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EVALUACION DE HOPCALITA COMO TRANSPORTADOR DE OXIGENO EN
LA COMBUSTION DE COMBUSTIBLES SOLIDOS CON CAPTURA DE CO,

RESUMEN

El proceso CLOU (Chemical Looping with Oxygen Uncoupling) es una tecnologia de combustién
de sdlidos con transportadores sélidos de oxigeno con separacién inherente del CO, que
permite reducir la penalizacion energética y los costes de captura de CO,.

El proceso CLOU se basa en la tecnologia CLC (Chemical-Looping Combustion) en la que se
transfiere el oxigeno del aire al combustible por medio de un transportador de oxigeno en
forma de o6xido metdlico. Para ello se utilizan dos reactores de lecho fluidizado
interconectados con el transportador de oxigeno circulando continuamente entre ambos. En el
reactor de reduccién el éxido metalico aporta el oxigeno necesario para la combustion
generando CO, y vapor de agua. Tras la condensacion del agua se obtiene una corriente de CO,
practicamente pura. El transportador de oxigeno reducido se regenera de nuevo al dxido
metalico inicial con aire en el reactor de oxidacion. El calor generado entre ambos reactores es
el mismo que en la combustién convencional.

El proceso CLOU utiliza la capacidad que tienen algunos dxidos metalicos de generar oxigeno
gaseoso a altas temperaturas. El oxigeno generado reacciona directamente con el combustible
solido, evitando la etapa limitante de gasificacion necesaria en un proceso CLC convencional
con combustibles sélidos.

Este proceso CLOU se ha demostrado con 6xidos de cobre, pero es necesario desarrollar
materiales con mejores caracteristicas para su uso como transportador de oxigeno en un
sistema industrial. En este sentido, las propiedades de un material con 6xidos de cobre y
manganeso parecen ser muy prometedoras.

El objetivo es evaluar un material particulado comercial de 6xido de cobre y manganeso
(Hopcalita) para su uso como transportador de oxigeno en CLOU.

Para lograr este objetivo, se analizaron las propiedades fisico-quimicas del material y se presto
especial atencion a propiedades clave como son su reactividad, su tendencia a la aglomeracion
de las particulas y su resistencia mecdanica a la atricién. Los experimentos se realizaron en
termobalanza y en lecho fluidizado, y se observé la velocidad de transferencia de oxigeno
tanto en condiciones neutras (N,) como usando carbén como combustible. Los resultados
obtenidos se evaluaron considerando la caracterizacidn fisico-quimica del material utilizando
técnicas como TPR, SEM, XRD, Porosimetria de Hg y BET, entre otras.
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1. Introduccidn

1.1 Efecto invernadero y cambio climatico

El efecto invernadero se debe a que parte de la radiacidn emitida por la superficie de la Tierra
es absorbida por el CO,, H,0 y otros gases existentes en la atmdsfera. El efecto invernadero es
el responsable de que las temperaturas medias de la Tierra sean de 15°C frente a los -15°C que
habria sin la existencia del mismo [1]. En las ultimas décadas este efecto estd siendo
potenciado debido al aumento de las concentraciones de los gases que lo producen,
fundamentalmente CO,. Esta potenciacion del efecto invernadero estd produciendo un
calentamiento del planeta, lo que puede llegar a producir un cambio del sistema climatico
global [2]. Si se continda con la tendencia actual en las emisiones de gases de efecto
invernadero, se prevén importantes consecuencias medioambientales para la biodiversidad
del planeta, asi como en aspectos sociales y econdmicos [3].

Aungue el CO, es el gas con menor potencial de efecto invernadero de forma individual, si que
es el gas con mayor contribucién al calentamiento global debido al gran volumen que es
emitido a la atmdsfera anualmente, como se puede ver en la Figura 1.1. Asi en el afio 2010 [1],
cerca del 80% de la emisiones correspondientes a gases de efecto invernadero eran de CO,.

NO,

6.2%
CFC's \
2% \
CO2

76%

Figura 1.1. Emisiones de gases de efecto invernadero en el afio 2010 a nivel mundial, adaptado de [1] .

La concentracion de CO, en la era preindustrial era de 275 ppm, y en la actualidad han
alcanzado las 400 ppm en la atmdsfera.

Para estabilizar las concentraciones de CO, a niveles de 550 ppm de CO, en la atmésfera en
2100 (el doble que la concentracién pre-industrial), hay que reducir las emisiones medias en
todo el planeta por un factor de 2. Las reducciones a realizar son muy importantes,
especialmente para los paises desarrollados, que son los que mas emiten. El esfuerzo por parte
de estos deberia ser mucho mayor y por tanto el impacto en sus economias mayor.

Para limitar la concentracion de CO, al doble de la preindustrial para el afio 2050, es necesario
realizar conjuntamente numerosas actuaciones cuya entidad dependerd del escenario
econdmico existente en el planeta, ya que el crecimiento econémico y la generacion de
energia estan directamente relacionados. En la Figura 1.2 se muestran las reducciones de CO,
que hay que realizar por distintas vias en un escenario intermedio, que ha sido realizado por el
IEA para conseguir este objetivo. El incremento de la eficacia energética de las tecnologias ya
existentes, tanto a la hora de producir la energia como durante su consumo, supondria el 42%
de la disminucién de las emisiones de CO, a nivel global. Por otro lado, el aumento en el
empleo de energias renovables, biocombustibles y energia nuclear supondrian una profunda
reduccion del 31% en las emisiones de CO,. Sin embargo para cumplir los objetivos de
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reduccion de emisiones en la generacién de energia, es necesario desarrollar e implantar las
tecnologias de Captura y Almacenamiento de CO, (CAC). Asi con este escenario propuesto, las
tecnologias de CAC deberian contribuir con un 14% a la disminucion total de emisiones [4].

[ Captura y Almacenamiento CO, 14%

Renovables 21%

40 Nuclear 8%
8" I Biocombustibles 3%
S 3
o Il Cambio en el uso final de combustible 12%

Eficiencia en el uso final de la energia 42%

008 2005 2020 2025 2030 2035 2040 2045 2050
Figura 1.2. Estrategias para la disminucion de emisiones de CO, [4].

1.2 Captura y Almacenamiento de CO, (CAC)

La captura y el almacenamiento de CO, consisten en los siguientes procesos consecutivos: (1)
separacion del CO, emitido por la industria y fuentes relacionadas con la generacién de energia
del resto de gases que lo acompanian; (2) el transporte de CO, a un lugar de almacenamiento; y
(3) su aislamiento de la atmdsfera a largo plazo (de siglos a milenios). La aplicacién mas directa
de esta via de reduccidon de emisiones de CO, puede realizarse en las centrales de produccidn
de energia eléctrica, ya que son fuentes de emisidon de CO, focalizadas y ademas representan
el 42% de las emisiones totales de CO, antropogénicas mundiales [5] como se puede ver en la
Figura 1.3.

Electricidad y
calor

42%

Residencial
6% 9%

Figura 1.3. Emisiones de CO, mundiales por sectores afio 2011, adaptado de [5].

Esto conlleva una modificacion en los actuales sistemas de generacion de energia primaria que
pueden llegar a tener penalizaciones tanto energéticas como econdmicas. Existen pocas vias
de captura del CO, disponibles comercialmente para su uso, tanto en los dispositivos ya
existentes como en nuevos sistemas de generacion de energia. Por otra parte, a la hora de
almacenar el CO, se necesitan buscar almacenes seguros y baratos, asi como sistemas de
transporte con la menor penalizacién energética posible.

1.2.1.- Tecnologias de Captura de CO,

La corriente de salida generada en la combustién de combustibles fésiles contiene entre el 4 y
el 14% de CO,, dependiendo del combustible utilizado, siendo el resto principalmente N,. Si se
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quisiera almacenar directamente esa corriente los costes de transporte serian prohibitivos,
debido a la dificultad de mover un caudal tan alto y a las dificultades técnicas al comprimir una
corriente diluida de CO,. Asi mismo se disminuiria el tiempo de utilizaciéon de los depésitos de
CO.. Por ello es necesaria la utilizacidon de tecnologias que permitan la separacion del CO, del
resto de gases de salida de la combustidn. Existen tres posibles vias de captura de CO, en los
sistemas de produccion de energia:

- Captura Posterior a la combustidn.
- Captura Previa a la combustion.
- Combustion sin N, u Oxicombustion.

En la Figura 1.4 se muestra un esquema de estas tres vias.

T

Carbon » -
Gas Calor y electricidad g:régfn |
Biomasa
Aire co,
Carbén 0, CO,
Biomasa ‘ /v apor\ l
Previaala Gasificacion ‘hReformagor H, N.O \
Yy SE— +sep. de - 2 V2
combustion Calor y electricidad s y
Gas, petréleo mm= co, Cocr}:ap(r:eslon
Aire y deshidratacion

Carbon co, /

- 27 Gas wemmmlp Calor y electricidad
Oxicombustion Hlontaga f
0,

ire w—)p Separacion
Alre de aire

Figura 1.4. Sistemas de captura de CO, [2].

En los sistemas de captura de CO, posterior a la combustion, se separa el CO, de los gases de
combustion producidos en la combustién del combustible primario con aire. Estos procesos
tienen una penalizacion energética muy elevada, debido a que la separacién de CO, ha de
realizarse en una corriente diluida (concentracion de CO, entre el 4-15%) y a presion
atmosférica. Estos procesos de captura se encontrarian actualmente disponibles
comercialmente utilizando métodos quimicos de absorcidon con aminas. Se estima una pérdida
global de rendimiento energético usando estas tecnologias entre 8% y 16% en centrales de
carbén y entre un 5% y un 10% en centrales de ciclo combinado de gas natural [6].

En los sistemas de captura de CO, previa a la combustién, el CO, se captura del gas de sintesis
obtenido a partir de la gasificacion de combustibles fésiles. La mayor ventaja de este proceso
es que genera H, como producto, que puede ser aprovechado de diferentes formas, tanto en
la combustion en centrales térmicas de generacion de energia como para su uso en el
transporte por medio de celdas de combustible y/o motores de combustién interna. En estos
procesos la separacion CO,-H, se realiza a presiones medias (20-40 atm), y concentraciones de
CO, altas (~40%) por lo que la penalizacién energética del proceso de separaciéon es menor que
en el caso de la separacion posterior a la combustidn. Sin embargo, hay que sefialar que para




el proceso de gasificaciéon se usa O,, el cual hay que separar del aire, aumentando la
penalizacion energética del proceso de captura de CO, y por tanto su coste. Se estima una
penalizacion energética en una planta de reformado de gas natural entre el 4% yel 11% yen la
gasificacién de carbdn entre el 7% y el 13% [6].

Los sistemas de combustion sin nitrogeno (oxicombustidn) utilizan oxigeno en lugar de aire
para la combustién del combustible primario con objeto de producir un gas de combustién
compuesto Unicamente por vapor de agua y CO,. Esto da origen a un gas con alta
concentraciéon de CO, y facilmente separable del vapor de agua por condensacién. El
inconveniente de esta tecnologia es el empleo de O, puro. Su produccién tiene una
importante penalizacién energética, debida al proceso criogénico de separacién del O, del aire.
Se estima una pérdida de rendimiento alrededor del 6-9% para planta de carbdn y entre 5y
12% para plantas de gas natural [6].

1.2.2.- Almacenamiento de CO,.

Hay diversas formas de almacenamiento, pero todas deben cumplir unos criterios comunes:

- Seguridad: Estabilidad en el almacenamiento, sin fugas. Duracidn del almacenamiento
de siglos a milenios.

- Minimizar costes, incluido transporte.

- Minimizar riesgos e impacto ambiental.

- Cumplir legislacién vigente.

Para el almacenamiento de CO, se estan estudiando principalmente dos opciones:
almacenamiento geoldgico y almacenamiento ocednico [2].

La capacidad global de almacenamiento de CO, depende del lugar elegido. Como se puede ver
en la Tabla 1.1, la mayor capacidad de almacenamiento es el ocednico, seguido de los acuiferos
salinos y los vyacimientos de gas y petroleo agotados. El principal problema del
almacenamiento oceanico es el impacto ambiental que podria generar en las zonas donde se
deposite, ya que al formarse carbonatos y bicarbonatos produce una bajada del pH de la zona.
Es necesario un mayor esfuerzo investigador en el tema para evitar los posibles efectos que
causaria este tipo de almacenamiento.

Tabla 1.1. Capacidad de almacenamiento de CO, de diferentes emplazamientos. Emisiones actuales ~ 27

Gt CO,/afio
Opcién Capacidad (Gt CO,)

Océano 18000 - 7*10’
Acuiferos salinos 1700 - 3700
Pozos agotados (gas y petréleo) 675 - 900
Pozos de carbén inexplotables 3-200

Actualmente la mayor parte del almacenamiento se esta llevando a cabo en acuiferos salinos
saturados a gran profundidad (800-900 m) (Sleipner [Noruega, 1996], In Salah [Argelia., 2004]
Ketzin [Alemania., 2007], Snohvit [Noruega., 2007]) y los nuevos proyectos usan esta opcion.



1.3 Combustidn con transportadores sélidos de oxigeno: Chemical Looping
Combustién (CLC)

Dentro de los sistemas de combustidn sin nitrégeno (oxicombustidon), que necesitan separar el
O, del aire para la combustidn, se ha propuesto el proceso de combustidn indirecta o Chemical
Looping Combustion (CLC) como una alternativa viable a la produccién de energia con captura
de CO..

Este proceso se basa en realizar la transferencia de oxigeno del aire al combustible por parte
de un transportador de oxigeno en forma de éxido metdlico, sin poner en ningin momento en
contacto el combustible con el aire. Para ello, se utilizan dos reactores de lecho fluidizado
interconectados, como se muestra en la Figura 1.5. En el reactor de reduccién, el éxido
metalico (Me,O,) se reduce a metal o a una de sus formas reducidas (Me,0,.;) por reaccion con
el combustible, que tiene que estar en fase gas, por ejemplo gas natural (CH,) o gas de sintesis
(CO+H,) procedente de la gasificacion del carbdén. Al oxidarse el combustible se genera
Unicamente CO, y vapor de agua, facilmente separables por condensacidn, quedando una
corriente gaseosa de CO, lista para su transporte y almacenamiento. En el reactor de
oxidacién, el transportador de oxigeno reducido se regenera oxidandose con el oxigeno del
aire y obteniéndose a la salida una corriente de aire concentrada en N, en la que no existe CO,
y que por tanto, en CLC no existen emisiones de CO, a la atmdsfera.

Condensador
Calor Calor
Nz (+0,) C02
Me, O,
> H,0

calor | Reactor Reactor
—

de de

Oxidacion Reduccién
—_—
T Me,O,., T
Aire Combustible

Figura 1.5. Esquema conceptual del proceso CLC

La energia generada en la combustion es equivalente a la obtenida en la combustion
convencional, ya que la suma estequiométrica de las entalpias de reaccién de las dos
reacciones (1.1 y 1.2) es la correspondiente a la de la combustion directa (1.3). Este sistema no
tiene penalizacion energética debido a que no existe la separacién de CO, de ningln otro gas
(excepto el H,0 por condensacidn) y por tanto la eficacia energética no disminuye. Esta es la
principal ventaja del sistema CLC frente a cualquier otro sistema de captura de CO, (absorcion
quimica, fisica, reactores de membrana, sistemas de adsorcidn, etc.).

Reaccion de Reduccion
4CuO +CH, — 4Cu +CO, +2H,0 AHR., =—1780kJ/mol CH,  (1.1)
Reaccion de Oxidacion

2Cu + 0O, — 2CuO AHS =-312.1kJ/mol O, (1.2)



Combustion directa
CH, +20, —CO, +2H,0 AH2 =-802.2kJ/mol CH,  (1.3)

El sistema de reactores propuesto para este proceso es un sistema compuesto de dos lechos
fluidizados interconectados, Figura 1.6, similar al existente en una caldera de lecho fluidizado
circulante (CFB) porque permite un buen contacto sélido-gas y una circulacién adecuada del
transportador sélido de oxigeno entre ambos reactores.

Reactor de
OXIdOCIén — » 0: v N:

s

Reactor de ’ I

{ reduccion +
) H,0 N

Gases no-condensables .
Aire y CH, sin reaccionar

Figura 1.6. Esquema del proceso CLC con dos lechos fluidizados interconectados.

1.3.1.- Transportadores sdlidos de oxigeno

El concepto de combustion con transportadores sélidos de oxigeno es muy sencillo y la
tecnologia de lecho fluidizado circulante (CFB) esta desarrollada. Sin embargo, existe un factor
clave: el transportador sélido de oxigeno. El transportador sélido de oxigeno tiene que cumplir
unos requisitos sin los cuales no es operativo. Estas son las siguientes:

- Posibilidad de lograr un elevado grado de combustién a CO, y H,O (idealmente
combustidn completa) por consideraciones termodinamicas.

- Reactividad elevada y mantenida a través de los ciclos, tanto en la reaccién de
reduccion como en la de oxidacién, para reducir la cantidad de sélido necesario en los
reactores y la renovacion del material.

- Elevada capacidad de transporte de oxigeno, para reducir la cantidad de sdlido
circulante.

- Resistencia a la atricion para evitar la pérdida de sélido por elutriacidn y la renovacién
del material.

- Baja o nula tendencia a la deposicién de carbono.

- Ser resistente a la desactivacidon por compuestos de azufre.

- No presentar problemas de defluidizacion o aglomeracién durante la reaccion.



- Ser seguro medioambientalmente.

- Facil de preparar si es sintético y abundante si es natural o un residuo, para reducir
costes.

- Tamafio de particula adecuado para su uso en lechos fluidizados.

Otros factores a tener en cuenta son que el sélido sea seguro medioambientalmente, facil de
preparar y abundante para reducir su coste. Los éxidos metalicos propuestos para el proceso
CLC son los 6xidos de hierro, cobre, cobalto, niquel y manganeso.

1.3.2.- CLC con combustibles sélidos

El proceso CLC ha sido desarrollado inicialmente para la utilizacién de combustibles gaseosos,
principalmente gas natural. Por otro lado, seria muy conveniente adaptar el proceso CLC para
poder utilizar combustibles sdlidos, ya que estos combustibles son mas abundantes en la
naturaleza y por lo tanto mas baratos. Para poder utilizar este tipo de combustibles en un
sistema CLC es necesaria su gasificacidn previa, ya que es necesario que el combustible esté en
forma gaseosa. Existen dos opciones para realizar esta operacién integrada al proceso CLC:
gasificacién separada o in situ.

En el caso de la gasificacion separada, es necesaria la utilizacion de un reactor externo al
sistema CLC que gasifique el combustible para que este pueda ser empleado en el proceso. El
agente gasificante deberia ser una mezcla de O,/vapor de agua, por lo que es necesaria una
unidad de separacién de aire, lo cual encarece el proceso de captura de CO,.

N, roy CO, + H,0 =1 CO,
Me,O,
=0; ® Condensador
. Reactor
Reactor . Reduccién H:00
oxidacion -
. . Me, O, Carbon
e
[ ] ¢ [ ] . .
| .
Aire Ceruza H;0(v)/CO;

Figura 1.7. Proceso de combustion en un sistema CLC con gasificacidn previa del combustible sdlido.

Por otro lado en el caso de la gasificaciéon in-situ (iG-CLC), Figura 1.7, se alimenta el
combustible sélido directamente al reactor de reduccién junto al agente gasificante necesario.
De esta forma, se realizan los dos procesos a la vez en el reactor de reduccidn (la gasificacion
del combustible y la posterior combustién de los productos, Figura 1.8). En este caso se puede
utilizar mezclas H,0/CO, para la fluidizacion, que ademas actuarian como agentes gasificantes.
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Figura 1.8. Proceso de combustién en el reactor Figura 1.9. Proceso de combustion en el reactor
de reduccion en un proceso iG-CLC con de reduccion en un proceso CLOU.

gasificacion del combustible in-situ.

1.4 Chemical Looping with Oxygen Uncoupling (CLOU)

Una de las opciones que se estan estudiando para la utilizacién directa de combustibles sélidos
es el proceso Chemical Looping with Oxygen Uncoupling (CLOU) [7], que trata de aprovechar la
capacidad de algunos dxidos metdlicos de generar O,y regenerarse a alta temperatura. En este
proceso se alimenta directamente el combustible sélido en el reactor de reduccién, y el
transportador de oxigeno libera O, en las condiciones de operacién de ese reactor. El proceso
CLOU se realiza en dos reactores con un gas como el CO, fluidizando al transportador de
oxigeno y al combustible en el reactor de reduccion. En la Figura 1.9 se puede observar el
proceso de combustidon que se lleva a cabo en el reactor de reduccién en el proceso CLOU. En
este proceso se alimenta directamente el combustible sélido en el reactor de reduccién y al
mismo tiempo el transportador de oxigeno libera O, en las condiciones de operacion de ese
reactor.

En el proceso CLOU la oxidacion del combustible sélido ocurre en dos pasos. Primero el
transportador de oxigeno se descompone y libera oxigeno gaseoso segln la reaccién (1.4):

Me,O, - Me,0, , +1/20, (1.4)

A continuacién, el combustible reacciona con el oxigeno, como en una combustidon normal,
para producir una corriente pura de CO, y H,0, reaccién (1.5):

C.H,, +(n+m/2)O, - nCO, + mH,O (1.5)

El transportador reducido del reactor de reduccién es transportado al reactor de oxidacion,
donde reacciona con el oxigeno del aire (1.6):

120, +Me,0, , - Me,O, (1.6)

El proceso CLOU tiene las mismas ventajas que el proceso CLC. De este modo, la entalpia total
desprendida en los reactores de reduccién y oxidacidn es la misma que en una combustion
convencional. En un proceso industrial, el reactor de reaccién se fluidizaria con CO, reciclado.
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También el CO, estd separado inherentemente del N, del aire, por lo que no hay gasto
energético de separacion.

Los transportadores de oxigeno (TO) para el proceso CLOU deben de tener unas caracteristicas
especiales, necesarias para reaccionar de forma reversible con el oxigeno a alta temperatura,
de forma que sean capaces de liberar oxigeno en el reactor de reduccién y recuperarlo en el
reactor de oxidacidn. El proceso CLOU utiliza el hecho de que algunos 6xidos metalicos son
capaces de generar O, a alta temperatura, entre 800 y 1200 °C, y posteriormente regenerarse
con aire. Se han identificado tres sistemas de Oxidos metdlicos que presentan estas
caracteristicas: CuO/Cu,0, Mn,03/Mn;0,, y Co30,/Co0 [7] [8].

En la Figura 1.10 se muestran la concentracién de oxigeno en equilibrio en funcién de la
temperatura para los tres sistemas redox considerados para el proceso CLOU.
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Figura 1.10. Concentracion de O, en el equilibrio para los sistemas CuO/Cu,0, Mn,03/Mn;0, y
Co050,/Co0 en funcién de la temperatura.

Un punto clave del proceso es la temperatura de operacion del reactor de oxidacion para
poder conseguir un maximo aprovechamiento del aire utilizado. Asumiendo un 20% de exceso
de aire en la combustién, de forma similar a las calderas convencionales la concentracion de
0O, a la salida del reactor de oxidacién serda del 4%. La temperatura de equilibrio a esa
concentracidn a la salida del reactor de oxidacién varia en funcién del sistema de éxido
metdlico utilizado. En el caso del sistema CuO/Cu,0 esta concentracion se obtiene sobre los
950 °C. Sin embargo, para el sistema Mn,03;/Mn;0, habria que descender hasta los 815 °Cy a
los 840 °C en el sistema Co30,/Co0, para obtener la misma concentracion a la salida del
reactor de oxidacion. Por otro lado, la temperatura de operacion en el reactor de reduccién
debe de ser suficientemente alta para obtener una alta velocidad de descomposicion, ya que
esta depende tanto de la constante de reaccion como de la concentracién de oxigeno en
equilibrio, siendo esta mas elevada cuanta mas alta sea la temperatura. La Tabla 1.6 muestra la
ventana de operaciéon en un sistema CLOU con los diferentes transportadores de oxigeno
propuestos. Como se puede observar la diferencia de temperaturas entre ambos reactores es
mayor en el sistema Mn,05/Mn3;0, y Co30,/Co0 que en el CuO/Cu,0. Aunque estas diferencias
de temperaturas son asumibles en un sistema CLOU, dificulta la integracidon energética entre
ambos reactores. Es mas conveniente trabajar con el sistema CuO/Cu,0, cuya integracion
energética es mas sencilla debido a la menor diferencia de temperatura entre reactores.



Tabla 1.2. Ventana de operacion en cada reactor para los diferentes transportadores de oxigeno
propuestos para el proceso CLOU.

Transportador de oxigeno Temperatura RR (°C) Temperatura RO (°C)

Cu0O/Cu,0 900-950 900-950
Mn,03/Mn30, 850-900 800-825
C030,/Co0 850-900 825-840

Respecto a la ventana de operacién en cada reactor, en el caso del CuO se comprobd
experimentalmente que un aumento en la temperatura producia una aglomeraciéon del
transportador de oxigeno en los reactores. En los casos del Mn,0; y del Cos;0, las
temperaturas del reactor de reduccidon pueden aumentarse hasta los 1000°C sin encontrar
problemas de aglomeracion. En estos casos no se trabaja a mayor temperatura ya que hay que
evitar grandes diferencias de temperatura entre ambos reactores.

Respecto a la capacidad de transporte de oxigeno de los diferentes sistemas de éxidos
metalicos, la capacidad de transporte de oxigeno es muy distinta para los tres sistemas redox
considerados; ver Tabla 1.3. Se calcula de la siguiente manera:
Mox—Myed

R, = —°x —red 1.7

0 Mox ( )
donde m,, es la masa del transportador de oxigeno completamente oxidado y m,.4 €s la masa
del transportador de oxigeno completamente reducido.

La capacidad de transporte de oxigeno del sistema Mn,03/Mn;0, y del sistema C030,/CoO son
un 33% y 66%, respectivamente, respecto a la capacidad del sistema CuO/Cu,0. Por lo tanto
este ultimo sistema redox es mas atractivo para el proceso CLOU, ya que es necesaria menos
cantidad de material para transportar la misma cantidad de oxigeno.

Cuando se afiade un material inerte al transportador de oxigeno, su capacidad de transporte
disminuye, ya que para la misma cantidad de transportador de oxigeno es menor la cantidad
de oxigeno disponible para el proceso. Por lo tanto, la capacidad de transporte de oxigeno
efectiva (Ryo) es la siguiente:

RTO = RO *XMeO (18)

donde xp.0 es la fraccion de dxido metalico activo en el transportador de oxigeno. Los
materiales usados generalmente como inertes son: Al,0;, MgAl,0,4, ZrO,, TiO,, NiAl,0Q,, SiO, y
sepiolita.

Tabla 1.3. Capacidad de transporte de oxigeno para los distintos pares redox en el proceso CLOU.

Transportador de oxigeno g 0,/100 g material

Cu0O/Cu,0 10
Mn,03/Mn30, 3.3
Co50,/Co0 6.6

10



Finalmente, las siguientes reacciones muestran la entalpia de reaccién de los tres sistemas
redox propuestos. Se muestran tanto las reacciones de descomposicidn, como la reaccién
global de combustidn en el reactor de reduccién para la combustién de carbono en la ventana
de operacidn propuesta anteriormente.

CuO/Cu,0

4Cu0 & 2Cu,0 + 0, AHg,; = 261.6 kJ/mol O, (1.9)
C+ 0, » CO, AH,,; =—395.0 kJ /mol O, (1.10)
4CuO+C —2Cu,0+CO,  AHy=-1334k/mol O, (1.11)
Mn203/Mn304

6Mn,0; & 4Mn30, + O, AHg,. = 193.4 kJ /mol O, (1.12)
C+ 0, - CO, AHg,s =—394.9 kJ /mol O, (1.13)
6Mn,0, +C — 4Mn,0, + CO, AHgys=-2015kI/mol O, (1.14)
C0304/C00

2C030, < 6C00 + 0, AHg,. = 407.5 kJ /mol O, (1.15)
C+ 0, > CO, AHg; =—394.9 kJ /mol O, (1.16)
2C0,0, +C —6C00+CO,  AHgs = 126KkI/mol O, (1.17)

Con los tres metales, las reaccion de liberacidon de oxigeno es endotérmica (1.9, 1.12 y 1.15).
No obstante, al anadir la reaccidn de combustién, la reaccion global en el reactor de reduccion
es exotérmica en los sistemas CuO/Cu,0 y Mn,03/Mn;0, (1.11 y 1.14), y endotérmica para el
sistema C030,/Co0 (1.17). La integracion energética en el sistema CLOU determinara las
temperaturas a la que deben operar ambos reactores para que el sistema sea estable y
dependerd de si la reaccidn en el reactor de reduccidn es exotérmica o endotérmica. Si la
reaccion que tiene lugar en el reactor de reduccidén es exotérmica, es posible aumentar la
temperatura de operacion del reactor de reduccién y elevar asi la concentracion de O, en el
equilibrio, aumentando la velocidad de conversién del combustible. La integracién energética
obliga a extraer calor del reactor de oxidacion y de esta forma se puede elegir una
temperatura de operaciéon inferior en el reactor de oxidacién, lo que maximiza el
aprovechamiento del aire introducido para la regeneracién del transportador de oxigeno. Por
lo tanto el sistema debera operar a diferentes temperaturas en el reactor de reduccién y en el
reactor de oxidacién, para aprovechar las propiedades del equilibrio de descomposicidn-
regeneracién, como se ha visto con la Figura 1.10.

El proceso CLOU ha sido demostrado con éxidos de cobre [9, 10], pero es necesario desarrollar
materiales con mejores caracteristicas para su uso como transportador de oxigeno en un
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sistema industrial. En este sentido, las propiedades de un material con dxidos de cobre y
manganeso parecen ser muy prometedoras.

El objetivo de este proyecto es evaluar un material particulado comercial de éxido de cobre y
manganeso (Hopcalita) para su uso como transportador de oxigeno en el proceso CLOU. Para
lograr este objetivo, se analizaran las propiedades fisico-quimicas del material y se prestard
especial atencion a propiedades clave como son su reactividad, su tendencia a la aglomeracion
de las particulas y su resistencia mecdanica a la atriciéon. Los experimentos se realizaran en
termobalanza y en lecho fluidizado discontinuo, y se analizard la velocidad de transferencia de
oxigeno tanto sin combustiéon en atmosfera inerte como usando carbén y su char como
combustible. Los resultados obtenidos se evaluaran considerando la caracterizacion fisico-
quimica del material utilizando técnicas como TPR, SEM, XRD, Porosimetria de Hg y BET, entre
otras.

2. Seccion experimental

2.1 Transportador de oxigeno

El material elegido es una hopcalita comercial (CARULITE 300), compuesto por éxido de cobre
y por didxido de manganeso. Este material es quimicamente compatible para su uso como
transportador de oxigeno. Como hemos visto en la Tabla 1.2, la temperatura de operacidon del
CuO/Cu,0 es mayor que la del Mn,03/Mn,0, tanto en el reactor de reduccién como en el de
oxidacion. Con la utilizacién de un transportador de oxigeno compuesto por ambos materiales
se pretende disminuir la temperatura de operacidon en ambos reactores con respecto a un
transportador de oxigeno compuesto solo por CuO/Cu,0, lo que conllevaria aumentar la
concentracion de oxigeno desprendido a temperaturas mas bajas. Por otro lado, debido a la
capacidad de transporte del sistema Mn,05;/Mn,0, se espera llegar a una mayor capacidad de
transporte durante el proceso CLOU que si el CuO se mezclase con un material inerte.

Las principales caracteristicas de la hopcalita comercial las podemos ver en la tabla 2.1:

Tabla 2.1. Principales caracteristicas de la hopcalita comercial.

Principales caracteristicas de la hopcalita comercial

Tamafio de particula (mm) 1.7-0.8
Densidad aparente (kg/m°® 920
Area superficial (m?/g 250

53.57 % MnO

i (@)
Composicion 22.25 % CuO

Porosidad (%0) 56.49

Fases @ CuO, Mn,0;

(1) Resultados de Analisis ICP (Anexo B) de la hopcalita comercial.
(2) Fases del solido hopcalita comercial.

Las principales aplicaciones industriales de la hopcalita comercial son la purificacion de aire
comprimido para uso respiratorio, su uso en respiradores y mascaras de evacuacién y la
purificacién criogénica de gas.

Para poder llevar a cabo este proceso y conocer los caudales necesarios para la fluidizacién del
sélido, se realizé un estudio de la fluidodindmica del transportador de oxigeno (ver Anexo A).
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En este estudio se comprobd que la velocidad de minima fluidizacidén era excesivamente alta
para el sistema experimental disponible. Se procedié moler y a tamizar el sélido para obtener
un tamafno de particula con el cual se pueda fluidizar en las condiciones normales de las
instalaciones experimentales disponibles en el grupo de combustion del Instituto de
Carboquimica (CSIC). Se decidid que el tamafio de particula adecuado para el sistema
experimental que se iba a usar era de 0.1-0.3 mm.

2.2. Combustibles sélidos

Se ha usado un carbén bituminoso de Sudafrica. Segun la caracterizacion ASTM, el carbdn de
Sudafrica es un carbdn bituminoso medio en volatiles. El analisis del carbdon se muestra en la
Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Propiedades de los combustibles sélidos usados.

Anélisis Inmediato (%) Anélisis Elemental (%)

 cumn [ ow
4.2 0.9 69.3 76.5
Volatiles 255 1.1 4.0 0.2

Carbono Fijo 56.0 78.0 2.0 1.6
14.3 20.0 1.0 0.8
PCI (kJ/kg 25500 - 5.2 0.0

-
0
o7

Woxigeno por balance

Ademas se utilizdé char de este mismo carbdn sudafricano. Para producirlo, se llevé a cabo la
desvolatilizacion del carbdn. Para ello, particulas de carbdn se desvolatilizaron en un reactor
de lecho fluidizado discontinuo, usando N, como gas de fluidizacion. El reactor se calentd
desde temperatura ambiente hasta 900 °C, con una rampa de calentamiento de 20 °C/min.
Posteriormente se enfrié el reactor manteniendo el lecho fluidizado en N,. El anélisis
elemental e inmediato del char producido se muestra en la Tabla 2.2. El tamafio de particula
del char estaba en el rango +0.2-0.3 mm y las particulas tenian una densidad de 1000 kg/m®.

2.3 Caracterizacion fisico-quimica de sélidos
Las técnicas principales utilizadas fueron las siguientes: SEM-EDX, XRD y resistencia mecanica.
A continuacidn se explican las técnicas y equipos utilizados y la informacién que proporcionan.

2.3.1.- SEM-EDX

El microscopio electrénico de barrido (SEM), permite obtener imagenes de gran resolucion de
los rasgos topograficos superficiales de los objetos. Se fundamenta en la interaccion de un haz
primario de electrones con el objeto que se pretende estudiar. Se trata de un haz muy fino,
intenso y estable que, explorando la superficie de la muestra, origina sefiales diversas que,
convenientemente tratadas, permiten obtener informacién tanto morfolégica como
estructural y microanalitica. El ICB (CSIC) dispone de un microscopio SEM EDX Hitachi S-3400 N
de presidén variable hasta 270 Pa con analizador EDX Rontec XFlash de Si(Li).

2.3.2.- XRD

La difraccidn de rayos X es fundamentalmente una técnica de caracterizacidn estructural de
solidos. Las longitudes de onda de los rayos X empleados son del mismo orden que las
distancias interatdmicas de los cristales, que actian como redes de difraccion: difractan los
rayos X en direcciones y con intensidades determinadas. La sefial de difraccion de un sdlido es
reflejo de su estructura cristalina. En los experimentos de difraccion, las muestras
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policristalinas, montadas en un dispositivo goniométrico, se analizan en funcién de la
disposicion de los cristales respecto a los haces incidente y difractado. El ICB (CSIC) dispone de
un difractémetro de polvo policristalino Bruker D8 Advance Series 2. Este equipo estd dotado
de una fuente rayos X con blanco de cobre y un detector de centelleo. Puede trabajar tanto en
geometria Bragg-Brentano como con espejos Gobel.

2.3.3.- Resistencia mecanica

La resistencia mecdanica (RM) se determiné por medio del equipo Shimpo FGN-5X, Figura 2.1,
que mide la resistencia mecanica de las particulas hasta su fractura. El valor promedio de RM
de los diferentes materiales se obtuvo con la realizacién de 20 medidas de resistencia.

Figura 2.1. Equipo SHIMPO FGE-5X para determinacion de dureza de particulas

2.4 Instalaciones experimentales

2.4.1.- Termogravimetria de reacciones solido-gas

La termogravimetria se define como la técnica en la que se mide la masa de una muestra
frente al tiempo o a la temperatura mientras se somete la muestra a una atmdésfera reactiva.
La reaccién puede llevarse a cabo a temperatura constante (isotermo), o bien con una
velocidad de calentamiento o enfriamiento constante. También es posible analizar sistemas
complejos mediante cualquier combinacién de ellos.

La atmdsfera puede ser estatica o dindmica con un caudal determinado. Los andlisis de
reactividad se llevaron a cabo en un analizador termo-gravimétrico (TGA) Cl electronics, Figura
2.2.

Figura 2.2. Termobalanza Cl TG system con sistema de preparacion de gases y alimentacion de vapor de
agua para estudios cinéticos a presidén atmosférica.
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La Figura 2.3 muestra un esquema de la instalacidén experimental utilizada. El reactor consiste
en dos tubos concéntricos, un tubo de cuarzo de 24 mm de didmetro interno y otro de 10 mm
de didmetro interno, emplazados en el interior de un horno que puede trabajar a
temperaturas de hasta 1200 °C. La muestra se cuelga en una cestilla de hilo de platino (14 mm
de didmetro y 8 mm de altura) para reducir la resistencia a la transferencia de masa alrededor
de la muestra. La temperatura y el peso de la muestra son almacenados en un ordenador. Un
flujo continuo de N, (9 NL/h) fluye alrededor de la cabeza de la termobalanza para mantener la
electrénica libre de gases reactivos. El caudal de gases reactivos (25 NL/h) se controla
mediante una serie de controladores de flujo masico, los gases son introducidos por la parte
superior del reactor. El flujo de gases se calienta a la temperatura deseada al fluir hacia abajo
en el anillo exterior del reactor, antes de entrar en contacto con la muestra, localizada en la
parte interior del reactor. El gas sale del reactor a través del tubo interno. Posteriormente el
gas reactivo se mezcla con el gas procedente de la cabeza de la termobalanza.

Microbalanza |

Purga de
nitrogeno
——» Salidade
2L gas
(=] Transportador de
Aire —/ oxigeno
NZ

Horno

—— Termopar
Figura 2.3. Instalacion experimental usada para la medida de la reactividad.

Procedimiento.

Para la medida de reactividad, se carga una cantidad de muestra en la cestilla de platino. La
masa de la muestra utilizada para los experimentos es de 50 mg. Los transportadores de
oxigeno se calentaban hasta la temperatura deseada (900 a 1000 °C), en atmdsfera de aire
hasta que la masa de la muestra se estabiliza. Una vez alcanzada la temperatura deseada, se
realiza el experimento sometiendo al transportador de oxigeno a condiciones alternas de
reduccidon-oxidacion.

2.4.1.1.- Evaluacion de datos

Se realizaron ensayos que consistian en realizar ciclos de oxidacién y reduccion para estudiar la
conversion de la hopcalita comercial. Con los datos registrados de variacidon de masa del sélido
en funcion del tiempo de reaccién durante los ciclos de reduccion y oxidacidon se obtuvo la
conversion del transportador de oxigeno con las siguientes ecuaciones:

.z Mox—M
Parala reducciéon: X = —*— (2.1)
Mox—Myred

Parala oxidacion: X = 1— —ex ™ (2.2)

Mox—Myed
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donde m es la masa del transportador de oxigeno en cualquier instante, m,, es la masa del
transportador de oxigeno completamente oxidado y m,.s es la masa del transportador de
oxigeno completamente reducido.

2.4.2.- Reactor de Lecho Fluidizado Discontinuo I (ciclos N,-aire)

Para observar el comportamiento del transportador de oxigeno en condiciones similares a las
existentes en el proceso CLOU, se llevaron a cabo multiples test de reduccidén-oxidacién en un
reactor de lecho fluidizado discontinuo. En estos experimentos también se evalud el
comportamiento que sufre el material frente a la aglomeracion y a la atricién.

En la Figura 2.4 se puede observar un esquema de la instalacion experimental empleada. Esta
consta de un sistema de alimentacion de gas reactivo, un reactor de lecho fluidizado
discontinuo, un sistema de recuperacion del sélido elutriado y un sistema de andlisis de gases.
El reactor de lecho fluidizado discontinuo es un reactor de acero refractario de 54 mm de
diametro interno y 500 mm de altura, con una zona de precalentamiento justo antes de la
placa distribuidora. Todo el sistema (reactor de lecho fluidizado discontinuo y precalentador)
se encuentra dentro de un horno eléctrico. El reactor tiene dos tomas de presién para la
medida de la presién diferencial en el lecho. Los problemas de aglomeracidn, causantes de la
pérdida de fluidizacion del lecho, se pueden detectar por una pérdida brusca de la presiéon
diferencial del lecho durante la operacion. Dos filtros calientes que operan alternativamente
recogen el sdélido elutriado del lecho durante los sucesivos ciclos de reduccidon-oxidacién. Un
analizador paramagnético de gases (SIEMENS OxyMat 5) mide la concentracién de O, en
continuo a la salida del reactor.

Filtros
—
» Chimenea
—
Termopar Analisis

de gas

Horno

Placa distribuidora

Figura 2.4. Esquema y fotografia de la instalacion experimental de lecho fluidizado discontinuo I.
Procedimiento

Para la realizacidn de multiples ciclos de reduccién-oxidacién y observar el comportamiento de
los transportadores frente a la liberacion de oxigeno, se cargan entre 200-400 g de
transportador de oxigeno (en funcion de su densidad) para asegurar una altura del lecho
superior a 50 mm en el interior del reactor de lecho fluidizado discontinuo. Los experimentos
se llevaron a cabo a temperaturas de 750, 800, 850 y 900°C. La velocidad superficial del gas
reactivo a la entrada del reactor se fijé entre 0.25 m/s, que representan 3 veces la velocidad de
minima fluidizacion del transportador de oxigeno. Durante las reducciones, la composicién del
gas es 100 % N, y durante la oxidacién se utilizan diferentes concentraciones de O,, en un
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intervalo comprendido entre el 5 y el 21 % en N,. Los periodos de reduccién fueron de 1800
segundos. Los periodos de oxidacion se prolongaron hasta obtener la oxidacidn completa del
transportador de oxigeno. La velocidad de oxidacion se encontraba limitada por el aporte de
oxigeno al sistema, por lo que los periodos de oxidacién fueron largos, y fluctuaron entre los
900 y los 2400 segundos dependiendo de la concentracién de O, utilizada.

Los solidos elutriados, retenidos en los filtros, se recogen durante un nimero determinado de
ciclos, se tamizan para obtener la fraccién con d, < 40 um (tamafio por debajo del cual son
considerados como material formado por atriciéon de las particulas) y se pesan para obtener
datos de atricion del material. La velocidad de atricidn se ha calculado por medio de la
siguiente ecuacion:

Melut

st 4 100 + 3600 * 1 [%/,] (23)

X

Vatricion =

donde vgiisn €5 la velocidad de atricion (%/h), m.,: la masa de transportador de oxigeno
elutriado con dp < 40 um, my, la masa total de sélido en el lecho y t el tiempo de operacidn
durante el que se recoge la muestra.

Evaluacion de datos

La conversion en funcion del tiempo de los transportadores de oxigeno durante los periodos
de reduccién y oxidacién se calculé con las siguientes ecuaciones:

Reduccion: Xrea = i 222 (Y0, )t (2.4)
0, ’
. .z t 1
Oxidacién: Xo, = ftoﬁ (Fin * Y0, = Fout * Y0, ,0:)dt (2.5)
2

donde X es la conversién del transportador de oxigeno, F,,: es el flujo molar del gas a la salida

del reactor, yozm es la fraccion molar de O, a la entrada del reactor, yom es la fracciéon molar de

O, a la salida del reactor, No2 son los moles de oxigeno que puede liberar el transportador de

oxigeno desde el estado completamente oxidado, y t es el tiempo.

2.4.3.- Reactor de Lecho Fluidizado Discontinuo Il (ciclos carbdn-aire)

Para evaluar la capacidad de los transportadores de oxigeno para convertir combustibles
solidos se realizaron experimentos en una instalacion de lecho fluidizado discontinuo con un
sistema de alimentacion de gases y otro para alimentar el combustible sélido, asi como un
sistema para el andlisis de los gases a la salida. La Figura 2.5 muestra un esquema de la
instalacion del laboratorio. El reactor tiene 54 mm de didmetro interno y una altura de 700
mm. Estd calentado por un horno eléctrico y tiene una zona para precalentar el gas entrante
debajo de la placa distribuidora.

La temperatura en el interior del lecho se mide por medio de un termopar situado dentro del
lecho de transportador de oxigeno. De esta forma, se puede controlar la temperatura de
reaccion. El reactor tiene dos tomas de presidn para la medida de la presion diferencial en el
lecho. Los problemas de aglomeracion, causantes de la pérdida de fluidizacion del lecho, se
pueden detectar por una pérdida brusca de la presién diferencial del lecho durante la
operacion. Las tomas de presién también son Utiles para detectar el posible bloqueo de las
tuberias corriente abajo del reactor debido a tapones por particulas elutriadas del lecho o
condensacidn de alquitranes en puntos frios.
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Figura 2.5. Esquema y fotografia de la instalacion experimental de lecho fluidizado discontinuo I1.
Procedimiento

El reactor se carga con alrededor de 280 g de transportador de oxigeno sobre la placa
distribuidora, asegurando una altura del lecho de al menos 50 mm en condiciones estdticas
para que el termopar quedara dentro del lecho.

El sistema de alimentacion de gases tenia conectados dos controladores de flujo masico, con lo
gue es posible alimentar alternativamente aire o nitrégeno. El flujo total de gas era de 480
LN/h, que se corresponde con una velocidad del gas de 0.25 m/s a 900°C. Se miden de forma
continua la composicion de los gases que salen del reactor, después de condensar el vapor de
agua, usando diferentes analizadores de gases. Las concentraciones en base seca de CO y CO,
se determinaron usando un analizador de infrarrojos no dispersivo (NDIR, en sus siglas en
ingles).

El sistema de alimentacion de sdlidos consistia en un tubo de 5 mm introducido por la parte
superior del reactor que acaba a 20 mm de la placa distribuidora y entre 50-60 mm por debajo
del nivel maximo del lecho fluidizado discontinuo. De este modo las particulas de combustible
se alimentaban directamente en el interior del lecho fluidizado. La parte superior del tubo
tiene un sistema de valvulas con un depdsito donde el combustible se cargaba por la valvula v1
antes de empezar el experimento; ver Figura 2.5. Una vez introducido el sdlido, el depdsito se
presuriza con 1 bar de sobrepresion con N, a través de la valvula v2. Una vez presurizado, se
cerraba la valvula v2 y se abria y cerraba rapidamente v3. Al abrir la valvula v3 se despresuriza
el depdsito alimentando el combustible al lecho del reactor. De esta forma, se asegura que las
particulas de combustible entren en el lecho evitando a la vez que salga gas del reactor a
través del depdsito de combustible.

Durante la experimentacién se expusieron las particulas de transportador de oxigeno
secuencialmente a condiciones de reduccidn y oxidacion. En los periodos de reduccion se
alimentaba al reactor cargas de carbdén o char mientras el lecho se fluidizada con N,. Se
mantenia el lecho fluidizado con N, hasta que se quemaba por completo la carga de carbdn o
hasta que se agotaba el O, del transportador. Después de cada periodo de reduccién, se
oxidaban por completo las particulas de transportador con aire para comenzar un nuevo ciclo.
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Evaluacion de resultados

La velocidad instantanea de generacién de oxigeno por masa de transportador, I’OZYRed (t) , se

calcula con un balance a los 4&tomos de oxigeno en el reactor:

o, Red = '\r:OZ [Foz + I:coz +O-5(Fco + FHZO)_O'SFO,coaI:| (2.6)

Ox

El mayor valor para rOZ,Red se obtenia cuando el carbdn era introducido en el lecho y disminuia

con la conversién de char, al existir menor demanda de oxigeno por parte del combustible. El
flujo molar de cada componente que sale del reactor, F;, se calcula como:

F, = Fout - i (2.7)

siendo F,,; el flujo total de gas en base seca a la salida del reactor calculado usando el flujo de
N, en el reactor, FNz'

(2.8)

P =2t
out_(l_zyi)

donde y; es la fraccion molar de cada componente del gas producto analizado. Los posibles
gases i son O,, CO,, CO, H,, H,0 y CH,. Sin embargo, metano e hidréogeno no se detectaron en
ninguno de los experimentos realizados. Como no se media la concentracidn de agua, para
considerar el oxigeno que sale en forma de H,0 por la oxidacion del hidrégeno del
combustible, se supone que la evolucién del hidrégeno era uniforme en los periodos de
desvolatilizacion y combustién del char, considerando el contenido de hidrégeno en el carbdn
y en el char producido.

Antes del periodo de reduccidn, las particulas de transportador de oxigeno estaban
completamente oxidadas. Por lo tanto, la conversién inicial del transportador era Xp,= 1. Como
las particulas de transportador de oxigeno reaccionan durante el periodo de reduccion, el
grado de oxidacién disminuye. Por lo tanto, la conversidon del transportador de oxigeno se

calcula con la integracion de rOZ,Red en funcion del tiempo:

_ moyx t
Xor () =1— Vo, No, fto 70, rea (D)L (2.9)
siendo Ny, la cantidad molar de oxigeno en el transportador de oxigeno activo para el proceso
CLOU, es decir el oxigeno disponible por la reduccién de CuO a Cu,0 mas la reduccidn de
Mn,03 a Mn30,, expresado como moles de O,.

— mOx RTO

N, =
0, M

(2.10)
0,

En consecuencia, la conversion final de las particulas, Xj, se calcula integrando la Ecuacién (1.9)
para todo el tiempo en condiciones reductoras.

De la misma forma, se realiza el balance de oxigeno para calcular la velocidad de oxidacién con
aire —Ecuacion (2.11)- y la evolucién con el tiempo de la conversion del transportador de
oxigeno, Xo, —Ecuacidn (2.12)-. En algunos casos, el char no se convertia completamente
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durante el periodo de reduccion debido a que las particulas de transportador se quedaban sin
oxigeno disponible. Por lo tanto, podia aparecer CO, y CO durante el periodo de oxidacién por
la combustién del char remanente en el reactor, siendo el oxigeno consumido por el char
tenido en cuenta en la Ecuacion (2.12).

M

(o,00(0) = —=[021F, ~F;, ~(Feo, +0.5F,) | (2.11)
Ox

Xox () = X; + _M:O;oz S (=70, pea () dt (2.12)

3. Resultados

Inicialmente se realizaron unos estudios previos para estabilizar el material, ya que se va a
utilizar en procesos a elevadas temperaturas a las cuales no se emplea habitualmente. Durante
su calentamiento y calcinacién el material fresco sufre cambios en su composicién. Por ello, se
realizd un estudio previo tanto de su descomposicidon (Anexo D) como de su calcinacion (Anexo
E).

Por descomposicidon a temperatura programada se encontré una pérdida de peso importante
(11 %) debido a la descomposicion de aglomerantes organicos utilizados en la preparacién de
las particulas y a la reduccion de CuO a Cu,0 y de MnO, a Mn;0,. Posteriormente, durante la
oxidacion la masa no volveria a su estado inicial debido a que termodinamicamente no es
posible la oxidacién a MnO, a elevadas temperaturas (>600 °C).

Se realizaron diversos experimentos con el fin de optimizar la temperatura de calcinacion
(Anexo E). Durante la calcinacién en mufla en atmdsfera de aire a diferentes temperaturas se
encontraron cambios importantes de masa, tamafio de las particulas y especialmente de
densidad a partir de 950 °C. Se selecciond la hopcalita calcinada a 950°C durante 1 hora, ya
gue a esta temperatura la dureza era suficientemente alta para su uso como transportador de
oxigeno. En la tabla 3.1 se muestran las principales caracteristicas de la hopcalita calcinada a
950°C durante 1 hora usada como transportador de oxigeno en este trabajo.

Tabla 3.1. Principales caracteristicas de la hopcalita calcinada a 950°C.

Principales caracteristicas de la hopcalita calcinada a 950°C

it +0.1-0.3

Densidad aparente (kg/m®) 4129
Capacidad de transporte méaxima(R,) “ 12.81
Composicion® 2%’%%(:,/}’ MnO
. % CuO
Fases @ CuysMn; 504
Fases® CuMnO,, Mn;0,

(1) Capacidad de transporte maxima (Anexo F).

(2) Resultados de Andlisis ICP (Anexo B) de la hopcalita calcinada 1 hora a 950°C.

(3) Fases del solido tras la calcinacion de 1 hora a 950°C (Anexo C), analizado con XRD.

(4) Fases del sélido tras ciclos de oxidacion y reduccién en atmosfera de N, (completamente reducido) (Anexo C), analizado
con XRD.
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3.1 Reactividad del transportador

Los experimentos realizados en termobalanza permiten analizar la reactividad del
transportador de oxigeno en condiciones bien definidas y controladas, y en ausencia de
complejos factores de fluidizacién, derivados de la atricién de las particulas y de los procesos
de transferencia de materia en la interfase sdlido-gas. Para la caracterizacion del
transportador, se realizaron 3 ciclos de reduccién-oxidacion.

En la Figura 3.1 se muestra un termograma tipico de multiples ciclos redox. Se pueden
observan los datos de la variacion de masa en funcidn del tiempo obtenidos para el
transportador hopcalita calcinada a 950 °C. Las pendientes descendentes son los ciclos de
descomposicion en N, (el transportador al descomponerse y liberar O,, pierde masa), y las
pendientes ascendentes los ciclos de oxidacién. Como se puede observar, tras el primer ciclo el
transportador de oxigeno se estabiliza (se alcanza la misma conversion tanto en la reduccidn
como en la oxidacidn). La capacidad de generacion de O, gaseoso era de 4.7 %.

28,5

28\

27,5 /
¥

26,5 l
N D N

25,5

N, A|r{‘

N
~N
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|

25

24,5
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000 8000
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Figura 3.1. Termograma obtenido al realizar multiples ciclos redox (N, y aire) al transportador de
oxigeno Hopcalita calcinada a 950 °C.

En la Figura 3.2 se muestra las curvas de conversion de la reduccidn para el transportador de
oxigeno estudiado a 950 °C y 100% de N,. Como se puede observar, se produjo una pequefia
pérdida de reactividad con el aumento de los ciclos, aunque se consigue una reduccion
completa en menos de 15 minutos.
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Figura 3.2. Variacion de la conversion de reduccidn frente al tiempo de la hopcalita calcinada. T=950°C;
Reduccién: 100 vol. % N,.

Para el célculo del termograma se define la conversion (X), suponiendo como X=1 para la
pérdida de peso de CuO a Cu,0 y Mn,0; a Mn;0,.

En la Figura 3.3 se muestran las curvas de conversién de la oxidaciéon en aire para el
transportador de oxigeno estudiado a 950 °Cy 100% de N,. Podemos observar como el primer
ciclo tiene una reactividad algo mayor que los otros dos, produciéndose la conversion
completa en menos tiempo. Una de las razones puede ser que antes de empezar la oxidacidn
el transportador de oxigeno no estuviera completamente oxidado, dando lugar en el ciclo 1 a
una primera etapa de oxidaciéon debido a ese motivo. En la oxidacién se puede ver dos
velocidades de oxidacidn. Esto lo podemos atribuir a que los éxidos de cobre y manganeso que
conforman este material no se oxidan de la misma manera, oxidandose primero uno y
seguidamente el otro.

1,2
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o /-— F—
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3 Ciclo1l] | —
T o6 l ——
e / / |Ciclo 2
‘B
5 0,4
>
Sl )
0 0,2 . . ]
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Figura 3.3. Variacién de la conversion de oxidacion frente al tiempo de la hopcalita calcinada. T=950°C;
Reduccidn: 100 vol. % N,. Oxidacion: 100 vol. % aire. T=950°C
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Los resultados obtenidos para el transportador de oxigeno mostraron una alta reactividad y
una pequefia pérdida de actividad con el incremento de ciclos. Por otro lado, se puede
observar que su conversion maxima era de 1, con lo cual podemos asegurar su regeneracion
completa. En los ciclos redox la capacidad de transporte para generar O, gas encontrada era
del 4.7 %. Para terminar este apartado podemos concluir que el transportador de oxigeno
utilizado se puede considerar adecuado para el proceso CLOU.

3.2 Comportamiento del transportador de oxigeno en lecho fluidizado
Discontinuo (ciclos N,-aire)

Una vez analizada su reactividad y su estabilidad en los ciclos de oxidacidon-reduccién en la
termobalanza, se procede a determinar su comportamiento para la generacién de oxigeno en
unas condiciones de operacion similares a las que se tendrian en el proceso CLOU.

Para este analisis se realizaron experimentos de multiples ciclos redox en un reactor de lecho
fluidizado discontinuo (LFD) para combustibles sélidos. Se procedié a preparar cargas de 280
gramos de transportador de oxigeno para ser analizadas durante los experimentos en el LFD y
obtener una caracterizacion de las reacciones de reduccidn-oxidacién, asi como de la velocidad
de atricion.

3.2.1.- Descomposicion y regeneracion de la hopcalita calcinada

Se llevaron a cabo multiples ciclos de reduccién-oxidacién con el material en un reactor de
lecho fluidizado discontinuo (LFD) para determinar la capacidad de generacién de oxigeno y su
regeneracién en funcidon de las condiciones de operacion. En la Figura 3.4 se muestra la
concentracién de O, a la salida del reactor de LFD para una serie de ciclos de descomposicion
oxidacion del transportador de oxigeno a 800°C. El gas de fluidizacidn era una corriente pura
de N, durante la reduccion y en la oxidacién una corriente de entrada con el 10% de O, en
nitrégeno. Como se puede observar, durante la descomposicion en N, se obtiene una
concentraciéon de O, del 1%. Este oxigeno es el que es capaz de liberar el transportador de
oxigeno a la temperatura de reaccion. Posteriormente se obtiene una rapida oxidacién del
material.

Descomposi/cién enN, Oxidacién 10 % O,

12,00 / / 12
10,00 1

S
S5 / s (
® 8,00 0,8
g 6,00 0,6
4
E 4,00 / 0,4
2,00 0,2
0,00 T T T T T T O
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000
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Figura 3.4. Concentracion de O, en funcidn del tiempo para sucesivos ciclos descomposicidn-oxidacion a
800 °C. Transportador de oxigeno: Hopcalita calcinada a 950°C. Descomposicion: 100% N,; Oxidacion:
10% 0,.

Los experimentos se realizaron a distintas temperaturas: 750, 800, 850 y 900 °C, en un total de
30 horas de operacidn en el LFD. La composicion del gas de entrada durante la reduccién era
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de 100 vol. % N,, y durante la oxidacidén se usaron diferentes concentraciones de O, en el
rango del 5 al 21 vol. % en N,.

En el proceso CLOU a nivel industrial se utilizard CO, como gas de fluidizacion en el reactor de
reduccion. Sin embargo, en un estudio anterior del grupo de investigacion [11], se observé que
a la hora de la generacién de O, por parte del transportador de oxigeno es indiferente el uso
de N, o CO,.

La Figura 3.5 muestra la concentracién de O, medido durante un ciclo redox a 850°C, asi como
la conversion del transportador de oxigeno durante la reduccion y oxidacién. Se puede
observar que al comienzo del periodo de reduccién se presenta una rapida liberacién de
oxigeno, sin embargo, no se obtiene una concentracién de oxigeno estable, sino que esta
disminuye con el tiempo. Después de 25 minutos, la concentracién de oxigeno a la salida
disminuye hasta valores inferiores al 1%, lo que indica una disminucién de la velocidad de
liberacion de oxigeno. Respecto a la concentracidon de oxigeno durante toda la reduccidn, se
puede observar que se obtenian valores inferiores a la concentracién de oxigeno de equilibrio
para el Mn,0;(8.5%) pero muy superiores al del CuO a la misma temperatura (0.4%). Después
de 28 minutos comienza la oxidacidn a una concentracidn de oxigeno del 10% que
corresponde a la concentracién media en el reactor de oxidaciéon. Se puede observar una
rapida regeneracion del transportador de oxigeno.

Respecto a la conversién del sélido, tanto en la reduccidon como en la oxidacidon se puede
observar que el sélido presenta una alta velocidad de reaccidon. Ademas, se puede apreciar
como el sdélido recupera completamente el oxigeno tras la oxidacidn, lo cual es una
caracteristica muy importante para el proceso CLOU.

12 1
Reduccion (N,) Oxidacién (10% 0,) | o9

10 et

+08
«—
+07

S
~ 8 4
o —
P X odesc / + 0,6 —
o <
.% 6 ¥ oxidacian 0,5 3
: / 0a B
) + 0, _
Dci . / g
- 0,3 =
(o]
—_— )
- 0,2 )
2 A —— > E
— to1 §
0 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 0
0 500 1000 1500 2000 2500 3000

Tiempo (s)

Figura 3.5. Perfiles de concentracién de oxigeno y conversion del TO en el lecho durante un ciclo de
reduccién-oxidacion. TO: Hopcalita calcinada a 950°C. T=850°C. Reduccidon: 100 vol. % N,. Oxidacién: 10
% 0O,.

El efecto de la concentracion de oxigeno en la reaccién de oxidacion se analizé usando aire
(21% 0,), una corriente con una concentracién del 10 vol. % de O, en N, y otra con el 5 %, para
la reaccién de oxidacion a 850 °C. En la figura 3.6 se observa la conversion del sélido y el perfil
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de concentracién de O, a la salida del reactor, durante un ciclo tipico de oxidacién del TO.
Como se puede observar, se encontrd un importante efecto de la concentracién de oxigeno en
la reaccidn. Utilizando un 5 vol. % de O, la velocidad de oxidacion es baja a 850 °C y tras 30
minutos de reacciéon no alcanza mas que el 25% de conversién, frente al 35% (10% O,) y un
45% (21% 0,) obtenidos en los otros experimentos. Es importante apuntar que con un 21% de

oxigeno el tranportador de oxigeno ha recuperado todo el O, generado durante la reduccién
en tres minutos.
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Figura 3.6. Conversién del TO y perfil de concentracion de O, durante el periodo de oxidacion del TO
Hopcalita calcinada a 950°C, usando diferentes concentraciones de oxigeno. T = 850 °C.

Finalmente se estudid el efecto de la temperatura de la reaccion de descomposicién en el LFD
usando temperaturas de 800, 850 y 900 °C durante los ciclos redox. Las oxidaciones se
realizaron en atmdsferas con 10% de O, a las mismas temperaturas que las reducciones. La
Figura 3.7 muestra los perfiles de concentracién de O, a la salida del reactor y la conversion del
solido durante el periodo de reduccidn usando diferentes temperaturas de lecho. También se
muestra la concentracion de O, en el equilibrio para cada temperatura. Como se puede
observar la velocidad de liberacion de oxigeno no es constante. A 800°C la descomposicion del
solido estd muy limitada debido a la baja concentracion de oxigeno liberada. La concentracién
de oxigeno inicial sufre una bajada muy rdpida y se mantiene gran parte del ciclo superior a la
del equilibrio termodindmico del CuO, pero inferior a la del de equilibrio del Mn,0s.
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Figura 3.7. Perfiles de concentracion de O, y conversidn del sélido durante el periodo de reduccién, para
diferentes temperaturas de lecho. Reduccién: 100 vol. % N,
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A temperaturas de descomposicidn superiores este descenso en la concentracién de O, es
menos marcado y se alcanzan mayores conversiones del transportador de oxigeno.

De este estudio se puede concluir que el transportador de oxigeno es capaz de generar
elevadas concentraciones de oxigeno a bajas temperaturas y ademas se regenera con
concentraciones de O, que van del 5% al 21% a diferentes temperaturas de operacion.

3.2.2.- Comportamiento del transportador de oxigeno frente a la atricidn.

Otro pardmetro importante a la hora de seleccionar los materiales para el proceso CLOU es el
comportamiento frente a la atricidén. La atricidn es el fendmeno por el cual las particulas de
transportador de oxigeno se erosionan y/o desgastan al estar sometidas a condiciones de
fluidizacidn y son arrastradas por el gas de fluidizacidén fuera del LFD. Se evalia como atricién
la masa de soélido capturado, durante los ciclos de operacion en el LFD, en los filtros y en las
tuberias del sistema y que ademas tenga un tamafio de particula inferior a 40 um, ya que estas
particulas serian las que no recogeria el sistema de ciclones en una planta industrial de CLOU y
son originadas por la rotura de las particulas del transportador de oxigeno.

En la Figura 3.8 se muestran las velocidades de atricidn medidas en funcién de las horas de
operacion en LFD. Como podemos observar en las primeras horas de operacion la velocidad de
atricién es alta, debido a que el material se redondea y pierde mucha masa. Conforme se
continuda con el proceso, ésta baja hasta alcanzar un minimo, para después volver a aumentar
ligeramente.
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Figura 3.8. Velocidad de atricion para el transportador de oxigeno en funcién de las horas de operacidn
en LFD.

3.2.3.- Caracterizacidén del transportador de oxigeno tras los ciclos.
Resistencia Mecdnica (RM) y porosimetria:

Como se ha visto en el apartado 1.4.1, una de las principales caracteristicas que tiene que
poseer un transportador de oxigeno es una alta resistencia a la atricién con el fin de evitar la
pérdida de sdlido por elutriacién y la renovacidon del material. Experimentalmente se ha
considerado que los materiales preparados para trabajar bajo condiciones de fluidizacion
deben tener una resistencia mecanica superior a 1 N. Como se puede ver en la tabla 3.2, tras
30 horas de operacidn, disminuye el valor de resistencia mecanica que teniamos en un
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principio aunque manteniendo una resistencia mecanica muy superior a 1N y adecuada para
su uso en el proceso CLOU.

Tabla 3.2. Variacién de la porosidad y la resistencia mecdnica del transportador con los ciclos (30h)

56.49

43.47
20.65

4.56

En la tabla 3.2 se observa como las particulas del transportador de oxigeno disminuyen su
porosidad. Esto se atribuye a los cambios en el volumen molar de los materiales durante las
reacciones de oxidacién y reduccion [12].

3.3 Ciclos de combustion en lecho fluidizado discontinuo

Para determinar el comportamiento del transportador frente a la generacién de oxigeno en
unas condiciones de operacién similares a las que se tendrian en el proceso CLOU, se
realizaron experimentos de multiples ciclos redox en un reactor de lecho fluidizado
discontinuo para combustibles sélidos, usando como combustibles carbén o su char.

La conversiéon de carbdn incluye una primera etapa de desvolatilizacion y la posterior
combustidn de la materia volatil y el residuo carbonoso (char). Segun el esquema CLOU, la
conversion del char es clave para obtener elevadas eficacias de captura de CO, en el proceso.
Para evaluar de manera independiente la conversidn del char de la del carbdn se realizaron
experimentos usando cargas de char en vez de carbdn, separando de esta forma el efecto de
los volatiles sobre la transferencia de oxigeno del transportador al combustible [13].

3.3.1.- Andlisis de la transferencia de oxigeno en la combustién de char

Los experimentos se realizaron con una masa de lecho de 280 g de transportador de oxigeno.
Durante el periodo de reduccién se utilizaron pequefias cargas de char de carbdn sudafricano
con tamanos de particula +0.2-0.3 mm. El cociente masico entre el transportador de oxigeno y
el carbon se varié entre 124 y 510 con unas cargas de char de 0.5 a 2.0 gramos. Se realizaron
20 ciclos redox con el transportador de oxigeno, lo que resulta en un total de 18 horas de
operacion entre 800 y 900 °C. Durante este tiempo el transportador de oxigeno no mostrd
problemas de aglomeracién, incluso cuando el transportador de oxigeno llegé a estar
altamente reducido a Cu,0 y Mn;0, durante el periodo de reduccion.

A modo de ejemplo, la Figura 3.9 muestra las concentraciones de O,y CO, medidas a la salida
del reactor y la temperatura del lecho durante un ciclo redox tipico a 900°C con un inventario
de transportador de oxigeno de 280 g. Durante la reduccidn se utilizé como gas de fluidizacién
N,, y oxigeno al 10% durante la oxidacion. El tiempo t = 0 corresponde al inicio del periodo de
reduccion, es decir cuando se reemplaza el aire de la oxidacidn por N,. Al comienzo, el
transportador de oxigeno libera O, hasta alcanzar la concentracién cercana a la del equilibrio a
la temperatura del lecho. En este periodo de tiempo, la velocidad de conversién del
transportador de oxigeno se encuentra limitada por la velocidad del gas, el cual arrastra el O,
producido en condiciones de equilibrio. Después de un corto periodo en atmdsfera inerte se
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alimenta al reactor una carga de 2 g de particulas de char, tras la cual se observa CO, y O, en
los gases de salida del reactor. No aparece ningln otro componente, como podria ser H,, CO o
CH,4, lo que indica combustién completa del char. Este hecho indica que el transportador de
oxigeno es capaz de transferir todo el oxigeno demandado en la combustion del carbdn. La
concentracién maxima de CO, fue del 48% y se mantuvo constante durante alrededor de 5
segundos. Posteriormente la concentracién de CO, se redujo a 0 cuando se alcanzé la
combustion completa de la carga de char alimentada. Este resultado sugiere una rdpida
combustidn del char y de generacidn de oxigeno. Ademads, la velocidad de generacién de
oxigeno fue tan alta como para suministrar oxigeno gaseoso (O,) en exceso junto a los gases de
combustidn, aunque disminuyendo hasta valores cercanos a cero.

Reduccion (N,) Oxidacion (10 % O,)

60 1,2
Xox

50 1

%
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30 /Alimentacién 06
L/ / de char

20 04
/ 0,

——

Concentracion (%)
Conversion del sélido

10 Ay 0,2
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Figura 3.9. Concentraciones de O, y CO, durante un tipico ciclo redox con hopcalita calcinada. También
se muestra la variacion de conversion del transportador de oxigeno, Xg,. Tp = 900°C; reduccién con N, y
oxidacion con 10% O,; fraccion masica de transportador de oxigeno: 100%. Carga de char: 2g. Cociente
TO/carbon = 124,

Durante la combustidn, la temperatura del lecho se incrementé unos 30 °C debido a la
exotermicidad de la reaccién del CuO con el carbdn, ver Ecuacion 1.11, y del Mn,0;, ver
Ecuacion 1.14.

En la Figura 3.9 también se muestra la variacién de la conversion del transportador de oxigeno,
Xox con el tiempo de reaccion. Se puede observar que el transportador de oxigeno se
convertia lentamente durante el periodo previo a la alimentacidn de carbdn, ya que la
velocidad de generacion de O, estaba limitada por la concentracion de equilibrio (en ausencia
de combustible). Cuando se alimentaba carbén al lecho, se producia una brusca variacion de la
conversion del transportador de oxigeno debido a la rapida transferencia de oxigeno del
transportador de oxigeno al combustible. Hay que tener en cuenta que la velocidad de
descomposicidn, como en todas las reacciones de equilibrio, es proporcional a la diferencia
entre la concentracién de equilibrio de descomposicidon y la existente en el reactor. Cuando se
utiliza char, que tiene una velocidad de combustién elevada, la concentracién de O, es muy
baja y esto hace aumentar drasticamente la velocidad de descomposicion y de generacién de
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oxigeno [13]. La variacion de la conversion del sélido durante el periodo de reduccion fue del
38%.

El periodo de oxidacién comenzd en t = 500 s y se produjo un rdpido incremento de la
temperatura del lecho debido a la exotermicidad de la oxidacién del Cu,0 a CuO y del Mn;0,
al Mn,0;, regenerdndose por completo el transportador de oxigeno en 25 minutos.

Estas mismas series experimentales se realizaron a diferentes temperaturas iniciales, Ty, de
800, 850 y 900 °C. En estos casos, cuando se alimentaba el char al lecho la temperatura se
incrementaba durante la combustién de carbén hasta 830, 880 y 930 °C, respectivamente.
Dicha temperatura maxima se considerd la temperatura de reaccion.

3.3.2.- Estudio de la velocidad maxima de generacién de oxigeno durante la
combustién de char

Para determinar la velocidad maxima de combustién de char y de transferencia de oxigeno por
parte del transportador de oxigeno se realizaron experimentos variando la relacion masica
transportador de oxigeno a combustible. En primer lugar se llevaron a cabo experimentos
variando la carga de char desde 0.5 a 2 g, lo que corresponde a ratios (transportador de
oxigeno/char) entre 510 y 124. Como se esperaba, la concentraciéon de CO, a la salida del
reactor se incrementd con la cantidad de char afadida ya que se quemaba mas char, por lo
que el transportador de oxigeno transferia mas oxigeno. No se detectaron en ningln caso ni
CH,4, CO ni H,, indicando combustién completa del carbono del char. De la evolucion del CO, y
0, en la fase gaseosa, es posible calcular la velocidad instantanea de transferencia de oxigeno,
o, Red » CON la Ecuacidén (2.6). La Figura 3.10 muestra la velocidad instantanea de transferencia

de oxigeno durante el periodo de combustion, Iy .4, en funcién del cociente masico entre

transportador de oxigeno y el char alimentado. El efecto del cociente entre el transportador de
oxigeno y el char es evidente en la velocidad de transferencia de oxigeno. En este caso se

observd que I, 4 €s inversamente proporcional al cociente entre el transportador de

oxigeno y el carbén.
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Figure 3.10. Velocidad instantanea de transferencia de oxigeno, I, .4, para la hopcalita calcinada en

funcidn del cociente masico entre el transportador de oxigeno y el char alimentado. T,,,, = 880°C.
Fraccion masica de transportador de oxigeno en el reactor: 100 %.

El creciente requerimiento de oxigeno cuando la carga de char aumenta (es decir, cuando el
cociente disminuye) es completamente satisfecho por el transportador de oxigeno. Por lo
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tanto, en las condiciones CLOU usadas en estos experimentos, el oxigeno generado por el
transportador de oxigeno no esta limitado por la reactividad del mismo, sino por la demanda
de oxigeno por parte del carbdn. Es decir, cuanto mas oxigeno es demandado, mds oxigeno es
suministrado. Este hecho sugiere que una disminucidn del cociente entre el transportador de
oxigeno y char podria permitir incrementar la velocidad de generacion de oxigeno
proporcionada por el transportador de oxigeno.

Con las cargas utilizadas para estos experimentos, no se consiguia alcanzar la velocidad
maxima de generacidn de oxigeno, como podemos ver en la figura 3.10. Para poder encontrar
el maximo se requiere realizar experimentos con un menor cociente madsico entre el
transportador de oxigeno y el char alimentado, Figura 3.11. La disminucion de este valor se
puede llevar a cabo por dos vias. La primera seria aumentar la carga de char alimentado al
lecho. Sin embargo, esto no es fisicamente posible en el sistema experimental utilizado. La
segunda via seria disminuir la cantidad de transportador de oxigeno en el lecho. Para realizar
esto, manteniendo la cantidad suficiente de lecho en el reactor de LFD para poder operar con
una altura de lecho de 50mm, se diluyé el transportador con un inerte. De esta manera, se
mantiene la altura del lecho, pero se disminuye la cantidad de transportador de oxigeno, con
lo cual disminuye el cociente mdsico entre el transportador de oxigeno y el char alimentado. El
inerte usado fue Alumina (Al,O3) con una fraccion masica de transportador de oxigeno del
2.5% , un didametro de particula de 0.2-0.3 mm y unos ratios (transportador de oxigeno/char)
de 24 a 72.
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Figura 3.11. Velocidad instantanea de transferencia de oxigeno, t‘o2 req » Para la hopcalita calcinada en

funcién del cociente masico entre el transportador de oxigeno y el combustible. T,,,,= 880 °C. Fraccidon
masica del transportador de oxigeno en el reactor: (m) 100%; (®) 2.5% de transportador de oxigeno.

Cuando disminuye el cociente (transportador de oxigeno/char) desde valores altos hasta
valores de 40, la velocidad de transferencia de oxigeno aumenta. Sin embargo, se puede
observar que a menores valores del cociente (transportador de oxigeno/carbén) la velocidad
de transferencia de oxigeno alcanza un maximo, y no se obtienen mayores incrementos en la
velocidad de transferencia de oxigeno aunque se disminuya el cociente (transportador de
oxigeno/char). Por lo tanto, para cocientes inferiores a 40, donde se ha alcanzado la velocidad
maxima de transferencia de oxigeno, la conversion del carbdn estd limitada por la velocidad de
transferencia de oxigeno del transportador de oxigeno. Con estos ratios TO/char se redujo por
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completo el transportador de oxigeno y el char inquemado en el reactor era quemado durante
la regeneracién del transportador con un 10% de oxigeno. En todos los casos se regeneraba el
transportador de oxigeno completamente. El valor calculado de la mdxima velocidad de
transferencia de oxigeno fue de 0.31-10° kg O,/s por kg de transportador de oxigeno cuando la
temperatura durante el periodo de reduccién fue de 880 °C.

A la otra temperatura analizada (T, = 900 °C) se encontrd una tendencia similar para la
velocidad de generacion de oxigeno en funcién del cociente (transportador de oxigeno/char).
No obstante, la velocidad mdxima de generacidn de oxigeno aumentaba hasta el doble al
aumentar la temperatura de reaccién como puede verse en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3. Valor maximo de la velocidad de generacion de oxigeno, Iy, ., para el transportador de

oxigeno hopcalita en funcion de la temperatura, usando char como combustible.

Tonax (°C) i
(kgO,/s por kg TO)
880 0.31
930 0.62

3.3.3.- Estudio de la velocidad maxima de generacién de oxigeno durante la
combustién de carbdn

Finalmente, en la dltima tanda de experimentos se utilizé carbon Sudafricano para estudiar el
efecto que tenia sobre la transferencia de oxigeno del transportador de oxigeno al
combustible la presencia de los volatiles del carbén. La Figura 3.12 muestra la velocidad

instantanea de transferencia de oxigeno durante el periodo de combustion, I, .., en funcion

del cociente masico entre transportador de oxigeno y el carbdén alimentados. Se puede
observar que para bajos ratios TO/combustible, la o, Red CON carbdn es casi diez veces superior

a la obtenida con char a la misma temperatura y mismo ratio TO/combustible. Esta diferencia
disminuye al aumentar el ratio TO/combustible, aunque siempre la o, Red € MAyoOr para el

carbén que para el char. Por lo tanto, igual que se comprobd con un transportador de oxigeno
de CuO [13] la presencia de volatiles en el reactor aumenta significativamente la velocidad de
transferencia de oxigeno y esto se puede atribuir a la reaccion directa de los volatiles (gases)
con los 6xidos metalicos del transportador de oxigeno, reduciéndolos a Cuy MnO como ocurre
en la combustidn de gas por el proceso CLC.
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Figura 3.12. Velocidad instantdnea de transferencia de oxigeno, roz,Red, para el transportador de

oxigeno hopcalita en funcion del cociente masico entre el transportador de oxigeno y el combustible.
Tmax= 880 °C. Combustible: (m) Char; (e) Carboén;
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Por otro lado, en ningln experimento, ni con carbdn ni con su char, se observé presencia de
CO en los gases de salida, obteniéndose siempre combustion completa a CO, y H,0.

Finalmente, se puede observar que en la tanda de experimentos en la que se usé carbén como
combustible, no se encontré un valor maximo de velocidad de transferencia de oxigeno,
comprobando que los datos tienen una tendencia potencial. En un futuro se deberd seguir
estudiando el proceso CLOU para este transportador con el fin de ampliar el conocimiento
sobre el comportamiento prometedor de los transportadores de oxigeno mixtos de CuO vy
Mn,0s.
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4. Conclusiones.

- La caracterizacién de la hopcalita calcinada como transportador de oxigeno mostrd
elevadas reactividades de descomposicién y oxidacidon y una resistencia mecanica

adecuadas para su uso en el proceso CLOU para la combustion de carbén.

- Se demostré que el transportador de oxigeno tenia una alta reactividad con una
elevada velocidad de generacién de oxigeno tanto en TGA como en LFD. El
transportador de oxigeno se regeneraba completamente en condiciones de oxidacion

a todas las temperaturas y concentraciones de oxigeno estudiadas.

- Durante la combustion tanto de carbdn como de char la combustidén era completa a

CO, y H,0.

- En la combustién de carbdn y char en el LFD, la velocidad de generacion de O,
aumentaba al disminuir la relacion madsica transportador de oxigeno/combustible,

alcanzando un maximo a relaciones de 40 con char.

- En la combustiéon de carbén las velocidades de conversion de O, eran mayores
creciendo al disminuir la relacidon transportador de oxigeno/ combustible debido a la
reaccidon de los volatiles con el transportador por reaccién gas-sélido, ademas del

proceso CLOU.

- La hopcalita calcinada presenta una capacidad de transporte para generar O, gas de

4.7 %.

- La hopcalita calcinada presenta propiedades adecuadas para su uso en el proceso

CLOU para la combustiéon de combustibles sdlidos, tales como carbdn o biomasa.

33



5. Bibliografia.

10.

11.

IPCC, The fifth Assesment Report Climate Change 2014: Mitigation of Climate Change.
Cambridge University Press: Cambridge, UK, 2014.

IPCC, IPCC Climate Change 2007: Synthesis Report. Cambridge University Press:
Cambridge, UK, 2007.

IPCC, Climate Change and biodiversity. Cambridge University Press: Cambridge, UK,
2002.

IEA, Energy technology perspectives: Pathways to a clean energy system.

International Energy Agency, Paris, France, 2012.

IEA, World Energy Outlook. In International Energy Agency: Paris, France, 2013.

Ghoniem, A. F., Needs, Resources and climate change: Clean and efficient conversion

technologies. Progr. Energy Combust. Sci. 2011, 37, (1), 15-51.

Tobias Mattisson, Anders Lyngfelt, Henrik Leion, Chemical-looping with oxygen

uncoupling for combustién of solid fuels.|) GHGC, 2009, 3, 11-19.

Tobias Mattisson , Henrik Leion , Anders Lyngfelt, Chemical-looping with oxygen

uncoupling using CuO/ZrO, with petroleum coke ,Fuel, 2009, 88, 683-690.

Abad, A.; Adanez-Rubio, I.; Gayan, P.; Garcia Labiano, F.; de Diego, L.; Adanez, J.,
Demonstration of chemical-looping with oxygen uncoupling (CLOU) process in a 1.5
kW, continuously operating unit using a Cu-based oxygen-carrier. International

Journal of Greenhouse Gas Control 2012, 6, 189-200.

I. Adanez-Rubio, A. Abad, P. Gayan, L. F. de Diego, F. Garcia-Labiano, J. Adanez.
Performance of CLOU process in the combustion of different types of coal with CO,

capture. International Journal of Greenhouse Gas Control 2013, 12, 430-440.

Gayan, P.; Adanez-Rubio, |.; Abad, A.; de Diego, L.; Garcia Labiano, F.; Adanez, .,
Development of Cu-based oxygen carriers for Chemical-Looping with Oxygen

Uncoupling (CLOU) process. Fuel 2012, 96, 226-238.

34



12.

13.

14.

Adanez, J.; Abad, A.; Garcia Labiano, F.; Gayan, P.; de Diego, L., Progress in Chemical-
Looping Combustion and Reforming technologies. Progr. Energy Combust. Sci. 2012,

38, (2), 215-282.

Inaki Adanez-Rubio, Alberto Abad, Pilar Gaydn, Luis F. de Diego, Francisco Garcia-
Labiano, Juan Addanez. Identification of operational regions in the Chemical-Looping
with Oxygen Uncoupling (CLOU) process with a Cu-based oxygen carrier. Fuel, 2012,
102, 634-84.

I. Adanez-Rubio, P. Gayan, A. Abad, F. Garcia-Labiano, L. F. de Diego, J. Adanez. Kinetic
analysis of a Cu-based oxygen carrier: Relevance of temperature and oxygen partial
pressure on reduction and oxidation reactions rates in Chemical Looping with Oxygen

Uncoupling (CLOU). Chemical Engineering Journal, 2014, vol. 256, 69-84.

35






