulfatacion del sorbente era despreciable. Estos resultados fueron similares a los
reportados por otros investigadores trabajando en ATG vy utilizando tamafios de caliza

menores (Snow y cols., 1988) que los usados en este trabajo.

Trabajando con la dolomia no se vio una diferencia tan clara como con las calizas entre
operar en condiciones calcinantes y no calcinantes sobre la velocidad de sulfatacion.
Esto es debido a que, bajo las condiciones de operacién correspondientes a no
calcinantes para el CaCOg, el MgCO3 presente en la dolomia se descompone a MgO
confiriéndole una mayor porosidad por unidad de calcio para el proceso de sulfatacion y
por tanto el sorbente alcanza conversiones de sulfatacion mayores y similares a las que

se obtienen cuando se opera bajo condiciones calcinantes.
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Figura 2.14. Influencia de la concentracion de CO, en la conversion de sulfatacion de la caliza
“Granicarb” a diferentes temperaturas de operacion. dp= 0.3-0.5 mm, 3000 ppm de SO,.
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Figura 2.15. Influencia de la concentracion de CO, en la conversidn de sulfatacién de la caliza “Brecal ”
a diferentes temperaturas de operacién. dp=0.3-0.5 mm, 3000 ppm de SO,
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Figura 2.16. Influencia de la concentracion de CO, en la conversion de sulfatacion de la caliza
“Horcallana” a diferentes temperaturas de operacion. dp=0.3-0.5 mm, 3000 ppm de SO,
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Figura 2.17. Influencia de la concentracion de CO, en la conversion de sulfatacion de la dolomia
“Sierra de Arcos ” a diferentes temperaturas de operacion. dp=0.3-0.5 mm, 3000 ppm de SO,

2.5.2 Influencia del proceso de sulfatacion sobre la etapa de

calcinacion.

Debido a que la calcinacién y la sulfatacién son procesos que se producen de forma
simultanea en el lecho fluidizado discontinuo (diferente de lo que ocurre en la ATG
donde ambos procesos se realizan de forma independiente y consecutiva), existe la
posibilidad de que la etapa de calcinacion se vea afectada o impedida por la sulfatacion
si se produce el bloqueo de los poros externos de la particula antes de que tenga lugar la
calcinacién completa del sorbente. De la misma forma, también puede ocurrir que el
proceso de sulfatacion se vea afectado por el proceso de calcinacion. Por tanto, para
analizar la influencia o interferencia entre ambos procesos, ademas de la conversion de

sulfatacion, también se calcul6 la conversion de calcinacion de las calizas en los
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experimentos de sulfatacion en el lecho fluidizado discontinuo. Ademas, para comparar
y analizar con detalle la influencia del proceso de sulfatacion sobre la etapa de
calcinacion, se realizaron también con la caliza “Granicarb” los mismos experimentos,
exactamente en las mismas condiciones de operacion, pero sin presencia de SO; en el
gas de entrada al reactor, es decir, se llevaron a cabo varias inyecciones de caliza
“Granicarb” en el lecho de arena y se midieron las concentraciones de CO, a la salida

del reactor.

Como se muestra en la Figura 2.18, se observo que la temperatura y la concentracion de
CO, tenian influencia en la etapa de calcinacion. Asi, la velocidad de calcinacion
aumentd al aumentar la temperatura y al disminuir de la concentracién de CO; en el
reactor. Estos resultados coinciden con los resultados obtenidos previamente en ATG.
Ademas, como se puede ver en la Figura 2.18, cuando se comparan los resultados de las
curvas de conversion de calcinacion frente al tiempo con y sin SO, en el gas alimentado
al reactor se observa que la reaccion de sulfatacion apenas afecta a la velocidad de
calcinacion. Esto es debido a que en todos los experimentos realizados, la velocidad de
calcinaciéon es mucho mas rapida que la velocidad de sulfatacion, de tal forma que la
influencia del proceso de sulfatacion sobre el proceso de calcinacion puede considerarse

despreciable.

Del mismo modo, en la seccion 2.5.1 al analizar la influencia de la concentracion de
CO; en la reaccién de sulfatacion, también se ha analizado el efecto de la etapa de
calcinacién sobre el proceso de sulfatacion. Como se ha visto en la Figura 2.18, la
velocidad de calcinacion depende de la concentracion de CO,, sin embargo, en la
seccion 2.5.1 se vio que la conversion de sulfatacion alcanzada por los sorbentes era
independiente de la concentracion de CO, utilizada, tanto en condiciones calcinantes
como no calcinantes. Por lo tanto, se puede concluir que en un lecho fluidizado la
influencia o la interferencia de la calcinacion sobre el proceso de sulfatacion puede
considerarse despreciable.
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Figura 2.18. Efecto de la reaccion de sulfatacion sobre la etapa de calcinaciéon a) a diferentes
temperaturas, 40% CO,, dp=0.3-0.5 mm y b) con diferentes concentraciones de CO,, T= 900 °C, dp= 0.3-
0.5 mm.

2.5.3 Efecto de la temperatura.

Para analizar el efecto de la temperatura de reaccion sobre la velocidad de sulfatacion de
los sorbentes calcicos, se llevaron a cabo experimentos a diferentes temperaturas con
valores comprendidos entre los 800 y 950 °C, correspondientes a los valores tipicos
utilizados en calderas de lecho fluidizado, y con un tamafio de particula comprendido en

el intervalo 0.3-0.5 mm.

En las Figuras 2.19-2.22 se han representado los resultados de conversion-tiempo
obtenidos con los cuatro sorbentes analizados para diferentes concentraciones de CO,.
Para la caliza “Granicarb” (Figura 2.19), se observé un efecto diferente de la
temperatura dependiendo de si las condiciones eran calcinantes o no calcinantes. En el
caso de operar en condiciones no calcinantes (sulfatacion directa) la velocidad de
sulfatacion aumenté al aumentar la temperatura de reaccion. Por el contrario, en
condiciones calcinantes (sulfatacion indirecta), para tiempos de reaccion pequefios, la
velocidad de reaccion apenas estuvo influenciada por la temperatura; sin embargo, para
tiempos de reaccion mayores, la velocidad de reaccion disminuy6 con el aumento de
temperatura y, por lo tanto, a mayores temperaturas se obtuvieron menores conversiones
de sulfatacion.

En las calizas “Brecal” y “Horcallana” (Figuras 2.20 y 2.21), a diferencia de la caliza

“Granicarb”, no se observé una gran influencia de la temperatura de operacion sobre la
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velocidad de sulfatacion una vez definidas las condiciones de trabajo (calcinantes o no
calcinantes). Esta diferencia de comportamiento puede atribuirse al hecho de que estas
calizas presenten una menor tendencia a la sinterizacion y por tanto las conversiones de
sulfatacion alcanzadas a diferentes temperaturas una vez definidas las condiciones de

operacion, calcinantes o no calcinantes, sean muy similares.

En la dolomia “Sierra de Arcos” (Figura 2.22) se observo un efecto muy similar al de
las calizas “Brecal” y “Horcallana”, pero existiendo una menor diferencia entre las
conversiones de sulfatacion alcanzadas cuando se trabaja en condiciones calcinantes o
no calcinantes. Esta menor diferencia es debida a la descomposicion del MgCO3; a MgO
en condiciones no calcinantes, lo cual confiere una mayor porosidad inicial a la dolomia

semicalcinada.

En la Figura 2.23 se ha representado la conversion de sulfatacion alcanzada por los
cuatro sorbentes célcicos a los 20 min de reaccion en funcion de la temperatura y a
distintas concentraciones de CO,. Se puede observar que para las tres calizas,
dependiendo de la concentracion de CO,, existe un valor de temperatura de operacién
minimo a partir del cual se obtienen altas conversiones de sulfatacion. Este valor de
temperatura minimo a cada concentracién de CO, se corresponde con los valores de
temperatura determinados en ATG (Figura 2.6) donde se definié la temperatura minima
para tener una velocidad de calcinacion alta. También se puede observar en la Figura
2.23 que este valor de temperatura aumenta con el aumento de la concentracion de CO,
debido a que cuanto mayor es la concentracion de CO, en la caldera mayor es el valor

de temperatura necesario para llevar a cabo el proceso de calcinacion del CaCOs.

Varios autores (Ulerich y cols., 1980; Lyngfelt y Leckner, 1989; Adanez y cols., 1994)
han encontrado que la temperatura éptima de operacion con respecto a la retencion de
SO, en calderas de LF operando en condiciones de combustion con aire (15% CO,)
estaba préxima a los 850 °C. Sin embargo, en los procesos de oxicombustién, en donde
la concentracion de CO, a lo largo del combustor es superior a la de los procesos de
combustion con aire, variando entre un 65 y un 90% aproximadamente, la temperatura
minima de operacién para obtener altos valores de retencion de SO, tiene que ser
superior a la de combustion con aire, estando su valor entre 900 y 925 °C como se

muestra en la Figura 2.23.
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Para el caso de la dolomia “Sierra de Arcos” esta tendencia de la temperatura con la
concentracion de CO, no fue tan acusada (Figura 2.23) ya que, como se ha comentado
anteriormente, en el intervalo de operacién caracteristico de la combustion de
combustibles fésiles en LF, la dolomia se encuentra semi-calcinada (CaCO3*MgO) o
calcinada completamente (CaO+MgO) presentando una porosidad inicial por unidad de
Ca mayor que la de las calizas (Tabla 2.1), lo que le permite alcanzar mayores

conversiones de sulfatacion incluso en condiciones no calcinantes.
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Figura 2.19. Efecto de la temperatura de operacién sobre la velocidad de sulfatacion de la caliza
“Granicarb” para diferentes concentraciones de CO,. dp = 0.3-0.5 mm, 3000 ppm SO..
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Figura 2.20. Efecto de la temperatura de operacién sobre la velocidad de sulfatacion de la caliza
“Brecal ” para diferentes concentraciones de CO,. dp = 0.3-0.5 mm, 3000 ppm SO,.
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Figura 2.21. Efecto de la temperatura de operacién sobre la velocidad de sulfatacion de la caliza
“Horcallana” para diferentes concentraciones de CO,. dp = 0.3-0.5 mm, 3000 ppm SO..
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Figura 2.22. Efecto de la temperatura de operacion sobre la velocidad de sulfatacion de la dolomia
“Sierra de Arcos” para diferentes concentraciones de CO,. dp = 0.3-0.5 mm, 3000 ppm SO,.
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Figura 2.23. Conversion de sulfatacion alcanzada por los cuatro sorbentes célcicos a los 20 min de
reaccion a distintas temperaturas y concentraciones de CO,.

2.5.4 Efecto del tamafio de particula.

Un pardmetro de estudio muy importante en los lechos fluidizados es el didmetro de
particula de sorbente. Es necesario elegir un tamafio de particula de sorbente apropiado
con el objetivo de evitar su elutriacion durante el proceso de combustion cuando se
opera en LF burbujeantes y de que permita una buena circulacion de sélidos cuando se
trabaja en LFC. Ademas, hay que tener en cuenta que debido al bloqueo de los poros en
la parte mas externa de la particula por la formacion de sulfato de calcio, se produce un
descenso en la velocidad de sulfatacién, pudiendo quedarse la parte interna de la
particula practicamente sin reaccionar. Por lo tanto, se obtiene que la conversion de

sulfatacion disminuye al aumentar el tamafio de particula.

En este trabajo, con el objetivo de analizar el efecto del tamafio de particula del sorbente
sobre la conversién de sulfatacion, se realizaron pruebas experimentales con tres

sorbentes, las calizas “Granicarb” y “Brecal” y dolomia “Sierra de Arcos”, tanto en

84



Capitulo 2: Caracterizacion de sorbentes calcicos

condiciones calcinantes (900 °C y 40% CO;) como no calcinantes (900 °C y 80% CO,).
Los cortes de tamafio de particula utilizados fueron: 0.2-0.3, 0.3-0.5 y 0.5-0.63 mm.
Hay que indicar que estudios previos realizados en ATG (Garcia-Labiano y cols., 2011),
mostraron que la caliza “Horcallana” manifestaba el mismo comportamiento que la
caliza “Granicarb” con respecto al tamafio de particula y por ello no se considerd

relevante realizar el analisis con esta caliza.

En la Figura 2.24 se muestra a modo de ejemplo la influencia del tamafio de las
particulas de la caliza “Granicarb” sobre la conversion de sulfatacion con el tiempo. Se
observa como la velocidad de la reaccion de sulfatacion aumenta al disminuir el tamafio
de las particulas. Por consiguiente, la conversidn maxima alcanzada es menor cuanto
mayor es el tamafio de particula tanto en condiciones calcinantes como en condiciones
no calcinantes. Esto se debe a que el volumen de particula reaccionado antes de que se
produzca el taponamiento de los poros con respecto al volumen total de particula es

mayor cuanto menor es el tamafo de particula.
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Figura 2.24. Influencia del tamafio de particula sobre la conversion de sulfatacion de la caliza
“Granicarb” en condiciones calcinantes (40% CO,) y no calcinantes (80% CQO,). T= 900°C, 3000 ppm
SO,.

Con el objetivo de analizar en méas profundidad el comportamiento de los sorbentes, se
analizaron varias particulas sulfatadas mediante la técnica SEM-EDX. En la Figura 2.25
se muestran las microfotografias realizadas mediante esta técnica a particulas de la
caliza “Granicarb” tras experimentos de calcinacion y posterior sulfatacion de 24 horas

llevados a cabo en termobalanza. Para tomar estas microfotografias, las particulas
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sulfatadas fueron previamente embebidas en resina, cortadas y pulidas. Se puede
observar en estas microfotografias como en la parte interna de la particula de menor
tamafio existe una importante cantidad de azufre que ha reaccionado. Por el contrario,
en la particula de mayor tamario, la conversion de sulfatacion es muy baja estando la
capa de sulfato de calcio unicamente en la superficie externa de la particula y quedando
todo el interior de la particula sin reaccionar. Estos resultados estan en concordancia con
los resultados experimentales realizados en el lecho fluidizado discontinuo y muestran
que este tipo de calizas sigue un modelo de nicleo decreciente durante el proceso de
sulfatacion. También hay que destacar que para los tres tamafios de particula analizados
las conversiones alcanzadas por el sorbente fueron notablemente mayores en
condiciones de operacion calcinantes que en no calcinantes debido a la mayor porosidad

desarrollada por las particulas durante el proceso de calcinacion.

300 um

Figura 2.25. Micrografias SEM-EDX mostrando la concentracion relativa de azufre en el interior de
particulas de caliza “Granicarb” de diferente tamafio parcialmente sulfatadas. (a) dp = 0.06-0.1 mm; (b)
dp = 0.8-1.0 mm.

En la Figura 2.26 se muestra la conversion de sulfatacion de diferentes tamafios de
particula de la caliza “Brecal” en funcion del tiempo de reaccion. Como puede verse,
con esta caliza se observa un comportamiento totalmente diferente a la caliza
“Granicarb” durante la primera etapa de reaccion, ya que la velocidad de sulfatacion y
la capacidad de sulfatacion del sorbente durante los primeros minutos de reaccién es

independiente del tamafio de particula.
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Figura 2.26. Influencia del diametro de particula sobre la velocidad de sulfatacidn de la caliza “Brecal”
en condiciones calcinantes (40% CO,) y no calcinantes (80% CO,). T=900°C, 3000 ppm SO,.

Estos resultados también coinciden con lo observado por Garcia-Labiano y col. (2011)
mediante ATG. Este comportamiento es atribuido al hecho de que la caliza “Brecal”
desarrolla durante la calcinacion micro y macro fracturas formando un conglomerado de
pequefas particulas, las cuales cuando se sulfatan lo hacen tanto por la parte externa de
la particula como por las fracturas generadas, siguiendo un modelo de sulfatacion en red

(Laursen y cols., 2000) como se observa en la Figura 2.27.

' 1 ' ] ' ' T ] ' ' ' " U 0 -
300um 300um

Granicarb Brecal

Figura 2.27. Fotos SEM de la seccién interna de las particulas sulfatadas a 900 °C bajo condiciones de
sulfatacion indirecta. 60% CO,, dp = 0.3-0.5 mm, 3000 ppm SO..

No obstante, cabe mencionar que en experimentos realizados en ATG con tiempos
largos de reaccion se observé que una vez sulfatada la capa externa de las particulas y

saturadas las micro y macro fracturas, el comportamiento de esta caliza era similar al de
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la caliza “Granicarb”, aumentando la conversion de sulfatacion para un mismo tiempo
de reaccion conforme disminuia el tamafio de particula, tal y como se muestra en la
Figura 2.28 (Garcia-Labiano y cols., 2011; Rufas, 2013)
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Figura 2.28. Influencia del tamafio de particula en la conversion de sulfatacion de la caliza “Brecal”.
3000 ppm SO,, 60% CO,, Sulfatacion indirecta (900 °C) y sulfatacion directa (800 °C).

Con la dolomia “Sierra de Arcos” unas condiciones de operacion de 80% de CO, y 900
°C se corresponden con condiciones calcinantes (ver Figura 2.13). Por tanto, con el
objetivo de analizar el efecto del tamafio de particula en condiciones no calcinantes, fue
necesario disminuir la temperatura de operacion hasta los 850 °C manteniendo la
concentracion de CO; en un 80%. La Figura 2.29 muestra los resultados obtenidos tanto
en condiciones calcinantes como no calcinantes. Al igual que en el caso de las calizas se
observa como la conversion de sulfatacion aument6 al disminuir el diametro de

particula en ambos casos.

Comparando los resultados obtenidos con respecto a los moles de calcio reaccionados
entre la dolomia “Sierra de Arcos” y la caliza “Granicarb” (Figuras 2.24 y 2.29), se
observa como los valores de conversion alcanzados por la dolomia fueron muy
superiores debido al hecho de que bajo estas condiciones de operacion el MgCOsg,
caracteristico de la dolomia (ver Tabla 2.1), se encuentra en forma de MgO actuando
como inerte y por tanto aportando una mayor porosidad al sorbente. Este incremento de
porosidad “atil” es lo que permite que el SO, difunda mejor hacia el interior de la

particula alcanzando mayores conversiones de sulfatacion.
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Figura 2.29. Influencia del tamafio de particula sobre la conversion de sulfatacion de la dolomia “Sierra
de Arcos”. Condiciones calcinantes, 900 °C, 40% CO,. Condiciones no calcinantes 850 °C, 80% CO,.

2.5.5 Efecto de la concentracion de SO,

La concentracion de SO, existente en un reactor de LF depende del contenido en azufre
del carbon utilizado. Sin embargo, para el mismo tipo de carbén, la concentracion real
de SO, en el reactor serd mayor en condiciones de oxicombustion que en condiciones de
combustion convencional con aire debido a la recirculacion al reactor de parte del gas

de salida y al menor caudal de gas empleado para una misma unidad de potencia.

Para analizar el efecto de la concentracién de SO, en la velocidad de sulfatacion se
realizaron experimentos con los cuatro sorbentes calcicos, utilizando distintas
concentraciones de SO,. En la Figura 2.30 se muestra a modo de ejemplo los resultados
obtenidos con distintas concentraciones de SO, (1500, 3000 y 4500 ppm), tanto para
condiciones calcinantes como no calcinantes, para la caliza “Granicarb”. EStos
experimentos se realizaron a 900 °C y con un tamafio de particula de 0.3-0.5 mm.
Como se observa en dicha figura, a medida que aumenta la concentracion de SO,
aumenta la conversion de sulfatacion alcanzada por las particulas, tanto en condiciones
calcinantes como no calcinantes, siendo mas acusado el efecto en el caso de trabajar en
condiciones calcinantes. Este incremento en la velocidad se debe a que, por definicion,
ésta es funcion exponencial de la concentracion de SO, Asimismo, también se observa
como la conversion de sulfatacion alcanzada es mayor para condiciones calcinantes que

para no calcinantes ya que, como se ha comentado anteriormente trabajando en

89



condiciones calcinantes la porosidad del sorbente es mayor permitiendo una mayor

difusion del SO, hacia el interior de la particula.
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Figura 2.30. Efecto de la concentracion de SO, condiciones calcinantes, 40% CO,, 900 °C, y no
calcinantes, 80% CO,, 900 °C.
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3 CINETICA DE SULFATACION.

3.1 Introduccion.

La reaccién de sulfatacion de compuestos calcicos, como calizas (CaCO3) y dolomias
(CaCO3+MgCOg), es un caso concreto dentro de las reacciones sélido-gas no cataliticas
en la cual existe un cambio en la estructura del solido al irse produciendo la reaccion.
En condiciones de oxicombustién, debido a la recirculacion del CO,, la presion parcial
de CO; en la caldera es mucho mayor que en la combustion convencional con aire,
pudiendo existir condiciones calcinantes o no calcinantes para el CaCO3 dependiendo

de la temperatura de operacion del combustor.

En condiciones calcinantes, inicialmente, la calcinaciéon del sorbente (R3.1) conduce a
la formacion en las particulas de una estructura porosa con altos valores de porosidad y
superficie especifica, por lo que los reactantes gaseosos (SO, y O,) pueden difundir al
interior de la particula y reaccionar con el CaO (R3.2). El producto sélido de la reaccion
(CaS0O,) tiene un volumen molar mayor que el sélido reactante, pudiendo llegar a
taponar los poros del sélido, lo que dificultara o disminuira la velocidad de sulfatacion.

En condiciones no calcinantes se producira la reaccion de sulfatacion directa entre el
solido y los gases reactantes (R3.3). En el caso de las calizas, debido a su baja porosidad
inicial, la reaccion de sulfatacion se producira principalmente en la superficie externa de

las particulas.

En el caso de las dolomias, en las condiciones en las que se produce la retencion de SO,
por medio de los sorbentes calcicos, el MgCOj3; se encuentra siempre calcinado en forma
de MgO (R3.4). Asi, en condiciones no calcinantes para el CaCOs, el sélido reactivo
sera la forma semi-calcinada (R.3.6) de la dolomia (CaCO3*MgO), que al tratarse de
una especie en la que se ha producido la calcinacion del MgCOj3 tiene una porosidad y
superficie especifica mayores a las del sorbente natural. En condiciones calcinantes

(R3.5), el solido reactivo sera la forma calcinada de la dolomita (CaO*MgO) (R3.7).

Calcita: CaCOs; CaO + CO; (R3.1)

CaO +S0,+1/2 0, CaSO, (R3.2)
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CaCO3; + SO, + % O, CaS0O4 + CO, (R3.3)
Dolomita: CaC03*MgCOs; CaCO3*MgO+ CO, (R3.4)
CaCO3*MgO CaO-MgO + CO, (R3.5)
CaCO3*MgO+ SO, +1/2 SO, CaSO4*MgO +CO,  (R3.6)

Ca0*MgO + SO, +1/2 SO, CaS04*MgO (R 3.7)

Dependiendo de las condiciones de operacion (temperatura, presion parcial de CO,,
tamarfio de particula, etc.) pueden tener una mayor influencia unas u otras resistencias en
la velocidad de reaccion de sulfatacion de los sorbentes célcicos. Esta influencia puede
cambiar incluso durante el transcurso de la reaccion. Asi, entre las principales
resistencias que pueden controlar la velocidad de la reaccién de sulfatacion se pueden

distinguir las siguientes:

- Difusion externa
- Difusion de SO, y O, en los poros de las particulas.
- Reaccion quimica superficial.

- Difusion de SO, y O, a través de la capa de producto formado.

El proceso de sulfatacion de los sorbentes calcicos ha sido objeto de estudio por parte de
numerosos grupos de investigacion desde hace muchos afios. En dichos estudios se ha
tratado de representar modelos de reaccidn en la particula para intentar predecir los
resultados obtenidos experimentalmente. Existe en la bibliografia un elevado nimero de
modelos de reaccion que intentan predecir el comportamiento observado durante la
sulfatacion de sorbentes calcicos en condiciones de combustion convencional con aire.
Una parte de estos modelos se basan en modelos mecanisticos en los que se tiene en
cuenta todos los procesos que tienen lugar en la reaccion del gas con la particula sélida
en cualquier tiempo y conversion del sélido. Estos modelos se pueden dividir en
modelos de poro (Ramachandran y Smith, 1977; Bhatia y Perlmutter, 1981; Sotirchos y
Yu, 1985; Sotirchos y Zarkanitis, 1993; Adanez y cols., 2000) o de grano (Hartman y
Coughlin, 1976; Georgakis y cols., 1979; Yu y Sotirchos, 1987; Mahuli y cols., 1999;
Bhattacharya y Purohit, 2004) y son capaces de predecir el comportamiento de los
sorbentes en un amplio rango de condiciones de operacion. Sin embargo, estos modelos

son relativamente complejos y se hace dificil su integracion en los modelos
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fluidodindmicos de calderas en donde ademas la combustion y la desulfuracion se
producen al mismo tiempo. Existe otro tipo de modelos mas sencillos basados en
ecuaciones empiricas o semi-empiricas que facilitan su integracion en el modelado de
retencion de azufre en la caldera. Entre ellos, destacan los modelos que asemejan el
proceso de sulfatacion de las particulas de sorbente a procesos de desactivacion
catalitica (Lee y Georgakis, 1981; Zheng y cols., 1982; Han y cols., 2005; Suyadal y
cols., 2005), a modelos de grano modificados en dos etapas (Han y cols., 2005), a
modelos de nacleo decreciente con dos etapas (Hajaligol y cols., 1988; Tullin y cols.,
1993; Fuertes y cols., 1994a) y difusividad variable (Zevenhoven y cols., 1998a;
Rahmani y Sohrabi, 2006) y a modelos que suponen variable la superficie interna de las
particulas (Zevenhoven y cols., 1998b; Liu y cols., 2000). Los modelos anteriores han
sido desarrollados para condiciones de combustién convencional con aire. No obstante,
Liu y col. (2000) usaron un modelo de nucleo decreciente para predecir el
comportamiento de la sulfatacion de sorbentes célcicos en condiciones de

oxicombustion en calderas de carbon pulverizado.

El objetivo de este capitulo es determinar la cinética de reaccion del proceso de
sulfatacion de los sorbentes célcicos y proponer un modelo de sulfatacién capaz de
predecir el comportamiento de las calizas operando en condiciones de oxicombustion a
escalas de tiempo tipicas de los LFC. Debido a que en estudios previos (de Diego y
cols., 2011; Garcia-Labiano y cols., 2011; Capitulo 2 de esta tesis) se ha observado que
se obtienen mejores resultados en el proceso de sulfatacion operando en condiciones
calcinantes, el modelo desarrollado se centra en este tipo de condiciones. Asimismo, se
ha prestado especial atencion a la simplicidad del modelo con el fin de poder integrarlo

facilmente en un modelo de LFC.
3.2 Modelo de sulfatacion.

Como se ha comentado anteriormente, la calcinacion del sorbente conduce a la
formacion en las particulas de sorbente de una estructura porosa con altos valores de
porosidad y superficie especifica, por lo que los reactantes gaseosos (SO, y O;) pueden
difundir al interior de la particula y reaccionar con el CaO. Sin embargo, durante el
proceso de sulfatacion, debido a que el producto sélido de la reaccion (CaSQ,) tiene un
volumen molar (46 cm®mol) mayor que el del s6lido reactante (CaO, 16.9 cm*/mol), se

produce una disminucion progresiva de la porosidad de las particulas y un taponamiento
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final de los poros de las particulas. Este proceso de taponamiento de los poros es
especialmente importante en la parte mas externa de las particulas, lo cual origina el
blogueo de los poros més externos de la particula, haciendo que la utilizaciéon de los
sorbentes calcicos no sea completa ya que la parte mas interna de las particulas queda

sin reaccionar.

En el Capitulo 2 y en estudios previos realizados en el grupo de investigacion
(Abanades y cols., 2000; de Diego y cols., 2011; Garcia-Labiano y cols., 2011) se vio
que, con los tamarfios de particula de sorbente y condiciones de operacion tipicas de los
lechos fluidizados, la reaccion de sulfatacion se produce principalmente en dos etapas,
tanto si ésta se realiza bajo condiciones calcinantes como no calcinantes. Ademas, se
concluyé que la primera etapa de la reaccion es muy réapida y especialmente en
condiciones calcinantes esta controlada por la reaccion quimica y/o la difusion del gas
reactante a través del sistema poroso de la particula. Esta etapa termina cuando el
sistema poroso de la particula se bloquea por la formacion de la capa de CaSO, y se
dificulta el paso del gas reactante hacia el interior de la particula. A partir de este punto
comienza la segunda etapa, que es mucho mas lenta y esta controlada por la difusion del
gas reactante a través de la capa de CaSO, formada. Abanades y col. (2000) observaron
que aunque la velocidad de sulfatacién durante la segunda etapa es mucho menor que en
la primera, esta actividad residual o velocidad de sulfatacion de la segunda etapa puede
llegar a ser responsable de las elevadas conversiones de sulfatacion alcanzadas por las

particulas con largos tiempos de residencia en LFC.

En la Figura 3.1 se muestra una curva conversion-tiempo tipica del proceso de
sulfatacion donde se detallan las dos etapas controlantes de la reaccion. En esta curva el
cambio de pendiente (X, t;) representa el cambio en el mecanismo controlante de la

velocidad de reaccion.

96



Capitulo 3: Cinética de sulfatacion

difusién en la capa

de producto \

i Reaccién quimica y difusién
en los poros

4

tiempo
Figura 3.1. Curva conversion-tiempo tipica de la sulfatacion de un sorbente calcico.

En la Figura 3.2 se muestra un esquema del modelo de sulfatacién de particula
considerado en este trabajo para predecir el tipo de las curvas conversidén-tiempo como

las mostradas en la Figura 3.1.

t=0 t<t,
CaO EEE CaSO,

Figura 3.2. Esquema del Modelo de sulfatacion de particula considerado.

Como se observa en la Figura 3.2, en el modelo se supone que durante la primera etapa,
el proceso de sulfatacion estd controlado por la reaccion quimica y/o la difusion del gas
reactante a través del sistema poroso de la particula. Conforme se produce la reaccion
de sulfatacion, el volumen de poros va disminuyendo, debido a que el volumen molar
del CaSQO, es mayor que el del CaO, y como consecuencia se produce el bloqueo de los
poros mas externos, formando una capa relativamente delgada de CaSO,4 con conversion

uniforme. Una vez se ha formado la capa de producto, comienza la segunda etapa de
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reaccion mas lenta controlada por la difusion del gas reactante a traves de la capa de

producto, la cual sigue el modelo de nucleo decreciente (MND).
Para desarrollar el modelo se han considerado las siguientes simplificaciones:

- La particula es considerada esférica e isoterma.
- El tamafio de particula no cambia durante la reaccion.

- Lacalcinacién del CaCOjs es instantanea y sélo existe la sulfatacion indirecta.

Las ecuaciones que definen el proceso de sulfatacion de las particulas de caliza

calcinada con estas simplificaciones se definen a continuacion:

3.2.1 Primera etapa de reaccion: Control por la difusion del gas

reactante a traves del sistema poroso de la particula.

La ecuacion (3.1) muestra la expresion general cuando la reaccién en una particula
porosa esférica esta controlada por la difusion del gas reactante a traves de su sistema
pOroso:

l dNCaO dCSOZ

— 20 D ¥ 3.1
4zr?  dt ¢ dr 31)

en donde r es el radio de particula, Ncao 10s moles de CaO, D. el coeficiente de difusion

efectivo del gas y Cso, la concentracion de SO, que rodea a la particula.

Integrando esta ecuacion a lo largo del espesor de la capa en la que tiene lugar la

reaccion, Ro-r., se obtiene la ecuacion (3.2):

__(_ —R—j = 47D, Cqy (3.2)

siendo r¢ el radio del nicleo sin reaccionar y Ry el radio inicial de la particula.

En este trabajo se ha supuesto que el valor del coeficiente de difusion De no permanece
constante durante la primera etapa de la reaccion de sulfatacion y depende de la
porosidad, ¢, y de la tortuosidad, t, de la capa méas externa a la que tiene lugar la

reaccion:
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D, =D, ¢/t (3.3)
La tortuosidad se ha calculado a partir de la ecuacion de Wakao y Smith (1962):

r=1¢ (3.4)
Sustituyendo la ecuacion (3.4) en la ecuacion (3.3) se obtiene que:

D, =D, &* (3.5)

e

La evolucion de la porosidad de la particula de sorbente calcico en la capa méas externa

durante la reaccion de sulfatacion viene expresada por la ecuacion:
s=g,-%(1-5,)Z-1) (3.6)

siendo g la porosidad inicial de la particula de sorbente, x; la conversion de sulfatacion
en la capa externa de producto y Z el ratio entre los volumenes molares del producto y
del reactivo. Se ha utilizado un valor del ratio entre los volimenes molares del CaSO4
(46 cm®mol) y del CaO (16.9 cm*/mol) de Z=2.72, considerando que la anhidrita 11 es

la Unica especie estable de CaSQO, a altas temperaturas (Dam-Johansen y cols., 1991).

Debido a que la porosidad inicial desarrollada durante el proceso de calcinacion va
disminuyendo como consecuencia de la formacion de CaSO,, a partir de la ecuacion
(3.6) se puede calcular el valor de conversion maxima o limite que puede alcanzar el
sorbente y que corresponde con el valor de la conversiéon cuando la porosidad de la
particula se hace cero (ecuacion (3.7)). Esto supone que una vez alcanzada dicha
conversion maxima el solido ya no puede seguir reaccionando, a menos que se
considere que el tamafio de particula del solido puede cambiar, en este caso aumentar de
tamario.
€o

Xiim = (1—6‘0)(2 _1) (3.7)
Sustituyendo las ecuaciones (3.5) y (3.6) en la ecuacion (3.2) e integrando, se obtiene la
ecuacion (3.8). Esta ecuacion muestra la relacion entre la conversion de sulfatacion de

la capa de producto , X, y el tiempo de reaccion.
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t, (3.8)

_pm,CaO(Rg - rcs) (Ro - rc)( 1 1 )
& =% (

" 3D,Cs0Rot. (Z 1) 1-5,)Z -1) ) g

en donde tgir1 €S el tiempo de reaccion cuando la reaccidon esta controlada por la
difusion de los reactantes a través del sistema poroso de la particula, pm,cao la densidad

molar del CaO y x, la conversion de sulfatacion de la capa de producto.

La ecuacion (3.9) muestra la relacion entre la conversion de sulfatacion media de la

particula, Xs, y la conversion de sulfatacion de la capa de producto, x;, con un espesor

[P

e” para particulas esféricas:

X=X (RSR—_J:) (3.9)
0

e = Ro-Te (3.10)
3.2.2 Primera etapa de reaccion: Control por la reaccion quimica y

la difusién del gas reactante a través del sistema poroso de la

particula.

Cuando la velocidad de sulfatacidn esta controlada por la difusion del gas a través del
sistema poroso de la particula y por la reaccién quimica, el tiempo tedrico necesario
para alcanzar una determinada conversion del sorbente viene dado por la ecuacion
(3.11):

t=em +Linra (3.11)

donde tgisr; Se calcula con la ecuacion (3.8) Y tchem cON la ecuacion (3.12):

Y3
tchem =1—[1— XS J (312)

Tchem X lim

siendo tehem €l tiempo necesario para alcanzar la conversion limite del sorbente, Xiim,
suponiendo que la reaccion se encuentra controlada por la reaccion quimica. El valor de

Tchem Viene dado por la ecuacion (3.13):
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_ pm,CaOROXIim

T =
chem n
ksCSOZ

(3.13)

3.2.3 Segunda etapa de reaccion: Control por la difusién del gas a

través de la capa de producto.

En el modelo de nucleo decreciente (Levenspiel, 1999), cuando se forma una capa de
producto poco porosa alrededor de la particula y el gas reactivo difunde a través de ella
para reaccionar con el nucleo sin reaccionar, normalmente se suele suponer que la
reaccion esta controlada por la difusion del gas a través de la capa de producto formada.
En este caso, la conversion del sorbente esta relacionada con el espesor de la capa de

producto por la siguiente expresion:

dP Xs "
e:7[1—£1—xnmj ] (3.14)

Si se considera que el tamafio de particula no cambia con el transcurso de la reaccion y

que existe una conversion maxima o limite para el sorbente, Xiin, la relacion entre la
conversion de la particula y el tiempo de reaccion, tgis2, Viene expresada por la ecuacion
(3.15):

2/3
t..
dir2 =1—3(1— Xs ) +2(1— Xs ] (3.15)

Tyiff 2 lim Xim

pm,CaO)(Iimdp2

= 3.16
i 24DCq,, (319

donde s, €s el tiempo necesario para alcanzar la conversion méaxima o limite, Xjin, de

las particulas de sorbente con un didmetro dp.

Teniendo en cuenta que la primera etapa de reaccion transcurre durante un tiempo, tj,
hasta alcanzar la conversion X; (conversién de cambio entre etapas), la ecuacién (3.15)
puede redefinirse para obtener la parte de la curva de reaccién correspondiente a la
segunda etapa de reaccion. Por tanto, reescribiendo la ecuacion (3.15) para la parte de la
curva de la segunda etapa de la reaccion de sulfatacion, obtenemos la ecuacion (3.17)
(Abanades y cols., 2000):
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23 23
t,.. —t _
fie o _glfg o X)X [ XX (3.17)
T it 2 Xim Xim Xim

3.24 Transicion entre la primera y segunda etapas.

En el modelo se ha supuesto para la primera etapa de reaccion una difusividad efectiva
del SO, a traves del sistema poroso de las particulas variable con el tiempo y por tanto
con la porosidad (g). Por tanto, la transicion entre la primera y la segunda etapa se
produce cuando la difusividad de la primera etapa es igual a la difusividad en la capa de
producto, es decir, cuando De(g)=Ds. Esto significa que cuando se produce la transicion
de la primera a la segunda etapa existe una porosidad residual, €, en la capa de producto
formada en la parte externa de la particula. Por tanto, teniendo en cuenta esta porosidad
residual, la conversidbn maxima alcanzada por las particulas de sorbente debe venir
definida por la ecuacion (3.18) en lugar de por la ecuacion (3.7):
Ey— &,

Xiim = m (3.18)

3.3 Experimental.

Para estudiar la reaccion de sulfatacion de los sorbentes célcicos y determinar sus
pardmetros cinéticos con el modelo de sulfatacién propuesto para predecir el
comportamiento de las calizas operando en condiciones de oxicombustion a escalas de
tiempo tipicas de los LFC, se utilizaron dos sorbentes célcicos, calizas Granicarb y
Horcallana, en estrechos intervalos de tamafio de particula (0.2-0.3, 0.3-0.5 y 0.5-0.63
mm). Las propiedades quimicas y fisicas de estos sorbentes se han mostrado
previamente en la Tabla 2.1. La experimentacién se ha realizado en los dos equipos
experimentales mostrados en el Capitulo 2: la termobalanza y el lecho fluidizado

discontinuo.
3.3.1 Andlisis termogravimétrico.

Los experimentos de sulfatacion en termobalanza, la cual ha sido descrita en el Capitulo
2, se realizaron con pesos de muestra de ~5 mg y flujos de gas de 10 Iy/h, ya que

estudios previos llevados a cabo por nuestro grupo de investigacion (Garcia-Labiano y
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cols., 2011; Rufas, 2013) mostraron que con este peso de muestra y flujo de gas se
aseguraban condiciones diferenciales y se minimizaban tanto el error experimental
como posibles efectos difusionales en la muestra, es decir, ni la transferencia de externa
de gas hacia la superficie de las particulas ni la difusion interparticular afectaban a la

velocidad de sulfatacion.

Durante la operacion en combustores de lecho fluidizado en condiciones calcinantes los
procesos de calcinacion y sulfatacion tienen lugar simultdneamente (no existe
separacion entre la calcinacion y la sulfatacion). Lo que en realidad ocurre es que
habitualmente la calcinacion es mucho mas rapida que la sulfatacion y por tanto la
retencion del SO, tiene lugar casi totalmente sobre el sorbente ya calcinado. Sin
embargo, hay que tener en cuenta que durante la calcinacion el sorbente pierde peso y
durante la sulfatacion gana peso, por lo que para poder analizarse correctamente en
termobalanza ambos procesos deben realizarse de forma separada y consecutiva: una

primera etapa de calcinacién y una segunda de sulfatacion.

Con el fin de simular el proceso de sulfatacion indirecta lo mas similar posible al
comportamiento de los sorbentes calcicos cuando son alimentados al reactor de un lecho
fluidizado, la calcinacion fue llevada a cabo por un calentamiento instantaneo de la
muestra en la atmdsfera O,/CO, deseada. El método consistio en introducir rapidamente
la muestra en el horno de reaccion a las condiciones de operacion deseadas (T, CO,)
manteniéndolas constantes hasta la completa calcinacion del sorbente. Una vez
completada la calcinacion, se introdujo la concentracion de SO, deseada para dar
comienzo a la etapa de sulfatacion del sorbente. Para simular los tiempos de residencia
tipicos de los lechos fluidizados y analizar las dos etapas de reaccidn, los experimentos
realizados tuvieron una duracién de unas 15 h. En la Figura 3.3 se muestra un esquema

del termograma tipico que se obtiene cuando se opera en condiciones calcinantes.
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Calc Sulfatacién
136} S22 -CaSo0,
Eolo L el e CaCO3
=
056 I A
Introduccion de SO, cao
—

tiempo

Figura 3.3. Termograma tipico de condiciones calcinantes.

La conversion de sulfatacion del sorbente se define como la cantidad de CaO que se ha
convertido en sulfato de calcio. Las curvas conversion de sulfatacion-tiempo se
obtuvieron a partir de la variacion de peso registrada en la termobalanza mediante la

siguiente expresion:

X (t)= % (3.19)
siendo:

Weasos = Wacos ZZZEZ: = Weacos * 1.36 (3.20)

Weao = Weacos '% = Wiaco3 * 0.56 (3.21)

Weacoz = WO (1 = Xinerte) (3.22)

donde w(t) es el peso de la muestra a cada tiempo, Wocao Y Wcacos son los pesos
iniciales de CaO y CaCOs, Wcasos €S €l peso de la muestra suponiendo la conversion
completa de CaO a CaSO4, M; es el peso molecular del compuesto i, w° es el peso de la

muestra fresca y Xinerte €5 1a fraccion de inertes en la muestra.
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3.3.2 Reactor de lecho fluidizado burbujeante discontinuo.

El otro equipo experimental utilizado para estudiar el proceso de sulfatacion de los
sorbentes célcicos ha sido el reactor de lecho fluidizado discontinuo descrito en el

Capitulo 2.

Con esta técnica experimental, las conversiones de sulfatacion de los dos sorbentes
calcicos se determinaron mediante las variaciones de concentracién de SO, que
experimentaba la corriente de salida de gases cuando una carga de sorbente era
introducida en el reactor, tal como se ha comentado en el capitulo anterior. La
conversion de sulfatacion se calculd mediante la siguiente expresion:

Q, RT |

Xs = mP _([(CSOZ,e - Csoz,s) dt (3-23)

Con el objetivo de estudiar las dos etapas de la reaccion de sulfatacion, se llevaron a
cabo dos tipos de experimentos. Para el estudio de la primera etapa de reaccion se
realizaron experimentos de corta duracién (30 min). En estos experimentos se utilizaron
1.5 g de muestra y un caudal de gas de alimentacién de 1975 In/h (30 cm/s a 900 °C)
para minimizar el efecto de la difusion externa en la muestra y trabajar en condiciones
proximas a las diferenciales. La Figura 3.4a muestra un perfil de concentracion de gases
tipico en este tipo de experimentos, el cual ha sido ya comentado en el capitulo anterior.

Debido a que en la segunda etapa de reaccion la velocidad de sulfatacion es
notablemente inferior a la de la primera etapa, el uso de pequefias cantidades de muestra
hacia que las concentraciones de SO, medidas estuvieran muy préximas a la alimentada,
no siendo posible analizar con precisién (bajo error experimental) la conversion de
sulfatacion de la segunda etapa. Por ello, fue necesario utilizar mayor cantidad de
muestra, con el fin alcanzar diferencias apreciables entre la concentracion de SO,
medidas a lo largo del experimento y la concentracién de SO, alimentada al reactor. En
este caso los experimentos de larga duracion se llevaron a cabo utilizando 125 g de
sorbente y un caudal de gas de alimentacion de 990 In/h y 3000 ppm de SO,. Ademas,
para evitar descensos bruscos en la temperatura de operacion, debido a la
endotermicidad de la etapa de calcinacion de la caliza, el sorbente se afiadié en cinco

cargas consecutivas de 25 g cada una de ellas. De esta forma, en el momento de la

105



Capitulo 3: Cinética de sulfatacion

alimentacion del sorbente se producia un ligero descenso de la temperatura (8 °C) que
era rapidamente recuperada, estando el sistema listo para la siguiente carga. En la
Figura 3.4b se muestra un ejemplo de un experimento tipico realizado para el estudio de
la segunda etapa de reaccion. Pueden observarse en esta figura los cinco picos de CO;
correspondientes con las calcinaciones de las cinco cargas de caliza en el reactor.
Ademas, también se puede observar como se produce un descenso brusco de la
concentracion de SO, después de las inyecciones del sorbente hasta hacer la
concentracion practicamente cero. En el comienzo del experimento, mientras se produce
en el sorbente la primera etapa de reaccion, no existen condiciones diferenciales debido
a la elevada cantidad de sorbente en el interior del reactor. Sin embargo, 3-4 horas
después de la introduccion de las cargas de caliza comienza a tener lugar la segunda
etapa de reaccion donde si existen condiciones diferenciales de reaccién. Por lo tanto,
este Gltimo tramo del experimento es el que se selecciond para estudiar la segunda etapa

de la reaccidn de sulfatacion.
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Figura 3.4. Perfiles tipicos de concentracion de CO, y SO, en los experimentos llevados a cabo en LF
discontinuo, a) para estudiar la primera etapa de reaccion y b) para estudiar la segunda etapa de reaccion.
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3.4 Comparacion de los resultados obtenidos en ATGy LF

discontinuo y determinacion de los parametros cinéticos.

En este apartado se van a mostrar los resultados experimentales obtenidos, tanto en el
andlisis termogravimétrico como en el reactor de lecho fluidizado discontinuo con el

objetivo de comparar los resultados obtenidos en ambos casos.

El efecto de la temperatura se analizo en el intervalo de 900-950 °C, la concentracion de
SO, entre 1500-5000 ppm y el tamafio de particula entre 0.1-0.63 mm utilizando
estrechos cortes de tamafo. Estos intervalos se eligieron porque son los tipicos que
pueden encontrarse en reactores de lecho fluidizado operando en condiciones de

oxicombustién.

Como caso base para este estudio se eligio la temperatura de 900 °C, una concentracion
de O, del 12.5% y una concentracion de CO; del 40%. Esta eleccion se debié a que
estudios previos desarrollados por el grupo de investigacion concluyeron que la
temperatura Optima con respecto a la retencion de SO, se encontraba en torno a los 900-
925 °C (de Diego y cols., 2011; Garcia-Labiano y col. 2011). La concentracion del
12.5% en O; se eligio teniendo en cuenta que cuando la concentracion de este gas en el
gas de reaccidn es superior al 5% no influye en el proceso de sulfatacion, es decir, tiene
un orden de reaccion cero (Liu, y cols.,, 2000; Hu y cols., 2006). Finalmente, la
concentracion de CO, del 40 %, aunque es baja para el proceso de oxicombustion, se
seleccion6 porque permitia trabajar en condiciones calcinantes en todo el rango de
temperatura estudiado y por lo tanto permitia tener una mayor libertad sobre la
temperatura de operacion. Ademas, hay que tener en cuenta que en trabajos previos (de
Diego y cols., 2011; Garcia-Labiano y cols., 2011), y como se ha mostrado en el
Capitulo anterior, se ha observado que la concentracion de CO; no influye en el proceso
de sulfatacion una vez se han definido las condiciones de operacién como calcinantes o

no calcinantes a una temperatura fija.

3.4.1 Comparacion de resultados obtenidos durante la primera

etapa de la reacciéon de sulfatacion

La Figura 3.5 muestra una comparacion entre los resultados obtenidos en termobalanza

y en el reactor de lecho fluidizado discontinuo durante la primera etapa de la reaccién
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de sulfatacion trabajando con la caliza Granicarb. Como se puede observar, la velocidad
de reaccion inicial es muy similar en ambos casos aunque finalmente se alcanzan
mayores valores de conversion de sulfatacion operando con el reactor de lecho
fluidizado discontinuo. Esta diferencia puede deberse a que trabajando en el reactor de
lecho fluidizado discontinuo la calcinacién y la sulfatacion se llevan a cabo
simultdneamente mientras que en la termobalanza la sulfatacion se produce una vez se

ha calcinado el sorbente.

0.30

0.25
LF discontinuo
0.20

Xs (-)
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0.10
0.05

0.00 ‘ ‘ ;
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Figura 3.5. Comparacién de la conversién de sulfatacion de la caliza Granizarb durante la
experimentacion en ATG y en LF discontinuo. dp=0.3-0.5 mm, T= 900 °C, 40 % CO, y 3000 ppm SO..

Para analizar este efecto, se realizaron pruebas experimentales en el reactor de lecho
fluidizado discontinuo usando diferentes concentraciones de SO, y empleando tanto
caliza fresca como caliza pre-calcinada a 900 °C en una mufla bajo atmosfera de aire
para tratar de simular el proceso que ocurre en la termobalanza. Los resultados
obtenidos se muestran en la Figura 3.6. Puede observarse como las conversiones de
sulfatacion alcanzadas con el sorbente pre-calcinado fueron mas bajas que las obtenidas
con el sorbente fresco de forma similar a lo que ocurria en ATG. Por lo tanto, puede
concluirse que la ruta elegida para analizar el proceso de sulfatacion (calcinaciéon y
sulfatacion consecutivas o calcinacion y sulfatacion simultaneas) influye sobre la

velocidad de la primera etapa de la reaccion de sulfatacion de las calizas.

Debido a la importancia que posee la ruta para llevar a cabo el proceso de sulfatacion,
para determinar los parametros cinéticos de la primera etapa de reaccion se utilizaran

los datos obtenidos en el LF discontinuo, ya que las condiciones en el reactor
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discontinuo se asemejan mas a las condiciones existentes en los reactores de lecho

fluidizado.
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Figura 3.6. Comparacion entre las conversiones de sulfatacion obtenidas en LF discontinuo, utilizando
sorbente fresco o previamente calcinado. dp=0.3-0.5mm, T=900 °C y 40% CO..

3.4.1.1 Determinacion de los parametros cinéticos para la primera etapa de

la reaccion de sulfatacion.

Los datos experimentales obtenidos en el reactor de lecho fluidizado discontinuo se
ajustaron suponiendo que el proceso de sulfatacién durante la primera etapa de reaccion
podia estar controlado s6lo por la difusion del gas reactante a través del sistema poroso
de la particula o por una combinacion entre la reaccion quimica y la difusion del gas
reactante a través del sistema poroso. En el proceso de ajuste se observo que la reaccion
quimica unicamente tenia influencia durante los primeros instantes de reaccion y que
posteriormente el control por la difusién del gas a través del sistema poroso de la

particula alcanzaba mucha mayor importancia.

Para cuantificar la influencia relativa del control por la reaccion quimica y por la
difusion del gas reactante a traves del sistema poroso de la particula se calculo el
cociente entre ambas resistencias, tchem/taifr1, €n funcion del tiempo de reaccion. En la
Figura 3.7 se muestra la evolucion de dicho valor para las condiciones experimentales
del caso base. Como se puede observar, transcurridos 2 minutos de reaccion el cociente
tehem/taifrs € Menor de 0.1 indicando que la influencia del control por la reaccién quimica

sobre la reaccidn de sulfatacion puede considerarse despreciable frente al control por la
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difusion del gas reactante a través del sistema poroso de la particula. Por lo tanto, en el
modelo para la determinacion de los pardmetros cinéticos de la primera etapa de la
reaccion de sulfatacion de las calizas, el control o influencia de la reaccion quimica se

consider6 despreciable.

0.10 -

tchem / tdiﬁ‘

0.05 -

0.00

Tiempo (min)

Figura 3.7. Influencia del control de la reaccién quimica sobre la velocidad de la reaccion de sulfatacion.
dp=0.3-0.5 mm, T=900 °C, 40% CO, y 3000 ppm SO,.

En la Tabla 3.1 se muestran los parametros cinéticos obtenidos para las dos calizas
estudiadas, Granicab y Horcallana, ajustando los resultados experimentales suponiendo
control Unico por la difusién del gas reactante a través del sistema poroso de la particula

(ecuacion 3.8).
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Tabla 3.1 Parametros cinéticos obtenidos para la primera etapa de la reaccion de sulfatacién con el
modelo propuesto.

Granicarb Horcallana

T dp CO, SO, Dy e Dy e
(°C) (mm) (%) (ppm) (m’fs) (um) (m?/s) (pm)

900 0.3-0.5 40 3000 1.3510° 30 1.3010° 23

925 1.2510° 22 1.25 107 21

950 1.1510° 21 1.20 10° 20

900 0.3-0.5 40 1500 1.3010° 21 1.10 10° 18

3000 1.3510° 30 1.3010° 23

4500 1.4510° 40 1.3010° 28

900 0.2-0.3 40 3000 1.3510° 29 1.3010° 23

0.3-0.5 1.3510° 30 1.3010° 23

0.5-0.63 1.3510° 30 1.1510° 24

Como se puede ver en la Tabla 3.1, un aumento en la temperatura de reaccién produjo
una disminucion en el espesor de la capa de producto formada en ambas calizas. Esto se
debe a que la velocidad de sulfatacién es mayor a mayores temperaturas, por lo que el
bloqueo de los poros mas externos de la particula se produce mas rapidamente
generando menores espesores de capa exterior sulfatada. Por el contrario, el coeficiente
de difusion efectivo desciende ligeramente con el aumento de la temperatura como

consecuencia de posibles cambios estructurales sufridos por la particula.

También puede verse en la Tabla que un aumento de la concentracién de SO, produce
un incremento del espesor de la capa de producto formada, mientras que una variacion
en los tamafios de particula no produce ningin cambio significativo en el espesor de la
capa de sulfato formada.

Debido a que el coeficiente de difusion efectivo Dy disminuye con la temperatura,
haciendo un ajuste similar al de tipo Arrhenius, se obtuvo la ecuacion (3.24) para
calcular el coeficiente de difusion efectivo en funcion de la temperatura de reaccién

para ambas calizas:

D,=222 107 . g 20%24T(0 (3.24)
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En la Figura 3.8 se muestra una comparacion entre los resultados teoricos predichos por
el modelo y los resultados experimentales obtenidos con las dos calizas, Granicarb y
Horcallana, analizando el efecto de las distintas variables de operacion, como
temperatura, concentracion de SO, y tamafio de particula de sorbente. Se puede
observar como el modelo, usando los parametros cinéticos calculados previamente,
predice adecuadamente las curvas conversion de sulfatacion-tiempo experimentales, lo
cual permite corroborar que la primera etapa de la reaccién de sulfatacion esta

practicamente controlada por la difusion del gas reactante a traves del sistema poroso de

la particula.
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Figura 3.8. Comparacién entre los resultados experimentales y los predichos por el modelo para la
primera etapa de la reaccion de sulfatacién de las calizas. Caso base: dp= 0.3-0.5 mm, T= 900 °C, 40%
CO, y 3000 ppm SO.. a) caliza Granicarb y b) caliza Horcallana.
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3.4.2 Comparacion de resultados obtenidos durante la segunda

etapa de la reaccion de sulfatacion.

De la misma forma que se hizo para la primera etapa de la reaccién de sulfatacion, para
la segunda etapa se realizd en primer lugar una comparacion entre los resultados
obtenidos en el analisis termogravimétrico y los obtenidos en el lecho fluidizado

discontinuo.

En la Figura 3.9 se muestra un ejemplo de los resultados obtenidos con la caliza
Granicarb utilizando las dos técnicas experimentales. Se puede ver en la figura que la
conversion de sulfatacion alcanzada por el sorbente en funcion del tiempo de reaccion
es diferente en las dos técnicas experimentales, debido a los distintos procedimientos
experimentales utilizados. La conversion de sulfatacion, es decir, el espesor de la capa
de producto formada en el sorbente durante la primera etapa de reaccion fue mayor en
los experimentos llevados a cabo en el reactor de lecho fluidizado discontinuo que en
los llevados a cabo en termobalanza. Sin embargo, cuando los datos experimentales de
la segunda etapa de reaccion se ajustan mediante las ecuaciones (3.16) y (3.17) se
obtiene, como se muestra en la Tabla 3.2, practicamente el mismo valor del coeficiente
de difusién en la capa de producto, Ds, para cada condicion experimental probada. Por
lo tanto, debido a la mayor simplicidad de los experimentos y al mas facil manejo de la
termobalanza respecto al lecho fluidizado discontinuo, fue la termobalanza la
instalacion experimental elegida para realizar el estudio completo de la segunda etapa

de la reaccidn de sulfatacion y obtener sus parametros cinéticos.

0.4
900 °C 925 °C
0.3 1 LF discontinuo _ .-~ LF discontinuo
;; /
X 0.2 1 . TGA
/
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Figura 3.9. Comparacion de las conversiones de sulfatacion de la caliza Granicarb durante largos tiempos
de reaccion llevados a cabo en TGA y en LF discontinuo. dp= 0.3-0.5 mm, 40% CO,, 3000 ppm SO..
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Tabla 3.2. Coeficientes de difusion a través de la capa de producto obtenidos de los experimentos en
ATG y LF discontinuo.

Granicarb Horcallana
TGA LF disc TGA LF disc
T dp CO, SO, D; D; D; D;
(°C) (mm) (%) (vppm) (m?/s) (m?/s) (m?/s) (m?/s)
900 0.3-0.5 40 3000 15107 15107 1.6 10 1.6 10
925 1.210% 1.310% 2.110°% 2.010°®
950 1.110° 1.110° 1.510° 1.410°

3.4.2.1 Determinacién de los pardmetros cinéticos para la segunda etapa de

la reaccion de sulfatacion.

En la Figura 3.10 se muestra el ajuste realizado, utilizando las ecuaciones (3.16) y
(3.17), de los resultados experimentales obtenidos en el analisis termogravimétrico a
diferentes temperaturas, concentraciones de SO, y tamafio de particula del sorbente. Los
valores de los coeficientes de difusion en la capa de producto, Ds, obtenidos en el ajuste

se muestran en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3. Coeficientes de difusidn a través de la capa de producto obtenidos mediante ATG.

Granicarb Horcallana
TGA TGA
T dp CO, SO, Ds Ds

(°C) (mm) (%) (vppm) (m?/s) (m?/s)
900 0.3-0.5 40 3000 1.510° 1.6 10
925 1.210° 2.110°®
950 1.110° 1.510°
900 0.1-0.2 40 3000 1.510°® 1.6 10
0.3-0.5 1.510°® 1.6 10

0.5-0.63 1.510°® 1.6 10

900 0.3-0.5 40 1500 1.510° 1.6 10
3000 1.510° 1.6 10

4500 1.510° 1.6 10
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En general, el ajuste de los resultados experimentales fue bueno, excepto para el tamafio
de particula de sorbente de 0.1-0.2 mm donde se presenta una desviacion para tiempos
de reaccion o conversion de sulfatacion altos. Esto es debido a que en el modelo de
sulfatacion de las particulas de sorbente se ha supuesto que existe una conversion limite
0 maxima, la cual viene definida por la ecuacién (3.18). Sin embargo, con este tamafio
de particulas de sorbente (0.1-0.2 mm) se observo que las particulas alcanzaban valores
de conversién de sulfatacion superiores a la maxima. Esto nos estaria indicando que
para particulas de sorbente muy pequefias, < 0.2 mm, el modelo propuesto deberia ser
modificado eliminando la suposicion que normalmente se hace de que la conversion de
sulfatacion de las particulas de los sorbentes calcicos estd limitada por una conversion
maxima. En tal caso, las particulas de sorbente deberian aumentar de tamafio conforme

aumenta su conversion de sulfatacion.

Como se muestra en la Tabla 3.3, los valores del coeficiente de difusion del gas a través
de la capa de producto, Ds, obtenidos en este trabajo estan comprendidos entre 1.1x10®
y 2.1x10® m%s. Estos valores son mayores que otros valores publicados previamente
por otros investigadores que suponen que la difusion en estado sélido es el mecanismo
controlante de la actividad residual o velocidad de reaccion en la segunda etapa de la
reaccion de sulfatacion (Christman y Edgar, 1983). Sin embargo, Hartman y Coughlin,
(1976) obtuvieron valores similares a los obtenidos en este trabajo e introdujeron en su
modelo de reaccion de particula el concepto de porosidad residual en la capa de
producto para explicar los mayores valores del coeficiente de difusion en la capa de
producto, Ds, obtenidos. Esta porosidad residual seria baja, pero es una suposicion
factible asociada con las deformidades en la capa de producto de CaSO,.

En este trabajo, suponiendo que D¢.=Ds en el momento de transicion entre etapas, la
porosidad residual se calculé empleando la ecuacion (3.5). Se obtuvieron en todos los
casos valores de porosidad residual comprendidos entre un 3 y un 4% dependiendo de
las condiciones de operacion y la caliza utilizada. Estos valores pequefios de la

porosidad residual confirmarian la suposicion de Hartman y Coughlin (1976).
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Figura 3.10. Compracién de los datos experimentales y tedricos para la segunda etapa de la reaccién de
sulfatacion. Caso base : dp=0.3-0.5 mm, T= 900 °C, 40% CO, y 3000 ppm SO,. a) Caliza “Granicarb” y
b) Caliza “Horcallana”.

3.5 Predicciones del modelo de reaccidon de sulfatacion.

Con el modelo desarrollado, empleando la ecuacion (3.8) para calcular la conversion de

sulfatacion durante la primera etapa de reaccion y la ecuacion (3.17) para calcular la

conversion de sulfatacion durante la segunda, se ha realizado una simulacién de las

conversiones de sulfatacion que alcanzaria la caliza Granicarb en las condiciones

experimentales y con parametros mostrados en la Tabla 3.4.
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Tabla 3.4. Condiciones de operacion y parametros utilizados en el modelo de simulacién para el caso
base. Caliza “Granicarb”.

Condiciones de operacion Caracteristicas del sorbente y Pardmetros cinéticos
parametros fisicos
P (atm) 1 dp (m) 0.3-0.5 e (um) Dato Tabla 3.1
T (K) 1173 g () 0.49 Do (M?/s) Eq. (3.24)
Cso2 (ppm) 3000 Pm.cao (Mol/m?) 59200 Ds (m?/s) 151078
Z(@) 2.72

En la Figura 3.11 se muestran las conversiones de sulfatacion de la caliza predichas por
el modelo para largos tiempos de residencia, tipicos de los lechos fluidizados, y
diferentes condiciones de operacion. Se puede observar que para las condiciones tipicas
de oxicombustion en LFC la conversion de sulfatacion del sorbente estaria entre 0.3 y
0.5, dependiendo de las condiciones de operacion (temperatura, concentracion de SO, y
tamafo de particula). Por lo tanto, para obtener retenciones de SO, mayores del 90%
con el sorbente utilizado en este trabajo, sera necesario utilizar relaciones molares Ca/S

comprendidas entre 1.8 y 3 aproximadamente.
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Figura 3.11. Conversiones de sulfatacion predichas por el modelo de sulfatacion utilizando los valores de
las Tablas 3.1y 3.3.

Como se veré en el Capitulo 5 de este trabajo, el objetivo de desarrollar este modelo (de
las Obras-Loscertales y cols., 2013) es integrarlo en un modelo de combustién de
carbén en un LFC operando en condiciones de oxicombustién. Para ello, tal y como se
ha descrito en este capitulo, se definiran dos etapas de reaccion. La primera de ellas
controlada por la difusion del gas reactante a través del sistema poroso de la particula

hasta alcanzar una capa de producto (CaS0O,) de espesor “e”, correspondiente con un
p

117



Capitulo 3: Cinética de sulfatacion

tiempo de reaccion “t;” y con una conversion “X;” denominados tiempo y conversion

de transicion, a partir de los cuales comenzara la segunda etapa de reaccion controlada

por la difusion del gas a través de la capa de producto.

Por tanto, las ecuaciones empleadas tanto para la primera como para la segunda etapa

seran:

Etapa 1:

Etapa 2:

£ =pm,0ao(Rg_rc3)(R0_rc) 1 1 tyiee <t
diff1 3D,Coo Ry, (Z _1) &0 — X, (1_50 )(Z _1) & difft < 1

t. —t X, )" X, )| X=X
dfz "1 _glq_ M| g A S/ [ tirrn > T
Tiff2 Xim Xiim Xim

Siendo t; y X;i:

t = pm,(ZaO(RO3 - rcs) (RO - rc) 1 i
' 3D,Csoa Ryl (Z _1) &y — X (1—80)(2 —1) & “
~ XI= Alim
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4  OPERACION EN CONTINUO EN UNA INSTALACION DE
OXICOMBUSTION DE LECHO FLUIDIZADO
BURBUJEANTE.

Como ya se ha comentado en la introduccion, la oxicombustion de carbon en lecho
fluidizado presenta dos ventajas importantes: por un lado permite obtener corrientes de
gas a la salida del combustor con concentraciones de CO, muy elevadas, lo que facilita
su separacion y, por otro lado, permite la captura in situ del SO, generado en la
combustion del carbon mediante la adicion de sorbentes célcicos al combustor. En los
Capitulos anteriores se han caracterizado los sorbentes célcicos y se han determinado
los pardmetros cinéticos de la reaccion de sulfatacion para varios de ellos. En este
Capitulo se muestran los experimentos realizados en planta piloto, principalmente desde
el punto de vista de la retencion de SO,. Para ello, se disefid, construyo y opero en
condiciones de oxicombustion una planta de LFB con alimentacion continua de carbén
y sorbente célcico. Los resultados obtenidos en esta planta serviran como experiencia

previa a la operacion en un LFC.
4.1 Antecedentes.

En el Capitulo 2, a partir de los resultados de caracterizacion obtenidos en un lecho
fluidizado discontinuo, se ha mostrado que el principal efecto de la concentracion de
CO; en el gas de reaccion consiste en definir las condiciones de operacion calcinantes o
no calcinantes. Una vez definidas estas condiciones, su influencia sobre la velocidad de
sulfatacion de las calizas es despreciable. En el caso de la dolomia no se ha observado
una influencia tan clara de la concentracion de CO, sobre la velocidad de sulfatacion a
la hora de definir condiciones calcinantes y no calcinantes. Esto es debido a que, bajo
condiciones de operacién no calcinantes, el MgCO; presente en la dolomia se
descompone a MgO confiriéndole una mayor porosidad.

Teniendo en cuenta estos resultados cabia esperar que, utilizando caliza como sorbente
del SO,, la temperatura Optima de operacion con respecto a la retencion de SO,
operando en condiciones de oxicombustion fuese de aproximadamente 925°C, debido a

que, para las elevadas concentraciones de CO, obtenidas en el proceso de
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oxicombustion, es necesario esta temperatura para llevar a cabo la calcinacion de la

caliza de una forma rapida.

Para corroborar los resultados obtenidos en el LF discontinuo (Capitulo 2) y con el
objetivo de optimizar la temperatura de operacion de los combustores de carbén de LF,
desde el punto de vista de maximizar la retencién del SO, generado en el proceso
trabajando en condiciones de oxicombustién, en una tesis previa (Rufas, 2013) se
realiz6 una investigacion en una planta de LF burbujeante con alimentacion en continuo
de carbdn y sorbente. En dicha planta en continuo, se determind que la temperatura
Optima de operacion para maximizar la retencion de SO, con calizas en condiciones de
oxicombustion era 900-925 °C, mientras que en condiciones de combustidon con aire
enriquecido (O,/N,= 35/65) la temperatura Optima era menor, 850-870 °C. Ademas, se
observo que, trabajando en cada caso a la temperatura Optima, las retenciones de SO,
alcanzadas eran mayores en combustion con aire enriquecido que en oxicombustién sin

recirculacion de SO,.

También se lleg6 a la conclusion de que dicho 6ptimo en la temperatura en el proceso
de retencion del SO, era consecuencia de la existencia de una competicién entre las
velocidades de sulfatacién y de reduccion del sulfato de calcio formado. En condiciones
de oxicombustion hasta 900-925 °C, la velocidad de sulfatacion aumenta con la
temperatura mas rapidamente que la velocidad de reduccion del sulfato formado. Sin
embargo, a temperaturas superiores, al aumentar la temperatura la velocidad de
sulfatacion es practicamente constante o incluso disminuye y, por el contrario, la
velocidad de reduccion del sulfato formado aumenta notablemente. La disminucion de
la velocidad de sulfatacion a temperaturas superiores a 900-925 °C, en el caso de
algunas calizas como la caliza “Granicarb”, es debido fundamentalmente a que se
produce un blogqueo mas rapido de los poros y aumenta la sinterizacion de la capa de
producto formado. El efecto de la sinterizacion se observd que era especialmente
importante a partir de 950 °C.

El aumento con la temperatura de la velocidad de reduccion del CaSO, formado fue
corroborado en experimentos en planta en los que se alimentd directamente CaSO,
comercial puro junto con el carbén y la caliza (Rufas, 2013; de las Obras-Loscertales y
cols., 2014). Los experimentos se realizaron a dos temperaturas diferentes, 925 y 950

°C, alimentando CaSO, comercial puro. Para ello, el experimento se inicio alimentando
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unicamente antracita y caliza “Granicarb” en relacion molar Ca/S=3 en condiciones de
oxicombustion (0,/C0O,=35/65). Cuando se alcanzd el estado estacionario y las
emisiones de SO, eran estables, se alimentd el CaSO,4 puro junto con el carbon y la
caliza. En las Figuras 4.1 y 4.2 se muestran los resultados obtenidos en estos
experimentos. Los tramos azules corresponden con las emisiones de SO, durante la
oxicombustion de la antracita con la caliza y los tramos verdes corresponden a las
emisiones de SO, cuando se alimenta también CaSQO, puro. Se puede observar que, a las
dos temperaturas, las emisiones de SO, aumentaron al afiadir el CaSO, puro junto con la
mezcla carbon-caliza confirmando la reduccion del CaSO,. ElI aumento en la
concentracion de SO, fue de 200 ppm a 925 °C y 250 ppm SO, a 950 °C.
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925 °C

E 1000 {VwAM MM Antracita + Granicarb + CaSOyg
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Figura 4.1. Aumento de las emisiones de SO, por reduccién del CaSO, durante la oxicombustién a 925
°C. Ca/S=3, 0,/C0O,=35/65.
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Figura 4.2. Aumento de las emisiones de SO, por reduccién del CaSO, durante la oxicombustion a 950
°C. Ca/S=3, 0,/C0O,=35/65.

La principal reaccion por la que se produce la reduccion del sulfato es:
CaSO, + CO «> Ca0 + SO, + CO, (R4.1)
que es el resultado de la suma de estas dos reacciones:
CaSO0, + 4 CO —CaS + 4CO, (R4.2)
3CaS0, + Ca$S «> 4CaO + 4S0, (R4.3)

Con la dolomia “Sierra de Arcos” las retenciones de SO, alcanzadas en la planta piloto
fueron précticamente independientes de la temperatura de operacion. Ademas, se
obtuvieron retenciones de SO, mayores que con las calizas trabajando en las mismas
condiciones de operacién e incluso con relaciones molares Ca/S menores. La diferencia
en la retencion alcanzada por las calizas y la dolomia fue especialmente importante en
condiciones de sulfatacion directa (condiciones no calcinantes), debido principalmente a
la mayor porosidad de la dolomia semicalcinada que facilita su sulfatacién. Sin
embargo, hay gue tener en cuenta que para una misma relacion molar Ca/S la cantidad
en masa de dolomia alimentada al combustor es casi el doble que en el caso de las

calizas.

En estos trabajos anteriores también se analizé el efecto de la relacion molar Ca/S
utilizando dos carbones de diferente rango, un lignito (Teruel) y una antracita (Leon), y
el efecto del tiempo medio de residencia de los sorbentes en el combustor, operando
tanto en condiciones de combustion convencional como en oxicombustion. Como cabia
esperar, para ambos carbones, las retenciones de SO, alcanzadas aumentaron al
aumentar la relacion molar Ca/S y el tiempo medio de residencia de los sorbentes en el

combustor debido al mayor aprovechamiento de los sorbentes.

También se realiz6 un analisis del comportamiento de otros gases contaminantes, como
CO y NOy en el LF. Utilizando la antracita como combustible y la caliza “Granicarb”
como sorbente célcico, se observd que las emisiones de CO eran ligeramente mayores
en condiciones de oxicombustion que en condiciones de combustion con aire

enriquecido y que en ambos casos dichas concentraciones disminuian exponencialmente

124



Capitulo 4: Lecho Fluidizado Burbujeante

conforme aumentaba la temperatura. Este comportamiento se considerd l6gico, ya que
al aumentar la temperatura de operacion se mejoraba la eficacia de combustion del
carbon. En cuanto a la concentracion de NO, se observé que ésta aumentaba al aumentar
la temperatura hasta alcanzar los 900 °C y a partir de esta temperatura las
concentraciones se mantenian practicamente constantes hasta los 975 °C. Por el
contrario, la concentracion de N,O disminuia de forma casi lineal al aumentar la
temperatura en todo el intervalo de temperatura estudiado, tanto en condiciones de
oxicombustion como de combustion con aire enriquecido. Tanto las concentraciones de

NO como de N,O fueron practicamente independientes de la atmosfera de reaccion.

Debido a que con las calizas las mayores retenciones de SO, se alcanzan trabajando en
condiciones calcinantes y a que el Optimo de temperatura en oxicombustion con
respecto a la retencidon de SO se sitlia en torno a 900-925 °C, en este trabajo se eligid
principalmente esta temperatura para realizar los experimentos en la planta piloto en
continuo y para analizar la influencia de las diferentes variables de operacion sobre la
retencion de SO, en el proceso de oxicombustion (relacién O,/CO; a la entrada del
combustor, tipo y tamafio de particula del sorbente, tipo de carbon, recirculaciéon de
gases de combustién, etc.). Ademas, para poder hacer alguna comparacion entre
condiciones calcinantes y no calcinantes con respecto al sorbente célcico, también se
realizaron varios experimentos a 850 °C, temperatura tipica de condiciones no
calcinantes y O&ptima del proceso de sulfatacion en condiciones de combustidn

convencional. A continuacion se muestran los principales resultados obtenidos.

4.2 Experimental.
4.2.1 Carbones y sorbentes calcicos utilizados en la experimentacion.

Para la experimentacién en la planta en continuo se han seleccionado tres carbones de
diferente rango. Un lignito de la cuenca minera de Teruel, una antracita del Bierzo
(Ledn) y un carbdn bituminoso (Colombia). En la Tabla 4.1 se muestra el analisis
inmediato y elemental de los tres carbones utilizados. El lignito se caracteriza por su

elevado contenido en azufre (5.91%), tipico de los carbones turolenses. La antracita y el
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carbdn bituminoso tienen menor contenido en azufre, aunque la antracita posee un alto

contenido en cenizas y el bituminoso un alto contenido en volatiles.

Tabla 4.1. Andlisis inmediato y elemental de los carbones.

Antracita Lignito Bituminoso

Andlisis inmediato (% peso)

Humedad 2.3 12.6 5.2
Cenizas 31.7 25.2 12.9
Volatiles 5.6 28.7 32.7
C Fijo 60.4 33.6 49.2

Anélisis elemental (% peso, b.s.)

C 61.02 51.95 69.2
H 1.71 2.85 4.3
N 0.95 0.74 1.6
S 1.55 5.91 0.8
Hg (mg/kg) 0.11 0.27 0.06
PCI* (kJ/kg) 21807 16252 25398

* Poder Calorifico Inferior.

Para los experimentos en la planta, se llevé a cabo la molienda y tamizado de los
carbones hasta obtener un tamafio de particula de 0.2-1.2 mm, que es un tamafio de
particula 6ptimo para la operacion en planta sin que haya arrastres importantes de

carbon inquemado al ciclon, es decir, para obtener elevadas eficacias de combustion.

Para capturar el SO, generado en la combustion de los carbones, se han utilizado como
sorbentes la caliza “Granicarb” y la dolomia “Sierra de Arcos” con tamarfio de particula
de 0.3-0.5 mm. Ademas del carbdn y la caliza, con el fin de disminuir el tiempo medio
de residencia del sorbente en el LF y asi alcanzar el estado estacionario en tiempos
relativamente cortos, se ha alimentado arena como solido inerte con un tamafio de

particula comprendido entre 0.2 y 0.6 mm.
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4.2.2 Descripcion de la instalacion de lecho fluidizado burbujeante.

Para llevar a cabo los experimentos en continuo de combustion de carbdn con retencion
del SO, generado en condiciones de oxicombustion, se disefid y construyd una planta de
LFB con una potencia aproximada de 3 kW;. La instalacion consta basicamente de un
combustor de LFB, con diferentes sistemas auxiliares para alimentar los gases de
reaccion y los materiales sélidos en continuo (carbén, sorbente y arena), asi como
sistemas de andlisis de gases en linea y recogida de datos en continuo. En la Figura 4.3
se muestra un esquema y en las Figuras 4.4 a 4.8 se muestran diferentes fotografias de
la instalacion experimental.

Analizador
Cco,, CO, SO,, O,

+— Agua fria

Intercambiador Agua cal | Analizador (FTIR)

de calor " NO, N,O, NO,
»
T5 Chimenea
P3 s
Ciclén
Freeboard —»

Lecho fluidizado burbujeante

Depdsitos drenaje

Arena

Sinfin refrigerado

T2 — -
F N 2
T1 — NO Gases de
— recirculaciéon
P 1 H,0
Evaporador
Precalen O
| tador C_02
Aire

Figura 4.3. Esquema de la instalacién experimental en continuo de lecho fluidizado burbujeante (3 kW,).
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Figura 4.4. Vista general de la instalacién. a) Combustor, b) tolvas de sélidos, c) drenaje de sélidos, d)
ciclon y e) control y adquisicion de datos.

Figura 4.5. Intercambiador de calor. Figura 4.6. Precalentador.
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Figura 4.7. Doble tornillo sinfin. a) Tornillo Figura 4.8. Analizadores de gases.

sinfin regulador y b) tornillo sinfin

rapido.
El combustor, construido en acero inoxidable térmico, consta de un reactor de 9.5 cm de
diametro interior y 60 cm de altura y un freeboard de 15 cm de didmetro interior y 50
cm de altura (Figura 4.4). La altura de los so6lidos en el lecho se mantuvo constante a 40
cm gracias a un sistema de drenaje. A lo largo del combustor hay instalados cinco
puntos de medida de temperatura (T1 a T5 en la Figura 4.3), por medio de termopares
tipo K, y tres puntos de medida de presion (P1 a P3 en la Figura 4.3), para la medida de
la pérdida de carga, que nos permite en todo momento detectar el estado de fluidizacién

del combustor, asi como posibles taponamientos en las lineas de salida de gases.

La temperatura de operacion deseada en el lecho fluidizado burbujeante se mantuvo
constante mediante la utilizacion de un intercambiador de calor de superficie variable
(Figura 4.5). Este intercambiador consiste en un tubo de doble camisa refrigerado con
agua que se introduce en el lecho verticalmente a traves de la parte superior del reactor.
La temperatura se controlaba en base a la longitud del intercambiador introducida
dentro del lecho que permitia variar la superficie de contacto entre el tubo y los s6lidos

del lecho y extraer asi mas o menos calor del sistema.
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Los gases reactantes provenian de botellas de gas presurizado comerciales y la
alimentacion de los mismos al combustor se realizd por medio de medidores-
controladores de flujo mésico para simular la composicién de gas deseada. Estos gases
entraban en el combustor a través de una placa distribuidora y con una velocidad lineal
de gas de 40 cm/s (calculada a 850 °C). Para el encendido de la planta se alimentaba aire
caliente al combustor, que calentaba el lecho hasta alcanzar la temperatura de ignicion
del carbon. Para ello, se utilizaba aire proveniente de un compresor que se pasaba por
un precalentador, que lo calentaba a 900 °C, antes de introducirlo en el combustor
(Figura 4.6). En los experimentos en los que se simulaba la corriente de recirculacion, el
H,O se alimentaba mediante una bomba peristdltica y tras su evaporacion, era
introducida al reactor a través de la placa distribuidora junto con el CO; y el O,. Sin
embargo, el SO, y NO se introducian en el reactor justo por encima de la placa
distribuidora para evitar los problemas de corrosion de la misma y no falsear asi la

concentracion real del SO, y/o NO alimentados.

Los solidos se alimentaban al reactor por medio de tornillos sinfin refrigerados por agua
mediante una camisa externa. Todos los solidos se alimentaban justo encima de la placa
distribuidora. Para asegurar una relacion de alimentacion constante de carbén y caliza, y
por tanto la relacion molar Ca/S, ambos solidos se alimentaban mezclados desde una
misma tolva. Estos sélidos se introducian a través de dos tornillos sinfin en serie: el
primero, con velocidad de giro regulable, controlaba la velocidad de alimentacion de la
mezcla y el segundo introducia la mezcla al lecho lo mas rapidamente posible para
evitar la pirolisis del carbén en la entrada al combustor y su taponamiento (Figura 4.7).
La arena se alimentaba al combustor mediante otra tolva y otro tornillo sinfin de

velocidad de giro regulable.

El gas de salida del combustor pasaba a través de un ciclén de alta eficiencia (ver Figura
4.4), para recoger los solidos finos elutriados del combustor, antes de ser enviado a la
chimenea. La composicion de este gas de salida se analizé en continuo por medio de
analizadores de gases en linea después de condensar el vapor de H,O, es decir, la
concentracion de los gases de salida se midid en base seca. Las concentraciones de CO,,
CO y SO, se midieron en un analizador de infrarrojo no dispersivo (NDIR,
Siemens/Ultramat 23), la concentracion de O, con un analizador paramagnético
(Siemens/Oxymat 6) y las concentraciones de NO, N,O y NO, con un analizador de
infrarrojo con transformada de Fourier (FTIR, Temet CX 4000), Figura 4.8.
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Ademas de los sélidos finos recogidos en el ciclon, el resto de sélidos salian por el
rebosadero, situado a 40 cm de la placa distribuidora, y se recogian en un deposito para
su posterior pesado y extraccion fuera del sistema (Figura 4.4).

Todos los datos del proceso (temperaturas, presiones, flujos masicos de gases y
composicion del gas de salida) eran recogidos y registrados en continuo por un

ordenador.
4.2.3 Procedimiento de puesta en marcha de la instalacion.

Para la puesta en marcha o encendido de la planta, el combustor se llenaba con
aproximadamente 1.8 kg de arena, cuando se trataba de lecho nuevo, o de una mezcla
arena y caliza, cuando el lecho provenia del experimento anterior. A continuacion, se
alimentaba aire a 900 °C al combustor, a través del precalentador, que iba calentando el
solido del lecho hasta alcanzar la temperatura de ignicion del carbén. Cuando se
alcanzaba esta temperatura, se comenzaba a alimentar el carbdn, el cual se quemaba y
hacia que la temperatura aumentara rapidamente. Para el encendido de la planta siempre
se utilizaba lignito como combustible, ya que se favorecia apreciablemente el tiempo de
encendido respecto al uso de antracita (la temperatura de ignicion del lignito es de ~ 400
°C mientras que la de la antracita es de ~ 650 °C). Durante el calentamiento del lecho no
se alimentaban arena y caliza, s6lo carbdn. En la Figura 4.9 se muestra un ejemplo de la
evolucion tipica de temperatura en el lecho y composicion del gas de salida durante el
encendido de la planta. Puede verse como a partir del comienzo de la alimentacion del
carbon, la concentracion de O, disminuia y las concentraciones de CO,, CO y SO, iban
apareciendo como productos de la combustién. La concentracion de CO era
relativamente alta a las temperaturas bajas de comienzo de la combustién, debido a la
mala combustion del char y de la materia volatil desprendida por el carbon,
disminuyendo posteriormente a mayores temperaturas a la vez que aumentaba el CO,

por la mejora en la eficacia de combustion.

Cuando se alcanzaba la temperatura de trabajo deseada y se consumia toda la carga de
carbdn inicial puesta para el encendido, se empezaba a alimentar arena por un sinfin y la
mezcla deseada de carbon/caliza por el otro sinfin, se apagaba el precalentador, en la
mayoria de los casos, y se reemplazaba el aire por la mezcla de gases a utilizar durante

el experimento, O,/CO, 0 O,/N,. Finalmente, se introducia el intercambiador de calor
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en el lecho para controlar y mantener la temperatura de trabajo en el valor deseado. El

tiempo total de la puesta en marcha de la planta era de unas 4 horas.

Una vez que las condiciones de trabajo alcanzadas eran estables, dichas condiciones se
mantenian hasta alcanzar el estado estacionario para la retencion de SO,. Este aspecto se
comentara con mas detalle en el apartado siguiente. Una vez alcanzado el estado
estacionario, se mantenian las mismas condiciones experimentales durante 1-1.5 horas
para obtener cada uno de los puntos experimentales como una media de los valores

registrados durante ese tiempo.
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Figura 4.9. Evolucion de la temperatura y composicion del gas de salida durante el encendido de la
instalacion hasta alcanzar el estado estacionario de operacion.

La retencion de SO, (RS) alcanzada en el combustor en cada experimento se ha
calculado mediante la ecuacién (4.1), como la fraccién molar de azufre retenido por los

solidos del lecho con respecto al azufre alimentado al lecho,
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RS(%) — (FO,CaT‘b'xS,CaT‘b/MS)_Q'CSOZ,S . 100 (41)

Fo,carb'Xs,carb/Ms

siendo Focarp €l caudal de carbdn alimentado, Xscarp €l contenido de azufre en el carbon,
Ms el peso molecular del azufre, Csoz s la concentracion de SO, en el gas de salida 'y Q
el caudal de gas a la salida del reactor. La concentracidn de SO, se ha considerado como
una media de los valores medidos a lo largo de todo el experimento una vez alcanzado
el estado estacionario. Q se ha calculado mediante un balance de materia considerando
el carbdn y el caudal de gas alimentados al combustor y la composicion del gas de

salida.

Para el calculo de la retencidon de SO, se ha supuesto una eficacia de combustion del
100%. Esta simplificacion se ha hecho basandonos en el analisis de las eficacias de
combustion de carbono obtenidas con los diferentes carbones, que fueron siempre
mayores del 99% con el lignito, del 98 % con la antracita y del 97% con el bituminoso.
Estas eficacias de combustién de carbono se determinaron a partir del analisis de
muestras tomadas en los experimentos realizados sin adicion de sorbente célcico,
teniendo en cuenta el flujo de carbono alimentado al reactor y las pérdidas de carbono
del mismo recogidas tanto en el ciclon como en el depdsito del rebosadero.

4.2.4 Condiciones de estado estacionario.

Un aspecto importante a la hora de obtener datos en los experimentos realizados en
instalaciones de LF en continuo es tener la certeza de estar trabajando en condiciones de
estado estacionario (e.e.). En nuestra instalacion, considerando las dimensiones del
lecho, la alimentacion de carbon y caliza y suponiendo que las cenizas del carb6n no
son elutriadas fuera del combustor, se puede estimar el tiempo medio de residencia (tg)
de los sélidos en el lecho mediante la ecuacion (4.2).

t(h) = Lecho (4.2)

Fsslidos

donde Wiecho €S la masa total de sélidos que hay en el lecho (1.8 kg aproximadamente) y
Fslidos €S €l caudal de los sélidos alimentados al combustor, considerados como las

cenizas del carbén y la caliza.
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En la Tabla 4.2. se muestran los tiempos medios de residencia (tg) aproximados de los
solidos en el lecho estimados mediante la ecuacion (4.2) para la instalacion
experimental utilizada en este trabajo, trabajando en condiciones tipicas de operacion
(40 cm/s a 850 °C y 35 % O, en el gas de alimentacion) y diferentes relaciones molares
Ca/S. Como puede verse, los tiempos medios de residencia oscilan entre 4 y 11 horas
para experimentos tipicos en nuestra instalacion. Logicamente, los tiempos medios de
residencia de los solidos disminuyen al aumentar la relacion molar Ca/S, ya que
aumenta la cantidad de sorbente alimentada al lecho, y son mayores para el bituminoso
y la antracita que para el lignito, debido al menor contenido en S del bituminoso y de la
antracita y por lo tanto a la menor cantidad de sorbente alimentada para unas mismas
condiciones de operacion. Por supuesto, dichos tiempos seran mayores en todos los

casos si una fraccion de las cenizas del carbdn es elutriada fuera del combustor.

Tabla 4.2. Tiempos medios de residencia (tg) aproximados de los solidos en el lecho estimados mediante
la ecuacidn (4.2) para la instalacion experimental utilizada en este trabajo. El estado estacionario (e.e) se
ha calculado para una renovacion del lecho del 90%.

Antracita Lignito Bituminoso
Sin arena Con arena Sin arena Con arena Sin arena Con arena
tr e.e. tr e.e. tr e.e. tr e.e. tr e.e. tr e.e.

h ® ® ® | ® & ® O | O hy () ()

Ca/S=0 | 10.5 24 1.9 4.5 10.9 25 1.9 4.5 26 59.8 1.9 4.5

Ca/S=1| 9.3 215 1.8 4 6.6 15 1.7 4 22.1 50.9 1.8 4
Ca/S=2 | 8.2 18 1.8 4 4.8 11 15 3.5 19.1 43.9 1.8 4
Ca/S=3 | 7.4 17 1.7 4 3.7 8.5 14 3 16.9 38.9 1.8 4

Para estar seguros de alcanzar el estado estacionario en un lecho fluidizado,
normalmente se supone que la cantidad de sélidos alimentada al lecho debe de ser de al
menos 2 a 2.5 veces la cantidad de sélidos existente en el lecho, es decir, que el tiempo
necesario para alcanzar el estado estacionario seria de 2 6 2.5 veces el tiempo medio de
residencia de los sélidos en el combustor. Una expresion simple para calcular el
porcentaje de solido renovado en el lecho en funcion del tiempo de operacion,
suponiendo que el solido en el lecho se encuentra en mezcla perfecta, es la mostrada en
la ecuacion (4.3) (Anthony y Granatstein, 2001), la cual se ha representado

graficamente en la Figura 4.10.
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% Lecho renovado = 100 - (1 — e-t/t®)) (4.3)
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Figura 4.10. Porcentaje de renovacidon del lecho en funcién del tiempo de operacion.

Con esta ecuacion, para valores de tiempo de operacion de 2 6 2.5 veces el tiempo
medio de residencia de los so6lidos en el combustor, se obtienen unos porcentajes de
renovacion del lecho de 86.5 % y 91.7 % respectivamente. Esto nos indica que en
nuestra instalacion experimental para llegar a renovaciones del lecho del ~90%
necesitamos unos tiempos de operacion de 2.3 veces el tiempo medio de residencia, es
decir, entre 9 y 60 horas segun sea la relacion molar Ca/S (ver Tabla 4.2). Estos tiempos
de operacién estaban fuera de nuestras posibilidades experimentales. Por ello, para
reducir el tiempo medio de residencia de los sélidos en el lecho y poder alcanzar el
estado estacionario en un tiempo razonable, se alimenté arena al lecho como sélido
inerte (~0.8-0.9 kg/h). En la Tabla 4.2 se muestran también los tiempos medios de
residencia calculados para el caso de experimentos con alimentacion de arena. Tomando
como ejemplo la relacion molar Ca/S=2, se observa que el tiempo medio de residencia,
en el caso de la antracita, disminuye de 8.2 a 1.8 horas y por tanto el estado estacionario
se alcanzara en aproximadamente 4 horas. Para el lignito, el tiempo medio de residencia
disminuye de 4.8 a 1.5 horas y el estado estacionario, en este caso, se alcanzara en
aproximadamente 3.5 horas. De igual manera sucede con el carbon bituminoso, para el
que el tiempo de residencia disminuye de 19.1 a 1.8 horas y como consecuencia el
estado estacionario se alcanzara en torno a las 4 horas de operacion. Estos nuevos

tiempos de operacion si que entraban dentro de nuestras posibilidades experimentales.
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Como se ha comentado, una vez alcanzado el estado estacionario, se mantenian las
mismas condiciones de operacion durante 1-1.5 horas para obtener cada uno de los

puntos experimentales como una media de los valores registrados durante ese tiempo.
4.3 Resultados experimentales del LFB.

Los resultados experimentales que se muestran en este capitulo se encuentran
estrechamente relacionados con los resultados obtenidos en trabajos previos, realizados
por el grupo de investigacion (Rufas, 2013) y resumidos anteriormente en la seccion de
antecedentes, en donde se analizaba el efecto de algunas variables de operacion,
especialmente la temperatura de operacion del combustor, sobre el proceso de la
retencion de SO,. En estos trabajos anteriores no se analizd con detalle el efecto de la
recirculacion de los gases de combustién que es un aspecto muy importante en el
proceso de oxicombustion. Unicamente se realizaron algunos ensayos para tratar de
analizar superficialmente el efecto de la recirculacion de SO,, observandose que esta
recirculacién aumentaba la capacidad de sulfatacién de los sorbentes y por lo tanto la

retencién del SO,.

Aunque este trabajo se encuentra enfocado principalmente en el estudio de las
emisiones de SO, para optimizar su retencién en el proceso de oxicombustidn, también

se midieron las emisiones de otros gases contaminantes, como NOy y Hg.

La experimentacion realizada en este trabajo y que se comentara en esta seccion se ha
dividido en dos grandes bloques: el primero centrado en analizar el efecto de diferentes
variables de operacion sobre las emisiones de SO, sin tener en cuenta la recirculacion de
gases diferentes al CO,, es decir, se simulara una recirculacién en la que el gas de salida
de la caldera se limpia antes de ser recirculado, y el segundo enfocado en el estudio de
las emisiones de SO, y NOy teniendo en cuenta la influencia de la recirculacion de otros

gases provenientes del proceso de combustion, como SO,, NO y H,0.

4.3.1 Efecto de las variables de operacion sin recirculacion de gases
diferentes del CO..

4311 Efecto de la relacion O,/CO» a la entrada del combustor.

Una caracteristica importante en el proceso de oxicombustion es la relacion O,/CO,

alimentada al reactor, ya que un aumento de la concentracion de O, a la entrada del
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combustor implica un aumento de la potencia térmica de la instalacion junto con un
menor tamafo de caldera y un menor caudal de la corriente de recirculacion de gases.
Esto conllevaria una disminucion de la penalizacion energética (Bolea y cols., 2012) y
una reduccién de los costes de inversion. No obstante, para lograr el objetivo de utilizar
concentraciones muy elevadas de oxigeno a la entrada del combustor todavia es
necesario seguir investigando y solucionando algunos problemas de disefio, como la
resistencia de los materiales de construccion a altas temperaturas y/o la resistencia a la

corrosion de los mismos.

En esta seccion se analiza el efecto de la concentracion de oxigeno alimentado al
combustor sobre la retencion de SO, alcanzada en el combustor. Ademas, se midieron
las emisiones de otros contaminantes como NO, NO; y N,O. La concentracion de O; a
la entrada de la caldera se varid entre un 25 y un 45% en volumen. En los experimentos
se utilizé antracita como combustible y la caliza “Granicarb” como sorbente calcico. En
todos los casos se operd en condiciones calcinantes, 925 °C, y con una relacion molar
Ca/S=3. Con el objetivo de mantener como referencia a la salida del combustor una
concentracion de O, en torno al 4%, la alimentacion de carbon se fue variando con la
concentracion de O, suministrada al reactor, es decir, a mayor concentracion de oxigeno
alimentado mayor cantidad de carbon introducida al sistema. Los experimentos llevados
a cabo en la planta se muestran en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3. Experimentos con antracita y caliza “Granicarb” en condiciones de oxicombustion utilizando
diferentes relaciones O,/CO, a la entrada del combustor.

Gases de salida

T CaS  0JCO, | O, SO, NO N,O RS
(°C)  (mol/mol) (volivol) | (%)  (ppm)  (ppm) (mg/MJ)  (ppm)  (mg/MJ) (%)
925 3 25/75 38 561 515 180 53 27 69.5
925 3 27173 32 585 570 174 52 23 716
925 3 35/65 37 791 655 156 75 26 71.1
925 3 35/65 37 938 645 153 70 24 65.7
925 3 35/65 37 838 642 152 75 26 69.3
925 3 35/65 32 1005 632 150 62 22 63.9
925 3 45/55 4.0 925 670 121 76 20 74.7
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En la Figura 4.11 se muestra las retenciones de SO, alcanzadas en funcién de la relacion
0,/CO; alimentado a la caldera. Debido a que, para una velocidad del gas de operacion
constante, un incremento de la concentracién de O, alimentada al combustor supone una
mayor cantidad de carbon suministrada, y por tanto una mayor generacion de SO,y una
mayor concentracion en el interior de la caldera, cabria esperar un incremento de la
retencion de SO, con el aumento del oxigeno introducido al reactor. Sin embargo, como
puede verse en la Figura 4.11, se ha observado que la relacion O,/CO, alimentado a la
caldera tiene poca influencia en los valores de retencion de SO, alcanzados. Esto puede
ser debido a que al aumentar la alimentacion de carbdn, manteniendo constante la
alimentacion de arena, aumenta la cantidad de cenizas y caliza introducidas en el
reactor, disminuyendo el tiempo de residencia de los sélidos y compensando por tanto
el efecto del aumento de la concentracion de SO,. Ademas, también hay que tener en
cuenta que el hecho de aumentar la concentracion de oxigeno, y por tanto la cantidad de
carbon suministrada al reactor, hace que se produzca un aumento en la cantidad de
volatiles desprendidos por el carbon pudiéndose originar plumas de volatiles. La
formacion de estas plumas podria disminuir el contacto solido-gas, es decir, el contacto

sorbente-SO,, lo que disminuiria la retencion del SO, por parte del sorbente.
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Figura 4.11. Efecto de la concentracién de O, alimentada al reactor sobre la retencién de SO,. Antracita,
925 °C, Ca/S=3, Caliza “Granicarb”, dp=0.3-0.5 mm.
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Figura 4.12. Concentraciones de NO, medias y cantidad de NO, formados por unidad de energia
generada. Antracita. T= 925 °C, Ca/S= 3.

En cuanto a la generacion de NOy, la Figura 4.12 muestra las concentraciones de NO,
NO; y N,O medias a la salida de la caldera y las calculadas por unidad de energia
generada. Como cabia esperar, un incremento de la concentracion de oxigeno en la
alimentacion produce un aumento de las concentraciones de NO y N,O debido a la
mayor cantidad de carbon alimentado a la caldera. Sin embargo, cuando se comparan
las cantidades de NO y N,O emitidas por unidad de energia generada se observa que
tanto las concentraciones de NO como de N,O disminuyen con el aumento de la
concentracion de O, Por tanto, un aumento de la concentracion de O, en la
alimentacion del combustor, ademas de implicar un incremento energético del proceso,
también puede resultar interesante desde el punto de vista de la generacion de NO,.
Cabe destacar que no se detecté NO; en ninguno de los experimentos realizados en este

trabajo.
4.3.1.2  Efecto del diametro de particula del sorbente célcico.

El tamafio de particula de los sélidos alimentados al combustor es un factor importante
a tener en cuenta a la hora de operar un LF. Como se ha comentado en el Capitulo 2, se
deben utilizar los tamafios de particula adecuados para evitar su elutriacion durante el
proceso de combustion en LFB y por otro lado permitir una buena circulacion de
solidos si se opera en un LFC. Ademas, para el caso de los sorbentes calcicos hay que

tener en cuenta que, como se ha mostrado en la seccion 2.5.4 el tamafio de particula
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afecta a su capacidad de sulfatacion. Por ello, se ha estudiado en la planta en continuo el

efecto del tamafio de particula del sorbente sobre el proceso de retencién de SO..

El estudio se ha realizado con la caliza “Granicarb” y con la dolomia “Sierra de Arcos”,
utilizando estrechos cortes de tamafio de particula de sorbente. Con el fin de mantener
unas buenas condiciones de fluidizacién los tamafios escogidos fueron 0.2-0.3, 0.3-0.5,
0.5-0.63 y 0.63-0.8 mm. Los experimentos con la caliza “Granicarb” se llevaron a cabo
utilizando como combustible la antracita, con un ratio O,/CO; en volumen del 35/65,
una relacion molar Ca/S=3 y una temperatura de trabajo = 925 °C. Con la dolomia se
utilizé una relacion molar Ca/S=2 porque con mayores relaciones molares se retenia
practicamente todo el SO,, siendo las emisiones de SO, demasiado bajas para hacer una
buena comparacion del efecto de las variables de operacién. En la Tabla 4.4 se muestran
los experimentos realizados para el estudio del efecto del didmetro de particula del

sorbente.

Tabla 4.4. Experimentos realizados para el estudio del efecto del diametro de particula del sorbente.

Gases de salida

(°C)  (mol/mol)  (vol/vol) (mm) (%) (ppm) (ppm) (ppm) (%)

Caliza Granicarb

925 3 35/65 0.2-0.3 3.7 575 759 51 79.0
0.2-0.3 4.1 570 735 46 78.9
0.3-0.5 3.7 791 655 75 711
0.3-0.5 3.7 938 645 70 65.7
0.3-0.5 3.7 838 642 75 69.3
0.3-0.5 3.2 1005 632 62 63.9
0.5-0.63 3.9 978 733 58 64.0
0.63-0.8 3.9 1086 706 47 60.0

Dolomia Sierra de Arcos

925 2 35/65 0.2-0.3 3.8 188 718 69 93.1
0.3-05 4.0 310 678 65 88.5
0.5-0.63 3.9 516 660 76 81.0

La influencia del tamafio de las particulas de la caliza “Granicarb” y de la dolomia sobre

la retencidn de SO, se muestra en la Figura 4.13. Se puede observar que con la dolomia
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se obtienen mayores retenciones de SO, que con la caliza, incluso con una relacién
molar Ca/S menor. Sin embargo, lo mas relevante desde el punto de vista de la
influencia del tamafio de particula del sorbente es que, con ambos sorbentes, la
retencion de SO, alcanzada es mayor cuanto menor es el tamarfio de particula utilizado,

estando estos resultados en concordancia con los resultados obtenidos en el Capitulo 2.

La explicacion a este hecho para la caliza, como se ha comentado en el Capitulo 2 y se
ha modelado en el Capitulo 3, se debe a que la capa externa de producto formada antes
del bloqueo de los poros mas externos es proporcionalmente mucho mayor en las
particulas de menor tamafio, resultando en una conversion de sulfatacion mayor, y
posteriormente las particulas de caliza siguen el modelo de nucleo decreciente. Con
respecto a la dolomia, debido a que el MgO acttiia como sélido inerte retardando el
bloqueo de los poros mas externos, cabria esperar que el tamafio de particula tuviese
menor influencia sobre el proceso de sulfatacion que en la caliza. Sin embargo, tal y
como se muestra en la Figura 4.13, el efecto del tamafio de particula de la dolomia sobre
la retencion de SO, es muy similar al observado en la caliza. Esto puede significar que
ambos sorbentes siguen un mecanismo de reaccién semejante, pero con mayor
conversion de sulfatacion durante la primera etapa de la reaccion de sulfatacion en el

caso de la dolomia.

100
Dolomia Sierra de Arcos

’\0\‘ (Cals =2)

80 1 .\’\—/‘

60 - e

Caliza Granicarb

(Ca/s=3)

RS (%)

40 1

20

0 T T T T T
02 03 04 05 06 07 o038

Diametro medio de particula (mm)
Figura 4.13. Efecto del didmetro de particula del sorbente célcico sobre la retencién de SO,. T = 925 °C,

02/C02 =35/65.

Durante la experimentacién también se midieron las concentraciones de NO y N,O. En

la Figura 4.14 se han representado los resultados obtenidos para ambos sorbentes. Se
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observa que, tanto para la caliza “Granicarb” como para la dolomia “Sierra de Arcos”,

el tamafio de particula del sorbente apenas influye en las emisiones de NO y N,O.
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Figura 4.14. Efecto del diametro de particula del sorbente calcico sobre la formacion de NO,. T= 925 °C,
0,/CO, = 35/65.

4.3.1.3  Efecto del tipo de carboén.

El SO, generado en el proceso de oxicombustion depende del contenido en azufre del
del carbon alimentado a la caldera. Normalmente, diferentes carbones contienen
diferentes cantidades de azufre, e incluso un mismo carbén puede tener diferentes
contenidos de azufre dependiendo de la zona de extraccion de la mina o de si ha pasado

por algun proceso previo de limpieza (lavado).

En esta seccion se ha analizado el efecto del tipo de carbon sobre el proceso de
retencion del SO, generado en la combustion. Para la experimentacion se seleccionaron
tres carbones que, ademas de ser de diferente rango, presentaban un contenido en azufre
muy diferente. Asi, se utilizé un lignito con alto contenido en azufre (5.91%, b.s.) de la
cuenca minera de Teruel, una antracita con contenido medio-bajo en azufre (S = 1.55%,
b.s.) de la zona del Bierzo (Ledn) y un carbdn bituminoso colombiano de menor
contenido en azufre (S=0.81%, b.s.). En la Tabla 4.1 se ha mostrado el analisis

elemental e inmediato de estos carbones.
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Tabla 4.5. Experimentos realizados para el estudio de influencia del tipo de carbdn utilizado.

Composicion de gases de salida

T CalS 0,/CO, dp 0, SO, NO N,O RS
(°C) (mol/mol)  (vol/vol) (mm) | (%) (ppm) (mg/MJ) (mg/MJ) (%)
Antracita
820 3 35/65 0.3-05 | 40 2046 105 45 24.7
850 3.8 1866 142 37 31.6
850 4.0 1729 120 45 36.3
875 3.6 1460 138 30 48
900 3.5 1026 148 27 62.7
900 3.4 931 150 28 66.3
925 3.7 791 156 26 71.1
925 3.7 938 153 24 65.7
925 3.2 1005 150 22 63.9
925 3.7 838 152 26 69.3
940 3.6 1155 149 19 58.0
950 3.2 1328 149 16 52.3
975 3.7 1529 149 17 44.2
Lignito
850 3 35/65 0.3-05 | 5.0 5700 90 20 48.5
850 44 6560 97 22 41.8
875 41 3828 94 21 66.4
900 3.8 2463 98 12 78.5
925 3.9 2429 91 13 78.8
925 35 2651 98 8 77.1
950 4.3 3595 101 10 68.2
950 44 3028 98 9 73.0
Bituminoso
850 3 35/65 0.3-05 | 46 891 151 44 24.8
900 4.8 705 166 37 40.2
925 4.3 761 170 32 36.5
950 5.2 1068 168 26 8.0

Los experimentos con los tres carbones (lignito, antracita y carbon bituminoso) se
realizaron dentro de un amplio intervalo de temperaturas de operacion del combustor

comprendidas entre 800 y 950 °C. Para comparar los resultados obtenidos con los tres
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carbones, se mantuvieron constantes en todos los casos la composicion de los gases de
alimentacion a la entrada del reactor (O,/CO, =35/65), su caudal (2230 In/h) y la
relacion molar Ca/S. El caudal de alimentacion de carbdn se controlé tomando como
referencia una concentracion de oxigeno a la salida del combustor de 3.75+0.75%. En la
Tabla 4.5 se muestran los experimentos realizados para el estudio del efecto del tipo de

carbon sobre la retencion de SO,

La Figura 4.15 muestra las retenciones de SO, obtenidas trabajando con cada uno de los
carbones en funcién de la temperatura de operacién. Se puede observar que con los tres
carbones las retenciones de SO, maximas alcanzadas se obtuvieron a temperaturas entre
900 y 925 °C, es decir, que el 6ptimo de temperatura en el proceso de oxicombustion no
depende del tipo de carbon ni de su contenido en azufre. Ademas, se observo que las
retenciones de SO, alcanzadas durante la oxicombustion del lignito fueron mayores que
las alcanzadas con la antracita y éstas a su vez mayores que las conseguidas con el
carbon bituminoso. Este orden de retenciones de SO, obtenidas es directamente
proporcional al contenido en azufre del carbdn, es decir, cuanto mayor es el contenido
en azufre del carbon mayor es la concentracion de SO, generado y por lo tanto mayor es
la cantidad de SO, retenida por el sorbente. Sin embargo, como se muestra en la Figura
4.15, aunque con el lignito se obtienen las mayores retenciones de SO, y con el carbon
bituminoso las menores, la concentracion de SO, a la salida del combustor sigue siendo

la mayor para el caso del lignito y la menor para el caso del carbon bituminoso.
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Figura 4.15. Efecto del tipo de carbon sobre la retencion y las emisiones de SO, en funcion de la
temperatura de operacién. O,/CO,= 35/65, Ca/S=3, caliza: “Granicarb”.
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Cabe destacar la baja retencion de SO, alcanzada trabajando con el carbon bituminoso,
especialmente a temperaturas mayores de 925 °C. Esto puede ser deberse a que con este
carbon se formaban cantidades importantes de CO durante su proceso de combustion, lo
que podria favorecer la reaccion de reduccion del CaSO, en presencia de CO mediante
la reaccion R4.2 y R4.3 que, como se ha comentado en la seccion 4.1, esta favorecida a

altas temperaturas.

En la Figura 4.16 se muestran las emisiones de NO y N,O medidas por unidad de
energia generada trabajando con los tres carbones de diferente rango. Como se puede
observar, las emisiones de NO, tanto para el carbén bituminoso como para la antracita,
aumentaron con el incremento de la temperatura de operacion hasta llegar a un valor de
900 °C a partir del cual dichas emisiones de NO permanecieron préacticamente
constantes. Sin embargo, en el caso del lignito, las emisiones de NO fueron
practicamente independientes de la temperatura de operacion. En cuanto a la generacion
de N,O, los tres carbones empleados presentaron similar comportamiento, es decir, en
todos los casos la concentracion de N,O disminuy6 conforme se aumentd la temperatura
de operacion. Ademas, como es obvio, se generaron mas NOy cuanto mayor era el
contenido en nitrégeno del carbon utilizado, siendo el carbon bituminoso y el lignito,

los de mayor y menor contenido en nitrogeno, respectivamente.

Numerosos investigadores (Kramlich y cols., 1989; Aamand y cols., 1991; Kilpinen y
Hupa, 1991; Lohuis y cols., 1992; de Diego y cols., 1996; Goel y cols., 1996) han
tratado de explicar el efecto de la temperatura sobre las emisiones de N,O. Algunos
investigadores (Aamand y cols., 1991; Goel y cols., 1996) consideran que la reduccion
heterogénea de NO sobre la superficie del char es la principal fuente de formacion de
N.O, por lo tanto para estos autores la reduccién de las emisiones de N,O al aumentar la
temperatura es una consecuencia de su menor formacion por la disminucion de la
concentracion de char en el lecho al aumentar la temperatura. Sin embargo, otros
investigadores (Kilpinen y Hupa, 1991; Lohuis y cols., 1992) consideran que son las
reacciones homogéneas en fase gas del NCO las que tienen gran importancia en la
formacion del N,O. Para estos investigadores la disminucion de las emisiones de N,O al
aumentar la temperatura se debe a que las altas temperaturas favorecen la oxidacion del
NCO a NO disminuyendo la cantidad de NCO disponible para formar N,O. Ademas, la
reduccion homogénea de N,O por radicales H y OH también es importante (Kramlich y
cols., 1989; Kilpinen y Hupa, 1991).
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Figura 4.16. Efecto del tipo de carb6n sobre las emisiones de NO y N,O por unidad de energia generada
en funcidn de la temperatura de operacion. O,/CO,= 35/65, caliza “Granicarb”, Ca/S =3.

4.3.2 Efecto de la corriente de recirculacion de gases.

Como se ha comentado en la introduccion, los sistemas de oxicombustion en centrales
térmicas, tanto de carbon pulverizado como de lecho fluidizado, utilizan oxigeno en
lugar de aire para la combustion del combustible primario con objeto de producir un gas
de combustion compuesto principalmente por CO, y vapor de H,O. Esto da origen a un
gas de salida con altas concentraciones de CO; (superior al 90%) facilmente separable
del vapor de agua mediante enfriamiento y compresion del gas. Para evitar una
temperatura de trabajo demasiado elevada en la caldera, parte de los gases de salida son
recirculados de nuevo al sistema (normalmente se recirculan en torno a 2/3 de la

corriente de salida) para diluir la concentracion de O; a la entrada.

El gas de salida recirculado contiene principalmente CO,, O, y vapor de H,O (si la
recirculacion no es seca), pero también puede contener otros gases en menor
concentracion, como SO,, CO y NO, que ademas son gases contaminantes.
Légicamente, aumentara la concentracion de estos gases en el combustor debido a dicha
recirculaciéon, a no ser que se lleve a cabo la limpieza del gas previamente a su

recirculacion.

En este apartado, se ha realizado un estudio detallado del efecto de la recirculacion de
diferentes gases como SO,, NO, vapor de agua y diferentes combinaciones entre ellos, a
dos temperaturas diferentes de trabajo, 925 y 850 °C, correspondientes con condiciones
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calcinantes y no calcinantes respectivamente, para analizar su efecto sobre la emision de

gases contaminantes, principalmente SO,y NOy (de Diego y cols., 2013a).
4.3.2.1  Efecto de la recirculacion de SO,.

Durante los procesos de oxicombustion la concentracion de SO, a la entrada de la
caldera puede llegar a triplicarse como consecuencia de la recirculaciéon de una parte de
los gases de combustién. Este incremento en la concentracion de SO, se piensa que
tendré una gran influencia sobre el proceso de la retencion de SO, ya que, como se ha
comentado en el Capitulo 2, un aumento de la concentracion de SO, conlleva una
mejora en el grado de utilizacion del sorbente o lo que es lo mismo, en la retencion de
SO,. Por tanto, en esta seccion se ha analizado el efecto de la recirculacion de SO, sobre
la emision de gases contaminantes a la salida del combustor y sobre el proceso de

sulfatacion.
35% del caudal de salida
Q=2230IN/h Q=2230IN/h Q= 780IN/h
1000 ppm SO, 1400 ppm SO, 1400 ppm SO,
= 0.1 mol/h SO, = 0.14 mol/h SO, = 0.05 mol/h SO,
_ >
Carbon Carbodn 65% del caudal de salida
(5=1.55%) (5=1.55%) Q= 1450 IN/h
+ +
Caliza Caliza 1400 ppm SO,
— = 0.09 mol/h SO,
Q=2230IN/h
- 900 ppm SO,
Q= 2230 IN/h ~ 0.09 mol/h SO,
0,/€0,=35/65 S —
35% 0,
(Q =780 IN/h)
SIN RECIRCULACION CON RECIRCULACION

Figura 4.16. Esquema de la recirculacién de SO,. (Datos para la simulacion de la recirculacion durante la
oxicombustion de antracita a 925°C alimentando caliza Granicarb en relacién molar Ca/S=3). Caudales de
alimentacion en base seca.

Para simular la corriente de SO, recirculada al reactor se introdujo un flujo de SO justo

por encima de la placa distribuidora del gas. Como se comento en la descripcién de la
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planta, la alimentacion de SO, en ese punto se hizo para evitar problemas de corrosion
en la placa distribuidora. El flujo de SO, introducido al combustor se calculé para cada
experimento mediante un balance de materia en el sistema, teniendo en cuenta la
concentracion de este gas obtenida experimentalmente a la salida del combustor y el
flujo de gas que deberia ser recirculado (aproximadamente el 65% del flujo total de gas

alimentado para una relacion O,/CO, =35/65).

En la Figura 4.16 se muestra un esquema explicativo de como se lleva a cabo la

simulacion de la recirculacion de SO..

La experimentacion se realizé utilizando dos carbones, lignito y antracita, y dos
sorbentes calcicos, caliza “Granicarb” y la dolomia “Sierra de Arcos”. En la Tabla 4.6
se muestra un resumen de las condiciones experimentales utilizadas en estos
experimentos. En cada experimento, inicialmente se operaba sin recirculacion de SO,
hasta alcanzar el estado estacionario y, una vez alcanzado este estado, se inyectaba el

SO, dejando alcanzar al sistema de nuevo el estado estacionario.

Tabla 4.6. Experimentos llevados a cabo con recirculacion de SO, en condiciones de oxicombustion.

Composicion de gases de salida

T Ca/sS 0,/CO; | SOzpec | O2  SO,, NO N,O RS
(°C)  (mol/mol)  (vol/vol) | (ppm) | (%) (ppm) (ppm) (ppm) (%)
Antracita + Granicarb
SinRec. 850 3 35/65 - 4.0 1729 505 130 36.3
Con Rec. 850 3 35/65 | 3000 | 4.2 4761 425 132 39.0
SinRec. 925 3 35/65 - 3.7 791 655 75 71.1
Con Rec. 925 3 35/65 900 3.9 1414 605 76 81.0
Antracita + Sierra Arcos
SinRec. 925 2 35/65 - 40 310 678 65 885
ConRec. 925 2 35/65 500 | 3.5 800 662 49 899
Lignito + Granicarb

SinRec. 925 3 35/65 - 3.9 2429 320 28 78.8
ConRec. 925 3 35/65 2000 | 3.9 3754 316 24 85.0

En estos experimentos la retencion de SO, con respecto al azufre alimentado con el

carbon se calculé mediante la siguiente expresion:
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(Fo,carb ’ xS,carb/MS) + QO ’ CSOZ,e -Q- CSOZ,S ]
FO,carb ’ xS,carb/MS

RS(%) = 100 (4.4)
donde Focan €S el caudal de carbon alimentado, Xscan €l contenido de azufre en el
carbén, Ms el peso molecular del azufre, Csozs la concentracion de SO, en el gas de
salida, Q el caudal de gas a la salida del reactor, Csoz la concentracion de SO, en el gas
de entrada al reactor y Qo el caudal de gas a la entrada del reactor.

En la Figura 4.17 se muestra el efecto de la recirculacion de SO, sobre la retencion de
SO, en funcion de la temperatura operando con los distintos carbones y sorbentes
calcicos. Principalmente, como es obvio, se observo que con la recirculacion de SO,
aumentaba la concentracién de este gas en el combustor (Figura 4.18), lo cual producia
un aumento en la velocidad de la reaccién de sulfatacion y, por lo tanto, un aumento de
las retenciones de SO, alcanzadas para ambos carbones. Esto significa que la utilizacion
del calcio es mayor después de la inyeccion de SO, es decir, se retiene mas SO, para
una relacion molar Ca/S dada a pesar de que la concentracion de SO, a la salida del
combustor es mayor que cuando no se recircula. No obstante, a pesar de que la
concentracion de SO, aumenta en la corriente del gas de salida debido a la
concentracion de SO, que aporta la corriente recirculada, la cantidad total de SO, que
saldria fuera del sistema es mucho menor porque el flujo de salida de gas es solo =1/3

del total ya que = 2/3 de dicha corriente se recircula.

Comparando los resultados obtenidos con la caliza y la dolomia, puede observarse en la
Figura 4.17 que los resultados fueron similares, es decir, la recirculacion de SO,
produjo un aumento en la retencion de SO,. No obstante, este incremento en la
retencion de SO, fue menor con la dolomia “Sierra de Arcos” que con la caliza
“Granicarb” debido a que con la dolomia los valores de concentracion de SO, de partida
eran notablemente méas bajos. Este hecho implicd una menor concentracion de SO, en
la corriente de recirculacion lo que resulté en un menor incremento de la velocidad de

sulfatacion.
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Figura 4.17. Efecto de la recirculacion de SO, sobre la retencion de SO, en funcién de la temperatura.

También se analizé el efecto de la recirculacion de SO, sobre las concentraciones de
NOy y CO a la salida del combustor, pudiéndose observar un efecto diferente para
ambas temperaturas de operacion. Los resultados obtenidos tanto para el lignito como
para la antracita fueron cualitativamente muy semejantes. Por tanto, a modo de ejemplo,
la Figura 4.18 muestra las concentraciones de gases medidas a la salida de la caldera,
antes y después de la introduccién del SO, para simular su recirculacion, utilizando
como combustible la antracita, como sorbente célcico la caliza “Granicarb” y operando
a dos temperaturas diferentes, 925 °C y 850 °C. A 850 °C después de la inyeccién de
SO, se produjo una importante reduccion de la concentracion de NO y un aumento claro
en la concentracién de CO a la salida del reactor. Sin embargo, la reduccion de NO fue
menor y el aumento de CO despreciable a 925 °C. Asimismo, se observd que la

recirculaciéon de SO, no afect6 la emisién de N,O a ninguna de las temperaturas.
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Figura 4.18. Efecto de la recirculacion de SO, en las emisiones de los distintos gases a la salida del

combustor operando con antracita y caliza “Granicarb” a 925 °C y 850 °C.

Amand y cols., 1993 observaron una disminucion en la emision de NO y un aumento en
la emision de N,O cuando inyectaban SO, en un LFC (sin sorbente célcico) trabajando
en condiciones de combustion convencional con aire. La disminucion en la emision de
NO la explicaron por el aumento de la concentracion de CO, ya que la oxidacién del CO
es moderadamente inhibida por la adicion de SO, (Dam-Johansen y cols., 1993) vy el
aumento de la concentracion CO mejora la reducciéon de NO en la superficie del char
(Chan y cols., 1983; Furusawa Yy cols., 1985; Anthony, 1991; Wojtowicz y cols., 1994;
Giménez-Lopez y cols., 2011). Giménez-Lopez y col. (2011) observaron que la
presencia de SO, inhibia la oxidacion de CO tanto en condiciones de combustion

convencional con aire como en condiciones de oxicombustion.
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Los resultados obtenidos en este trabajo a 850 °C, Figura 4.18, estarian de acuerdo con
lo observado en los trabajos anteriores. Sin embargo, a 925 °C parece ser que el efecto
inhibidor del SO, en la oxidacion del CO es mucho menor y por tanto su influencia

sobre el NO también es mucho menor.
4322 Efecto de recirculacion de NO.

El efecto de la recirculacion de NO se ha analizado a dos temperaturas, 850 y 925 °C,
correspondientes a trabajar en condiciones no calcinantes y calcinantes respectivamente,
con una relacion O,/CO; en alimentacion de 35/65 y utilizando como combustibles los
tres carbones de diferente rango y como sorbentes calcicos la caliza “Granicarb” y la

dolomia “Sierra de Arcos”.

Para simular la recirculacién de NO se utilizd de una botella de gas patrén con una
concentracion del 2% de NO en Ar, alimentandose por encima de la placa distribuidora
de gas, de forma anéloga y por el mismo motivo que se habia alimentado el SO,. Para
ello, en cada experimento después de alcanzar el estado estacionario, se introdujeron
diferentes flujos de NO equivalentes a 200, 350, 500 y 625 ppm con respecto al caudal
de alimentacion de gases con el fin de determinar su influencia sobre los diferentes
gases de combustion (SO,, NO, N,O y CO). En la Tabla 4.7 se recopilan todos los
experimentos realizados y en la Figura 4.19 se muestran algunos ejemplos donde se han
representado los perfiles de concentracion de gases obtenidos antes y después de la
inyeccién de NO operando en condiciones calcinantes, 925 °C. Se observé que las
emisiones de SO, y CO permanecian practicamente constantes durante todo el
experimento, por lo que se puede concluir que la recirculacion de NO no afecta al
proceso de retencion de SO, ni al de combustion. Esta conclusion fue independiente de

la temperatura de trabajo y del tipo de carbon y sorbente utilizado en los experimentos.

Con respecto a las emisiones de NO, légicamente se observo que al aumentar la
concentracion de NO alimentada (recirculada) aumentaba la concentracion de NO a la
salida del reactor. Sin embargo, en todos los casos se produjo una reduccion importante
del NO recirculado a N, y N,O. Esta reduccion del NO recirculado se calculé mediante
la ecuacion 4.5.

C - C —-C
Noreducido — QO NO,e rec Q ( NO,srec NO,S) 100 (45)

QO CNO,e rec
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siendo Cnoe rec la concentracion de NO a la entrada del combustor debido a la
recirculacion, Cnos rec 12 concentracion de NO a la salida del combustor en los
experimentos en donde se ha realizado recirculacion de NO y Cno la concentracion de
NO a la salida del combustor en los experimentos sin recirculacion de NO. Cyos Y
Cnos rec S€ calcularon como una media de los valores tomados durante todo el

experimento en condiciones estables de operacion.

Tabla 4.7. Experimentos con recirculacion de NO en condiciones de oxicombustion utilizando tres
carbones y la caliza “Granicarb”.

Composicién de gases de salida

T cals 0,/CO, NOk rec SO, NO N,O RS
(°C)  (mol/mol) (%) (ppm) (ppm) (ppm) (ppm) (%)
Antracita + Granicarb
850 3 35/65 0 1729 505 130 36.3
200 570 134
350 625 136
500 675 138
625 710 141
925 3 35/65 0 938 645 70 65.7
200 700 75
350 763 75
500 820 78
625 886 80

Antracita + Sierra de Arcos

925 2 35/65 0 310 685 61 88.5
200 768 69
350 831 71
500 885 71
625 945 76

Lignito + Granicarb

850 3 35/65 0 6560 365 57 41.8
200 425 59
350 475 60
500 550 60
625 580 71

153



Capitulo 4: Lecho Fluidizado Burbujeante

925 3 35/65 0 2429 320 28 78.8
200 420 33
350 486 34
500 513 24
625 560 37
Bituminoso + Granicarb
925 3 35/65 0 648 760 96 40.6
200 816 97
350 863 97
500 925 93
625 956 92
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En la Figura 4.20 se muestran las concentraciones de NO medidas y las reducidas o
evitadas trabajando con los tres carbones y la caliza “Granicarb” como sorbente célcico.
Asi, para el caso de la antracita y del carbon bituminoso se obtuvieron reducciones del
NO recirculado en torno a un 60-70%, mientras que para el lignito fueron
aproximadamente de un 50%. Hay que remarcar que sélo una pequefia fraccion del NO
recirculado, en torno a un 5%, se transformé a N,O para los tres carbones utilizados, es

decir, la mayor cantidad de NO reducido lo hizo a N,.

Para comparar el efecto del tipo de sorbente célcico en este proceso de reduccién de
NO, se realizaron experimentos con antracita utilizando como sorbente célcico la
dolomia “Sierra de Arcos”, en las mismas condiciones de operacion. En este caso, como
se muestra en la Figura 4.20, al igual que con la caliza “Granicarb”, se obtuvieron
reducciones de NO cercanas al 70%, por lo que la reduccién de la concentracion de NO
se puede atribuir a las propias caracteristicas del carbon y no a las del tipo de sorbente

utilizado.

Estos resultados parecen indicar que la reduccion de NO en la superficie de las
particulas de char juega un papel importante en el proceso de reduccion del NO. Asi por
ejemplo, Guerrero y col. (2011) observaron que si la cantidad de char presente en la
caldera permanecia constante, un incremento de la temperatura de reaccion conllevaba a
un aumento de la reduccién de NO como consecuencia de que la desorcion térmica se
incrementaba con el aumento de temperatura. Este fendmeno no se aprecié en los
experimentos llevados a cabo en este apartado, ya que un aumento en la temperatura de
operacion en la planta en continuo se encuentra asociado con una disminucion de la
cantidad de char y CO presentes en el reactor, produciendo una disminucion de la
reduccion del NO. Por lo tanto, puede haber sucedido que el efecto producido por
aumentar la temperatura de operacion se haya visto compensado con el efecto de

disminuir la concentracion de char y CO en el interior de la caldera.
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Figura 4.20. Concentraciones de NO emitidas y reducidas en funcién de la concentracion del NO
recirculado para los tres carbones utilizados y los dos sorbentes calcicos.
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Hosoda y col. (1998) encontraron, en experimentos similares llevados a cabo en un
lecho fluidizado a 850°C y utilizando un carbdn bituminoso como combustible, que
alrededor de un 80% del NO recirculado se reducia a N, y sélo un 4-5% a N,O. Por lo
tanto, los resultados obtenidos por estos investigadores asi como los obtenidos en este
trabajo parecen indicar que la reduccidon heterogénea de NO en la superficie de las
particulas de char no son la principal fuente de formacién de N,O durante la
combustidon de carbon en lecho fluidizado.

4.3.2.3  Efecto de la recirculacion de vapor de agua.

En los procesos de oxicombustion la recirculacion de los gases hacia la entrada de la
caldera puede llevarse a cabo antes o después de realizar la condensacion del vapor de
agua, denominandose recirculacién himeda o seca respectivamente. Por lo tanto, el
efecto del vapor de agua en la recirculacién de gases es un factor a tener en cuenta ya
que éste puede interaccionar con el resto de los gases de combustién durante el proceso

de oxicombustion.

Wang y col. (2010) observaron, en tests realizados en una termobalanza, que la
presencia de vapor de agua en el gas de reaccion mejoraba la capacidad de sulfatacion
de las calizas, incrementandose en alguno casos en hasta en un 86.7% de su valor
inicial. Resultados similares fueron también encontrados por Stewart y col. (2010)
quienes, al afiadir vapor de agua en el gas de reacciébn en una termobalanza,
consiguieron conversiones de sulfatacién préximas al 98% utilizando sorbentes con
pequefios tamarfios de particula, comprendidos entre 75 y 115 micras, y altos tiempos de
residencia, 10 horas. Ademas, estos investigadores observaron que el efecto del vapor
de agua era despreciable durante la primera etapa de la reaccién de sulfatacion, donde la
sulfatacion tiene un control cinético o difusional en los poros de la particula, pero que
era especialmente importante en la etapa de control difusional en la capa de producto,
existiendo un éptimo de concentracién de vapor de agua en torno a un 15-30 %. Sin
embargo estos mismos investigadores, Stewart y col. (2012), quemando coque de
petréleo en un combustor de LFC observaron que la alimentacién de vapor de agua
mejoraba las retenciones de SO, trabajando en condiciones de combustion convencional

con aire, pero las empeoraba trabajando en condiciones de oxicombustion.

Para analizar la influencia del vapor de agua en la corriente de recirculacion de gases

sobre el resto de gases contaminantes, se simul6 una corriente de recirculacion de gases
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sustituyendo un 15% del CO, alimentado por un 15 % (en volumen) de vapor de agua,
quedando una composicién de la corriente de gases alimentada al reactor compuesta por
un 35% 0O, 50% CO, y 15% vapor de agua. En la Tabla 4.8 se muestran los
experimentos realizados utilizando los tres carbones y dos sorbentes calcicos, caliza y

dolomia.

Tabla 4.8. Experimentos realizados con recirculacion de vapor de agua.

Composicion de gases de salida

T CalS 0,/CO, H,O 0, SO, NO N,O RS

(°C)  (mol/mol)  olivol) | (%) (%) (Ppm) (Ppm) (ppm) (%)
Lignito + Granicarb
850 3 35/65 0 4.4 6560 365 57 41.8
850 3 35/50 15 5.0 7094 390 80 46.8
4.2) (6029) (331) (68)

925 3 35/65 0 3.9 2429 320 28 78.8
925 3 35/50 15 5.4 2720 335 38 79.2

(4.6) (2312) (285) (32)

Antracita + Granicarb

850 3 35/65 0 4.0 1729 505 130 36.3

850 3 35/45 20 4.0 2023 280 163 377
(3.4) (1618) (224)  (130)

925 3 35/65 0 37 838 642 75 69.3

925 3 35/50 15 4.6 942 470 119 70
(3.9) (800) (399)  (101) '

Antracita + dolomia Sierra de Arcos

830 2 35/65 0 3.9 432 626 112 84.1

830 2 35/50 15 4.9 510 431 143 83.8
(4.2) (433) (366)  (121)

925 1 35/65 0 38 1385 644 75 49.1

925 1 35/50 15 3.9 1710 447 105 47.3

(3.3)  (1453) (380)  (90)

Bituminoso + Granicarb

925 3 35/65 0 43 761 715 94 365
925 3 35/50 15 5.2 771 665 121 416
(4.4) (655) (565)  (103)

*Valores entre paréntesis corresponden a valores de concentracion corregidos teniendo en cuenta la
sustitucion de CO, por vapor de H,0.
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En todos los casos la concentracion de los gases de salida del combustor se midio tras la
condensacion del vapor de agua, es decir, en base seca. Esto hace que al sustituir un
15% de CO; por un 15% de vapor de agua en el gas de entrada al combustor se
produzca un aumento en el valor de la concentracion de gases medidos en base seca
debido a la menor dilucion. Por tanto, para comparar los resultados de emisiones con y
sin recirculacion de vapor de agua se realiz6 una correccion de las concentraciones de
gases medidas, teniendo en cuenta el caudal de salida de los gases, es decir, se
corrigieron las concentraciones aumentando el caudal de gas de salida en base seca con

el 15% del vapor de agua introducido.

En la Figura 4.21 se muestran las concentraciones de gases (NOy, SO, y CO) medidas
en continuo durante los experimentos realizados con recirculacion de vapor de agua.
Como se puede observar, para los tres tipos de carbones utilizados, la alimentacion de
vapor de H,O apenas afect6 a las emisiones de SO, y por lo tanto a la capacidad de
sulfatacion del sorbente con ninguno de los carbones utilizados. Sin embargo, hay que
remarcar que los tiempos medios de residencia utilizados en este trabajo han sido de en
torno a unas 2 horas pudiendo no ser lo suficientemente largos como para apreciar tales

efectos.

No obstante, con el objetivo de averiguar si la recirculacion de vapor de agua tenia una
mayor influencia sobre otro tipo de sorbente, se realizaron experimentos con la dolomia
“Sierra de Arcos” a dos temperaturas diferentes y con dos relaciones molares Ca/S.
Como se observa en los datos de la Tabla 4.8, los valores de retencion de SO,
alcanzados fueron muy similares con y sin la recirculacion de vapor de agua, por lo que
en estos casos tampoco se observo una mejora apreciable sobre el proceso de retencién
de SO, probablemente debido también al bajo tiempo medio de residencia de los sélidos

en el lecho (= 2 horas)
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Figura 4.21. Efecto de la recirculacion de vapor de agua sobre los diferentes gases contaminantes, CO,
SO, y NO,

Puede observarse también en la Figura 4.21 que la recirculacién de vapor de H,O
apenas produjo ningun cambio en la concentracién de CO y que la concentracion de
N,O aumentd ligeramente, coincidiendo estos resultados con los observados por Hosoda
y col. (1998).

Finalmente, cabe destacar el descenso en la concentracion de NO observado tras la
inyeccién del vapor de H,0 trabajando con los tres carbones y especialmente en el caso
de la antracita y el bituminoso, tanto para condiciones calcinantes, 925 °C, como para
no calcinantes, 850 °C. Por lo tanto, en base a este hecho, se puede concluir que la
opcién de utilizar una recirculacion humeda favorece la disminucion de la

concentracion de NO a la salida de la caldera. Estos resultados estan de acuerdo con los
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resultados observados y publicados por otros autores (Chan y cols., 1983; Stewart y

cols., 2012) utilizando diferentes carbones.

Con el objetivo de estudiar méas detalladamente la influencia de la concentracion de
vapor de agua en la caldera sobre la reduccion de NO y de averiguar si la menor
generacion de NO en el caso del lignito se debia a su mayor contenido en humedad, se
realizaron experimentos utilizando antracita “humeda” y lignito “seco”. Por un lado, la
antracita “hiimeda” se prepard pulverizando agua sobre la antracita utilizada en los
experimentos anteriores y dejandola estabilizar en un recipiente cerrado. La ganancia de
humedad se calcul6 por pesada, pasando de tener de un 2.26 a un 5.23% en peso, lo que
equivale a pasar en la corriente de salida del combustor de un 5 a un 6% de vapor de
agua. Por otro lado, el lignito “seco” se prepard introduciéndolo en una mufla a 120°C
durante 24 horas. La pérdida de humedad al igual que con la antracita se calculo por
pesada, pasando a tener de un 12.55 a un 4.15% en peso, lo que equivale a tener un
contenido de vapor de agua en la corriente de salida de la caldera de un 9% en volumen
en lugar de un 12%.

Los experimentos se realizaron a 925 °C alimentando inicialmente el lignito o la
antracita original hasta alcanzar en el sistema el estado estacionario para tomar el valor
referencia de concentracion de NO. Una vez alcanzado el estado estacionario, se
introdujo el nuevo carbon, antracita “humeda” o lignito “seco”, segun el tipo de
experimento, hasta llegar de nuevo al estado estacionario y se midié la nueva
concentracion de NO. En la Figura 4.22 se muestran los resultados obtenidos tanto para
la antracita como para el lignito. Como se puede observar, el contenido en humedad de
los carbones influye sobre el proceso de generacion de NO. Asi, en el caso de trabajar
con antracita, un aumento de la humedad en su composicidn supuso una disminucion de
la concentracion de NO media, pasando de 675 a 605 ppm. Asimismo, para el lignito,
una disminucion de su contenido de humedad produjo un aumento en la concentracion
de NO media, pasando de 365 a 400 ppm aproximadamente. Por tanto, en base a estos
resultados, se puede concluir que la cantidad de humedad presente en el carbon también
afecta al proceso de generacion de NO, siendo menor esta generacion cuanto mayor es

el contenido de humedad en los mismos.
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Figura 4.22. Concentraciones de NO medidas variando el contenido en humedad de la antracita y del
lignito. T =925°C, Ca/S =3, 35/65% O,/CO,.

4.3.2.4  Efecto de la recirculacién combinada de NO y vapor de H,0.

En el andlisis del efecto de la recirculacion de NO (apartado 4.3.2.2) se observo que,
dependiendo del tipo de carbdn usado en los tests, aproximadamente entre un 50-70%
del NO recirculado era reducido principalmente a N,. En el apartado anterior se ha
observado que el principal efecto de la recirculacién del vapor de H,O ha sido la
reduccion de las emisiones de NO. Por tanto, cabe esperar que la recirculacion
combinada de ambos, NO y vapor de agua, provoque un mayor efecto sobre la

reduccion de NO.

En este apartado se ha realizado un estudio de la influencia de la recirculacién conjunta
de NO y vapor de agua sobre la emision de gases contaminantes, SO,, CO y NOy tanto
en condiciones calcinantes (925 °C) como no calcinantes (850 °C). Para ello, la
composicion de los gases a la entrada fue de un 35 % de O,, 50 % CO,, 15% de vapor
de agua y distintas concentraciones de NO comprendidas entre 200 y 625 ppm. Como

combustible se utilizé la antracita y como sorbente calcico la caliza “Granicarb”.

En la Figura 4.23 se muestra un ejemplo del procedimiento experimental seguido y de
los valores de concentracion medidos a 925 °C una vez corregidos teniendo en cuenta el

vapor de agua introducido.

En primer lugar, como puede verse en la figura, se observo que la recirculacion conjunta

de NO y vapor de H,O préacticamente no afectaba a las concentraciones de CO y SO, y
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que a su vez producia un pequefio aumento en las concentraciones de NyO,

observandose el mismo efecto que cuando se recirculaba cada gas por separado.
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Figura 4.23. Efecto de la recirculacion de NO y vapor de agua sobre los gases de combustion, SO,, NO,
N,O y CO. Antracita. T= 925 °C.

En la Figura 4.24 se encuentran representadas las concentraciones medias de NO y N,O
medidas en cada experimento y en la Figura 4.25 las variaciones de concentracion de
NO y N,O con y sin recirculacion de vapor de agua en funcién de la cantidad de NO
recirculado. Como se puede observar, a pesar de que las concentraciones de NO
medidas fueron menores recirculando vapor de agua (Figura 4.24), el porcentaje de
reduccion del NO recirculado fue practicamente igual con y sin recirculacion de H,O
(Figura 4.25). Por tanto, se puede concluir que el vapor de agua solo influye de forma
apreciable durante la etapa de formacion de NO, pero una vez que este ya se ha
formado, la contribucion del vapor de H,O para minimizar las emisiones de NO es muy

pequefia y por tanto su efecto sobre el NO recirculado es practicamente despreciable.
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Figura 4.24. Concentraciones de NO y N,O en funcién de la cantidad de NO recirculado. Simbolo vacio:

850 °C. Simbolo relleno: 925 °C.
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Figura 4.25. Variaciones de concentracién de NO y N,O en funcién de la cantidad de NO recirculado.
Simbolo vacio: 850 °C. Simbolo relleno: 925 °C.

4.3.25  Efecto de las recirculaciones combinadas de SO,/NO y H,O/SO,/NO.

En el proceso de oxicombustién, la corriente de recirculacion ademas de estar formada
por CO, y vapor de agua, también contiene otros compuestos en menor proporcion
(NOy, SOy) los cuales pueden tener influencia entre si. Por lo tanto, ademas de la
combinacion NO/H,0, también se analizé el efecto de la adicion de diferentes mezclas
de gases SO,/NO y H,0O/SO,/NO en la corriente de entrada al reactor utilizando como

combustible la antracita y como sorbente calcico la caliza “Granicarb”.
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Como ejemplo, en las Figuras 4.26 y 4.27 se muestra el efecto de la combinacion de
diferentes gases sobre las emisiones de NO y N,O. En general se observo que el efecto
global de las distintas mezclas sobre las emisiones de los gases contaminantes era muy
similar a la influencia que ejercian dichos gases cuando se alimentaban por separado, no

existiendo efectos sinérgicos entre ellos.
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Figura 4.26. Concentraciones de NO y N,O en funcién de la cantidad de NO recirculado. Simbolo vacio:
850 °C. Simbolo relleno: 925 °C, Ca/S =3, O,/CO, =35/65.
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Figura 4.27. Variaciones de la concentracién de NO y N,O en funcién de la cantidad de NO recirculado.
Simbolo vacio: 850 °C. Simbolo relleno: 925 °C, Ca/S =3, O,/CO, =35/65.

A modo de comparacion entre sorbentes, también se analizo el efecto de la recirculacion
combinada de NO y SO, utilizando la dolomia “Sierra de Arcos” a la temperatura
Optima de trabajo, 925 °C, y con una relacion molar Ca/S igual a 2. En la Figura 4.28 se
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muestran las concentraciones de NO emitidas trabajando con ambos sorbentes. Cabe
destacar que, al igual que en el caso de trabajar con la caliza “Granicarb”, tampoco se
observé una influencia diferente a cuando se recirculaba cada gas por separado. Ademas
se observd que desde un punto de vista cuantitativo el tipo de sorbente no afectaba

apreciablemente a las reducciones de NO.
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Figura 4.28. Concentraciones de NO medidas trabajando con ambos sorbentes recirculando NO y NO +
S0O,. 925 °C, O,/CO,= 35/65.

4.3.3 Emisiones de mercurio en oxicombustion.

Como se ha comentado en el Capitulo 1, ademas del SO, y NOy, existen otros
contaminantes a tener en cuenta en el proceso de combustion de carbones. Del que hasta
ahora hay muy poca informacion sobre su comportamiento en lechos fluidizados
trabajando en condiciones de oxicombustion, es el mercurio (Font y cols., 2012). Este es
un metal muy toxico debido a su volatilidad, persistencia, bioacumulacion en el medio

ambiente y a los problemas neuroldgicos que ocasionan en la salud humana.

Segun el dltimo informe elaborado por la EEA (European Environmental Agency,
2013), Espafia contribuye con un 8.5% a las emisiones totales de mercurio de EU27. La
Figura 4.29 muestra las emisiones de Hg europeas en el afio 2011 distribuidas segun los
diferentes sectores. Como se puede observar, el sector energético es el principal
responsable de esta problematica, contribuyendo con aproximadamente un 61% de las

emisiones totales de Hg.
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Figura 4.29. Emisiones de mercurio de la UE27 distribuidas por sectores. Afio 2011. Fuente: EEA, 2013.

A nivel mundial, la principal fuente antropogénica de emisiones de mercurio es la
combustion de combustibles fosiles, principalmente carbon. Las plantas de generacion
de electricidad son responsables de un 25% de las emisiones de mercurio mundial y la
combustion para usos residenciales contribuye a las emisiones de mercurio alrededor de
un 20% (UNEP, United Nations Environment Programme, 2008).

Hg(0)q
Heter%gsipeous
s, oxidation
@ %" Homogeneous
Chlorination# HgClyq,
Adsorption ¥ - :gglz
Hg(0), = " i“ - H 9
% ¢)g “e 9P 7 Hgso,
T & e HgS

Volatilization Ash d

L ] formation
- -

Coal Combustion Postcombustion

Figura 4.30. Esquema simplificado de las principales transformaciones que experimenta el mercurio
durante la combustion del carbén. Figura adaptada de: Galbreath y col. (2000).

En los gases de combustion se encuentran presentes tres especies de mercurio: mercurio
oxidado, Hg(ll), mercurio elemental, Hg(0), ambos en fase gas, y mercurio unido a la
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materia particulada, Hg,, como las cenizas volantes o los inquemados. En la Figura
4.30, se muestra un esquema simplificado de las principales transformaciones que
experimenta el mercurio durante la combustion del carbon y posteriormente en la

corriente de gases de combustion.

El contenido en Hg de los carbones difiere segin la cuenca minera, el rango del carbon
y la profundidad de extraccion. Las formas en las que puede encontrarse el mercurio son
tanto unido a un mineral (@ menudo como sulfuro/sulfato) como asociado
organicamente. En los carbones de alto rango, los sulfuros de hierro son los principales
“anfitriones” para el mercurio, mientras que en los lignitos la proporcion organica que

alberga al mercurio es, generalmente, superior.

El mercurio contenido en el carbon es inicialmente vaporizado y transformado a
mercurio elemental durante la combustion a altas temperaturas. Cuando la corriente de
salida de gases de combustion se enfria por debajo de los 600 °C, el mercurio puede
reaccionar a traves de mecanismos homogeneo y heterogeneo para convertirse en
mercurio oxidado en la fase gas o mercurio unido a la materia particulada. El tipo de
especiacion del mercurio depende fuertemente de la presencia de otras especies como el
HCI, SO,..., siendo la cloracion del mercurio a cloruro de mercurio el principal

mecanismo de transformacion en la corriente de gases de la combustion del carbon.

La especiacion del mercurio en una central térmica a Hg(0), Hg(ll) y Hg,p, ademas de
depender de las condiciones de operacién, propiedades y tipo de carbén también
depende de la composicién de los gases de salida de la caldera, la velocidad de
enfriamiento del gas y la cantidad y propiedades de las cenizas volantes (Galbreath y
Zygarlicke, 2000).

En el proceso de oxicombustién, la problematica de las emisiones de Hg no es tan s6lo
de indole medioambiental, sino también operacional debido a la corrosion en las
unidades de procesado del CO; por ataque al aluminio de los intercambiadores de calor
Por eso se propone para su limpieza de los gases de combustion, unas torres de carbon
activado antes del procesado tal como se realiz6 en la planta de Schwarze Pumpe

operada por Vattenfall (Alemania).

En un trabajo previo (Rufas, 2013) se estudié la influencia de la temperatura de

operacion y la atmdsfera de reaccion (condiciones de combustion convencional con aire
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y condiciones de oxicombustion) sobre las emisiones de mercurio, utilizando como
combustibles el lignito y la antracita empleados también en este trabajo. En él se
observé que la concentracion del Hg, experimentaba un maximo a 925 °C,
correspondiente con el mayor grado de sulfatacion de la caliza, ya que el sulfato forma
centros activos que favorecen la fijacion del Hg. Por tanto, en esta seccion se va a
ampliar el estudio de las emisiones de mercurio procedentes de la instalacion de LFB
operando en condiciones de oxicombustion con los tres carbones (lignito, antracita y
carbdn bituminoso). Para ello, se ha evaluado la influencia de la presencia de sorbente
calcico, de la relacion O,/CO, alimentada al combustor y de la recirculacion de los
gases de combustion a la entrada de la caldera sobre las emisiones y especiacion de Hg.
Debido a la poca experiencia de nuestro grupo de investigacion en la medida de
mercurio, tanto en fase gaseosa como en los sélidos, las medidas que se van a mostrar
en este trabajo fueron realizadas con la ayuda de un grupo de investigacion del ICB con

gran experiencia en este campo.

Para ello, se determinaron las emisiones de mercurio en fase gas y mercurio asociado a
material particulado. EI mercurio elemental en fase gas, Hg(0), se analizd en continuo
con un equipo VM-3000 de absorcion atomica de vapor frio (CVAAS). ElI mercurio
oxidado, Hg(ll), fue determinado segiin el método “Ontario Hydro” (OHM) utilizando
borboteadores conteniendo KCI 1M. EI mercurio contenido en los finos elutriados fuera
del combustor (recogidos en el ciclén) y en los sélidos extraidos del lecho a través del
sistema de drenaje fueron analizados con un espectrometro de absorcion atdmica de
amalgama de oro (LECO AMA254).

Las Tablas 4.9-4.11 muestran los experimentos realizados para este estudio. El balance
masico global de mercurio se obtuvo como la relacién del mercurio total, Hg;, medido
en las distintas fracciones analizadas frente al mercurio total introducido. Cabe destacar
que el balance de Hg esta englobado dentro del rango 70-130% normalmente aceptado
para las medidas de este contaminante (Laudal y Heidt, 1997)

Hg: = Hg, + Hgg (4.6)

Hggs= Hg(0) + Hg(ll) 4.7)
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Tabla 4.9. Efecto de la relacion O,/CO, alimentada al reactor y de la presencia de sorbente calcico sobre
la distribucion de Hg.

T 0,/CO, Ca/S Hg,/Ho: Hg(0)/Hg,
(°C) (volivol) (mol/mol) (%) (%)
Bituminoso 925 35/65 0 16.7 71.4
Bituminoso + Granicarb 925 35/65 3 66.5 79.5
Antracita 925 35/65 0 21.3 82.0
Antracita + Granicarb 925 35/65 3 83.1 79.0

Tabla 4.10. Efecto de la relaciéon O,/CO, alimentada al reactor sobre la distribucién de Hg.

T 0,/CO, Ca/S Hgp/Ho: Hg(0)/Hg,
(°C) (vol/vol) (mol/mol) (%) (%)
Antracita + Granicarb 925 25/75 3 79.6 70.8
925 35/65 3 83.1 79.0
925 45/55 3 89.0 73.6

En lechos fluidizados, se espera que la presencia del sorbente calcico varie la
especiacion del mercurio. En primer lugar, es importante tener en cuenta que la
distribucion del mercurio se lleva a cabo de tal manera que gran parte del mercurio a la
salida permanece asociado a la fase sélida cuando se utiliza sorbente. Esta es una
diferencia importante con las calderas de carbon pulverizado convencionales en donde
la mayor parte del mercurio se emite en forma de vapor. La presencia del 6xido de
calcio y las cenizas en el lecho contribuye a la fijacion de mercurio. Asi, la reaccion de
SO, con CaO puede crear sitios activos de azufre en los sélidos del lecho, los cuales
pueden quimisorber al Hg(0) de la fase gas para producir HgS en la superficie sélida .
Esto significa que la oxidacion de Hg(0) puede ser causada por la formacion de enlaces
de azufre con Hg en las superficies de CaO donde los sulfatos o sulfitos creados por la
reaccion entre el SO, y CaO pueden ser los sitios activos. Por ello, en primer lugar se
examino la influencia de la presencia o no de sorbente célcico en el reactor sobre las

emisiones de Hg.

En la Figura 4.31 se ha representado la distribucion de Hg en los sélidos y en la fase gas
trabajando con la antracita y el carbén bituminoso en presencia y en ausencia de

sorbente calcico. Como cabia esperar, la presencia de caliza favorece la distribucion de
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mercurio hacia la especie Hg, (Figura 4.31), disminuyendo considerablemente las
concentraciones del mercurio gas (Hg(0) y Hg(ll)) por unidad de potencia. Por el
contrario, la presencia de sorbente célcico practicamente no afect6 a la distribucion de

especies, Hg(0)/Hg"", en la fase gas.
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Figura 4.31. Distribucion del mercurio en la fase sélida y en la fase gas en funcién de la presencia o
ausencia de sorbente célcico.

A continuacion se estudio el efecto de la concentracion de oxigeno alimentada al
combustor, sin tener en cuenta la recirculacion de otros gases diferentes al CO,. En la
Figura 4.32 se muestra la distribucion de mercurio obtenida durante la experimentacion
utilizando como combustible la antracita y como sorbente célcico la caliza “Granicarb”
para diferentes relaciones O,/CO; a la entrada del reactor y una relacion molar Ca/S= 3.
Como se puede apreciar, en todos los casos, la mayor parte del mercurio (> 80%) queda
retenido en los solidos, Hg,. Ademas, se observa como un aumento de la concentracion
de oxigeno produce un ligero aumento del mercurio en la fase sélida y por tanto un
descenso de la concentracion de mercurio gas (Hg(0) y Hg(ll)). Este aumento de
mercurio en la fase sélida podria estar relacionado con el hecho de suministrar una
mayor cantidad de caliza al reactor puesto que como se ha comentado anteriormente, un
incremento en la concentracion de oxigeno conlleva un aumento de la cantidad de

carbdn alimentada y por tanto también de sorbente célcico.

En cuanto a la concentracion de mercurio en la fase gas, cabria esperar que un aumento
de la concentracion de oxigeno favoreciera la formacién de Hg"". Sin embargo, por otro

lado, un aumento de dicha concentracion de O, también implica un incremento de la
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concentracion de SO,, siendo este compuesto inhibidor de la reaccion de oxidacién de
mercurio. Por ello, estos dos efectos contrapuestos conducen a que la mayor parte del
Hg(0) permanezca sin oxidarse.

100 0.30
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80 | S 0.25
g 0.20
60 | =
S S 015 |
40 | % Hg(ll)
< 0.10 -
]
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0,/CO, 0,/CO, (%)

Figura 4.32. Distribucion de especies de mercurio en funcion de la concentracion de oxigeno alimentada
al reactor. Antracita. 925 °C. Ca/S =3.

Finalmente, se analizo el efecto de la recirculacion de otros gases minoritarios como

SO,, NOy y vapor de H,O sobre la formacion de las diferentes especies de Hg.

En primer lugar, se simul6 la recirculacion de SO, En la Figura 4.33 se muestra el perfil
de concentracion de Hg(0) medido durante la experimentacién a 925°C utilizando
antracita como combustible y la caliza “Granicarb” como sorbente calcico y en la
Figura 4.34 los valores de Hg(0) y Hg, medidos para el lignito y la antracita utilizando
diferentes sorbentes calcicos. En la Figura 4.33 se puede apreciar como tras la inyeccion
del SO, se produce un incremento de la concentracién de SO, y simultdneamente un
incremento de la concentracion de Hg(0) debido a que el SO, inhibe la oxidacién del
Hg(0) a Hg(ll) en la fase homogénea. Como consecuencia de esta inhibicién en la
oxidacion del Hg(0) a Hg(l1), como se observa en los valores representados en la Figura
4.34, se produce una disminucion del Hg retenido en los sélidos y un aumento de la
relacion Hg(0)/Hgy en la fase gas. Estos efectos fueron independientes del carbon y

sorbente utilizados.
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Tabla 4.11. Efecto de la recirculacion de diferentes gases sobre la distribucion del Hg.

T 0,/CO; Ca/S Hg,/Ho: Hg(0)/Hg,

(°C)  (volival)  (mol/mol) (%) (%)
Casos base
Antracita + dolomia 925 35/65 2 89.3 73.0
Antracita + Granicarb 925 45/55 3 89.0 73.6
Lignito + Granicarb 925 35/65 3 77.8 95.9
Antracita + Granicarb 925 25/75 3 79.6 70.8
Lignito + Granicarb 850 35/65 3 61.5 97.4
Lignito + Granicarb 950 35/65 3 754 96.3
Antracita + dolomia 830 35/65 2 83.4 88.3
Antracita + dolomia 925 35/65 1 66.6 92.0
Bituminoso + Granicarb 925 35/65 3 66.5 79.5
Lignito + Granicarb 925 35/65 3 77.8 95.9
Recirculacion SO,
Antracita + dolomia 925 35/65 2 84.1 90.2
Antracita + Granicarb 925 45/55 3 78.5 88.3
Lignito + Granicarb 925 35/65 3 56.1 98.3
Recirculacién NO
Antracita + dolomia 925 35/65 2 88.8 74.6
Antracita + Granicarb 925 25/75 3 78.9 71.4
Lignito + Granicarb 850 35/65 3 60.9 95.1
Lignito + Granicarb 950 35/65 3 75.4 96.2
Recirculacion H,O
Antracita + dolomia 830 35/65 2 83.0 91.1
Antracita + dolomia 925 35/65 1 64.0 94.2
Bituminoso + Granicarb 925 35/65 3 59.4 89.4
Lignito + Granicarb 850 35/65 3 58.9 94.6
Lignito + Granicarb 925 35/65 3 59.9 97.0
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Figura 4.33. Perfiles de concentracién de SO, y Hg (0) medidos durante la experimentacion en continuo
en LFB. O,/C0O,=45/55. Combustible: Antracita, Caliza: “Granicarb”. T= 925 °C.
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Figura 4.34. Distribucion de mercurio durante la recirculacion de SO, en oxicombustion.

A continuacion, se estudio la influencia de la recirculacion de NO. En la Figura 4.35 se
muestra un perfil de concentracion de gases representativo de este tipo de experimentos
y en la Figura 4.36 la distribucion de Hg durante la experimentacion en planta. En

ambas Figuras se observa como independientemente del tipo de carbdén y sorbente
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calcico utilizado, la recirculacion de NO apenas influyé en la distribucion de las

distintas especies de Hg.
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Figura 4.35. Perfil de concentracién de Hg(0) representativo con recirculacién de NO. Lignito, Ca/S=3.
T=950°C.
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Figura 4.36. Distribucion de especies de mercurio durante la recirculacion de NO en oxicombustion.
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Finalmente, se analiz6 el efecto de la recirculacion de vapor de agua sobre la
distribucion de las distintas especies de Hg. En la Figura 4.37 se muestra la distribucién
del mercurio antes y después de llevar a cabo la recirculacién del vapor de agua. Se
puede observar como la recirculacion del vapor de H,O apenas afect6 a la distribucion

de las distintas especies de Hg.
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Figura 4.37. Distribucién de especies de mercurio durante la recirculacion de vapor de agua en

oxicombustion.
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Capitulo 5: Modelado y Simulacién de LFC

5 MODELADO Y SIMULACION DE UN LECHO
FLUIDIZADO CIRCULANTE.

El modelado de un combustor de lecho fluidizado circulante resulta muy util de cara a
conocer su comportamiento en diferentes condiciones de operacion y asi poder
optimizar el proceso de retencion de SO, en este tipo de sistemas. En la actualidad
existen escasas publicaciones referentes a la simulacion de LF en condiciones de

oxicombustion. Entre ellas destacan los modelos presentados en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1. Grupos de investigacion que han desarrollado modelos de LF en condiciones de
oxicombustion.

Pais Tipo de Reactor Modelo Autor
Espafia LFB 1D Romeo y cols., 2011; Guedea y cols., 2013a,b
Polonia LFC 1Dy 3D Kryzwanski y col, 2010a,b, 2011
Finlandia LFC 1Dy 3D Myohanen y col, 2005, 2009, 2011,

Rahiala y cols., 2014
China LFC 2D Zhou y cols., 2011

El grupo de investigacion del CIRCE, (Romeo y cols., 2011; Guedea y cols., 2013a,
2013b) ha desarrollado un modelo de LF burbujeante en donde se ha considerado la
dindmica de los fluidos, el proceso de combustion de carbdn, la captura de azufre y
transferencia de calor. Su validacion se realizé a partir de los resultados obtenidos
durante la experimentacién con diferentes carbones y bajo una gran variedad de

condiciones de operacion en una planta piloto de LFB de 90 kW, .

Por otra parte, Krzywanski y cols., (2010a, 2010b, 2011) de la Universidad Politécnica
de Czestochowa, Polonia, han desarrollado un modelo matematico capaz de simular la
concentracion de gases de combustion a la salida de un reactor de LFC, validando los
resultados mediante los datos experimentales de NOy, SO,, CO y O, obtenidos durante
la operacion en una planta piloto de LFC de 0.1 MW; ubicada en Czestochowa, sin tener
en cuenta el proceso de retencion de azufre por medio de sorbentes calcicos. Asimismo,
este grupo de investigacion también ha desarrollado otros modelos de LFC (1D y 3D)
para estudiar la aplicabilidad de la tecnologia de oxicombustion. Estos modelos estan

compuestos a su vez de varios sub-modelos que permiten describir los procesos mas
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importantes asociados con la combustion de combustibles solidos en lecho fluidizado
bajo condiciones de oxicombustién, como la hidrodindmica de los sélidos en el lecho, la
gasificacion del combustible, la combustion de los compuestos volatiles y del char, asi
como también el calor necesario a transferir. La validacion de este modelo se ha
realizado mediante la comparacion con los resultados obtenidos en condiciones de
combustion convencional con aire en una caldera de LFC de la central térmica de

Turow.

Otro grupo de investigacion de gran relevancia es el perteneciente a la Universidad de
Lappeenranta, Finlandia. My6hanen, y col. (2009) han presentado estudios conceptuales
y resultados de un modelo 3D (Myo6hédnen, y col. 2005, 2011) basandose en la
experiencia adquirida en la planta de LFC de 460 MW, en Lagisza y en estudios
llevados a cabo a escala piloto (30-100 kW;)con recirculacién de los gases de
combustion en condiciones reales de combustion con diferentes concentraciones de
oxigeno. Asimismo, este grupo de investigacion, tambien ha centrado sus estudios en la
capacidad de sulfatacion de los sorbentes simulando el proceso de retencion de azufre

tanto en condiciones calcinantes como no calcinantes (Rahiala y cols., 2014).

Los investigadores Zhou y col. (2011) de la Universidad del Sureste, Sipailou, China
han desarrollado un modelo 2D de LF para simular el proceso de combustion de carbén.
El modelo incorpora un sub-modelo hidrodindmico junto con otros sub-modelos de
transferencia de calor y masa obteniendo como resultados la composicion de los gases
de salida del combustor, CO, CO, y H,0O, y los perfiles de temperatura y de
concentracion de solidos en el lecho. EI modelo se validé satisfactoriamente con los
resultados obtenidos en una planta piloto de 50 kW, de LFC.

En este capitulo, con el objetivo de evaluar la retencion de SO, mediante la adicion de
sorbentes calcicos para diferentes condiciones de operacion en un reactor a escala
industrial operando en condiciones de oxicombustién, se ha modificado un modelo de
LFC ya existente de combustion convencional con aire, previamente desarrollado por el
grupo de investigacion (Adanez y cols., 1995, 1996b, 1996¢, 2001; de Diego Yy cols.,
1996b; Gayan y cols., 2004), para adaptarlo a las condiciones de operacidn tipicas de
los procesos de oxicombustion e incorporar el modelo cinético de sulfatacion del

sorbente desarrollado en el Capitulo 3.
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5.1 Descripcion general del modelo de lecho fluidizado

circulante.

El modelo mateméatico del LFC se ha realizado integrando el submodelo
hidrodinamico con diferentes submodelos cinéticos que describen el comportamiento
del carbon y del sorbente a diferentes condiciones de operacion. En el modelo se han
considerado los perfiles radiales y axiales de concentracion de solidos (1.5D) y se ha
supuesto que el reactor de LFC se encuentra en estado estacionario e isotermo a nivel
macroscopico. La Figura 5.1 muestra el esquema del LFC considerado.

Para desarrollar el submodelo hidrodinamico se ha supuesto que el reactor se

encuentra dividido en 3 zonas: zona densa, zona splash y zona diluida.

Zona
diluida
F3
F5
F2
N
Zona
splash
F1
. Arena €
F0 —3llZona
Carbén + sorbente || densa Cenizas +
FO > sorbente
_ F7  sulfatado
Aire 0, 0, /ICO, /H,0 /SO,
N2

Figura 5.1. Esquema del LFC considerado para la simulacion.

La alimentacion de la mezcla carbon/sorbente y material inerte (arena) se realiza en la
parte inferior del reactor, zona densa, junto con el flujo de sélidos procedente de la

recirculacion F1. A continuacion se encuentra la zona splash y posteriormente la zona
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diluida, estando esta Ultima caracterizada por presentar una estructura nucleo-anillo. En
la zona diluida existen diferentes corrientes de flujos de sélidos tanto ascendente (F3)
como descendente (F2) definidas por la hidrodindmica del propio reactor. En la parte
superior de la caldera, existe un ciclén capaz de recoger los solidos provenientes de la
zona diluida (F4) y recircularlos de nuevo al reactor (F5). Los solidos no recogidos por
el ciclon salen del sistema (F6) pasando junto con los gases de combustion a la unidad
de purificacion y compresion. Finalmente, existe una corriente de purga compuesta por

cenizas y sorbente sulfatado que evita la acumulacion de solidos en el sistema (F7).

Con respecto a los gases de alimentacion, se ha considerado que los gases de
combustion SO,, CO,, H,O y O, se recirculan a la entrada de la caldera y que la
concentracion de oxigeno final alimentada a la misma es la combinacién entre el
oxigeno suministrado por la unidad de separacion de aire y el aportado por la corriente

de recirculacion de gases, tal y como se observa en la Figura 5.1.

En el submodelo de combustion se ha considerado el proceso de desvolatilizacion del
carbon y la posterior combustion de los volatiles y char en las diferentes partes del
reactor. Ademas, se ha supuesto que no existe ningun proceso de combustion en las

corrientes procedentes de la recirculacion (F1 y F5).

Finalmente, para llevar a cabo el proceso de retencion de SO, en el lecho, en el
submodelo de retencién de SO, se ha tenido en cuenta por un lado el proceso de
generacion de SO,, procedente tanto de la combustion de los volatiles como del char, y

por otro el proceso de retencion propiamente dicho por la adicion de sorbente célcico.

El modelo desarrollado permite conocer los perfiles longitudinales de concentracién de
los diferentes gases presentes en el combustor, asi como las eficacias de combustion y
de retencion de SO, finalmente obtenidas en funcion de los principales variables de
disefio (pérdida de carga en el riser o disefio del ciclon) o de operacion (temperatura,
velocidad del gas, etc.) asi como aquellas referidas al tipo de carbon (distribucién de
tamafios de particula de carbon en la alimentacion, reactividad, etc.) o de sorbente

(tamafio de particula, reactividad, etc.).

El modelo matematico se realiz6 en lenguaje FORTRAN. A continuacion se describen
con mas detalle los diferentes submodelos hidrodinamicos y cinéticos, asi como el

algoritmo de calculo utilizado para su resolucion.
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5.1.1. Submodelo hidrodinamico.

Las caracteristicas hidrodinamicas del LFC se basan en los trabajos de Johnson y col.
(1992), Johnson y Leckner (1995) y Pallarés y col. (2000) que se desarrollaron a partir
de los resultados obtenidos en la caldera LFC de 12 MW, situada en la Universidad
Tecnoldgica de Chalmers (Goteborg, Suecia). Como se ha visto en la Figura 5.1, la
caldera se ha considerado dividida en tres zonas: zona densa, zona splash y zona diluida

0 de transporte.

La zona inferior o fase densa se caracteriza por ser un lecho denso, similar a un lecho
fluidizado burbujeante. Para modelarlo se supone un modelo de dos fases, burbuja-
emulsion, donde el flujo total de gas viene definido por la suma de tres flujos: el flujo
en la fase emulsion, unys; el flujo de burbuja visible, uys; y el flujo transversal o
throughflow, ug, que es el flujo que circula a través y entre las burbujas. En el modelo
se considera que la porosidad media de la zona densa es independiente de su altura y
que la fase emulsién permanece siempre en condiciones de minima fluidizacion. La
Figura 5.2 muestra un esquema del intercambio de gas entre las fases burbuja y
emulsion. Los volatiles generados por la pir6lisis del carbédn en la fase emulsion pasan a
la fase burbuja, mientras que el oxigeno de la fase burbuja pasa a la fase emulsion que
es donde se produce la combustién del char. Para calcular el coeficiente de intercambio
burbuja-emulsion, Ky, se utilizo la ecuacion propuesta por Sit y Grace (1978) junto con

la ecuacidn propuesta por Darton y col. (1977) para calcular el tamafio de la burbuja, d.

(5.1)

Dggmfub 05
Ky, =d,{2u +12 "™

b

d, =0.54(—u,, “(h+4./A ) g (5.2)
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Figura 5.2. Esquema del intercambio de gas en la fase densa.

En la parte superior de la zona densa se encuentra la zona de splash, en donde
predomina la formacién de clusters (aglomerados de particulas) en un flujo homogéneo,
y posteriormente, situada en la parte superior del combustor, se encuentra la zona
diluida o de transporte caracterizada por presentar una estructura ndcleo-anillo, con una

transferencia neta de sélidos desde el nucleo hacia las paredes o anillo.

Tanto en la zona de splash como en la de transporte, la distribucion vertical de sélidos
se determina mediante un modelo de decaimiento exponencial. Para ello, se supone que
la concentracion de solidos es la suma de las contribuciones de la fase cluster y la fase

dispersa, mediante las siguientes ecuaciones:
P= (pb ~Pdp )exp [_ a(h -H, )]"‘ Pexit EXP [K(Ho - h)] (5.3)
Pdp = Peit EXP [K(Ho —-H, )] (5.4)

El limite superior de la zona splash se define como la altura en donde los dos términos

(contribucion de las fase cluster y dispersa) de la ecuacion (5.3) se igualan.
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Las constantes de decaimiento en la zona de splash, a, y diluida, K, se calculan en

funcion de las condiciones de operacion mediante las siguientes ecuaciones:

a=4u/u (5.5)
K=023/u —u,) (5.6)

Para calcular los flujos ascendentes y descendentes de sélidos se define un pardmetro en
la zona de salida, la relacion de reflujo, k,, que cuantifica la recirculacion interna de
solidos y que depende de la geometria de la salida y del flujo ascendente de solidos por
el nacleo en la parte superior del lecho. Johnson y col. (1999) demostraron que el valor
de ky era similar para salidas con diferente geometria, siendo Unicamente la presencia de
tubos de intercambio cerca de la salida los que podian afectar a la relacion entre el flujo
de sdlidos interno y externo. En este trabajo se ha utilizado el valor de k,=0.2 propuesto
por Pallarés y col. (2000) para este tipo de sistemas. Asimismo mencionar que la
velocidad de bajada de los solidos por la pared se considerd constante e igual a 1.4 m/s.

La solucion del modelo hidrodinamico proporciona para cada altura de lecho, la
porosidad media, las porosidades del nucleo y del anillo, el radio del nucleo, el flujo de
solidos ascendente por el nlcleo y descendente por el anillo asi como el flujo externo de

recirculacion de soélidos.
5.1.2. Modelo de combustidn de carboén.

Para la descripcion del modelo de combustion de carbon utilizado en el modelo general
de LFC se han tenido en cuenta los diferentes procesos que tienen lugar en las particulas
de carbdn cuando se alimentan en el reactor. Asi, cuando se introduce una particula de
carbén en un combustor de lecho fluidizado a alta temperatura ésta experimenta un
rapido calentamiento, lo cual produce su pir6lisis 0 descomposicion térmica, formando
un solido poroso rico en carbono (char) y desprendiéndose la humedad y la materia

volatil. Simultaneamente se produce la combustion tanto de los volatiles como del char.
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Por ello, el proceso de combustion de particulas de carbon se considera constituido por

tres etapas:

- Secado de las particulas.
- Desprendimiento y combustion de los volatiles.

- Combustion del char.

El secado de las particulas se produce a bajas temperaturas y de forma muy répida. El
desprendimiento y combustion de los volatiles es un proceso relativamente rapido en
comparacion con el de combustion del char. Sin embargo, las hipotesis adoptadas sobre
como y donde se produce la combustion de los volatiles pueden ser importantes de cara
a predecir los perfiles longitudinales de concentracion de los diferentes gases. La
combustion del char es el proceso mas lento, siendo el char inquemado que sale del
combustor la principal causa de la disminucion de la eficacia de combustion en un lecho
fluidizado circulante. A continuacion se describe con més detalle cada uno de estos

procesos.
5.1.2.1. Secado y desvolatilizacién del carbon.

Para calcular la velocidad de generacion de voléatiles provenientes del carbon se ha
utilizado el modelo desarrollado por de Diego y col. (2002). En este modelo, el secado y
la pirdlisis de las particulas de carbon se considera como un proceso conjunto que se
encuentra controlado por la cinética de desvolatilizacion y la transferencia de calor
hacia y a través de las particulas. Para ello, las particulas de carbén se supusieron
esféricas y caracterizadas por un diametro de particula equivalente (diametro de la

esfera que posee el mismo volumen que la particula) y un factor de forma.

La velocidad de desprendimiento de volatiles generados durante el proceso de
desvolatilizacion no isotermo se describié mediante el modelo de energias de activacién
distribuidas propuesto por Anthony y col. (1975), y mostrado en las ecuaciones 5.7 y
5.8. Los pardmetros cinéticos utilizados en el modelo fueron los determinados por
Gayan y col. (2004) para carbones.

Vo—V
Vo

= [ exp(—ko [, e /RT dt) f(E) dE (5.7)

FE) = [op(2m) 2] exp[—(E — Eq)?/ 2052] (5.8)
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ko = 10" s-1, Eg = 235 kJ / mol, y oe = 35 kJ / mol

5.1.2.2. Distribucion de volatiles.

Los voléatiles generados durante la pirdlisis del carbon se han considerado como una
mezcla de diferentes gases (CO, CO,, CHy, Hy, CoH4,C3Hg y H2S). El resto de carbono
que contiene la materia volatil y que no esta en estos gases se ha considerado como
carbono elemental que se encontraba en los alquitranes y que instantdneamente se
oxidaba a CO.

Para conocer la velocidad de generacion de compuestos volatiles en las diferentes zonas
de la caldera fue necesario conocer la distribucion de edades de las particulas
desvolatilizandose a lo largo del reactor. Para ello se supusieron dos clases de
particulas: particulas de tamafio no elutriable y particulas mas pequefias de tamafio
elutriable. Las particulas no elutriables eran aquellas que no eran arrastradas por el gas
de fluidizacion, por tener una velocidad terminal mayor que la velocidad del gas de
fluidizacién. Estas particulas se supuso que se desvolatilizaban de manera uniforme en
la zona densa del lecho y en la zona de splash mientras que las particulas elutriables
podian desvolatilizarse en cualquier parte del combustor. Para determinar la distribucion
de las particulas elutriables a lo largo del combustor se desarrollaron balances de
poblacién de particulas de carbon desvolatilizandose. Para ello se supuso el esquema
que se muestra en la Figura 5.3.
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Figura 5.3. Distribucion de s6lidos desvolatilizandose.

Las corrientes de particulas de carbéon en el lecho fueron: la alimentacion de carbon, Fyo,
el carbdn que se encuentra desvolatilizandose en la corriente de recirculacion, Fp;, con
una funcién de distribucion de edades Py (t); el carbdn desvolatilizandose que desciende
por el anillo, Fpz, con su funcion de distribucién de edades Pp,(t); y la corriente de
solidos arrastrados, Fy3, con la funcion de distribucion de edades Pps(t), que es igual a la
distribucion de los solidos presentes en las zonas densa y splash (ya que se considero
que los solidos estaban en mezcla perfecta en dichas zonas). Las funciones de
distribucion de edades Pyi(t), Ppa(t) y Pps(t) estan definidas para tiempos comprendidos
entre 0 y tg (tiempo medio de residencia), estando todas normalizadas y siendo

desconocidas a priori.

Debido a que en las zonas densa y splash existe una distribucion amplia de particulas
con diferentes edades y cada una con diferente velocidad de desvolatilizacion, para

calcular la velocidad global de desvolatilizacion en cada zona fue necesario conocer la
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funcién de distribucion de edades de desvolatilizacion Pps(t). Suponiendo que la
distribucion de edades en la corriente recirculada, Fy;, no variaba a lo largo de su
retorno (es decir, el carbén no se desvolatilizaba en la linea de recirculacion de sélidos),
el balance de poblacion de las particulas de carbdn desvolatilizandose se resolvid
mediante el siguiente sistema de ecuaciones para cada tamafio de particula considerado
desdet=0at=t,.

En las zonas densa y splash.

Wit _ Pbsi(ti): Fovi AL + B A W54 (5.9)
Wor ’ Fosi At + Wy
donde, para el primer intervalo de tiempo, Wy i t-1 = Fpo,iAt;.
En la zona diluida, para el nucleo y el anillo:
F... F....At+W . .
Pbs‘i’j (t, ) — b3,it, ] — b3,i,t,j-1 i be,it-1, ] (510)
Fs,i,j FbB,i,jAti +Tb3,i,jAti +Wbc,i,j
B Fozi B Fooir i At + Toai jAG + Wi
Pz, (t)= = (5.11)
Foi | Fooi AL + Wy

3] [1332)
1

donde el subindice hace referencia al tamafio de la particula y el “5” al ntimero de

compartimento correspondiente con una altura del reactor.

Este sistema de ecuaciones se resolvié para cada intervalo de tamafio de particula
elutriable. Acoplando la distribuciéon de edades de particulas de carbon
desvolatilizandose junto con el modelo de secado y desvolatilizacion del carbén, se
obtuvieron las velocidades de generacion de volatiles en las diferentes zonas del lecho.
En las zonas densa y splash, la velocidad total de generacion de compuestos volatiles a
cada altura se determin6é como la suma de los volatiles generados a partir de las

particulas elutriables y no-elutriables.
5.1.2.3. Combustion de volatiles.

Para modelar la combustion de volatiles generados en la desvolatilizacion del carbon se

consideraron las siguientes reacciones quimicas, con sus correspondientes velocidades

191



Capitulo 5: Modelado y Simulacién de LFC

de reaccion, en donde los hidrocarburos se oxidaban en dos etapas con CO como
producto intermedio de la reaccién y el azufre se generaba como H,S que

instantaneamente reaccionaba a SO».

CHs+3/20, —> CO+2H,0 (-11) (R5.1)
CsHg —> 3/2 CoHy+ Hy (-12) (R5.2)
CoHs+ O, —» 2CO+2 Hy (-13) (R5.3)
H, + % 0, — H,0 (-14) (R5.4)
CO+% 0,—> CO; (-rs) (R5.5)
H,S + 3/20, — SO, + H,0 (-Te) (R5.6)

En la zona densa, la combustion de volatiles se modela de acuerdo a las suposiciones
propuestas por Srinivasian (1998), es decir, que la pirdlisis del propano y la oxidacion
del hidrégeno generado se producen en la fase de emulsion, mientras que la oxidacién
de CO, etileno y metano se producen unicamente en la fase burbuja. Las constantes
cinéticas para estas reacciones se obtuvieron de los trabajos de Dryer y Glassman
(1973), Hautman y col. (1981) y Van der Vaart (1988).

La velocidad global de desaparicion de oxigeno y de cada componente volatil vienen
dadas por las siguientes ecuaciones en funcion de las velocidades de reaccién de cada

compuesto individual.

~Ic.cHa = (-r1) (5.12)
-Te.cang = (-12) (5.13)
“Tecara = (-13) — 3/2 (-12) (5.14)
“Tepz = (-1a) - (-12) — 2 (-13) (5.15)
“feco = (-15) = (-11) = 2 (-r3) (5.16)
e Hes = (-Ts) (5.17)
“feop = 312 (-11) + (-13) + Yo (-15) + Y2 (-1s) +3/2 (-Te) (5.18)
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Los balances de materia para los “n” compuestos volatiles y el oxigeno se realizaron
para las diferentes regiones definidas dentro del lecho. En la zona densa, el coeficiente
de intercambio de gas entre las fases de burbuja y emulsion, kpe, Se calculé con la
ecuacion propuesta por Sit y Grace (1978), obteniéndose un sistema de 2n + 2

ecuaciones diferenciales de primer orden para las fases burbuja y emulsion.

- Balance de materia de oxigeno en la fase de burbuja:

dCo,b kbe (Co,e - CO,b )_ (_rc,o2 )

= (5.19)
dZ uvis + utf
- Balance de materia de los volatiles en la fase burbuja:
dCi,b _ kbe(ci,e _Ci,b)_(_rc,i) (5 20)
dz Uy + Uy '
- Balance de materia de oxigeno en la fase emulsion:
Wcl,irshrink(ri)
dc d(be(CO,b - CO,e )_ Z (1_ Emt Xl_ 5)10 YV _(_rc,o2 Xl_ 5)
06 _ i AW, (5.21)

dz u, (1-9)

donde el término negativo es la velocidad de desaparicion de oxigeno debido a la
combustion del char.

- Balances de materia de los volatiles en la fase emulsién:

dCi,e _a(be(ci,e _Ci.b)_(l_5)l(_ Fei )_ (_ Ny, )J
T Uy (1-6) .

Del mismo modo, para la zona splash y para el nucleo de la zona de transporte, se
obtienen n + 1 ecuaciones suponiendo flujo pistén de gas en dichas zonas. Este sistema
de ecuaciones se resolvio por el método de Runge—Kutta, empezando desde la parte
inferior del lecho, junto con los balances de poblacidon del char de un modo iterativo
hasta converger el balance de oxigeno en el combustor y permitio determinar las

concentraciones de oxigeno y volatiles a lo largo del combustor.
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5.1.2.4. Combustién del char.

Para resolver los balances de materia y determinar la eficacia de combustion en un LFC
es necesario desarrollar los balances de poblacion de particulas de char en las diferentes
zonas del LFC (densa, splash y diluida). Los flujos de carbono en el combustor, como
se muestra en la Figura 5.4, son los siguientes: (1) el carbono presente en el carbon
alimentado, Fo, que tiene la funcion de distribucién de tamafio de particulas Po(r); (2) el
carbono existente en la corriente de recirculacion, F, con la funcién de distribucion de
tamano de particulas P1(r); el carbono existente en el anillo, F;, que tiene una funcién de
distribucion de tamario de particula P,(r); y el carbono existente en el ndcleo, F3, con la
funcion de distribucion de tamafio de particulas P3j(r) en cada compartimento j. En las
zonas densa y splash, las distribuciones del tamafio de particula son las mismas que para

el comienzo del freeboard, F3 1, con la funcion de distribucion de tamafio Ps 1(r).

Debido a que en las zonas densa y splash existia una amplia distribucion de tamafios de
char, con velocidades de reacciéon diferentes para cada tamafio de particula, para el
calculo de las velocidades globales en estas zonas fue necesario conocer la funcion de
distribucion de las particulas de char, P3(r). Para distribuciones discretas de tamafios

de particula, el balance de poblacion implica el siguiente sistema de ecuaciones:

« Ar;
F ATt Wi Pshrink(Mie )
P31 (r)Ar; = (5.23)

Ar
F3ATi+W T shrink (Ti) +3W i shrink (Ti)r_i

donde F* =Fg+ Fy; + Fy;.

Este sistema de ecuaciones se resolvié de forma iterativa hasta alcanzar la convergencia
definida en la ecuacion (5.24) y permitio determinar el peso de carbono total existente
en las zonas densa y splash, W, y los valores de W¢,; en cada intervalo de tamafio.

TP ekl — g T8 = (5.24)

i=1 Wer i=1 Fs
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Ps (1)

Zona

Ps(r)f\ diluida
PARSE S F3
P, (1)
P2 () C} “1leo
F2 P, ()

r v :
Zona
Po () splash
r F1
.~ Arena || <—

FO — | Zona .

FO =——> |ldensa \1’ Cenizas +
Carbon [ F7 sorbente
+sorbente sulfatado

Aire 0, 0, /CO, /H,0 /SO,
—_— LN
N2

Figura 5.4. Funciones de distribucion de tamafios de char en el LFC.

Para la resolucion del modelo en la zona diluida, ésta se dividié en compartimentos. En
cada compartimento se supuso que existia mezcla perfecta de solidos, y que entre
diferentes compartimentos existia flujo pistoén de sélidos. Asimismo, en el anillo de la
zona de transporte se consideré que no existia combustion de char, dado que la
concentracion de oxigeno en esta zona podia suponerse despreciable (Gayan y cols.,
1997). El balance de poblacion de particulas de char quemandose en cada

compartimento “j” implico la siguiente expresién para el ntcleo:

Ar,

F- ) I:3i,j—1Ari +ch,i+l,jrshrink(ri+l)F

P3,j(ri )Ari =t = s
l:3,j I:C%,jAri +ch,j rshrink(ri )+T3,jAri + 3\Ncc,j I’shrink(ri )Ar / ri (525)
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La resolucion del balance de poblacion en cada compartimento j permitié conocer el
caudal de carbono que salia del combustor, F4, que correspondia con la salida del ultimo
compartimento, y el caudal de carbono que entraba en las zonas densa y splash, F;, que
a su vez correspondia a la salida del primer compartimento del anillo. Conociendo estos
valores y la eficiencia de recogida de sélidos en el ciclon se pudieron calcular los
caudales de las corrientes Fs, Fgy F7 y sus correspondientes funciones de distribucion de
tamafios Ps(r), Pe(r) y P7(r). Las corrientes Fs, F1, F7 presentaron la misma funcion de
distribucion de tamario, ya que se supuso que el char no se quemaba en la linea de

recirculacion al lecho.

La curva de recogida de sélidos del ciclon se calculé como la de un ciclén de alto
caudal adaptada a las condiciones de operacién en cada caso (Coulson y cols., 1983). El
proceso se repitio de forma iterativa hasta alcanzar la convergencia en la concentracion
de carbono en el sistema. La resolucion del balance de poblacion en las diferentes zonas
permitié determinar los flujos de carbono en todas las corrientes del proceso (Adanez y
col. 1995).

5.1.2.5. Velocidades de encogimiento de las particulas de char.

Para la resolucién de los balances de poblacion es necesario conocer las velocidades de
encogimiento rsyink(ri) de las particulas de char. Suponiendo que se cumplia el modelo
de ndcleo decreciente con control mixto por la reaccion quimica y la difusiéon de gas a
través de la pelicula gaseosa y suponiendo reaccion de primer orden para la combustion,
las velocidades de encogimiento de las particulas de char vinieron definidas por la

siguiente expresion:

B dr B :|.2Co2
(_ r‘shrink) - Ty T (526)
dt jp,(1/k +d,/ShD,)
k. =k, T.exp(-E /RT,) (5.27)

donde el término Co, hace referencia la concentracion efectiva que rodea a las
particulas de char quemandose en cualquier punto del combustor. Esta concentracion
depende del tipo de flujo de gas existente en la caldera, asi como del proceso de
desvolatilizacion y posterior combustion de los volatiles. Por tanto, la aplicacion directa

de las ecuaciones utilizadas para resolver los balances de poblacion no era posible y
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estos balances tuvieron que resolverse simultaneamente a los perfiles de concentracion

de oxigeno en el combustor.

En las regiones densa y splash del lecho, el nimero de Sherwood, Sh, se calculd
mediante la ecuacion propuesta por Palchonok y col. (1997) para lechos fluidizados
densos, mientras que para su célculo en el ndcleo de la region diluida se utilizo la

ecuacion propuesta por Chakraborty y Howard (1981).

Aunque el lecho se considerd isotermo a nivel macroscopico, la temperatura de las
particulas de char era diferente dependiendo de la velocidad de combustion y de la
transmision de calor con el exterior (Adanez y cols., 1993b). Asimismo, se supuso que

la combustion de char producia una mezcla de CO y CO, (Ross y Davidson, 1982).
5.1.2.6. Estructura del modelo de combustion del carbén.

La resolucion del modelo matematico implicd la convergencia simultanea del balance
de poblacion de particulas de char gque se estan quemando Yy el perfil de concentracién
de oxigeno en el lecho teniendo en cuenta el oxigeno utilizado en la combustion de los

volatiles, del char y en el proceso de sulfatacion.

La Figura 5.5 muestra el algoritmo general del modelo desarrollado. En primer lugar, se
definieron las condiciones de disefio y de operacion del combustor y se resolvio el
submodelo hidrodinamico. Con las caracteristicas hidrodindmicas determinadas, se
calcul6 la evolucion de los volatiles en funcién del tiempo y la funcion de distribucion
de las particulas que se desvolatilizaban en cada zona del combustor lo que permitié
calcular los volatiles generados en las distintas zonas del combustor (perfil axial de
generacion de volatiles). Después de la desvolatilizacion, se resolvieron los balances de
materia para la combustiéon de los compuestos volatiles y el oxigeno en las diferentes
zonas del lecho. Para calcular la concentracidon de particulas de char en las diferentes
partes del combustor, se resolvid el balance de poblacion de las particulas de char.
Como la concentracién de oxigeno a cada altura dependia de la combustion del char y
de los volatiles, los balances de materia para char, oxigeno y volatiles se resolvieron de
forma simultanea. Por Gltimo, se realizd el balance de materia global en todo el lecho
teniendo en cuenta la eficacia de recogida de so6lidos en el ciclon. La convergencia de
los célculos numéricos se obtuvo a traves de la concentracion de carbono en las zonas

densa y splash.
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El modelo fue capaz de predecir los perfiles longitudinales de los diferentes compuestos
gaseosos (SO, generado, O,, Hy, CH4, C,H4, C3Hsg, CO, CO,, H,0) a lo largo del lecho.
El modelo también predice las concentraciones y distribucion de tamafio de particulas
de char en las diferentes zonas del combustor, asi como la eficiencia de combustion

alcanzada en diferentes condiciones de operacion.
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\ 4

DATOS DE ENTRADA
Variables disefio
Variables operacion
Caracteristicas combustible

\ 4

SUBMODELO HIDRODINAMICO

calcula perfil axial de porosidad
y flujos sélidos

l

SUBRUTINA DESVOLATILIZACION

calcula volatiles generados

v

SUBRUTINA RESITIME

calcula distribucion de edades de
particulas desvolatilizandose

v

PERFIL AXIAL DE GENERACION DE VOLATILES

;

SUBRUTINA CINETICA VOLATILES BOTTOM

calcula velocidades de combustion de volatiles en zonas densa+ splash

v

SUBRUTINA CINETICA CHAR BOTTOM
calcula velocidades de combustion de char en zonas densa+splash

v

PERFIL DE OXIGENO EN ZONAS DENSA+SPLASH
calcula perfiles de oxigeno en zonas densa+ splash

v

RESOLUCION DE BALANCES DE
POBLACION DE PARTICULAS DE CHAR
EN ZONAS DENSA+SPLASH

NO

Convergencia concentracion

carbono zonas densa+ splash

¢S|

COMPARTIMENTACION ZONA FREEBOARD
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!

SUBRUTINA CINETICA VOLATILES
COMPARTIMENTO FREEBOARD

v

SUBRUTINA CINETICA CHAR
COMPARTIMENTO FREEBOARD

v

PERFIL OXIGENO
COMPARTIMENTO FREEBOARD

v

RESOLUCION BALANCE POBLACION
PARTICULAS CHAR
EN EL COMPARTIMENTO

v

Convergencia
concentracion carbono
compartimento freeboard

NO

NO

H compart. = H TOTAL

+SI

EFICACIA CICLON

NO

Convergencia concentracion

C zonas densa+ splash

+3|

PERFILES AXIALES DE CONCENTRACION DE GASES
SO,, 0,, CO,, H,0, CO, H,, CH,, C,H,, C5H,
PERFIL AXIAL DE CONCENTRACION DE CARBONO
EFICACIA DE COMBUSTION DE CARBONO

Figura 5.5. Algoritmo general para la resolucion del programa de combustién en FORTRAN
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5.1.3. Submodelo de Retenciéon de SO..

En un combustor de lecho fluidizado se producen simultaneamente los procesos de
generacion de SO, por combustion del azufre presente en el carbon y la retencion de
SO, por parte del sorbente presente en el lecho. Tanto la generacion como la retencion
del SO, pueden producirse en diferentes zonas del reactor. En este trabajo se supuso que
la generacion dependia de la forma de desvolatilizacion y de combustién del char del
carbén. Ello permitid distinguir diferentes situaciones dependiendo del lugar en donde
se producia la desvolatilizacién y la posterior combustion de los volatiles, asi como la
consideracién de diferentes velocidades de generacion de SO, en funcién de la altura

del reactor debido a las diferentes velocidades de combustion de char a cada altura.

Ademas para la realizacion de los balances de materia y para conocer la concentracién
de SO, en cada punto del combustor fue necesario conocer tanto la generacién como la
desaparicion de SO, en cada elemento de volumen considerado, por lo que la resolucién
de los balances se realiz6 de forma iterativa.

En primer lugar hay que distinguir entre el azufre que contienen los volatiles y el que
permanece en el char después de la desvolatilizacion, ya que los perfiles de generacion

de SO, depende de dicha distribucion.

5.1.3.1. Generacion de SO, a partir de la combustién de los volatiles y del

char.

La generacion de SO, en el lecho debida al desprendimiento de voléatiles depende de la
forma y del lugar en donde se realiza la desvolatilizacién. Suponiendo que el azufre
contenido en los volatiles es generado como H,S y se quema instantaneamente a SO», la
velocidad de generacion de SO, procedente de los volatiles en un elemento diferencial
de volumen viene dada por la distribucion de volatiles calculada segun la distribucién
de edades de particulas de carbén desvolatilizadas, como se mostré en la seccion
5.1.2.2.

La generacién de SO, a partir de la combustion del char depende de su velocidad de
combustion en el lecho, que es diferente a cada altura del lecho y, por tanto, depende de
factores tales como la concentracion de O, que ven las particulas de char, la

temperatura, la distribucion de tamaros, etc.
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En el modelo se supuso que la velocidad de generacion de SO, a partir de la combustion
del char era proporcional a la velocidad de combustién de carbono. Por tanto, con la
suposicion de flujo pistdn del gas en el reactor se generaron perfiles axiales de
concentracion de los gases que en principio eran desconocidos. Por ello, fue necesario
resolver los balances de poblacion de particulas de char y de concentracion de SO, (sin

retencion) de forma simultanea.

Debido a que la dispersion radial de gas en la region diluida de los lechos fluidizados
circulantes es pequefia, la concentracion de oxigeno en el anillo es menor que la
existente en el nicleo (Gayan y col. 2004). Por ello, en este trabajo se consider6 que la
combustion del char en el anillo de la zona diluida era despreciable y por tanto la
generacion de SO, en dicha zona también lo era. De manera analoga, tampoco se
considero difusion alguna del SO, generado en el ndcleo hacia el anillo, por lo que se
considerd que tampoco existia retencion de SO, en dicha zona del reactor por parte de la

caliza.

Como la velocidad de combustion de las particulas de char varia con la altura en el
reactor, se obtuvieron también perfiles longitudinales de generacion de SO, en el
mismo. La velocidad de generacion por unidad de volumen en el lecho vino dada por la
siguiente expresion:

_ _1 dN(sozichar) _ Xs,char M
(r)(glchar) (Z) - E% - (_Tshrink)(z) xc,i—h‘::M_E (5-28)

Para calcular las velocidades de combustion del char a cada altura fue necesario dividir
el lecho en una serie de compartimentos en los que se supuso mezcla perfecta de los
solidos (algoritmo de célculo mostrado en la seccién anterior). Por resolucién del
balance de poblacion de las particulas de char en unas determinadas condiciones de
operacion junto con la combustién de los volatiles pudo conocerse el perfil longitudinal

de O,, asi como el SO, procedente de la combustion del char a lo largo del reactor.
5.1.3.2. Retencion de SO; en el lecho.

La velocidad de desaparicion de SO, depende de la concentracion de SO, existente en
cada punto del reactor, que es funcion del SO, generado (descrito en las seccion

anterior) y del SO, retenido durante el proceso de sulfatacion del sorbente. Para calcular
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la velocidad de sulfatacion de los sorbentes calcicos se utilizé el modelo descrito en el

Capitulo 3, junto con los correspondientes pardmetros cinéticos obtenidos para la caliza.
La reactividad del sorbente se definié mediante la siguiente expresion

ax ax ax
— = 1 + —2— (5.29)
at taiffa etapa?

etapal Ataiffa

en donde tgirr1 Y tairr2 Se calcularon mediante las ecuaciones (5.30) y (5.31) comentadas
anteriormente en el capitulo 3 para definir las dos etapas en que se produce la

sulfatacion de los sorbentes en un LF.

Etapa 1:

_ IOm,CalO(R(:)3 - rcs) (RO - rc)( 1 1
&~ XI(

- - = t<t, (5.30
WML 3D,CenaRyT (Z 1) 1-5,)Z -1) gOJ 1 (5:30)

Etapa 2:

" X 2/3 X 2/3 X —X
difz — 1 _ o (1_ 1 j _(1_ s j _2(5—1j t>t; (5.31)
L diff 2 Xiim Xiim Xiim

siendo t; y X; el tiempo y la conversion correspondientes al cambio de etapa

controlante.

En un compartimento con una concentracién de SO, determinada, suponiendo mezcla
perfecta de los solidos en todo el lecho, la reactividad media de la caliza se encuentra

definida en funcidon del tiempo medio de residencia, mediante la ecuacion:

daxs t, dXs 3tmr dXs
=) = — E(t dt — E(t dt 5.32
(dt) fo dt Q) etapal + ftl dt (©) etapa2 ( )
siendo
e—t/tR(ri)
E@® = tR(ri) (5:33)
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Por lo tanto, la velocidad de desaparicion de SO, conseguida por parte de las particulas
de sorbente en el elemento de volumen (A dz), con una concentracion de sélidos (1-g)) y

con una determinada concentracion de SO, se expresd como:

_ 1 dNsop _ 1 _ (&)
(r)d T Adz dt A dzA dz(l gl)xcalpCaO dt (5-34)
Una vez calculada la velocidad de desaparicion de SO, se realizd el balance entre la
generacion y desaparicion de SO, en el elemento de volumen considerando que el flujo
de gas en dicho compartimento estaba en mezcla perfecta. Por tanto, la concentracion de
SO, a la salida del elemento diferencial se calcul6 mediante el siguiente balance:

) g,~(Ma
Cs02,j+1 = Cso2,j + %‘” dz (5.35)

El célculo se continud de esta forma en cada compartimento considerado hasta alcanzar
la altura final del reactor con lo que se conocid la concentracion de SO a la salida del
mismo. Finalmente, la retencidn de azufre obtenida en el reactor, se calcul6 a partir del
balance de materia global de azufre en el sistema considerando la relacion entre el SO,
generado por la combustion de los volatiles, char y alquitranes menos el que sale en en

la corriente de gas y el introducido en el carbon.

RS (%) — Fo,carbXs,carb/Ms—QCso2 100 (536)

Fo,carbXs,carb/Ms

De esta manera se pudo conocer también la conversion media del sorbente en el lecho

mediante la ecuacion:

— _ RS
S ™ ca/s

(5.37)

5.1.3.3. Estructura del modelo de retencién de SO,

La resolucion global del modelo matematico implica la convergencia simultanea del
modelo de combustion y de retencién de SO, en el combustor, para lo que se

desarrollaron diferentes subrutinas.

La Figura 5.6 muestra el algoritmo general del modelo desarrollado. En primer lugar, se
definieron las variables de disefio y las condiciones de operacion y se Supuso una

conversion media de sulfatacion de las particulas de sorbente (que equivale a suponer
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una retencion de SO, en el combustor). Posteriormente se resolvio el submodelo
hidrodindmico, calculando los perfiles axiales de porosidad y flujo de sélidos en el
combustor. Con las caracteristicas hidrodinamicas determinadas se resolvio el programa
de combustion por resolucion del balance de poblacion de las particulas de char y el
perfil de oxigeno en el combustor. De esta manera se conocieron los perfiles axiales de
concentracion de los diferentes gases, asi como de concentracion de carbono y la

eficacia de combustion de carbono.
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DATOS DE ENTRADA
Variables disefio
Variables operacion
Caracteristicas combustible

¢

> X, supuesta

v

SUBMODELO HIDRODINAMICO

calcula perfil axial de porosidad
y flujos sodlidos

[ PROGRAMA COMBUSTION )
Perfiles axiales de concentracién de gases
0,, CO,, H,0, CO, H,, CH,, C,H,, C;H; |«
Perfil axial de concentracion de carbono
Eficacia de combustion de carbono
GENERACION DE SO,
calcula velocidades de generaciéon de SO,
\  por combustion de chary volatiles. y

\)

RETENCION DE SO 2
calcula velocidades de retencion de SO, con modelo de sulfatacion

J

PERFIL DE SO , EN ZONAS DENSA+SPLASH+DILUIDA
calcula perfiles de SO, en el combustor, SO, a la salida del combustor

NO

Convergencia
en concentracion O

J' S
RETENCISN DE SO ,EN COMBUSTOR CALCULADA

calcula retencion final y X, a la salida del combustor

v

NO

Convergencia en X,

v S

RESULTADOS FINALES
Perfiles axiales de concentracién de SO,
Conversién media de sulfatacion del sorbente
Eficacia de Retencion de SO,

Figura 5.6. Algoritmo general para la resolucion del programa en FORTRAN para la retencién de SO..
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A continuacion se resolvio el programa de retencion de SO,. La velocidad de
generacion de SO, se calculd a partir de la velocidad de combustion del char y los
volatiles en cada elemento diferencial del reactor. La velocidad de retencion de SO, se
obtuvo en base al modelo de sulfatacion supuesto y de la reactividad de las particulas
de sorbente (dependiente de los parametros cinéticos, Tablas 3.1 y 3.2.) y de la
concentracion de SO, a cada altura. De esta manera se resolvid el perfil de
concentracion de SO, en las diferentes zonas del combustor (densa, splash y diluida) y
por tanto, se conocié la concentracion de SO, a la salida del reactor. Posteriormente se
comprobd el consumo de oxigeno y se iterd hasta la convergencia del perfil de oxigeno
en el programa de combustion. Una vez convergido, se calculd la retencion de SO,
obtenida por medio de un balance global de azufre en el combustor y, por tanto, la
conversion media de sulfatacién del sorbente en el lecho. Finalmente, se comparé la
conversion media del sorbente calculada con la supuesta hasta alcanzar la convergencia

en dicha variable.

El modelo desarrollado permite obtener gran cantidad de informacion como por ejemplo
conocer los perfiles longitudinales de los diferentes compuestos gaseosos (O,, COs,
H.0, SO,, etc.) a lo largo del combustor, las concentraciones y distribucion de tamafio
de particulas de char en las diferentes zonas del combustor, asi como la eficacia de
combustion y de retencion de SO, lograda en diferentes condiciones de operacion.

5.2. Simulacion de una planta de oxicombustién de LFC.

Una vez desarrollado el modelo de LFC, en este apartado se ha realizado un anélisis del
efecto de las principales variables que afectan al proceso de retencion de SO; en el
lecho fluidizado circulante. En primer lugar se analizard la simulacion del caso base
(condiciones calcinantes) y posteriormente se analizarad el efecto de las siguientes

variables de operacion:

- Relacion molar Ca/S.

- Temperatura. Condiciones calcinantes / no calcinantes
- Reactividad de sorbente calcico.

- Tamaiio de particula del sorbente.

- Concentracion de O, alimentada al combustor.

- Tipo de carbon.
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- Limpieza gases antes de su recirculacion.

- Tiempo de residencia de los solidos.

A continuacion se definen los principales datos de entrada del modelo global, que se

encuentran resumidos en la Tabla 5.1
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Tabla 5.1. Datos de entrada del modelo.

unidades Caso base

Potencia [MW;] 20
Dimensiones de la caldera

Diametro [m] 25

Altura [m] 20
Disefio del ciclon

Diametro [mm] 875
Pardmetros operacion

Temperatura [°C] 900

Velocidad [m/s] 5.0

Pérdida de carga [Pa] 25000

Concentracion O, entrada [Yovol.] 25

Exceso de O, [Yovol.] 5

Relacion Ca/S [mol/mol] 2
Parametros fisicos

Tamafio de particula del inerte [mm] 0.2

Densidad inerte (arena) [kg/m%] 2600

Factor de forma del inerte - 0.85

Densidad del carbon [kg/m¥] 1440

Densidad de cenizas [kg/m] 1500

Densidad del char [kg/m] 750

Factor de forma del char [--] 0.8

Tamafio de particula del sorbente [mm] 0.15

Factor de forma del sorbente [--] 0.85
Composicion del carbén (base himeda) Antracita

Humedad [% peso] 23

Cenizas [% peso] 31.8

c [% peso] 52.6

H [% peso] 1.7

N [% peso] 0.93

S [% peso] 1.52

Poder calorifico superior [MJ/kg] 20
Distribucién de tamafio de particula del carbén (char) n=2 (Rosin-Rammler)
Distribucion productos pir6lisis Antracita

Rto char [% peso] 90.0

Rto gases [% peso] 5.0

Rto alquitranes [% peso] 5.0
Composicion del char Antracita

c [% peso] 95.8

H [% peso] 11

N [% peso] 14

S [% peso] 1.7
Composicion gases pir6lisis Antracita

(6{0) [% vol.] 23.43

CO, [% vol.] 7.39

CH, [% vol.] 28.2

H, [% vol.] 10.45

CZHA [% VOl.] 6.07

C3H3 [% V0|.] 1.21

H,0 [% vol.] 11.92

SO, [% vol.] 11.33
Cinética de pir6lisis Antracita

ko [s 10%

Eo [kd/mol] 235

o [kd/mol] 35
Cinética de combustion de char

Keo [s1 1

E. [k mol] 754
Cinética de sulfatacion del sorbente caliza “Granicarb”

Do [m?s] 1.3510°

e (nm) 29

Ds [m%s] 15108
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5.2.1. Parametros de entrada del modelo.

En la Tabla 5.1 se muestran los pardmetros de entrada del modelo cuyos valores se han
definido para el caso base. Como se puede ver los pardmetros de entrada constan de
pardmetros de disefio y operacién de la instalacion, parametros de caracterizacion fisico-
quimicos de los solidos (combustible, sorbente e inertes) y pardmetros cinéticos del

combustible y sorbente calcico.
A. Parametros de disefio.

A.1- Dimensiones de la caldera.

Se tom6 como base las dimensiones de la caldera de LFC de CIUDEN (EI Bierzo,
Ponferrada) de seccidn rectangular 2.9 x 1.7 m con una altura de 20 m. Sin embargo,
debido a que el modelado realizado en este trabajo es 1.5D se ha considerado una

caldera cilindrica con una seccion equivalente de didmetro de 2.5 m.

A.2- Disefio del ciclon.

En los LFC, para la recuperacion de los s6lidos que suben por el riser y su recirculacion
al combustor se utilizan normalmente ciclones, que permiten separar la mayor parte de
solidos elutriados del gas de arrastre. Existen diferentes disefios de ciclones segun las
caracteristicas deseadas aunque, debido a los grandes caudales de gas utilizados en los
lechos fluidizados circulantes, el disefio mas habitual es el ciclon de alto caudal.

En la Figura 5.7 se muestra la curva de eficacia de un ciclon de alto caudal trabajando
en condiciones estandar (de; = 203 mm, Q; = 669 m*/h, Apg = 2000 kg/m?, p; = 0.018
mNs/m?) (Coulson, 1983).
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Figura 5.7. Eficacia de separacion de sélidos en ciclones de alto caudal.

Sin embargo, normalmente los ciclones no trabajan en las condiciones estandar de
disefio, por lo que hay que transformar esta curva a las condiciones de operacion
utilizadas en cada caso. Esta transformacion se realiza con la siguiente ecuacion
(Coulson, 1983):

1/2

3

de, | Q Apy u

d.=d —e2 | =L 7Tt 2 (5.38)
p2 ! (dclJ Q, Apg, 1y

en la que de, Q, Aps y p corresponden con el didametro del ciclon, caudal de gas y
diferencia de densidad de sélido y el gas y viscosidad del gas, tomando los valores
estandar con el subindice 1 y en las nuevas condiciones con el subindice 2. Esta
ecuacion se utilizo para construir la nueva curva de eficacias de recogida, de modo que
dp. era el tamafio de particula que tenia la misma eficacia de separacion que el tamafio

dp: en el ciclén estandar (ver Figura 5.7).

En el modelo matemaético desarrollado se tom6 como referencia la curva de eficacia de
un ciclén de alto caudal trabajando en condiciones estandar y se utilizé la ecuacion
(5.38) para realizar el escalado a las diferentes condiciones de operacién. El diametro
del ciclon (dg) utilizado durante la simulacién ha sido de 875 mm y la curva de eficacia

de recogida de sdlidos por el ciclon se muestra en la Figura 5.7.
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B. Variables de operacion

Las variables de operacion a definir fueron la temperatura de operacion, la velocidad del
gas, la pérdida de carga en el reactor, el porcentaje de oxigeno a la entrada del reactor,
la composicion de gases a la entrada del reactor (que dependera de los gases
recirculados, CO, y H,0, etc.), el exceso de oxigeno (que marcara la capacidad de
procesado de carbon y la potencia de la planta en las diferentes condiciones de
operacion) y la relacion molar Ca/S utilizada en el proceso que determind la cantidad de

sorbente a alimentar a la caldera.
C. Parametros fisicos de los sélidos.

Las propiedades fisicas de los solidos (tamafio y densidad) afectan a la hidrodindmica
existente en el lecho fluidizado. En este trabajo se ha utilizado una densidad de material
inerte (arena) de 2600 kg/m® y una densidad de carbén, char y cenizas de 1440, 750 y

1500 kg/m?®, respectivamente.

En cuanto a la densidad del sorbente en el reactor se calcul6 en funcion de su grado de
calcinacion y sulfatacion, pudiendo existir variaciones muy importantes en su valor.

Para ello se han utilizado los siguientes valores de densidad de los compuestos puros:

- CaCOs 2680 kg/m®
- CaO: 1456 kg/m®
- CaSO4; 3536 kg/m®

D. Parametros cinéticos del proceso de sulfatacion.

El proceso de sulfatacidn de los sorbentes utilizando el modelo cinético propuesto en el
Capitulo 3, viene definido por tres parametros, Do, e y Ds, los cuales servian para definir
el proceso a diferentes condiciones de operacion. El coeficiente Dy la difusién del gas a
través del sistema poroso de la particula en la primera etapa de la reaccion de
sulfatacion, “e” es el espesor de la capa de producto formada a partir de la cual
comienza la segunda etapa de reaccion y Ds el coeficiente de difusion a través de la capa
de producto en la segunda etapa de reaccion. Para llevar a cabo la simulacion, se han
utilizado los valores mostrados en las Tablas 3.1 y 3.2. (Capitulo 3) correspondientes

con la caliza “Granicarb”.
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Tabla 5.2. Pardmetros cinéticos de sulfatacion de la caliza “Granicarb”.

Do [m%s] 1.3510°
e [um] 29
D, [m%s] 1510

E. Caracteristicas relacionadas con el combustible

E.1 - Composicién del combustible.

Para la simulacidon se utilizo la composicion de la antracita de EI Bierzo, del lignito de

la cuenca de Teruel y del carbon bituminoso mostradas en el Capitulo 4. (Tabla 4.1)

E.2. Distribucién de productos obtenidos durante la pirdlisis del carbén.

Debido a que para la realizacion del modelo era importante conocer donde se producia
la desvolatilizacion de las particulas y qué productos se obtenian, se realizaron
experimentos de pirolisis con los tres carbones utilizados en este trabajo (antracita,
bituminoso y lignito) en un reactor de lecho fluidizado. A partir de estos experimentos
se obtuvo el rendimiento a char y por diferencia el rendimiento a volatiles (gases y
alquitranes), los cuales se muestran en la Tabla 5.4. La composicién del char obtenido
se determind mediante analisis elemental e inmediato. El rendimiento a gases y su
composicion se obtuvo de bibliografia (Matthesius y cols., 1987) utilizando
distribuciones tipicas obtenidas con carbones. El rendimiento a alquitranes y su
composicion se calcularon por diferencia para cumplir el balance de materia. En la

Tabla 5.3 se muestran los valores utilizados en la simulacion.
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Tabla 5.4. Distribucién de productos durante la pirolisis.

Antracita Lignito Bituminoso

Rto char [% peso] 90.0 64.0 64.0
Rto gases [% peso] 5.0 18.0 18.0
Rto alquitranes [% peso] 5.0 18.0 18.0

Composicion del char (% peso)

Cc 958 91.15 95.9
H 1.1 0.89 0.84
N 1.4 0.89 2.54
S 1.7 7.07 0.72

Composicion gases pirolisis (%vol.)

CO 2343 2752 32.16
CO, 7.39 4.28 6.91
CH, 28.20 1131 18.29
H, 10.45 6.95 8.18
C,H, 6.07 2.07 3.34
CsHs 1.21 1.03 121
H,O 1192  16.17 26.71
SO; 11.33  30.67 3.20

E.3 - Distribucion de tamafios de particula de carbon

La distribucion de tamafio de particula de carbén utilizada en la simulacién se
considerd que seguia una distribucion del tipo de Rosin-Rammler (5.39). Esta ecuacién
es una de las mas utilizadas para ajustar distribuciones reales de tamafio de particulas
solidas (Snow, 1973). A continuacién se muestra la ecuacion en forma normalizada.

Para ello se supuso que las particulas de carbédn estaban comprendidas entre 0 y 2 mm:

-n)
p

dpmax n
f(dp) =nb _ exp|-bd"] (5.39)

siendo n el pardmetro ajustable que en este caso se utiliz6 como parametro de

simulacion y b una constante que cuando f(dp) esta normalizada toma el valor:

_n0.001

max
dp

b= (5.40)
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Para llevar a cabo la simulacion del caso base se selecciono6 un valor de n =2. La Figura
5.8a muestra la distribucion de frecuencia obtenida para este valor de n. Las
distribuciones de tamafio en forma acumulada se generaron mediante la ecuacion
propuesta por Yu y Standish (1990):

p

Frr=1-exp|—In2

p_05

(5.40)

siendo Fgrr la funcion acumulada de las distribuciones de Rosin-Rammlery d, ,; la

mediana de la funcion de distribucion. En la Figura 5.8b se muestra el peso acumulado

correspondiente al valor n = 2 junto con su correspondiente dyos

5 100
4 n=2.0
—_ 80 dp,5=0.63 mm
S
. 3 1 g 60
) © O
= > i
2 n=2.0 E 40 |
o I
< I
1 20 |
i
0 \ \ \ 0 — : :
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 0.0 0.5 1.0 1.5 2.0
dp (mm) dp (mm)

Figura 5.8. Distribucién de tamafios de particula de carb6n utilizados en simulacion. a) Distribucion de
frecuencia. b) Peso acumulado.

Para el modelado realizado se supuso que el carbén no cambiaba de tamafio durante la
desvolatilizacion aunque si de propiedades. De esta manera, las nuevas distribuciones
de particula de char en peso se calcularon a partir de las densidades del carbon y del
char considerados. Posteriormente, las particulas de char se iban quemando y la nueva
distribucion de tamafios de particula dentro del reactor se calcul6 a partir de los balances
de poblacion realizados en el modelo.
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E.4 - Pardmetros cinéticos de desvolatilizacion de carbon y combustidn de char

Los pardmetros cinéticos utilizados en el modelo para definir el proceso de
desvolatilizacion del carbdn (ecuaciones 5.7 y 5.8) corresponden a los determinados por

Gayan y col. (2004) para diferentes carbones:
ko = 10" s, Eg=235kJ / mol, y og = 35 kJ / mol

E.5 - Pardametros cinéticos de combustion del char

Los char obtenidos por desvolatilizacion de la antracita y del lignito se utilizaron para
determinar su cinética de combustion mediante el método propuesto por de Diego y col.
(1993) y Adanez y col. (2001). Los pardmetros cinéticos determinados fueron los

siguientes:
Antracita keo= 15, E= 75.4 kd/mol
Lignito keo= 15, E=58.6 ki/mol

Para la simulacion del carb6n bituminoso se supuso que este tenia los mismos

pardmetros cinéticos que el lignito.
5.2.2. Resultados de la simulacion.

La temperatura de operacion en las plantas de combustion de lecho fluidizado se fija en
funcién de determinados pardmetros que intentan maximizar tanto la eficacia de
combustion como la de retencion de SO,. Cuando se opera en condiciones
convencionales de combustion con aire la temperatura habitual de operacion se
establece en torno a los 850 °C por tratarse de la temperatura 6ptima para la retencion de
SO,. Sin embargo, en condiciones de oxicombustion esta temperatura debe ser superior
con el fin de permitir la calcinacién del sorbente en atmdsferas con una mayor

concentracion de CO, y asi obtener una 6ptima retencion de SO, en el reactor.

Tanto en trabajos previos llevados a cabo por el grupo como en este trabajo se ha
observado que la conversion de sulfatacion de los sorbentes era mayor cuando se

operaba en condiciones calcinantes, alcanzandose un maximo a temperaturas alrededor
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de 900-920 °C. Por ello, la mayor parte de la simulacién realizada en este trabajo se ha
centrado en este tipo de condiciones de operacion, aunque también se realizd una
comparacion con los resultados obtenidos en condiciones no calcinantes (que simularian

tests realizados a menores temperaturas de operacién, en concreto 850 °C).
5.2.2.1. Retencion de SO, en condiciones calcinantes. Caso Base.

El modelo desarrollado se ha utilizado para simular el comportamiento de un LFC
operando en condiciones de oxicombustion, haciendo especial énfasis en el proceso de
retencion de SO, aunque también se considera el proceso de combustion. En primer
lugar se simulé el comportamiento del reactor en las condiciones de referencia
mostradas en la Tabla 5.1 utilizando antracita como combustible. Ello permite mostrar
los resultados que pueden obtenerse del modelo y que luego servirdn como punto de
referencia para conocer el efecto de las diferentes variables simuladas. Las condiciones
de referencia seleccionadas (T, CO,, etc.) corresponden a condiciones calcinantes para
el sorbente, por lo que se utilizaron los parametros cinéticos que definian el proceso de
sulfatacion de sorbentes calcinados y que fueron determinados en el Capitulo 3. Para
estas condiciones del caso base la concentracion de O, a la entrada fue del 25%.
Ademas, para mantener constante el inventario y tiempo medio de residencia de sélidos
(arena y caliza) en el combustor, se aliment6 arena como solido inerte. La cantidad total
alimentada de arena y caliza fue de 1200 kg/h.

La hidrodindmica del lecho es la parte del modelo que define la distribucion de solidos
en el reactor en funcion de las condiciones de operacion (temperatura, velocidad gas,
pérdida de carga en el reactor, etc.) asi como la altura de las diferentes zonas en las que
se considera dividido el mismo. La Figura 5.9 muestra los perfiles longitudinales de
concentracion de solidos (p) presentes en el reactor obtenidos para el caso base
simulado. Dicho perfil viene determinado por la velocidad de operacion y la pérdida de
carga en el lecho, que es funcion de las caracteristicas del s6lido empleado. Se encontro
que la zona de fase densa alcanzaba los 0.3 m de altura con una porosidad del 60%, la
fase splash llegaba hasta los 3.3 m con un perfil creciente de porosidad, hasta alcanzar
valores de =95%, mientras que a partir de ahi y hasta el final del reactor se encontraba la
zona diluida con el perfil de concentracion de sélidos que iba disminuyendo con la

altura y que alcanzaba en la parte superior valores de porosidad cercanos al =99%.
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Figura 5.9. Perfil longitudinal de concentracion de sélidos en el LFC.

La hidrodinamica del reactor también determina la distribucion del carbén y del char en
las diferentes partes del reactor y, por tanto, la distribucion de los diferentes gases en el
mismo. La Figura 5.10 muestra los perfiles longitudinales de concentracion de los
principales gases a lo largo del reactor. La Figura 5.10a corresponde a toda la longitud
del combustor mientras que la Figura 5.10b corresponde a una ampliacién de la parte

inferior del mismo para mostrar con mas detalle las zonas densa y splash.
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Figura 5.10. Perfiles longitudinales de concentracion de gas en el reactor para el caso base.

Con respecto a los gases involucrados en el proceso de combustion (O, y CO,) se
observa que en la zona densa existe una pequefia variacion de concentracion en la fase
burbuja. Hay que tener en cuenta que la combustién del char tiene lugar Unicamente en
la fase emulsion y que el O, proviene de la fase burbuja, existiendo una resistencia al
intercambio de gas entre ambas fases. Posteriormente, en la zona splash existe una
mejor mezcla de sélidos y gas de manera que existe una elevada concentracion de
solidos que se encuentra en contacto con una elevada concentracion de oxigeno. Esto
lleva a que exista una elevada combustion en esta zona y un cambio brusco en las
concentraciones de O, y CO,. Finalmente, en la zona diluida los perfiles de
concentracion sufren pequefias variaciones de O, y CO,. Esto se debe a que en esta zona
existe una pequefia concentracién de sélidos a la vez que una menor concentracion de
oxigeno. Hay que tener en cuenta que el gas Unicamente circula por el ndcleo, no

existiendo gas para reaccionar en el anillo mas proximo a la pared del reactor.

En lo que respecta al perfil de SO, se observa que su variacion es mucho mas acusada

que para los otros gases en las diferentes partes del combustor. En la zona densa existe
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una mayor concentracion de SO, en la fase emulsion ya que es en esta zona donde se
produce la generacion del mismo por los volatiles y por la combustion del azufre
contenido en el char asi como la retencidn por parte del sorbente existente en esta zona.
En la fase burbuja existe una pequefia concentracion debido al intercambio de gas entre
ambas fases. A continuacion, en la zona splash existe un aumento considerable de su
concentracion debido al alto grado de combustion del char en esta zona y, por tanto, de
generacion de SO,. Posteriormente, se observa que la retencion aumenta a medida que
aumentamos la altura del combustor, lo que produce una disminucion en la
concentracion de SO, a lo largo de la zona de splash y de la zona diluida. Esto se debe
al mejor contacto que existe entre el gas y el sorbente, a pesar de que existe menor

concentracion de sélidos en esta zona con respecto a la fase densa.

Los perfiles de SO, obtenidos en el combustor van a depender del balance conseguido
entre las velocidades de generacion y de retencidn a lo largo del reactor en diferentes
condiciones de operacion. Para conocer los perfiles de generacion de SO, se ha
simulado el comportamiento del combustor sin adicion de sorbente. La Figura 5.11
muestra los perfiles obtenidos en este caso. Se observa como el SO, se genera
principalmente en la fase emulsion de la zona densa y en la zona de splash del reactor,
donde tienen lugar principalmente los procesos de desvolatilizacion del carbon y de
combustion del char generado, mientras que apenas existe generacion en la fase diluida,

siendo el perfil de SO, practicamente constante en esta zona.

Cabe destacar que en el caso base la eficacia de combustién de carbono alcanzada fue
del 96% y que esta eficacia de combustion no varié apreciablemente al cambiar las
variables de operacion simuladas. Asi por ejemplo, el mayor efecto se debid al cambio
de temperatura de operacion, con eficacias del 95% a 850°C y 96.5% a 950 °C. Con el
resto de carbones, debido a su mayor reactividad, las eficacias fueron mayores, en torno
al 98%.
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Figura 5.11. Perfiles de concentracién de gases debido Unicamente al proceso de generacién de SO, por
combustion del carbén (sin alimentacion de sorbente).

5.2.2.2. Efecto de la relaciéon molar Ca/S alimentada al reactor

La relacion molar Ca/S alimentada al reactor es un pardmetro basico en el proceso de
retencion de SO,. Por lo tanto, una vez analizado el proceso con el caso base (Ca/S = 2),
se realizd una simulacion analizando el efecto de la relacion molar Ca/S o lo que es lo
mismo, la relacion sorbente/combustible a introducir en la caldera. La Figura 5.12
muestra la retencion de SO, obtenida en funcion de dicha relacion molar y la Figura
5.13 el perfil longitudinal de SO, obtenido en los diferentes casos. Se observd que,
obviamente un aumento en la relacién molar Ca/S producia un aumento en la retencion
de SO; alcanzada. Dicho aumento no fue lineal debido a la diferente reactividad media
alcanzada por el sorbente en las diferentes condiciones de operacion. Asi, para alcanzar
un valor de retencion de SO, proximo al 99% seria suficiente utilizar una relacion molar
Ca/S igual a 2.5 o lo que es lo mismo introducir a la caldera 0.12 kg de caliza por cada

kg de carbon alimentado.
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Figura 5.12. Efecto de la relacion molar Ca/S Figura 5.13. Perfil longitudinal de concentracion
sobre la retencion de SO, en el combustor. de SO, para diferentes relaciones molares Ca/S
utilizadas.

5.2.2.3. Efecto de la temperatura de operacion.

Como se ha comentado anteriormente a lo largo de este trabajo, se encontré un 6ptimo
de temperatura con respecto a la retencion de SO, en torno a los 900-925 °C ya que
debido a las altas concentraciones de CO, existentes durante el proceso de
oxicombustion era necesario incrementar la temperatura de operacion para trabajar con
el sorbente calcico bajo condiciones calcinantes. Sin embargo, tal y como se observa en
la Figura 5.14, dependiendo de la temperatura de operacion y de la concentracién de
CO, utilizada en la recirculacién es posible que nos encontremos en condiciones donde
el sorbente no calcine y se produzca la sulfatacion directa del mismo (condiciones no

calcinantes).
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Figura 5.14. Diagrama de equilibrio CaCO;-CaO que define las condiciones calcinantes o no calcinantes
para el sorbente calcico.

Con objeto de simular el comportamiento del combustor en condiciones no calcinantes,
850 °C, se ha utilizado la curva de sulfatacion directa representativa del proceso
mostrado en la Figura 5.15 que fue obtenida en ATG. Se ha ajustado la curva de
sulfatacion suponiendo que el sorbente sigue el mismo modelo de sulfatacién que el
descrito en el Capitulo 3 para condiciones calcinantes. En este caso a pesar de que el
modelo no es fisicamente valido para describir su comportamiento, matematicamente si
puede considerarse Util para describir la evolucion de la conversion de sulfatacion con el
tiempo. A modo comparativo se ha incluido también la curva de sulfatacion de la caliza

en condiciones calcinantes.

1.0

0.8 A

0.6 1 Condiciones calcinantes

Kamdiciones no calcinantes

0.2 1

Xs

0.4

0.0

0 2 4 6 8 10
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Figura 5.15. Curvas de sulfatacion en condiciones calcinantes (sulfatacion de calcinados) y en no

calcinantes (sulfatacion directa). Calcinantes: T= 900 °C, Dy=1.35 10" m?/s, D;=1.5 10°® m?/s, e =29 um.
No Calcinantes: T= 850 °C, Dy=2.15 10"® m%s, D= 8.5 10°m?%s, e=7 um.
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En la Figura 5.16 se muestran los resultados obtenidos en la simulacion en donde se
observa como con el modelo de LFC supuesto se obtienen similares conclusiones a las
obtenidas experimentalmente en la planta en continuo de LFB, existiendo un dptimo de

temperatura en torno a los 900-925 °C.
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Figura 5.16. Efecto de la temperatura sobre la retencién de SO,.

Con el objetivo de analizar con mayor detalle la diferencia entre condiciones calcinantes
y no calcinantes, en la Figura 5.17 se muestra el efecto de la relacion molar Ca/S sobre
la retencion de SO, para condiciones no calcinantes (850 °C) y el caso base (900 °C). Se
observa que la RS alcanzada en condiciones de sulfatacion directa es inferior a la
alcanzada en condiciones de sulfatacion indirecta. Por ejemplo para una relacion molar
Ca/S= 2 hay practicamente 15 puntos de diferencia. Esto se debe a que el grado de
sulfatacion obtenido con la caliza en condiciones no calcinantes es también inferior al
obtenido mediante la sulfatacion de calcinados. Sin embargo, se observa como en
ambos casos se pueden obtener retenciones de SO, elevadas, aunque para ello sea
necesario emplear altas relaciones molares Ca/S, préximas a 4. No obstante, este
incremento en la alimentacién de caliza, no supondria una gran ventaja desde el punto
de vista operacional ya que implicaria ademas de una mayor generacion de residuo y
disminucion del tiempo medio de residencia del sélido, un menor aprovechamiento del

sorbente con conversiones inferiores a 0.25.
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Figura 5.17. Efecto de la relacién molar Ca/S sobre la retencién de SO, para calizas reaccionando en
atmasferas calcinantes o no calcinantes.

5.2.2.4. Efecto del tipo de sorbente.

Un variable importante a tener en cuenta a la hora de trabajar en LFC es la eleccion de
un sorbente célcico adecuado para llevar a cabo el proceso de sulfatacion. Para retener
el SO, generado durante la combustién de carbon en lecho fluidizado pueden utilizarse
sorbentes calcicos con diferente capacidad de sulfatacion y reactividad (Adanez y cols.,
1993; Garcia-Labiano y cols., 2002; Stewart y cols., 2010; Stewart y cols., 2012). Como
se ha visto en el Capitulo 3, la velocidad de sulfatacion consta de dos etapas de
reaccion. La primera etapa esta controlada por la difusion del gas a través del sistema
poroso de la particula y la segunda etapa esta controlada por la difusion a través de la
capa de producto. Esta segunda etapa tendra una fuerte influencia sobre el proceso
global de retencion de SO, en el combustor, ya que se ha demostrado que la sulfatacion
residual (Abanades y cols., 2000), a pesar de su baja velocidad de reaccion, juega un
papel importante como consecuencia de los elevados tiempos medios de residencia

existentes en los combustores de LFC.

En este apartado se ha simulado el proceso de retencion de SO, para sorbentes de
diferentes caracteristicas variando los pardmetros cinéticos que definen tanto la primera

como la segunda etapa de reaccién, tomando siempre como referencia el caso base.
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En primer lugar se analizé el comportamiento del combustor simulando calizas con
diferentes capacidades de sulfatacion. La Figura 5.18 muestra las tres curvas de
sulfatacion utilizadas en la simulacién en funcion del tiempo de reaccién, suponiendo
una concentracion media en el reactor de 3000 ppm de SO,. En este caso, se vario el
valor del pardametro de difusion de la primera etapa de reaccion Do (1.5 10, 1.35 10,
6.0 10° m%s) mantenido constante el coeficiente de difusién de la segunda etapa de
reaccion y el espesor de la capa de producto (CaSO,) formada alrededor de la particula
de sorbente (Ds = 1.5 10® m?%/s y e = 29 um) para obtener mediante la ecuacién 3.5

porosidades residuales comprendidas entre el 1y 5%.

En la Figura 5.19 se muestra el efecto de la relacion molar Ca/S sobre la retencion de
SO, para las diferentes calizas simuladas. Se observa que el efecto del coeficiente de
difusion de la primera etapa de reaccion sobre los valores de retencion de SO, finales es
pequefio con una ligera tendencia ascendente de la retencion conforme mayor es el

coeficiente de difusion Dy.
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Figura 5.18. Curvas de sulfatacion para calizas de Figura 5.19. Efecto de la relacion molar Ca/S sobre
diferente Dy e igual “e” y D, la retencién de SO, para calizas con diferente Dy,

Por otro lado, también se analizé el comportamiento del reactor utilizando calizas con
un mayor y un menor coeficiente de difusién que el del sorbente utilizado en el caso

base para la segunda etapa de la reaccion de sulfatacion. La Figura 5.20 muestra las tres
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curvas de conversion de sulfatacion utilizadas en la simulacion en funcion del tiempo de
reaccion para un concentracion media supuesta en el reactor de 3000 ppm SO,. En este
caso, se varid el valor del coeficiente de difusion que define la segunda etapa de
reaccion, Ds (1.35 10°, 1.5 10°®, 3.38 10® m?/s), manteniendo constante el coeficiente
de la primera etapa y el espesor de la capa de producto (Do = 1.35 10° m%s y e = 29
um), para que al igual que en el caso anterior se obtuviera una porosidad residual

comprendida entre un 1y un 5%.

Como se puede observar en la Figura 5.20, la curva con menor coeficiente de difusion
(1.35 10°°) equivale al comportamiento de un sorbente calcico que practicamente carece
de sulfatacion residual, mientras que la curva con mayor coeficiente de difusion se
encuentra limitada por la conversion maxima que puede alcanzar la particula de
sorbente sin sufrir un aumento de tamafio (=0.52), de ahi que a partir de
aproximadamente 4 de reaccion horas la curva de conversion tome un valor asintético
préximo a 0.52 y no siga aumentando su valor. La Figura 5.21 muestra el efecto de la
relaciébn molar Ca/S sobre la retencion de SO, para las diferentes calizas. Se observa
que el coeficiente de difusion de la segunda etapa de reaccion tiene mayor influencia
que el de la primera etapa de reaccion, y por tanto, como es obvio, la RS alcanzada es
mayor cuanto mas reactiva era la caliza, pudiendo existir diferencias de hasta 15 puntos
para una misma relacion molar Ca/S. Esto corrobora la importancia de la actividad
residual de los sorbentes tal y como se habia comentado en trabajos anteriores
(Abanades y cols., 2000).
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Figura 5.20. Curvas de sulfatacion para calizas de Figura 5.21. Efecto de la relacion molar Ca/S sobre la
diferente Ds. retencién de SO, para calizas con diferente Ds.

Otra variable que esta relacionada con la reactividad de las calizas es el espesor de la
capa de producto formada. Por ello, también se realizaron simulaciones empleando
espesores de capa menores al supuesto en este trabajo. En la Figura 5.22 y 5.23 se
muestran las curvas conversion tiempo estimadas para los espesores 10, 20 y 29 um y
los valores de retencion de SO, obtenidos para las diferentes relaciones molares Ca/S o

lo que es lo mismo para los kg de sorbente por kg de carbon alimentado al reactor.

Como se puede observar en la Figura 5.22 cuanto menor es el espesor formado de la
capa de producto, la transicion entre la primera y la segunda etapa de reaccién se realiza
a menores conversiones de sulfatacion y a menores tiempos de reaccion. No obstante, a
pesar de estas diferencias, debido a que para los tiempos de residencia medios
caracteristicos de los LFC ~ 10 horas, se alcanzan en todos los casos conversiones de
sulfatacion muy proximas a la conversion limite, y por tanto se obtienen valores de

retencion de azufre similares, tal y como se observa en la Figura 5.23.
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Figura 5.22. Curvas de conversion de sulfatacién Figura 5.23. Efecto de la relacién molar Ca/S
de calizas con diferentes espesores de capa de sobre la retencidn de SO, para calizas con diferente
producto, e, en la primera etapa de reaccion. espesor de capa de producto, e.

5.2.2.5. Efecto del tamafio de particula del sorbente

Una variable importante a tener en cuenta en la operacién de un LFC es el tamafio de
particula de los s6lidos alimentados a la caldera, ya que ejerce una gran influencia sobre
las propiedades hidrodindmicas del lecho. Por tanto, es necesario utilizar un tamafio de
sorbente apropiado que permita una adecuada circulacién de sélidos en el sistema.
Ademas, como se ha visto en los Capitulos anteriores, cuanto menor es el tamafio de
particula del sorbente célcico, mayores conversiones de sulfatacion y, por tanto, mejores
retenciones de SO, se obtienen. Para verificar tal efecto a mayor escala se ha simulado
la influencia del tamafio de particula del sorbente sobre el proceso de retencion de SO,
tomando como referencia el caso base y variando los tamarfios de sorbente calcico entre
0.15y 0.5 mm.

La Figura 5.24 muestra los valores de retencion de SO, obtenidos con los diferentes
tamafios de particula de caliza para diferentes relaciones molares Ca/S. Se observa
como se alcanzan mayores retenciones de SO, cuanto menor es el tamafio de particula
de sorbente utilizado. Esto es debido a que para un mismo tiempo de reaccion, la capa

externa de producto formada en las particulas de menor tamafio es proporcionalmente
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mucho mayor que en las de mayor tamafio, resultando en una conversion de sulfatacion

mayor, tal y como se ha comentado en los Capitulos 2 y 4.

Si se toma como referencia un valor de retencion de SO, del 90%, se observa que para
alcanzar dicho valor, es necesario utilizar relaciones molares Ca/S relativamente bajas,
en torno a 2, en el caso de trabajar con tamafios de particula pequefios (0.15 mm),
mientras que para tamafios de particula mayores (0.3, 0.5 mm) se necesitaria operar con
relaciones molares Ca/S superiores, llegando incluso a ser mayores de 3 para los

tamafos mas grandes (0.5 mm).
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Figura 5.24. Efecto del tamafio de particula del sorbente sobre la retencién de SO..

5.2.2.6. Efecto de la concentracion de O, alimentada al reactor.

Un parametro de operacion necesario a tener en cuenta en el proceso de oxicombustion
es la concentracion de O, suministrada al reactor, ya que un incremento de ésta conlleva
a un aumento de la alimentacion de carbon y por lo tanto a un aumento de la potencia
térmica generada en la caldera. Asimismo, un incremento de la concentracion de O,
permite a su vez disminuir el caudal de la corriente de recirculacion de gases y tener una
menor penalizacién energética, siendo todos estos aspectos de gran relevancia para el

proceso global de oxicombustion (Bolea y cols., 2012).
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En este apartado se ha simulado, el efecto de alimentar a la caldera diferentes
concentraciones de O, comprendidas entre un 25 y un 35%, tipicas de los procesos de
oxicombustion (Hofbauer y cols., 2014; Czakiert y cols., 2010; Gomez y cols., 2014).

La Figura 5.25 muestra los valores de retencion de SO, obtenidos para distintas
concentraciones de O, alimentadas en funcion de la relacion molar Ca/S. Se observa
como un incremento de la concentracion de O, produce un ligero aumento en la
retencion de SO,. Este comportamiento se debe a que un incremento de la concentracion
de O, en la alimentacién implica un aumento del carbon alimentado y por tanto de la
concentracion media de SO, generada en el lecho, incrementandose la velocidad de
sulfatacion del sorbente y la retencion de SO,. Ademas, hay que tener en cuenta que en
la simulacion se ha mantenido constante el caudal de alimentacion de caliza e inerte, por
lo que al aumentar el carbén alimentado aumenta la cantidad alimentada de caliza y
disminuye la de inerte. La mayor cantidad de sorbente presente en el lecho produce un
aumento en la retencion de SO,. Estos resultados concuerdan con los perfiles de SO,
obtenidos para una relacién molar Ca/S=2 y representados en la Figura 5.26. Cuanto
mayor es la concentracion de O, mayor es la generacion de SO, en la zona densa del
lecho como consecuencia del aumento de combustible alimentado. Sin embargo, la
concentracion de SO, a la salida del reactor es menor, debido a la mayor relacion

sorbente/inerte, resultando en una mayor retencion de SO..

En la ampliacion realizada a la Figura 5.25a (Figura 5.25b), este efecto se aprecia
especialmente para relaciones molares Ca/S comprendidas entre 1.5 y 3. Por una parte,
para valores inferiores a 1.5 el sorbente se encuentra muy sulfatado llegando
practicamente a su conversién maxima (=0.52) en todos los casos. Por otra parte, para
valores cercanos a 3, las retenciones de SO, alcanzadas son tan elevadas (cercanas al
99%) que estan limitadas por la baja velocidad de reaccion a concentraciones bajas de

SO, por lo que apenas se advierte una influencia de la concentracién de oxigeno.
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Figura 5.25. Efecto de la concentracion de O, a la entrada de la caldera.
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Figura 5.26. Perfiles de concentracién de SO, para diferentes concentraciones de O, alimentadas al

reactor

5.2.2

Una de las ventajas de los LFC es su versatilidad para trabajar con diferentes tipos de

carbones, desde carbones poco reactivos como las antracitas hasta muy reactivos como

7.

. Ca/S=2.

Efecto del tipo de carbon.
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los lignitos, o carbones con bajo poder calorifico debido a su alto contenido en cenizas,

e incluso con una gran variedad de combustibles como biomasa, carbon, etc.

En este apartado se han realizado simulaciones utilizando tres tipos de carbon con
diferentes caracteristicas previamente usados en este trabajo, una antracita, un lignito y
un carbon bituminoso, cuya composicion se ha mostrado en la Tabla 4.1. La antracita es
un carbén de alto rango que se caracteriza por presentar un bajo contenido en volatiles y
un alto porcentaje en carbono mientras que el lignito y el carbon bituminoso se
caracterizan por presentar un elevado contenido en volatiles, lo que les confiere una
mayor reactividad. Tambien cabe destacar el diferente contenido de azufre de los
carbones utilizados, siendo el lignito el de mayor contenido con un 5.17% (b.h.) y el
carbon bituminoso el del menor con un 0.77% (b.h.). Las condiciones de operacién

seleccionadas para los carbones fueron las del caso base mostradas en la Tabla 5.1.

Inicialmente, para la simulacion con antracita y carbon bituminoso se fijo una
alimentacion continua de solidos (arena y sorbente) constante e igual a 1200 kg/h. Sin
embargo, durante la simulacion con el lignito, en algunos casos debido a su elevado
contenido en azufre, la cantidad de caliza alimentada a la caldera ya era superior a los
1200 kg/h fijados no se pudieron realizar comparaciones con los mismos tiempos de
residencia. La Tabla 5.4 muestra los kg/h de solidos introducidos en el sistema para

cada simulacion junto con su correspondiente tiempo de residencia.

En la Figura 5.27 se muestran las retenciones de SO, obtenidas en funcién de la relacion
molar Ca/S para los 3 carbones con diferente contenido en azufre y para los dos

tamafios de particula de sorbente simulados.
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caliza/carbén alimentado (kg/kg)
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Figura 5.27. Retenciones de SO, en funcidn de la relacion molar Ca/S para los 3 carbones con diferente
contenido en azufre y para los dos tamafios de particula de sorbente estudiados. T= 900°C.

Tabla 5.4. Caliza alimentada al sistema para una potencia de 20 MW,.

Antracita Lignito Bituminoso

Ca/S Caliza Caliza/carbén tg | Caliza Caliza/carb6on tg | Caliza Caliza/carbon  tg

(kg/h) (kg/kg) (h) | (kg/h) (kg/kg) (h) | (kg/h) (kg/kg) (h)

15 255 0.07 10.0 | 1054 0.24 89| 130 0.036 10.2
2 340 0.09 9.8 | 1406 0.32 74| 173 0.048 10.1
3 510 0.14 9.6 | 2109 0.48 50| 259 0.072 10.0

Cabe destacar que a pesar de contar con menores tiempos de residencia cuando se opera
con el lignito, se obtienen mayores retenciones debido a las mayores velocidades de
reaccion en la caldera como consecuencia de las mayores concentraciones de SO,
existentes alrededor de las particulas de sorbente. Sin embargo, como se observa en la
Figura 5.28, para obtener una retencion de SO, en torno a un 90-95%, con lignito es
necesario introducir de 3 a 6 veces méas sorbente que en el caso de operar con la
antracita o carbon bituminoso respectivamente, conllevando un aumento en la

generacion de residuos sélidos tras el proceso.
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La Figura 5.29 muestra la concentracion de SO, a la salida del reactor por unidad

potencia generada. Como cabia esperar en base al contenido en azufre de los carbones,

las emisiones o concentraciones de SO, generadas con el lignito son muy superiores a

las obtenidas operando con la antracita y éstas a su vez mayores que para el carbon

bituminoso, a pesar de que las retenciones iban en el mismo sentido.
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Figura 5.28. Cantidad de caliza necesaria a
introducir al sistema segin el tipo de carbén
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Figura 5.29. Concentraciones de SO, por MJ
generado con un tamafio de particula de sorbente.
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Figura 5.30. Concentracion de SO, a la salida del reactor para los tres carbones simulados: Antracita,

Lignito y Bituminoso. T=900°C

235



Capitulo 5: Modelado y Simulacién de LFC

Segun los valores publicados por Vattenfall (2004), para tener una corriente de CO; con
un nivel de calidad medio para su transporte y almacenamiento, la concentracion de SO,
deberia ser menor de 200 mg/m*N. En las Gltimas propuestas de composicién de gases
mediante el estudio Dynamis, todavia se han restringido mas las especificaciones en
cuanto a las concentraciones de SO, recomendadas para su transporte llegando a valores
menores de 100 ppm (PTECO2, Transporte de CO, 2013). Por lo tanto, a partir de los
resultados observados en las Figuras 5.29-5.30, se puede deducir que para los tres
carbones utilizados, no seria necesario un posterior tratamiento de purificacion de gases

de combustion si se utilizasen relaciones molares Ca/S superiores a 2.5-3.
5.2.2.8. Efecto de desulfurar los gases de combustion antes de recircular

Una de las caracteristicas que definen el proceso de la oxicombustion es la recirculacion
de los gases de salida para controlar la temperatura y la concentracién de O, a la entrada
de la caldera. La recirculacion de estos gases puede realizarse antes (hUmeda) o después
(seca). Asimismo puede realizarse una limpieza previa de los mismos antes de ser

recirculados para evitar posibles problemas de corrosion en los materiales.

Hasta el momento en toda la simulacion realizada se ha considerado el caso en el que se
recircula junto con el CO, parte del SO, que se obtiene a la salida del combustor y que
hace aumentar la concentracion de SO, dentro del mismo. Por tanto, en este apartado se
ha supuesto que existia una etapa de limpieza en la linea de recirculacion que eliminaba
completamente el SO, en la corriente de recirculacion de CO, (Caso a de la Figura 5.31)
y se han comparado las retenciones alcanzadas con el caso base en el que el SO, es

recirculado junto con el CO, (Caso b de la Figura 5.31).

En la Figura 5.32 se muestra la retencion de SO, obtenida en funcion de la relacion
molar Ca/S para los dos casos mostrados en la Figura 5.32. Se observa que la retencion
de SO, aumenta cuando se recircula el SO, obteniéndose valores de RS cercanos al 95%
para Ca/S=2. Este aumento en la retencion es debido principalmente a las mayores
velocidades de la reaccion de sulfatacion obtenidas en el combustor derivadas de la
mayor concentracion de SO, existente en el mismo. Sin embargo, este aumento de
concentracion de SO; en la caldera supuso unas mayores concentraciones de SO, en la
corriente del gas de salida del combustor debe enviarse al sistema de limpieza previa a

la compresion y almacenamiento, tal como se aprecia en la Figura 5.32 donde se
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muestran las cantidades de SO, por MW, para los dos casos simulados. Asimismo,
puede observarse a partir de los datos obtenidos en la simulacion que, para trabajar en
esta caldera con la antracita y la caliza seleccionada y conseguir concentraciones de SO,
en el gas de salida inferior a 200 mg/m>N serfa necesario operar con relaciones molares

Ca/S superiores a 2.5-3 en ambos casos (desulfuracion previa o no).

A modo de ejemplo, la Figura 5.33 muestra los perfiles longitudinales de concentracion
de SO, para los casos simulados, en donde se supuso que existia 0 no recirculacion de
SO, (casos a y b de la Figura 5.31), para diferentes relaciones molares Ca/S.
Obviamente, la recirculacion de SO, produjo una mayor concentracion de SO, dentro
del combustor y por tanto un incremento de la retencion de SO, tal y como se ha visto
en la Figura 5.33a)

Carbon (9),
Carbon (S)

Sorbente (Ca;
1

Sorbente (Ca

I
I
I
! recirculacion CO, SO,

0, 0,

a) Sin recirculacién de SO, b) Con recirculacion de SO,

Figura 5.31. Esquema de los diferentes casos simulados.
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Figura 5.33. Perfiles longitudinales de concentracion de SO, dependiendo de si se recircula o no SO, al
reactor. T=900°C.
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5.2.2.9. Efecto del tiempo medio de residencia.

Una variable caracteristica de los LFC es el elevado tiempo de residencia de los sélidos
durante el proceso. Como se ha comentado en el Capitulo 4, el tiempo medio de
residencia de los solidos en instalaciones industriales de lecho fluidizado oscila entre 10
y 15 horas (Lyngfelt y Leckner, 1992; Lyngfelt y cols., 1993; Mattisson, 1998b). En
trabajos previos (Abanades y cols., 2000; Garcia-Labiano y cols., 2011) y en la
simulacion realizada en este trabajo, se ha demostrado que la actividad residual de los
sorbentes tras el taponamiento de los poros puede ser significativa. Por lo tanto, es de
esperar que al aumentar el tiempo medio de residencia de los solidos en el combustor
aumenten también las retenciones de SO, alcanzadas en unas determinadas condiciones
de operacion. Ademas, la cantidad de azufre presente en el combustible tendra un papel
importante, ya que cuanto mayor es el contenido en azufre mayor es la cantidad de
sorbente necesaria a introducir en el sistema para mantener una relaciéon molar Ca/S
constante y por tanto menores tiempos medios de residencia se alcanzarén, tal y como

se ha mostrado en la Tabla 5.4 de la comparacion entre lignito y antracita.

En este trabajo, para analizar el grado de influencia del tiempo de residencia del
sorbente sobre la capacidad de sulfatacion de las calizas, o lo que es lo mismo sobre la
retencion de SO,, se varié la cantidad de sélido inerte (arena) alimentada al reactor para
modificar los tiempos de residencia entre 2.5 y 15 horas. El anlisis se ha realizado con

dos tamafios diferentes de particula, 0.15 y 0.4 mm.

100

90 i /
0.15 mm

80

70

RS (%)

60 -

0.4 mm

50

40

0 2 4 6 8 10 12 14 16
Tiempo residencia (h)

Figura 5.34. Efecto del tiempo de residencia sobre la retencion de SO, para dos tamafios de particula de
sorbente célcico diferentes. Antracita. T = 900 °C, Ca/S=2.
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Como se observa en la Figura 5.34, para ambos tamafios de particula, se obtuvieron
mayores retenciones de SO, cuanto mayor era el tiempo de residencia de los sélidos ya
que se produce un aumento del tiempo de contacto entre las particulas de sorbente y el
SO, generado en la combustion del carbdn. Esto corrobora la importancia de la
actividad residual de los sorbentes en los LFC observada anteriormente para alcanzar
altas retenciones de SO,. Asi, para los tamafios de particula tipicos utilizados en este
tipo de combustores (= 0.15 mm) la retencion de SO, llega a incrementarse en
aproximadamente 10 puntos cuando se varia el tiempo medio de residencia entre 2.5 y
10 horas, alcanzando valores proximos al 95% con tiempos medios de residencia de 10

horas y con una relacion Ca/S igual a 2.
5.2.3. Comparacion con la planta experimental LF

A lo largo de este capitulo, se ha observado como para relaciones molares Ca/S
superiores a 2.5 se pueden obtener elevadas retenciones de SO, en LFC siempre y
cuando se utilicen sorbentes célcicos con caracteristicas apropiadas(reactividad, tamafio

de particula...).

En la actualidad, todavia no se dispone de la suficiente informacion experimental
referente a grandes plantas de LFC como para validar el modelo desarrollado en este
trabajo. No obstante, debido a que las dimensiones del LFC simulado son muy similares
a las de la planta de LFC del Bierzo (CIUDEN) (Lupion y cols., 2013) y que la antracita
utilizada en su caso presenta una composicién quimica similar a la empleada en este
trabajo (Tabla 5.5), se ha realizado una comparacién de nuestros resultados con sus
datos experimentales.

En la Figura 5.35 se muestran los resultados de retencion de azufre obtenidos en la
planta de oxicombustion de LFC de CIUDEN. Como se puede observar, para relaciones
molares Ca/S mayores de 3 se logran retenciones de SO, muy elevadas (= 99%), siendo
estos resultados muy similares a los predichos por el modelo propuesto. De igual
manera, el éptimo de temperatura con respecto a la retenciéon de SO, encontrado durante
su experimentacion estuvo entre 880 y 910 °C, valores también muy proximos a los
presentados en el Capitulo 2 y a los publicados en otros trabajos previos (de Diego y
cols., 2011; Garcia-Labiano y cols., 2011) 900-925 °C.
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Tabla 5.5. Composicion de la antracita utilizada en la planta de LFC de CIUDEN (d.a.f)

Andlisis inmediato  (%)*

Humedad 4.95
Cenizas 34.14
Volatiles 11.51

Analisis elemental  (%)**

C 88.56
H 2.96
N 1.19
S 1.49
0 5.80

* a.r: Composicion como recibida
** d.a.f: Composicion libre de humedad y cenizas

Anthracite oxv Anthrarite oxy
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Figura 5.35. Datos de la retencién de SO, de la planta de LFC de 30 MW, de CIUDEN. 3™ Oxyfuel
Combustion Conference (2013).

Por otra parte, puesto que no se disponian de valores reales de una planta de LFC en un
amplio rango de condiciones de operacion como para comparar directamente con los
valores predichos por el modelo, se considerd que en los LFC, el comportamiento de la
suma de la zona densa y splash puede asemejarse al de un lecho fluidizado burbujeante.

Por ello, se realizaron a modo de comparacion, simulaciones para tiempos de residencia
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de los sélidos de 2.5 h, similares a los obtenidos en la planta piloto de LFB descrita en

el Capitulo 4.

Como se observa en la Figura 5.36 a pesar de las diferencias evidentes que existen entre
los LFC y los LFB, los valores predichos por el modelo fueron muy similares a los

resultados obtenidos durante la operacién en la planta de LFB en continuo.
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Figura 5.36. Comparacidn de los resultados experimentales obtenidos en planta piloto de LFB con los
resultados obtenidos de la simulacion para un el mismo tiempo de residencia.

En definitiva, se ha adaptado un modelo de combustion de carbon de LFC previamente
desarrollado al caso especifico del proceso de oxicombustion, para lo cual ha sido
necesario incluir cambios en la configuracion del mismo para tener en cuenta el gas
recirculado tipico del proceso de oxicombustion, asi como en el modelo de sulfatacion a
nivel de particula, para lo cual se ha utilizado un modelo desarrollado especificamente
para incorporarlo de forma sencilla en el modelo global del combustor junto con los
parametros cinéticos determinados en este trabajo. Dicho modelo se considera una
herramienta Gtil de cara a optimizar el proceso de retencion de SO, en condiciones de
oxicombustion en reactores de lecho fluidizado circulante mediante la utilizacion de

sorbentes calcicos.
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6. RESUMEN Y CONCLUSIONES.

6.1. Resumen.

La emision de gases de efecto invernadero provenientes de la combustion de
combustibles fésiles para la obtencidn de energia, especialmente CO,, es uno de los
principales problemas medioambientes al que actualmente tiene que hacer frente la
comunidad internacional. Entre las opciones posibles y necesarias para mitigar estas
emisiones a corto-medio plazo se encuentran las tecnologias de captura y posterior
almacenamiento de CO, (CAC). Dependiendo del momento donde se produce la etapa
de concentracion de CO, las CAC se clasifican en tres grupos: Post-combustion, Pre-
combustion y Oxicombustion, siendo esta ultima tecnologia a la que hace referencia

este trabajo.

La oxicombustion consiste en quemar el combustible, en este caso carbén, utilizando
una mezcla de oxigeno puro y gas recirculado (principalmente compuesto por CO; y
vapor de H,0) proveniente de la salida del combustor. De esta manera, al no introducir
aire al combustor se elimina la presencia de N, en la corriente de salida, obteniendo
finalmente una corriente altamente concentrada en CO, y lista para su posterior

transporte y confinamiento.

Durante la oxicombustion del carbdn, ademas de la generacion de CO,, también hay que
tener en cuenta la formacion de otros gases contaminantes, tales como el SO, y NOy,
que si son emitidos a la atmosfera son causantes de la formacién de lluvia &cida y en los
procesos de CAC originan serios problemas de operacion como consecuencia de su
contribucion a la corrosion de los materiales de la instalacion y durante la etapa de

presurizacion y bombeo en las lineas de transporte.

En las centrales térmicas, los dos tipos de calderas en donde se puede llevar a cabo el
proceso de la oxicombustion de carb6n son las calderas de carbon pulverizado y de
lecho fluidizado circulante. Actualmente, las que se encuentran en un mayor estado de
madurez son las calderas de carbon pulverizado, aunque en los Gltimos afios las calderas
de lecho fluidizado han comenzado a ser una buena alternativa ya que, entre otras

muchas ventajas, permiten alimentar sorbentes céalcicos directamente al lecho para
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Ilevar a cabo in situ el proceso de retencion del SO, generado durante la combustion del

carbon, siendo este tema el principal objeto de estudio en este trabajo.

La reaccion de sulfatacion de los sorbentes célcicos es una reaccion solido-gas entre el
sorbente célcico, CaCO3 o CaO (reactante solido) y el SO, y O, (reactante gas) para
formar un compuesto solido y estable, CaSO,. De acuerdo con el equilibrio
termodindmico de la reaccion (R6.1) y segun las condiciones de operacion existentes en
la caldera, en concreto la presion parcial de CO, y la temperatura, el sorbente célcico
puede reaccionar con el SO, como CaO (en condiciones calcinantes, R6.2) cuando la
presion parcial de CO; en el sistema es mas baja que la presion de equilibrio del CaCO3;
0 como CaCOj; (en condiciones no calcinantes, R6.3) cuando la presion parcial de CO,
en el sistema es mas alta que la presion de equilibrio del CaCOs.

CaCO; «—» Ca0 + CO; (R6.1)

En las calderas de combustion convencional con aire las condiciones de operacién son
siempre calcinantes, =~ 850 °C y 15% de CO,, por lo que tiene lugar la sulfatacion del
sorbente calcinado:

Ca0 + SO, +% 0O, —» CaS0O4 (R6.2)

Sin embargo, en condiciones de oxicombustion, la presion parcial de CO; en la caldera
es mayor que en la combustion con aire, pudiendo existir condiciones calcinantes 0 no
calcinantes. En condiciones no calcinantes tendra lugar la sulfatacion directa del

sorbente:
CaCO3+ S0, +% 0, —» CaS0, + CO, (R6.3)

Durante el desarrollo del proyecto se han llevado a cabo casi de manera simultanea la
realizacion de dos tesis doctorales. La primera de ellas tuvo como objetivo principal el
determinar la temperatura 6ptima de operacion de los lechos fluidizados, operando en

condiciones de oxicombustion para maximizar la retencion del SO, (Rufas, 2013).

El objetivo principal de esta tesis es, una vez definida la temperatura optima del
combustor (condiciones calcinantes), analizar el efecto de las principales variables de
operacion (relacién O,/CO, alimentada, tipo de carbdn, tipo de sorbente y su tamafio de

particula, etc.) de los reactores de LF operando en condiciones de oxicombustion, para
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maximizar la retencion del SO, generado en la combustion de diferentes carbones
mediante la adicidn de sorbentes célcicos. Ademas, se analizé en detalle el efecto de la
recirculacién de los gases de combustion, tipica de estos procesos, sobre las emisiones

de gases contaminantes (SO,, NOy, Hg) a la salida del combustor.

Para ello, se han seleccionado cuatro sorbentes calcicos, tres calizas (Granicarb, Brecal
y Horcallana) con un elevado contenido en CaCO3 (> 90% peso) y una dolomia (Sierra
de Arcos) con un contenido similar de MgCO3 y CaCOs, a los que se les ha realizado
una caracterizacion fisico-quimica y estructural mediante diversas técnicas
instrumentales como la porosimetria de Hg para determinar su porosidad, la fisisorcion
de N, para la determinacion de su superficie especifica BET y la microscopia
electronica de barrido con espectroscopia de rayos X (SEM-EDX) para examinar la
estructura de las particulas y la distribucion del azufre en su interior. Se ha observado
que los sorbentes frescos, debido a su alto grado de cristalizacién, apenas tenian
porosidad y su superficie especifica o area BET era despreciable. Sin embargo, cuando
se encontraban calcinados, los cuatro sorbentes desarrollaban una estructura mesoporosa

con una distribucion de poros unimodal, aumentando notablemente su porosidad.

Posteriormente, se analizé la reactividad y capacidad de sulfatacion de los sorbentes
calcicos mediante analisis termogravimétrico (ATG) y en una instalacion de lecho
fluidizado (LF) discontinuo. En ATG se realiz6 un estudio de la etapa de calcinacion
mediante rampas de calentamiento a diferentes concentraciones de CO,. Estas pruebas
experimentales permitieron conocer la existencia de una zona cercana a la curva de
equilibrio termodinamico de la reaccién de descomposicion del CaCO;3; en la cual,
aunque correspondia con condiciones de operacion calcinantes, la velocidad de
sulfatacion era mas rapida que la velocidad de calcinacién y por tanto el sorbente tenia
un comportamiento semejante a operar bajo condiciones no calcinantes. Ademas, en LF
discontinuo se estudio la influencia de las principales variables de operacion, como la
temperatura, la concentracién de CO,, la concentracion de SO, y el tamafio de particula,
sobre la reaccidon de sulfatacion de los sorbentes. En estos experimentos se observo
como la reaccion de sulfatacion se producia en dos etapas. La primera etapa era
relativamente rapida y controlada principalmente por la difusion del gas de reaccién a
través del sistema poroso de la particula. Durante esta primera etapa, conforme se
producia la reaccion de sulfatacion, el volumen de poros iba disminuyendo debido a que
el volumen molar del CaSQO, es mayor que el del CaO hasta que se producia el blogueo
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de los poros mas externos formando una capa relativamente delgada de CaSO, en el
exterior de la particula de conversion aproximadamente uniforme. Posteriormente, tenia
lugar una segunda etapa de reaccion mas lenta que estaba controlada por la difusion del
gas reactante a través de la capa de producto y que reaccionaba de acuerdo con el

modelo de nlcleo decreciente.

En LF discontinuo se observé como la conversion de sulfatacion alcanzada por los
sorbentes calcicos durante la primera etapa de reaccion era mayor en condiciones
calcinantes que en condiciones no calcinantes debido a que las particulas calcinadas son

mMAs reactivas por presentar una mayor porosidad.

Asimismo, se aprecié un comportamiento diferente de los sorbentes calcicos con la
temperatura dependiendo de si éstos se encontraban operando en condiciones
calcinantes o no calcinantes. Para condiciones no calcinantes se observo un aumento de
la conversion de sulfatacion con el aumento de la temperatura para las tres calizas
estudiadas. Sin embargo, el efecto de la temperatura en condiciones calcinantes era
diferente. En todos los casos la conversion de sulfatacion aumentd con la temperatura
hasta alcanzar un maximo en torno a los 900°C. Posteriormente, a mayores temperaturas
esta capacidad de sulfatacion se mantuvo practicamente constante con las calizas
“Brecal” y “Horcallana”, mientras que disminuy6 con la caliza “Granicarb”. Por otro
lado, la dolomia no present6 un efecto tan marcado con la temperatura, alcanzando en
todos los casos conversiones de sulfatacion superiores a las calizas debido a la mayor

porosidad por unidad de calcio que le confiere a la particula la calcinacién del MgCOs.

En el andlisis del efecto de la concentracion de CO, en el gas de reaccion sobre el
proceso de sulfatacion de los sorbentes calcicos se observo que el principal efecto que
produce el aumento de la concentracién de CO, es el desplazamiento de la temperatura
de descomposicion del CaCO3; a mayores valores. Ahora bien, una vez definidas las
condiciones calcinantes o no calcinantes, la concentracion de CO; en el gas de reaccién

no afectaba al proceso de sulfatacion.

Como se esperaba, la velocidad de reaccion y la conversién de sulfatacion alcanzada por
los sorbentes aumentaron con el aumento de la concentracion de SO,, tanto en
condiciones calcinantes como no calcinantes. Asimismo, la tendencia general en ambos

casos ha sido que, para un determinado tiempo de reaccion, la conversion de sulfatacion
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alcanzada por los sorbentes era mayor cuanto menor era el tamafio de particula del
sorbente. Una desviacion de este comportamiento general se ha observado con la caliza
“Brecal”. En este caso la conversion de sulfatacion era independiente del tamafio de
particula en la primera etapa de reaccion mientras que su comportamiento se asemejaba
al resto de los sorbentes durante la segunda etapa. Esta diferencia en el comportamiento
de la caliza “Brecal” fue debida a que esta caliza desarrolla micro y macro fracturas

durante su calcinacién.

Una vez realizada la caracterizacion de los sorbentes célcicos, se ha elaborado un
modelo cinético a nivel de particula de la reaccion de sulfatacion y se ha aplicado a
dos de las calizas, “Granicarb” y “Horcallana” a partir de los resultados obtenidos en
lecho fluidizado discontinuo y termobalanza para condiciones calcinantes, ya que como
se habia determinado previamente estas condiciones eran las mas favorables para llevar
a cabo el proceso de retencion de SO, con calizas. EI modelo de sulfatacién
desarrollado consta de dos etapas de reaccién. Una primera etapa donde la velocidad de
reaccion es rapida y esta controlada por la difusion de SO, y O, a través del sistema
poroso de la particula hasta que se forma una capa de producto, CaSO,, de pequefio
espesor y conversion uniforme debido al bloqueo de los poros mas externos de la
particula. A partir de ahi comienza la segunda etapa de reaccién caracterizada por ser
mas lenta y por estar controlada por la difusion a través de la capa de producto, CaSO,,
formada alrededor de la particula y que reacciona siguiendo el modelo de nucleo

decreciente.

Debido a que la experimentacion en LF discontinuo permite simular con mas realismo
el comportamiento del sorbente durante los primeros instantes de reaccion en un
combustor de LF, esta instalacién se utiliz6 para obtener los parametros cinéticos
correspondientes a la primera etapa de reaccion. Por otra parte, puesto que los
resultados obtenidos en experimentos de larga duracion tanto en LF discontinuo como
en ATG fueron muy parecidos, para determinar los pardmetros cinéticos de la segunda
etapa se utiliz6 la termobalanza como instalacion experimental, debido a la mayor
simplicidad de esta técnica para realizar los experimentos con largos tiempos de

operacion.

Con respecto a la experimentacion en la planta en continuo de lecho fluidizado
burbujeante (LFB) operando en condiciones de oxicombustion, se ha completado el
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estudio del proceso de retencion de SO, partiendo de los resultados obtenidos
previamente en otra tesis doctoral (Rufas, 2013). En dicha tesis se determind que el
Optimo de temperatura con respecto a la retencion de SO, en condiciones de
oxicombustion se encontraba en torno a los 900-925 °C, la cual corresponde a
condiciones calcinantes para el sorbente aun en presencia de elevadas concentraciones
de CO, como las existentes en el proceso de oxicombustion. Por tanto, en este trabajo,
partiendo de este Optimo de temperatura se analizo el efecto de otras variables de
operacion como la concentracion de oxigeno alimentado a la caldera, el tipo de carbén
(antracita, lignito y carbon bituminoso), la reactividad y el tamafio de particula del
sorbente célcico y el efecto de la recirculacion de los gases de combustion (SO2, NO y
vapor de H,0) sobre el proceso de retencién de SO, asi como también su influencia
sobre otros gases contaminantes como NOy y Hg. Con fines comparativos algunos de
estos experimentos se llevaron a cabo tanto en condiciones calcinantes (925 °C) como

no calcinantes (850 °C).

A continuacion se exponen de forma resumida el efecto de las principales variables

estudiadas en la planta de LFB en continuo:

e Relacion O,/CO, alimentada a la caldera. Se observo que la concentracion de
oxigeno suministrado apenas influia en los valores de retencion de SO,
alcanzados. En cuanto a la generacion de NOy, en este caso, un incremento de la
concentracion de oxigeno en la alimentacion produjo un aumento de las
concentraciones de NO y N,O a la salida del combustor, debido a la mayor
cantidad de carbon alimentado a la caldera. Sin embargo, comparando las
cantidades de NO y N,O emitidas por unidad de energia generada se observo
que ambas disminuyeron con el aumento de la concentracion de O,. Respecto a
las emisiones de Hg, se observd que un aumento de la concentracion de O,
alimentada al combustor produjo un ligero incremento del mercurio en la fase
solida como consecuencia del aumento de la cantidad de carbon y sorbente

alimentados y un descenso de la concentracién de mercurio gas (Hg(0) y Hg*").

e Tamafio de particula de sorbente. Al igual que en los experimentos realizados
en ATG y en LF discontinuo, una disminucion del tamafio de particula del
sorbente produjo un aumento de la retencion de SO, para los sorbentes

estudiados. Asimismo se observd que, tanto para la caliza “Granicarb” como
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para la dolomia “Sierra de Arcos”, el tamafio de particula del sorbente apenas

influia sobre las emisiones de NO y N,O.

Tipo de carbon. Se observo que las retenciones de SO, alcanzadas durante la
oxicombustion del lignito, definidas en porcentaje, fueron mayores que las
alcanzadas con la antracita y estas a su vez mayores que las conseguidas con el
carbdén bituminoso. Este orden fue directamente proporcional al contenido en
azufre del carbén. En cuanto a las emisiones de NOy, se observé que éstas eran
mayores conforme mayor era el contenido en nitrégeno del carbédn utilizado.
Con los tres carbones empleados las emisiones de N,O disminuyeron al
aumentar la temperatura de operacion, mientras que las emisiones de NO
dependieron del tipo de carbdn utilizado. Para el carbén bituminoso y la
antracita, aumentaron al aumentar la temperatura de operacion hasta llegar a un
valor de 900 °C a partir del cual dichas emisiones de NO permanecieron
practicamente constantes. Sin embargo, con el lignito las emisiones de NO
fueron préacticamente independientes de la temperatura empleada. Ademas, se
encontrd6 que la mayoria del mercurio desprendido del carbén durante el
proceso de oxicombustidn se encontraba asociado a los sélidos, ya que el CaSO,

forma centros activos que favorecen su fijacion.

Recirculacion de SO,. Se observo que la recirculaciéon de SO, en el combustor
produjo un aumento en la concentracion de este gas en la caldera y, por tanto,
un aumento en la velocidad de la reaccién de sulfatacion y en las retenciones de
SO, alcanzadas. En lo referente a los NOx y CO se observé un efecto diferente
en condiciones calcinantes (925 °C) y no calcinantes (850 °C). A 850 °C después
de la inyeccion de SO, se produjo una reduccién de la concentracion de NO y un
aumento en la concentracién de CO a la salida del reactor. Sin embargo, a 925
°C, la reduccién de NO fue pequefia y el aumento de CO practicamente
despreciable. La recirculaciéon de SO, no afectd la emision de N,O a ninguna de
las dos temperaturas. Ademas, la recirculacion de SO, produjo un incremento
de la concentracién de Hg(0) debido a que el SO, inhibe la oxidacion del Hg(0)
a Hg”" en la fase homogénea.

Recirculacion de NO. Se observd que las emisiones de SO, y CO eran

practicamente independientes del NO recirculado concluyéndose que la
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recirculacion de NO no afectaba al proceso de retencion de SOy,
independientemente de la temperatura de trabajo y del tipo de carbdn utilizado.
Analizando la influencia de esta recirculacion sobre los NOy, se observd que al
aumentar la concentracion de NO alimentada (recirculada) aumentaba la
concentracion de NO a la salida del reactor. Sin embargo, en todos los casos se
produjo una reduccion importante del NO recirculado a N, y NO,
principalmente a N,. Ademas, se observd que la recirculacion de NO apenas

influyd en la distribucion de las distintas especies de Hg.

e Recirculacion de vapor de H,O. Para realizar el estudio de la influencia de la
recirculacion de vapor de H,O se sustituyo un 15% del CO, alimentado por un
15 % (en volumen) de vapor de agua quedando una composicion de la corriente
de gases alimentada al reactor compuesta por un 35% O,, 50% CO, y 15% vapor
de agua. Se observo como la alimentacion de vapor de H,O apenas afectaba a las
emisiones de SO, y por lo tanto a la capacidad de sulfatacion del sorbente con
ninguno de los carbones utilizados. Asimismo, tampoco afectd a las
concentraciones de CO y N,O. Por el contrario, la inyeccién del vapor de H,O
produjo un descenso importante en la concentracién de NO trabajando con los
tres carbones (antracita, lignito y carbdn bituminoso) tanto para condiciones
calcinantes, 925 °C, como para no calcinantes, 850 °C. En base a estos resultados
se concluyd que la opcién de utilizar una recirculacion humeda favorece la
disminucion de la concentracion de NO a la salida de la caldera. En cuanto a las
emisiones de Hg, la recirculacién del vapor de H,O apenas influyé en la

distribucion de las distintas especies de Hg.

e Recirculacion conjunta de varios gases ademas del CO,. En la Recirculacién
conjunta de vapor de H,O y NO se observd la misma disminuciéon en la
concentracion de los gases contaminantes que cuando se realizd la recirculacion
de cada gas por separado. Por tanto, se pudo concluir que el vapor de H,O s6lo
influia de forma apreciable durante la etapa de formacion del NO. Ahora bien, una
vez que este ya se habia formado, la contribucion del vapor de H,O para reducir
las emisiones de NO recirculado era practicamente despreciable. De igual manera
sucedio al simular otras mezclas diferentes de NO/SO,/H,0,. Por tanto, se

concluyd que el efecto global de las distintas mezclas sobre las emisiones de los
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gases contaminantes era muy similar a la influencia que ejercian dichos gases

cuando se alimentaban por separado, no existiendo efectos sinérgicos entre ellos.

Finalmente con el objetivo de evaluar la retencion de SO, mediante la adicion de
sorbentes célcicos para diferentes condiciones de operacién en un combustor a escala
semi-industrial, se modifico un modelo de LFC de combustion convencional con aire,
previamente desarrollado por el grupo de investigacion, para adaptarlo a las condiciones
de operacion tipicas de los procesos de oxicombustién ademaés de incorporar el modelo

cinético de sulfatacion de calizas desarrollado en este trabajo.

Inicialmente se realizo la simulacion del caso base (condiciones calcinantes) en cuyo
andlisis cabe destacar que se obtuvieron valores de retencion de SO, elevados, cercanos
al 95% con una relacion molar Ca/S =2. Posteriormente se analiz6, tomando como

referencia este caso base, el efecto de las siguientes variables de operacion:

e Temperatura. Se realizaron simulaciones en un intervalo de temperatura
comprendido entre los 850 y 950 °C, observandose resultados cualitativamente
similares a los obtenidos operando en la planta en continuo de LFB, es decir, los
valores de conversion de sulfatacion alcanzadas fueron mayores en condiciones
calcinantes que en no calcinantes. Asi se determind una temperatura minima de
operacion con respecto a la retencion de SO, en torno a los 900 °C para lograr

elevadas retenciones de SO,.

e Tipo de sorbente (Reactividad). Se realizaron simulaciones analizandose
sorbentes calcicos con diferente reactividad. Para ello, se variaron los parametros
cinéticos de la reaccion de sulfatacion determinados con el modelo de sulfatacion
a nivel de particula desarrollado en este trabajo. Como cabia esperar, se encontrd
que cuanto mas reactivos eran los sorbentes calcicos mayores valores de retencién
de SO, se alcanzaban. Cabe destacar la importancia que tenia sobre las
retenciones de SO, alcanzadas el coeficiente de difusion de gas a través de la capa
de producto formada, es decir, la importancia de la segunda etapa de reaccion o
actividad residual del sorbente en procesos de larga duracion como los existentes

en los combustores de LFC.

e Relacion molar Ca/S. Se simularon distintas relaciones molares Ca/S

alimentadas al reactor. Como era de esperar, cuanto mayor era la relacion Ca/S
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introducida al sistema mayores retenciones de SO, se obtenian. Con un tamafio de
particula de 0.15 mm se obtuvieron retenciones de SO, proximas al 95% con una
relacion molar Ca/S = 2.

e Tamafio de particula del sorbente. Al igual que lo observado durante los
experimentos realizados en las distintas instalaciones experimentales, se
alcanzaron mayores valores de retencion de SO, cuanto menor era el tamafio de

particula del sorbente simulado, debido a su mayor capacidad de sulfatacion.

e Concentracion de O, alimentada al combustor. En este apartado se realizaron
simulaciones con diferentes concentraciones de O, a la entrada del reactor
comprendidas entre el 25-35%. EI modelo predijo que un aumento de la
concentracion de oxigeno produce un ligero aumento de la retencién de SO,,
aunque hay que tener en cuenta que también se produce un aumento de la potencia
de la planta (MW).

e Tipo de carbdn (antracita, lignito y carbon bituminoso). En la simulacion se
obtuvieron mayores valores de retencion de SO, cuanto mayor era el contenido en
azufre del carbén, debido a la mayor velocidad de reaccién derivada de la mayor
concentracion de SO,. Sin embargo, a pesar de esta mayor velocidad de
sulfatacion, también fueron mayores las concentraciones de SO, a la salida del

combustor.

e Limpieza de gases antes de su recirculacion. La instalacién de un sistema de
desulfuracion de gases en la corriente de recirculacion produjo una disminucion
en la retencion de SO, alcanzada debido a la menor concentracién de SO,

existente en el interior del combustor.

e Tiempo de residencia de los solidos. El tiempo de residencia del sorbente célcico
en el combustor de un LFC es normalmente elevado (= 10-15 horas) y depende de
la cantidad de sorbente e inerte alimentada al combustor. Por ello, se simul6 el
efecto del tiempo de residencia de los sélidos en el combustor variando la relacion
arena/sorbente, observandose un importante aumento de la retencion de SO, al

aumentar el tiempo de residencia del sorbente en el mismo.
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6.2.

Conclusiones.

Las principales conclusiones derivadas de la realizacion de este trabajo son:

De la caracterizacion de sorbentes calcicos:

Los cuatro sorbentes célcicos estudiados, tres calizas y una dolomia, tienen
marcadas diferencias en sus propiedades fisico-quimicas y morfoldgicas, sobre
todo una vez calcinados, lo que les confiere diferencias en su reactividad y
capacidad de sulfatacion. Asi, la capacidad de sulfatacion por mol de calcio es

mayor en la dolomia que en las calizas.

Las conversiones de sulfatacion obtenidas con las calizas en condiciones
calcinantes son siempre mayores que las obtenidas en condiciones no
calcinantes debido a que la mayor porosidad del sorbente calcinado mejora el
acceso del SO, y O, al interior de la particula. Sin embargo, en el caso de la
dolomia las conversiones de sulfatacion han sido similares en ambas
condiciones, debido a que la calcinacion del MgCO3 aumenta la porosidad de
este sorbente incluso en condiciones no calcinantes para el CaCOs.

El proceso de sulfatacion de los sorbentes calcicos, especialmente de las calizas,
a temperaturas y con tamafos de particulas tipicos de los lechos fluidizados, se
produce en dos etapas. La primera etapa de la reaccion es rapida y termina
cuando el sistema poroso mas externo de la particula se bloquea por la
formacion de una capa de CaSO,. La segunda etapa es mas lenta que la primera
debido a la influencia de la difusion del gas reactante a través de la capa de

producto de CaSO, formada alrededor de la particula.

Durante la sulfatacion directa del sorbente, la velocidad de reaccion aumenta al
aumentar la temperatura. En la sulfatacion indirecta del sorbente calcinado, la
velocidad de reaccidn es practicamente independiente de la temperatura durante
la primera etapa de reaccion y puede ser independiente o incluso disminuir con
la temperatura durante la segunda etapa de reaccion, debido a procesos de

sinterizacion de la capa de CaSO, y/o a un bloqueo mas rapido de los poros.
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El Unico efecto que produce el aumento de la concentracion de CO; en el
proceso de sulfatacion de los sorbentes es el desplazamiento del proceso de
calcinacion del CaCOs; a mayores temperaturas. Una vez definidas las
condiciones de operacion (calcinantes o no calcinantes), la concentracion de

CO; no afecta al proceso de sulfatacion.

La velocidad y conversion de sulfatacion aumentan al disminuir el tamafio de

particula del sorbente y al aumentar la concentracion de SO,.

Del estudio cinético:

La sulfatacion del sorbente en condiciones calcinantes se produce en dos etapas.

La primera etapa de reaccion esta controlada principalmente por la difusion del
gas reactivo a través del sistema poroso de la particula hasta formar una capa de
producto de espesor “e” de conversion uniforme en la parte externa de la

particula.

En las calizas, un aumento en la temperatura de reaccion produce una
disminucion en el espesor de la capa de producto formada, mientras que un
aumento de la concentracion de SO, produce un incremento de dicho espesor.
Sin embargo, una variacion en el tamafio de particula de la caliza no produce

ningun cambio significativo en el espesor de la capa de sulfato formada.

La segunda etapa de reaccion comienza cuando se produce el bloqueo de los
poros mas externos de la particula debido a la formacion del CaSO,, cuyo
volumen molar es mayor que el volumen molar del CaO. Esta etapa se encuentra
controlada por la difusion del gas reactante a través de la capa de producto

siguiendo el modelo de ndcleo decreciente (MND).

El valor del coeficiente de difusion determinado de la primera y segunda etapa
de reaccién, Dy y Ds, disminuyen ligeramente con el aumento de la temperatura

de operacion.

El modelo de sulfatacion a nivel de particula desarrollado permite predecir en
funcién del tiempo la curva de conversion de sulfatacion completa de los
sorbentes en dos etapas y es de facil integracion en un modelo global de LFC.
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De la operacién en continuo en LFB:

La relacion O,/CO, alimentada a la caldera tiene poca influencia sobre los
valores de retencion de SO, alcanzados. Por el contrario, un incremento de la
concentracion de oxigeno en la alimentacion produce un aumento de las
concentraciones de NO y N,O en los gases de salida de la caldera, debido a la
mayor cantidad de carbén alimentado. Sin embargo, estas concentraciones
disminuyen con la concentracion de O, alimentada cuando se calculan por

unidad de energia generada.

Una disminucién del tamafio de particula del sorbente célcico produce un

aumento de la retencion de SO,y no afecta a la generacion de NOy.

Analizando el efecto del tipo de carbon, se observo que las retenciones de SO,
alcanzadas durante la oxicombustion del lignito son mayores que las alcanzadas
usando la antracita y éstas a su vez mayores que las conseguidas usando el
carbon bituminoso. Este orden en las retenciones de SO, obtenidas es

directamente proporcional al contenido en azufre del carbén.

Las concentraciones de NOy emitidas son mayores cuanto mayor es el
contenido en nitrogeno del carbon. Con los tres carbones se observo un aumento
del NO con la temperatura hasta los 900 °C aproximadamente para
posteriormente alcanzar un valor constante. Las emisiones de N,O disminuyeron
con la temperatura. En ninguno de los experimentos se observaron emisiones de
NO,.

La recirculacion de SO, tipica de los procesos de oxicombustion, aumenta la
retencion de SO, y por tanto la utilizacion del sorbente calcico debido a la mayor

concentracion de SO, presente en el interior del combustor.

El efecto de la recirculacion de SO, sobre las emisiones de NOyx y CO es
diferente para condiciones calcinantes y no calcinantes. En condiciones no
calcinantes (850 °C) se produce una reduccion de la concentracion de NO y un
aumento en la concentracion de CO a la salida del reactor. Sin embargo, en

condiciones calcinantes (925 °C), la reduccion de NO es menor y el aumento de
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CO despreciable. Ademas, la recirculacion de SO, no afecta a la emision de N,O

a ambas temperaturas.

e La recirculacion de NO apenas influye en las emisiones de CO y SO, por lo
que se puede concluir que la recirculacion de NO no afecta al proceso de
retencion de SO,. Sin embargo, esta recirculacion aumenta la concentracion de
NO a la salida del reactor aunque en todos los casos se produce una reduccion

importante del NO recirculado a N, y N,O, principalmente a N,.

e La recirculacion de vapor de H,O apenas afecta a las emisiones de SO, y por
lo tanto, a la capacidad de sulfatacion del sorbente con ninguno de los carbones
utilizados. Sin embargo, tras la inyeccion del vapor de H,O se produce una

importante disminucion en la concentracion de NO.

e Un efecto muy similar a la recirculacion de vapor de H,O tiene el contenido en
humedad del carbon. Asi, para un carbon determinado un aumento de su

humedad produce una disminucién en la generacion de NOy.

e Larecirculacidon conjunta de vapor de H,O y NO no aumenta la reduccién del
NO recirculado respecto a la recirculacion de NO sin H,O por lo que se puede
concluir que el vapor de agua s6lo influye de forma apreciable durante la etapa
de formacion de NO pero, una vez que éste ya se ha formado, la contribucion del

vapor de H,O para reducir las emisiones de NO es muy pequefia.

e El efecto global de recircular distintas mezclas de gases NO/SO,/H,0, sobre
las emisiones de los gases contaminantes es muy similar a la influencia que
ejercen dichos gases cuando se recirculan por separado, no existiendo efectos

sinérgicos entre ellos.

e La mayoria del mercurio generado en el proceso de oxicombustion de carbones
se encuentra asociado a los solidos presentes en el lecho, ya que el CaSO,4 forma
centros activos que favorecen la fijacion del Hg. Un aumento de la
concentracién de O; en la alimentacion produce un ligero incremento del
mercurio en la fase solida y un descenso de la concentracion de mercurio gas
(Hg(0) y Hg(l), lo cual podria estar relacionado con el hecho de suministrar

una mayor cantidad de caliza al reactor al alimentar una mayor cantidad de
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carbén. La recirculacion de SO, produce un aumento de la concentracion de
Hg(0) debido a que el SO, inhibe la oxidacion del Hg(0) a Hg(ll) en la fase
homogénea. La recirculacion de NO y la recirculacion del vapor de H,O

apenas influyen en la distribucion de las distintas especies de Hg.

Del modelado y simulacion de un LFC operando en condiciones de

oxicombustion:

La simulacion realizada con el modelo de un combustor de LFC operando en
condiciones de oxicombustion ha permitido conocer el efecto de las principales
variables de operacion que influyen sobre el proceso de retencion de SO, tales
como la temperatura (distincion entre condiciones calcinantes y no calcinantes),
el tiempo de residencia de los sélidos, la relacion molar Ca/S, el tipo de carbén y
el tipo de sorbente en cuanto a reactividad y tamafio de particula.

Las variables de operacion que mas influyen en el proceso de retencion de SO,
en un LFC en condiciones de oxicombustion son la temperatura, el tiempo
medio de residencia de los solidos, el tipo de carbdn (especialmente su
contenido en azufre), el tipo de sorbente (reactividad) y su tamafio de particula.
Por el contrario, la concentracion de O, alimentada apenas influye en el proceso

de retencion de SO».

En la simulacion se han obtenido resultados cualitativamente similares a los
observados durante la experimentacion en LFB en continuo, por lo que se puede
concluir que de los resultados obtenidos en la planta de LFB se pueden extraer

conclusiones Utiles de cara a su aplicacion en un LFC.
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7 ACRONIMOS Y NOMENCLATURA

7.1 Acrénimos

ASU
CAC/CCS
CLC
CP
CPU
ECBM
EGR
EEA
EOR
EPA
GEl
GLP
GWP
IEA
IPCC
LF
LFC
MDEA
MEA
OMS
PSA
RFCS
SER
TO
UE-15

VSA
WGS/WGSMR

Air Separation Unit

Captura y Almacenamiento de CO, / Carbon Capture and Storage
Chemical Looping Combustion
Carbon Pulverizado

Cryogenic Purification Unit
Enhanced Coal Bed Methane
Enhanced Gas Recovery
European Environmental Agency
Enhanced Oil Recovery
Environmental Protection Agency
Gas Efecto Invernadero

Gas Licuado del Petroleo

Global Warming Potential
International Energy Agency
Intergovernmental Panel on Climatic Change
Lecho Fluidizado

Lecho Fluidizado Circulante
Metil Di-Etanol Amina
Metil-Etanol Amina
Organizacion Mundial de la Salud
Pressure Swing Adsorption
Research Fund for Coal and Steel
Sorption Enhanced Reaction
Transportador de Oxigeno

Los 15 paises de la Union Europea firmantes del Protocolo de
Kyoto

Vacuum Swing Adsorption
Water Gas Shift/ Water Gas Shift Membrane Reaction
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7.2 Nomenclatura

Letras romanas

a

Ag

b

Ci
Cnoee rec

CNO,s rec

Cnos
Cso2
Csoze
Csozss
dp

dp

de

Do

De

I:0,carb
Fo
Fy

constante de decaimiento de la fase cluster (m™)
area del orificio del distribuidor (m?)

constante de la ecuacién f(dp)

concentracion del componente i (mol/m?)
concentracion de NO recirculado (mol/m?)

concentracion de NO a la salida del reactor en los experimentos con
recirculacion de NO (mol/m?®)

concentracion de NO a la salida del reactor (mol/m?)
concentracion de SO (mol/m?)

concentracion de SO, a la entrada del reactor (mol/m?)
concentracion de SO, a la salida del reactor (mol/m°)

diametro de particula (m)

didmetro de burbuja (m)

diametro del ciclon (m)

coeficiente de difusion en el sistema poroso de la particula (m?/s)

difusividad efectiva del SO, a través del sistema poroso de la particula
(m°/s)

coeficiente de difusion en la capa de producto (m?/s)

coeficiente de difusion del SO, u O, (m?/s)

espesor de la capa de producto (m)

energia de activacion (J/mol)

media de la distribucidn de energias de activacion (J/mol)

funcion de distribucién de edades en el lecho de las particulas de tamafio

cci” (S)

funcion de distribucién de tamafios de particula de Rosin-Rammler
funcién de distribucion Gaussiana

flujo de carbon desvolatilizandose (g/s)

funcién acumulada de distribucion de tamafios de particula de Rosin-
Rammler

caudal masico de alimentacion de carbdn (g/h)
caudal de alimentacién de carbono o caliza (g/s)

caudal de carbono o caliza que entra del lecho auxiliar al combustor
(9/s)
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Fslidos

g
h

Hp
Ho
e
K

caudal de carbono o caliza que baja por la pared del lecho (g/s)

caudal de carbono o caliza que baja por la pared del lecho en el elemento
diferencial “j” (g/s)

caudal de carbono o caliza que sube por el nacleo del lecho (g/s)

caudal de carbono o caliza que sube por el nucleo del lecho en el
elemento diferencial “j”” (g/s)

caudal de carbono o caliza que sale del lecho (g/s)
caudal de carbono o caliza que entra al lecho auxiliar (g/s)
caudal de carbono o caliza que sale del cicldn (g/s)
caudal de carbono o caliza que sale del lecho auxiliar al exterior (g/s)
caudal masico de sélidos alimentados al lecho (g/h)
fuerza de la gravedad (m/s®)

altura (m)

altura fase densa (m)

altura del reactor (m)

contenido en carbono del char (g/g)

constante de decaimiento fase dispersa (m™)

constante de equilibrio de la calcinacion del CaCO3 (Pa)
constante cinética (m/s)

coeficiente de intercambio burbuja-emulsion (s™)

factor pre-exponencial cinética de desvolatilizacion (s™)
constante cinética aparente de combustién de char (s™)
constante pre-exponencial de combustién de char (s™)
masa de CaCOs introducida en el LF discontinuo (mol)
peso molecular del compuesto “i” (g/mol)

orden de reaccion ( -)

parametro ajustable de la ecuacion de Rosin-Rammler
moles del compuesto “i”” (mol)

presion total (atm o Pa)

funcidn de distribucion de edades de particulas de carbon
desvolatilizandose

funcién normalizada de distribucion de tamarios de char o caliza en la
alimentacion (m™)

funcién normalizada de distribucién de tamarios de char o caliza en el la
corriente Fi (m™)

presion parcial de CO; en el equilibrio de la reaccion CaCO3/CaO (Pa)

caudal de gas a la salida del combustor (m®/h)
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Qm

Qo
R

r

Ishrink
(Ng
(N
(s
(-1c.)
Ro

re
RS
Sh

T

T3
Ths

tchem
taifr
taite

t1
tr
tr(ri)
ty

Umf
Up
Ut
Uvis

Ut

caudal molar de gas de fluidizacion (mol/h)

caudal de gas a la entrada del combustor (m*/h)

constante universal de gases ideales (J/mol K)

radio de particula genérico (m)

velocidad de encogimiento de las particulas de char (mol/m3s)
velocidad de generacion de SO, (mol/m?>s)

velocidad de desaparicién de SO, (mol/m?3s)

velocidad de reaccién de sulfatacién (mol/m?3s)

velocidad de desaparicion del compuesto volatil i (mol/m?3s)
radio inicial de particula de sorbente (m)

radio del nucleo sin reaccionar (m)

retencion de SO, (%)

namero de Sherwood (-)

temperatura (°C o K)

flujo de carbono transferido del nucleo al anillo de la zona diluida (g/s)

flujo de carbon desvolatilizandose transferido del nucleo al anillo de la
zona diluida (g/s)

temperatura en la superficie de la particula (K)
tiempo (s)

tiempo genérico de la primera etapa de reaccion suponiendo control de la
reaccion quimica (5)

tiempo genérico de la primera etapa de reaccion suponiendo control de la
difusion a través del sistema poroso de la particula (s)

tiempo genérico de la segunda etapa de reaccion suponiendo control de la
difusion a través de la capa de producto (s)

tiempo de inicio de la segunda etapa de reaccién (s)
tiempo de residencia de los sélidos en el lecho (h)
tiempo de residencia de las particulas de tamafio “i” (h)
tiempo para la desvolatilizacion completa (s)
velocidad del gas (m/s)

velocidad de minima fluidizacion (m/s)

velocidad de burbuja (m/s)

velocidad terminal de una particula libre (m/s)
velocidad visible del gas (m/s)

velocidad del gas de paso entre las burbujas (m/s)
masa de volatiles generados (g/g)
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Vo

W
WOCaCO3
WOCaO
Weaso4
Wi

Wbc
Wy
Whi

Wiecho
W
Weej
Wi
X1
Xe
Xc.i
Xecal
Xinerte
X|
Xiim
Xs,i
Xs
X

Z

z

masa de volatiles iniciales (g/g)

peso muestra (g)

peso inicial de CaCOs (Q)

peso inicial de CaO (g)

peso de CaSOq (g)

peso del compuesto i (Q)

peso de particulas de carbdn desvolatilizandose en el nicleo (g)
peso de particulas de carbon desvolatilizandose en la pared (g)

peso de particulas de carbon desvolatilizdndose en las zonas densa y
splash (g)

peso de los solidos del lecho (g)

peso de carbono en el lecho (kg)

peso de carbono en el ndcleo en el compartimento j (kg)
peso total de sélidos (kg)

conversion de sulfatacion a tiempo t; ( -)

conversion de calcinacion del CaCO3 ( -)

contenido en carbono del compuesto i ( -)

fraccion de caliza en el combustor (-)

fraccion de inertes en la muestra ( - )

conversion de s sulfatacion en la capa de producto ( -)
conversion de sulfatacion limite o méxima del sorbente ( -)
contenido de azufre en el compuestoi ( -)

conversion de sulfatacion (- )

conversion media del sorbente en el lecho ( -)

relacion entre los volumenes molares del producto y reactante
solidos ( -)

altura (m)

Letras griegas

AH®
Aps
Ar;
5

&

€0

entalpia de reaccion (J/mol)

diferencia de densidad entre el sélido y el gas (g/m°)
intervalo de poblacién de radio medio r; (M)
fraccion de burbuja (-)

porosidad del sorbente célcico calcinado ( -)

porosidad inicial del sorbente célcico calcinado ( -)
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€l
Er
Emf

Pmii

Pd,b

Pb

Pexit

Pc

Tchem

Tdiff1

Tdiff2

CE

porosidad del lecho (-)

porosidad residual del sorbente célcico calcinado ( -)
porosidad de minima fluidizacién (-)

densidad molar del compuesto i (mol/m?)

densidad de sélidos enel lecho (kg/m°)

densidad de sélidos en la fase cluster de la zona splash (kg/m®)
densidad de s6lidos en la fase densa (kg/m®)

densidad sélidos a la salida del LFC (kg/m®)

densidad media del char (kg/m®)

tortuosidad ( -)

tiempo necesario para alcanzar la conversion limite de la caliza cuando la
reaccion estéa controlada por la reaccién quimica (s)

tiempo para alcanzar la conversion limite de la caliza cuando la reaccién
esta controlada por la difusion a través del sistema poroso de la particula

(s)

tiempo para alcanzar la conversion limite de la caliza cuando la reaccién
esta controlada por la difusion a través de la capa de producto (s)

viscosidad del gas (kg/m s)

desviacion estandar en la funcion de distribucion de energias de
activacion (J/mol)

Subindices y superindices

relativo a la fase burbuja

relativo a la fase emulsion

relativo al intervalo de tamafio de particula (carbon/sorbente)
compartimento j

relativo al nimero de iteraciones

relativo al intervalo de tiempo
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