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1. Introduccion

1. Introduccion

Uno de los problemas medioambientales con mas repercusion actualmente es el cambio
climatico como consecuencia del aumento de la temperatura media de la tierra. El cambio
climatico esta causado por el incremento del efecto invernadero debido al aumento de
concentracién, principalmente, de CO, en la atmésfera. Concretamente se ha alcanzado una
concentraciéon de CO, igual a 409 ppm en Abril de este afio 2017 en base a los datos

recogidos por la Global Monitoring Division (GMD) situada en Hawai [1].

Esta tendencia se debe a la creciente demanda energética mundial. Dicho aumento tiene dos
causas perfectamente diferenciables como son el aumento de la poblacién mundial, la cual ha
pasado de mil millones a principios del siglo XIX a mas de 7 mil millones en la actualidad, [2]
y la rapidez en el proceso de industrializaciéon que estan llevado a cabo en las ultimas décadas

paises como China e India utilizando fuentes energéticas no renovables.

Actualmente, la materia prima mas utilizada para producir energifa es el petréleo que
representa el 31 % del total de las fuentes primarias, seguido del carbon y del gas con un 29 %
y un 21 %, respectivamente [3]. Ademas, en base a estimaciones realizadas por la EL4 (US
Energy Information Administration) hasta el afio 2040, el petréleo seguira siendo con toda
seguridad el producto mayoritario, con un 36 % de la produccion total de fuentes energéticas
primarias, seguido por el gas natural con el 30 % [4]. Esto implica que casi dos tercios de las
fuentes energéticas a nivel mundial son de origen fosil y son utilizadas en todos los ambitos
de nuestra sociedad: industria, transporte y generacion de electricidad y calor, para su uso

tanto a nivel industrial como residencial.

En la Figura 1.1 se muestra la distribuciéon mundial de las emisiones de CO, a la atmésfera en

base al sector econémico que las genera.
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Figura 1.1.- Emisiones de COz por sectores en el afio 2014 [5].

En vista de la influencia que esta teniendo el ser humano sobre el planeta, en la década de los
80 se comenzod a plantear la necesidad de regular las emisiones de lo que se denomind como
“Sustancias que afectan a la atmdsfera y agotan al a capa de ozono”, tal como se plante6 en el
protocolo de Montreal en 1987 [6]. Pero el primer paso importante por parte de toda la
comunidad internacional en el control de las emisiones de gases de efecto invernadero (GEI),
fue en 1997 con la firma del protocolo de Kioto, aunque éste no entr6é en vigor hasta 2005
con la firma de Rusia en 2004 [7]. Por primera vez se consiguié un acuerdo internacional para
alcanzar una reduccién de emisiones de GEI del 5% en el periodo comprendido entre 2008 y
2012, asi como la investigacion, promocion, desarrollo y aumento del uso de formas nuevas y
renovables de energfa. En este acuerdo, se dio la capacidad a cada pafs de regular las medidas
a tomar para reducir dichas emisiones. Sin embargo, el acuerdo no era del todo completo ya
que no inclufa a paises desarrollados tan importantes como Estados Unidos y no imponia
objetivos de reducciéon a paises en desarrollo tan importantes como China, India, Brasil o
México. Por el contrario, la Unién Europea establecié como objetivo una reduccion del 8%
para el total de las emisiones de sus pafses miembros. Segin la Agencia Europea del Medio
Ambiente (EEA, en sus siglas en inglés), Europa consigui6 el objetivo marcado ya que redujo
sus emisiones en un 13.7% con respecto a las emisiones de referencia en el afio 1990. Sin
embargo, 5 de los paises incumplieron sus objetivos individuales, entre los que se incluye
Espafia, ver Tabla 1.1, donde las emisiones en 2012 sobrepasaron el 15% al que se habian
comprometido, llegando incluso al 26.6%. Ello le supuso la necesidad de comprar créditos de
reducciéon de emisiones a otros paises mediante los mecanismos de flexibilidad que

contemplaba el protocolo.
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Tabla 1.1.- Emisiones reales de COz y su reduccioén de cada pais de la UE en el protocolo

de Kioto [8].

Protocolo 2012 . EMISIONES (%)
Kioto 1990 (millones ~ Variacion — —
asflilgmes i) o) (%) Objetivo Emisiones reales
Kioto O Cumpled No cumple B

Alemania 1258.2 949.7 -24.5 -21.0

Austria 79.7 82 2.9 -13.0

Bélgica 149.1 122.9 -17.6 7.5

Dinamarca 72.4 56 -22.7 -21.0

ESPANA 291.6 369.1 26.6 15.0

Finlandia 72.4 64.3 -11.2 0.0

Francia 556.8 504.8 9.3 0.0

Grecia 107.3 114.7 6.9 25.0 _——
Holanda 226.8 205.6 9.3 -6.0 e

Irlanda 57.2 60.4 5.6 13.0 e —

Ttalia 526.1 478.1 9.1 6.5 e —

Luxemburgo 13.3 12.9 -3.0 280 M———m

Portugal 62.1 69.7 12.2 27.0 e
Reino Unido 812.2 611.6 -24.7 -12.5 e —

Suecia 73.3 59.8 -18.4 4.0 e

UE 15 4358.5 3761.6 -13.7 -8.0

Posteriormente, en la 18* Cumbre de las Naciones Unidas sobre Cambio Climatico (COP18)
celebrado en Doha en 2012 se alcanzé un acuerdo de minimos que prorrogaba hasta 2020 el
periodo de compromiso de Kioto. Dicho acuerdo no fue respaldado por paises tan
importantes como Estados Unidos, Rusia y Canada. A su vez, la Unién Europea se marcéd

como objetivo reducir sus emisiones hasta un 20% en 2020.

La siguiente actuacioén relevante en referencia al cambio climatico se produjo en la COP 21
mediante la firma del Acuerdo de Paris en 2015 [9, 10, 11]. En dicha cumbre se acordé que a
partir de 2020 se debia evitar que el incremento de la temperatura media global del planeta
supere los 2 °C respecto a los niveles preindustriales, asi como promover esfuerzos
adicionales que hagan posible que el calentamiento global no supere los 1.5 °C. En dicho
acuerdo, cada pais debe fijar sus Contribuciones Nacionales a la reduccién de emisiones, las
cuales seran revisadas cada 5 afios. El Acuerdo fue firmado por 194 paises y para su entrada
en vigor debfa de ser ratificado por al menos 55 paises cuyas emisiones representaran al
menos el 55% de las emisiones globales de GEI. Finalmente, el Acuerdo de Paris fue
ratificado y entré en vigor el pasado 4 de Noviembre de 2016. A fecha de hoy (10 mayo de
2017) el Acuerdo ha sido ratificado por 143 paises que representan el 82.91% de las emisiones
globales de CO,, aunque a comienzo de Junio de este afio, Estados Unidos ha comunicado su

intencion de abandonarlo. En las referencias [12, 13] puede encontrarse una relaciéon de los
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paises involucrados y su situacion respecto al cumplimiento de dicho Acuerdo. Espafa firmé

y ha ratificado recientemente el Acuerdo de Paris.

El Panel Intergubernamental sobre Cambio Climatico (en inglés, Intergovernmental Panel on
Climate Change, IPCC), creado por la Organizacion Meteoroldgica Mundial (World Meteorological
organization, WMO) y el Programa de las Naciones Unidas (UNEP), presenta diferentes
escenarios en funcién de las emisiones de GEI, la aplicacion de diferentes fuentes energéticas
y la variaciéon de la temperatura media del planeta, ver Figura 1.2. En concreto, para que se
puedan alcanzar los objetivos del acuerdo de Paris el unico escenario factible es el conocido
como RCP-2.6 o escenario 450 [14, 15], el cual plantea que la temperatura media del planeta
no suba de 2.6 °C lo que se relaciona con una concentracién de CO, en la atmdsfera maxima

de 450 ppm

Por tanto, si se desean alcanzar los objetivos propuestos en el Acuerdo de Paris es necesario
empezar a reducir lo antes posible y de forma muy significativa las emisiones de GEI [14, 15],
empezando a disminuir las emisiones de CO, en el 2020, mantener la tendencia descendente e

incluso deberfan ser negativas a final de siglo.
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Figura 1.2.- Evolucién de las emisiones de CO: a la atmésfera hasta 2100 para diferentes

escenarios planteados por el quinto informe del IPCC [15].



1. Introduccion

Para reducir las emisiones de CO, se plantean diferentes alternativas que se pueden agrupar
de forma general en tres grupos [106]:
® Mejorar Ia eficacia energética: tanto en su generacion como en su uso, lo cual
produce menos emisiones de CO, por unidad de energfa generada y consumida.
® Reducir o eliminar el contenido de carbono en las fuentes de energia: mediante
el cambio de combustibles a otros con menor contenido en carbono (carbén a gas,
gasolina o biocombustibles, etc.), empleando energias con menor o sin generacion de
CO, como las energfas renovables (biomasa, solar, edlica, etc.)
e Secuestrar el CO, generado: mediante sumideros naturales o mediante su captura y
almacenamiento, lo cual se conoce comunmente por sus siglas en espafiol como CAC

(Captura y almacenamiento del CO,).

Asimismo, la Figura 1.3 muestra la reduccion que deberia aplicarse en los diferentes sectores
energéticos hasta 2050 segtn la Agencia Internacional de Energia (International Energy Agency,
IEA) [16] para conseguir limitar el aumento de la temperatura media del planeta a 2 °C,

escenario denominado por la IFEA como 2DS.

Se observa, que se han de reducir las emisiones de CO, desde casi las 60 gigatoneladas que se
producirian sin aplicar ninguna medida de reduccién hasta las cerca de 15 gigatoneladas
aplicando el escenario 2DS en 2050. Ademas, como se ha comentado anteriormente, las
emisiones deberfan ser negativas para final de siglo, lo que hace necesario introducir nuevos

sistemas de generacion de energia basados en combustibles de caracter renovable.
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Figura 1.3.- Reduccién de emisiones de COz en el escenario 2DS [16].
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1.1. USOS DE HIDROGENO

La mayorfa de las alternativas existentes para reducir las emisiones de CO, estan planteadas
para su utilizaciéon en fuentes estacionarias de producciéon de energfa. Sin embargo, su
aplicacion en fuentes difusas, mas concretamente en el sector transporte, es mucho mas
compleja. Hay que tener en cuenta que éstas representan el 23 % de las emisiones totales de
CO, a la atmosfera [5], tal como se ha mostrado en la Figura 1.1. Esto significa que es
necesario adoptar nuevas alternativas a aplicar en el sector, como el uso de biocombustibles,
mejorar la eficiencia del motor de combustion, el uso de motores eléctricos o utilizar un

combustible sin presencia de carbono en su composicion elemental.

En este aspecto el hidrégeno estd teniendo cada vez mas relevancia como combustible
alternativo para su utilizacion en el sector transporte. Actualmente existen ~11000 vehiculos
funcionando con pilas de combustible e hidrégeno en todo el mundo, valor que, segtin las

estimaciones de la IFEA [16], puede llegar a ser de ~520000 en el afio 2050.

En los dltimos afios se han superado los 50 millones de toneladas de hidrégeno producido al
afio [17], el cual se utiliza en su gran mayoria en procesos de sintesis quimica, siendo los mas
importantes la produccién de amoniaco, el refino de petréleo y la produccién de metanol; ver

Figura 1.4.

*Produccién
50% amoniaco

*25-10° ton

*Proceso de
refino

*18.5-10° ton

Usos de
Hidrégeno
*Produccion de
metanol
*6.5:10° ton

*Otros

Figura 1.4.- Usos principales de hidrégeno [18].
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El amonfaco se obtiene mediante el proceso Haber-Bosh, a través del cual se combina
directamente nitrégeno e hidrégeno a alta temperatura y presion. Este proceso representa el
90% de la produccion mundial de amonfaco. De esta produccién, la mayor parte se destina a
la sintesis de fertilizantes, tales como sulfato de amonio, nitrato de amonio, urea y productos
de limpieza, entre otros. Asimismo, existen otros usos menos relevantes, tales como su
aplicacion como refrigerante en instalaciones de manipulacién de alimentos, en la produccion
de hielo, como purificador de agua o inhibidor de corrosion, y en diferentes tipos de industria

entre los que destacan la celuldsica, la metalurgica y la textil.

Por otro lado, el H, es uno de los componentes esenciales en la obtenciéon de diferentes
combustibles liquidos al requerirse una elevada cantidad de H, en el proceso de refino del
crudo [19]. El H, se utiliza principalmente en dos procesos: la hidrodesulfuracion, para la
eliminacién del azufre y el nitrégeno, y el hidrocraqueo, en el cual los enlaces de carbono se
rompen formando hidrocarburos de cadena mas pequefia, para producir gasolina, diésel o
queroseno [19, 20]. Se estima que la produccién de H, se duplique para el afio 2030 con
respecto al utilizado en 2005 debido al mantenimiento del petréleo como primera fuente

energética primaria [106].

Por dltimo, el H, se utiliza en la sintesis de metanol. Actualmente, todo el metanol producido
a nivel mundial se sintetiza mediante un proceso catalitico a partir de CO e H, a temperaturas
medias (300-400 °C) y altas presiones (200-300 atm) y empleando catalizadores basados en
Zn0 o Cr,O;. El metanol es un producto quimico liquido que se suele utilizar como materia
prima en la fabricacién de otros productos. Aproximadamente tres cuartas partes de todo el
metanol se utiliza en la produccién de formaldehido, metil ter-butil éter (MTBE), acido
acético 1,2-dimetoxietano (DME) y una variedad de otros productos quimicos que
constituyen la base de un gran nimero de derivados quimicos. Para el caso concreto del
MTBE, se mezcla con la gasolina como fuente de octanaje y como oxigenante para reducir la
cantidad de emisiones de los vehiculos de motor. Sin embargo, el metanol se puede utilizar
también como combustible directo para vehiculos de motor y esta siendo activamente

considerado como combustible preferido para las pilas de combustible [21].
1.2. PROCESOS DE PRODUCCION DE HIDROGENO

El hidrégeno es un vector energético, lo que significa que no se encuentra en su forma
elemental (H,) en la naturaleza y es necesario obtenerlo a partir de fuentes energéticas

primarias. Los principales procesos de produccion de H, son el reformado de metano, la
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gasificacion de carbon y la electrolisis de agua. En menor medida se obtiene a partir de la

gasificacion de residuos pesados de petréleo y el craqueo catalitico en procesos de refino.

Actualmente, el 96% del hidrégeno se obtiene a partir de un gas de sintesis procedente de

combustibles fosiles como fuente primaria [22] lo que generara CO, como subproducto.
12.1. Electrolisis de agua

El proceso de electrolisis del agua se basa en utilizar electricidad para obtener H, y O,
molecular. En este proceso se aplica una corriente eléctrica a dos electrodos colocados en una
disoluciéon agua-electrolito. El electrélito que generalmente se anade es hidréxido de potasio
(KOH) con el objetivo de mejorar la conductividad eléctrica de la disolucion vy, por tanto, la
eficacia del proceso. Una de las ventajas de este proceso es que los electrolizadores
atmosféricos requieren un bajo consumo energético. En el caso de los electrolizadores a
presion se consigue producir hidrégeno a 30 bar lo que reduce la energia necesaria para la

compresion final del mismo y posterior almacenamiento.

Sin embargo, este proceso presenta varios inconvenientes. El primero es la baja eficacia de
produccion, siendo necesaria una potencia eléctrica de 100 W para obtener una cantidad de
hidrégeno equivalente a 60 W de potencia. Dicha eficacia puede aumentar si se utiliza un
oxido solido como electrolizador a alta temperatura [23]. El segundo es su elevado coste,
siendo este el mas elevado de todas las tecnologias de produccion de hidrégeno [24]. También
existen penalizaciones medioambientales, ya que hay que considerar las emisiones de CO, que
se producen en la generaciéon de la electricidad utilizada en el proceso. Por tanto, el proceso
de electrolisis solo tiene sentido en el caso de utilizar fuentes renovables para la produccion
eléctrica, aunque ello encarece enormemente el proceso, llegando a ser el doble si se aplica

energfa solar en lugar de formas convencionales de generacion eléctrica [24].
1.2.2. Gasificacion de carbon

El proceso de gasificacion de carbon es una combustion incompleta en el cual el objetivo es
convertir toda la fraccion sélida que no forma parte de cenizas en gas y calor. El gas obtenido
debe preservar, lo maximo posible, el calor de combustién del sélido alimentado evitando que

se produzca su combustiéon completa o parcial en el proceso.
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Dado que las reacciones de gasificacion con H,O y CO, son endotérmicas es necesario
introducir O,/aite para generar la entalpia necesaria, la cual se produce por combustion

parcial de carbon.

Debido a la alta complejidad del carbén se producen diferentes reacciones en serie y en
paralelo, en un grado que variara en funcién de las condiciones de operacion. En base a este
tipo de reacciones el proceso se puede dividir en tres etapas principales: pirolisis, combustion

y gasificacion.

En primer lugar se da la pirolisis del carbon. En esta reaccion se obtiene carbono y volatiles a
una temperatura inferior a 600 °C.

Carbon (s) = C(s)+ Volatiles(g) R.1.1

Estos volatiles reaccionan con oxigeno de acuerdo con la reaccion R.1.2 obteniéndose ciertos

gases de gasificacion junto con gases no deseados (H,S, SO,, etc.)
Volatiles(g) + O, — CO, +CO+H,O+H, +H,S+S0O, R.1.2

Asimismo, el char formado en la pirolisis reacciona con diferentes reactivos, O,, CO,, H, y

H,0.

C+0, »>CO, R.1.3
c+;o2 —CO R.1.4
CO+H, 0« H, +CO, R.1.5
CO +3H, <> CH, + H,0O R.1.6
C+2H, <>CH, R.1.7
C+CO, <> 2CO R.1.8
C+H,0—->CO+H, R.1.9

Aunque estas son las reacciones principales del proceso de gasificacion, el tipo de gasificador
usado va a influir en la distribucién de productos obtenidos. Actualmente, el gasificador mas
utilizado en este proceso es el lecho arrastrado a presion, Figura 1.5 y 1.6. En este tipo de
gasificadores, también conocidos como reactores en equicorriente, el carbon y el aire, u
oxigeno, son alimentados por la parte superior de tal forma que la corriente de ambos tiene la

misma direccién y sentido.
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Figura 1.5.- Esquema del lecho arrastrado y el perfil de temperaturas en el lecho.
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Figura 1.6.- Gasificador Texaco de carbén de lecho arrastrado a presién (62 atm).

En primer lugar las particulas de carbon pulverizado, con un tamafio ~50 micras, reaccionan
con vapor y agente oxidante en un tiempo de residencia bajo. La temperatura que se alcanza a
la salida de los gases es superior a los 1260 °C, y con conversiéon completa del carbon en

cenizas/escorias y gas de sintesis.

Los rendimientos del proceso de gasificacién en estos reactores son superiores al 73% en lo
que se conoce como eficiencia de gas en frio (en inglés cold gas efficiency), los cuales alcanzan
valores del 90% si se considera el aprovechamiento térmico del propio proceso (en inglés
thermal efficiency). Sin embargo, este tipo de tecnologia es costosa y requiere un consumo
elevado de O, y de recuperacion de calor del proceso debido a las altas temperaturas de
operacion. Ademas, se requiere una etapa de desulfuracion y hay que aplicar una separacion

de la mezcla H,/CO, que se obtiene tras los reactores de desulfuracion y water gas shift.
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Una alternativa es la aplicaciéon de esta tecnologfa de gasificacion en lechos arrastrados a
presion utilizando biomasa o mezclas carbén/biomasa como combustible. Este proceso es
similar al caso de gasificacion de carbén con la ventaja de utilizar una fuente primaria
renovable. La biomasa que se utiliza en este proceso puede ser muy variada. La gran
diversidad de biomasa implica una amplia variedad de compuestos y elementos en su
composicion que se ha de considerar en el proceso. Ahora bien, los gasificadores de biomasa
operan a temperaturas inferiores a 900 °C y también permiten obtener gas de sintesis, aunque

impurificado con alquitranes [25].

La generacion de alquitranes penaliza la eficacia del proceso ya que se requiere una etapa de
purificaciéon de los productos obtenidos. Asimismo, la biomasa puede tener una humedad
elevada entre el 30-60 % si se utiliza materia lignoceluldsica. Este valor se debe reducir hasta
valores del 10-15 % para poder tener eficiencias significativas [26]. El problema es que se
requieren 2260 k] de energia para eliminar 1 kg de humedad de la biomasa, energia que se
pierde sin poderse aprovechar en el proceso de gasificacion [27, 28]. Todo ello implica que la
preparacion de la materia prima tiene un coste energético asociado elevado. Ahora bien,
actualmente se utilizan a escala industrial gasificadores de lecho arrastrado a presion para

producir gas de sintesis utilizando carbén o mezclas carbén-biomasa seca.
1.2.3. Reformado hiimedo de metano, SMR

El reformado humedo de metano o Stean methane Reforming (SMR) es el proceso mas utilizado
actualmente para producir hidrégeno y segun todas las predicciones va a seguir siéndolo en
un futuro cercano [29]. Este proceso esta altamente desarrollado a nivel industrial, prueba de
ello es que en la actualidad se disefian y utilizan reformadores capaces de producir 300000
Nm’ H,/h. En este proceso el metano reacciona con vapor de agua de acuerdo con la
reaccion endotérmica R.1.10 a elevadas presiones, entre 20-30 bares, y temperaturas, entre

800-880 °C, en reactores tubulares con catalizadores de Ni en su interiot.

CH, +H,0>CO+3H, AH,,,c=226.81 KJ/mol R.1.10

Generalmente se utilizan relaciones molares vapor-carbono de agua entre 2 y 4 con lo que se
evita la formacién y deposicion de carbono en la superficie del catalizador por

descomposicion del metano a altas temperaturas [30]. La Figura 1.7 muestra el esquema del

proceso SMR.

1
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Figura 1.7.- Esquema del proceso de reformado humedo de metano.

Debido a la necesidad de aportar energfa al proceso endotérmico de reformado, los reactores
tubulares se encuentran situados en el interior de un horno al que se alimenta como
combustible metano junto con una corriente recirculada de gases residuales, donde se queman

con aire.

Los gases de reformado, compuestos por H,, CO, CO,, H,O y CH, no convertido, son
enfriados para su posterior alimentacién a un reactor de reformado WGS (water gas shiff) en
donde el CO reacciona con vapor de agua, produciéndose hidrégeno y CO,, de acuerdo con
la reaccion WGS. Este proceso se realiza en dos etapas. La primera, denominada high
temperature water gas shift (HT-WGS), opera a temperaturas entre 400-550 °C donde la reaccion
WGS, catalizada por Fe, reduce la concentracion de CO hasta un valor del 2%. En la segunda
etapa, denominada Jow femperature water gas shift (LT-WGS), que opera a una temperatura de
200-350 °C, la concentracion de CO disminuye hasta 0.2 % mediante la utilizacién de un
catalizador basado en cobre [31]. De este modo se obtiene una corriente de salida de gases

compuesta mayoritariamente por H,O, CO, e H,.

Tras la condensacién del agua sobrante, el gas pasa por un proceso de purificacion en donde
se realiza en primer lugar la absorciéon quimica de CO,, normalmente mediante aminas,
obteniéndose una corriente de CO, de alta pureza y la separacion de hidrégeno utilizando una
unidad de adsorcién a presion oscilante (Pressure Swing Adsorption, PSA). Mediante este
proceso se consigue un hidrégeno de alta pureza, superior a 99.999 %. La corriente residual

de la unidad PS.A es recirculada al horno de combustiéon donde se quema, junto con CH,
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adicional, para generar el calor necesario para que se produzca el reformado de metano en el

interior de los tubos.

Existe una alternativa al reformado himedo de metano convencional que esta en fase de
desarrollo y que permite prescindir del reactor WGS y de la etapa de purificacion del gas de
reformado. Esta tecnologia se basa en realizar el reformado mediante reactores de membrana
situadas en el interior de los tubos de reformado, produciéndose de forma simultanea las
reacciones de reformado y WGS [30]. En este proceso, el hidrégeno que se produce se retira
de forma continua a través de la membrana de tal forma que, gracias al principio de Chatelier,
el equilibrio se desplaza hacia la formacién de mas hidrégeno, aumentando la conversion de

metano. Todo ello permite reducir la temperatura de operacion hasta valores de 500-600 °C.

Por otra parte, si se quiere aumentar la eficacia del proceso y optimizatlo se requiere aumentar
el gradiente de presiones parciales entre ambos lados de la membrana para lo cual se utiliza
vapor de agua como gas de barrido en el lado del permeado, en donde se obtiene la linea
hidrégeno puro, para bajar su presion parcial. Sin embargo, la generaciéon de vapor de agua

requiere energfa externa, lo que encarece el proceso.
1.3. PRODUCCION DE HIDROGENO CON CAPTURA DE CO,

En todas las tecnologias de produccién de hidrégeno comentadas anteriormente se producen
emisiones de CO, a la atmosfera. Sin embargo, si queremos obtener hidrégeno como vector
energético limpio de emisiones es necesario el desarrollo de nuevas tecnologfas de produccion

que incorporen sistemas de captura de CO,.
1.3.1. Procesos convencionales

Actualmente los principales procesos de produccion de H, con captura de CO, son la
absorciéon con aminas acopladas al SMR, la oxidacion parcial (POX) y el reformado

autotérmico de CH, (ATR).

e La opcién mas sencilla de implementar es la incorporacion de una planta de absorcion de
CO, en la corriente de salida del combustor que aporta calor a los tubos de reformado en
el proceso SMR (ver Figura 1.8.2). La absorcién quimica es un proceso en el cual se
elimina el CO, de la corriente de salida del reactor a presiones parciales menores que 1.5
MPa utilizando una amina como absorbente selectivo al CO, [32, 33, 34]. Para ello se

utiliza una wunidad compuesta por dos columnas de absorcién-regeneracion

13
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interconectadas. Los gases de combustion entran a la primera columna en donde el CO,
es absorbido por la amina. Fista pasa a la columna de regeneracién en donde se produce
la desorcion del CO,, obteniéndose una linea altamente concentrada en CO,, y la
regeneracion de la amina, que se vuelve a enviar a la columna de absorcién. Como
absorbente selectivo, las aminas son derivados del amoniaco en donde se ha sustituido
uno o mas hidrégenos por grupos alquilo o arilo. En base a la cantidad de hidrégenos
remplazados se pueden clasificar en aminas primarias, secundarias o terciarias. De las
aminas mas utilizadas destacan la etanolamina o monoetanolamina (MEA), la
dietanolamina (DE.A) y la Metildietanolamina (MDE.A). Si bien la primera de ellas es la
mas usada de forma generalizada y la que posee la mayor capacidad relativa para retener
tanto el CO, como el H,S, posee una elevada presiéon de vapor lo que provoca una
elevada pérdida de soluciéon por vaporizacion en el proceso. Algunas refinerias apuestan
por el uso de la DEA y MDEA por ser resistentes a la degradacién producida por parte
de sulfuro de carbonilo (COS) en el gas de entrada a la unidad. En cualquier caso el
principal inconveniente de este proceso es el elevado coste energético y econdémico

asociado principalmente a la etapa de regeneracion de la amina.

Una alternativa al reformado convencional consiste en la oxidacién parcial del metano
con oxigeno puro (POX, partial oxidation), véase Figura 1.8.b. Este proceso tiene la
ventaja de que la reacciéon que lo rige (R.1.11) es exotérmica y por lo tanto no necesita

aporte externo de energfa.
1
CH, +EOZ —CO+2H, AH°=-36 kJ /mol R.1.11

Este proceso opera a temperaturas mas altas que en el caso de SMK, tomando valores
entre 1250-1400 °C y altas presiones, entre 20-40 bares. ILas operaciones realizadas tras la
obtencion del gas de sintesis son similares a las existentes tras el reformado convencional,
incluyendo el reactor WGS, la planta de absorcién de CO, y la de purificacién de
hidrégeno (PSA). Este proceso se encuentra actualmente desarrollado a nivel industrial,
llegando a existir plantas con una produccién de 200000 Nm’ H,/h. El principal
inconveniente radica en la menor eficiencia del proceso con respecto al reformado
convencional y la necesidad de utilizar oxigeno puro. Hay que tener en cuenta que la
implantacién de una unidad de separacion criogénica de aire (Air Separation Unit, ASU)
requiere un elevado coste de inversion, asi como un elevado consumo de energfa durante

la operacion [35].
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Figura 1.8.- Procesos convencionales de produccién de Hz con captura de COz. a) Unidad
de absorcién acoplada al gas de combustiéon del horno en el proceso SMR. b) Proceso de

oxidacién parcial de metano (POX). ¢) Proceso de reformado autotérmico de metano (ATK).

15



16

Capitulo 1

El reformado autotérmico de metano (ATR, autothermal reforming) se considera como una
combinacién de los procesos anteriores, SMR y POX, véase Figura 1.8.c. En este proceso
se hace reaccionar el metano junto con vapor de agua y oxigeno para que se produzcan
reacciones de reformado del combustible (R.1.10) y oxidacién parcial (R.1.11) de manera
conjunta. El calor necesario para el reformado es aportado por la oxidacién parcial, de
manera que se alcanzan condiciones adiabaticas en el reactor sin necesidad de aporte
externo de energfa. Este proceso permite obtener grandes volimenes de gas de sintesis
con un amplio intetvalo de relaciones molares H,/CO, aunque los mas utilizados vatian
entre 1.5-3. La utilizaciéon de vapor de agua permite ademas obtener una elevada
conversion del combustible a hidrégeno a temperaturas inferiores al POX, 950-1050 °C.
Sin embargo, sigue siendo necesaria la utilizacion de la unidad ASU de produccion de

oxigeno y las etapas posteriores de purificacion del hidrégeno.

Finalmente hay que considerar el coste de producir hidrogeno en los diferentes procesos. De
acuerdo al informe del IEA de 2012 [24], el coste y distribuciéon de hidrégeno ha de ser
menor de USD 4/kg H,, lo que setfa igual a USD 1 por litro de gasolina equivalente, para ser
competitivo frente a otras fuentes de energia en el sector transporte. En la Tabla 1.2 se
muestran los costes de las diferentes tecnologias de producciéon de hidrégeno que estan
desarrolladas y que se considera que son y que pueden llegar a ser competitivas
econdémicamente en un futuro. Asimismo, se muestra el coste asociado a su despliegue e
instalacion sin y con la implantacion de tecnologias CAC (Captura y almacenamiento de CO,).

De todas ellas, las dos tecnologias mejor posicionadas a nivel de desarrollo y nivel econémico

son el SMR y la gasificacion de carbon, si bien estos valores se pueden ver modificados en

base a la escala de produccion.

Tabla 1.2.- Costes de producciéon de hidrégeno para diferentes tecnologfas ya

desarrolladas a escala industrial [24].

Tecnologia de generacion CAC (USD/kg)
SMR a escala industrial No 1.7
SMR a escala industrial Si ~1.8
Gasificacién de carbén No ~0.7
Gasificacién de carbén Si ~1.4
Electrolisis - 4.9-5.5
Electrolisis (energia edlica) - ~7
Electrolisis (energia solar) - ~10
Gasificacién de biomasa No 1.9-3.5
Gasificacién de biomasa Si ~2.1
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1.3.2. Tecnologias basadas en procesos de chemical looping

Todos los procesos mostrados anteriormente llevan asociado un elevado coste energético a la
captura de CO,, ya sea debido al uso de una unidad de absorcién quimica a la salida del horno
en el proceso SMR o a la utilizaciéon de la unidad de separacion de aire, ASU, en los procesos
POX y ATR. Por ello se estan desarrollando nuevas tecnologias de produccion de hidrégeno
que llevan asociada de forma inherente la captura de CO,, reduciendo de esta manera el coste

global del proceso.

Los procesos Chemical Logping (CL) se basan en la utilizacién de un sélido denominado
transportador de oxigeno para transferir el oxigeno del aire al combustible evitando el

contacto entre ambos.

1.3.2.1. Descarbonizacién en una etapa

El proceso de descarbonizacién en una etapa es una tecnologia que se esta desarrollando en
los ultimos afios y que permite la produccién de hidrégeno con captura inherente de CO, |36,
37, 38]. En este proceso se utiliza un solido que circula a través de tres reactores de lecho
fluidizado interconectados: reactor de reduccion (RR), reactor de vaporizacion (RV) y reactor
de oxidacion (RO), ver Figura 1.9. Generalmente se utiliza 6xido de hierro como
transportador de oxigeno soportado sobre ALO;, debido a que posee varias fases de
reduccion  [37, 39], siendo el sistema redox requerido en este proceso:

Fe,O,/FeO/Fe;0,/Fe,O,.

RR: 4Fe,0,+CH, »8FcO+CO,+2H,0 AH°=318.36 k] /mol R.1.12
RV: 3 FeO+H,0—Fe,0, +H, AH®=-60.43 kJ /mol R.1.13
RO: 4 Fe,0, +0, —6Fe,0, AH°=-471.96 k] /mol R.1.14

El metano se alimenta al reactor de reducciéon en donde reacciona con hematita (Fe,O,)
(R.1.12) obteniéndose idealmente una corriente de CO, puro tras la condensacién del agua. El
solido reducido en la forma wustita (FeO) es transferido al reactor al reactor de vaporizacion
donde reacciona con vapor de agua produciéndose hidrégeno, y el sélido parcialmente
oxidado en forma de magnetita (Fe;O,) (R.1.13). De esta forma se obtiene hidrégeno puro
tras condensar el agua sobrante. El sélido reducido en forma de magnetita se envia al reactor
de oxidaciéon donde se oxida completamente con aire (R.1.14), enviandose posteriormente al

reactor de reduccion para iniciar un nuevo ciclo.
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N2’ 02
CO,, H,0

co,

Hy

H,0

Aire

Figura 1.9.- Esquema del proceso de descarbonizacién en una etapa

Desde el punto de vista energético, la primera reaccion (R.1.12) es altamente endotérmica,
requiriendo aporte externo de energfa. Sin embargo, las reacciones que se producen en los
reactores de vaporizacion y oxidacion son exotérmicas. Esto implica que el calor necesario en
el interior del reactor de reduccién puede ser aportado por el propio proceso a través del
sélido caliente procedente de los reactores de vaporizacion y especialmente del reactor de
oxidacion. Ademas, se obtiene hidrégeno puro sin necesidad de ninguna etapa de purificacion
e idealmente una corriente de CO, pura sin necesidad de la instalacion de una unidad de

absorcion [40].

Sin embargo, este proceso presenta varios problemas de operacion. La eficacia del proceso se
ve disminuida debido a que parte del metano utlizado no se convierte totalmente o se
transforma en CO, e H,0O, al no estar termodinamicamente favorecida la produccién de estos
compuestos cuando la hematita se reduce a magnetita [41]. Una posible soluciéon consiste en
modificar el reactor de reduccion para que tenga varias etapas, para asemejarse a unl proceso

en flujo pistén, lo cual complica su operacion.

Ademas, la reaccion R.1.13 en la que la wustita se oxida con el agua para producir hidrégeno
esta termodinamicamente favorecida a baja temperatura, lo que implica bajas velocidades de
reacciéon [41]. Por tanto, la temperatura 6ptima de operaciéon se alcanza mediante un
compromiso entre la cinética y la termodinamica. Esto implica la utilizacién de una mayor
cantidad de vapor de agua alimentada al reactor de vaporizacion, lo que requiere un consumo

extra en el proceso.
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1.3.2.2. Steam Reforming-Chemical Looping Combustion, SR-CL.C

El proceso conocido como Stean: reforming-Chemical 1ooping Combustion (SR-CLC), se propuso

por primera vez por Rydén y Lyngfelt [42] en 2006. Este proceso se basa en combinar el

proceso SMR con el proceso Chemical Looping Combustion (CLC) [42], de tal forma que los

reactores tubulares de reformado se integren en el interior de uno de los reactores de lecho

fluidizado del proceso CLC. Existen dos disposiciones disponibles, tal como se pueden ver en

la Figura 1.10, pudiéndose integrarse en el interior del reactor de reduccion (Figura 1.10.2) o

de oxidacién (Figura 1.10.b).

co,
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Gas de reformado

H,, CO, CH,, CO,, H,0
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Absorciéon
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Aire CO,, CO, H,, CH,
H,0 (CO, » CH,Y)
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H,0 ()

Absorcién

co
quimica ‘

PS A

Aire
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CH,

Figura 1.10.- Esquema del proceso SR-CLC. a) Integrado en el reactor de reduccién.

b) Integrado en el reactor de oxidacion.
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En un proceso de combustiéon con transportadores soélidos de oxigeno (en inglés, Chemical
Looping Combustion, CL.C) el combustible se alimenta al reactor de reducciéon (RR) en donde
reacciona con el transportador de oxigeno produciéndose su combustion completa a CO, y

agua (R.1.15).
4Me O +CH, »>CO,+2H,0+4Me O, R.1.15

El transportador de oxigeno, una vez reducido, se transfiere al reactor de oxidacién en donde

se regenera al reaccionar con el oxigeno del aire mediante la reacciéon de oxidacion R.1.16.
Me O, + %02 —Me O, R.1.16

La energia implicada en el proceso CLC es la misma que la obtenida para una combustion
convencional con la ventaja de obtener una corriente rica en CO,, lo que reduce el gasto en el
proceso de obtencion de hidrégeno en comparacion con el proceso SMR, donde se necesita
acoplar una etapa adicional de captura de CO, a la salida del horno de combustién (ver Figura
1.8.a). Otra ventaja que presenta este proceso es que la temperatura de trabajo es inferior a la

requerida en el horno usado en el SMR lo que evita la formaciéon de NO, térmico [43].

Un factor clave en el proceso CLC es la eleccion del transportador de oxigeno, el cual debe

poseer una serie de caracteristicas:

e Elevada capacidad de transporte de oxigeno, R, definida como la masa de oxigeno
que se transfiere respecto a la masa total del transportador y se calcula mediante la

siguiente férmula:

R, =x

OoC

R, (e.1.1)

OoC

siendo X la fracciéon masica de la fase activa en el transportador y R, la capacidad de
transporte del sistema redox considerado, definido como:
m,_—m,_,

— c. 1.
R,=o e12)
m

OXxX
donde m, y m,, son las masas del material activo en su forma oxidada y reducida,

respectivamente.

e Ser capaz de convertir el combustible a los productos deseados, 1o que depende del

sistema reduccién/oxidacién considerado y de las condiciones de operacion.
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e FElevada reactividad. El soélido debe poseer una alta reactividad, y mantener dicha
reactividad con los ciclos. A mayor reactividad se requiere un menor inventario de
solidos en el sistema para conseguir la combustiéon completa.

e Alta resistencia a Ia atricion para minimizar las pérdidas por elutriacién del sélido. La
velocidad de atriciéon del solido esta directamente relacionada con su vida media. Una
mayor velocidad de atriciéon implica una menor vida media y por tanto mayores costes de
operacion.

e No produzca deposicion de carbono. El soélido no debe favorecer la deposicion de
carbono, ya que dicha deposiciéon acarrearfa la formacién de CO, en el reactor de
oxidacion, lo que disminuiria la eficacia de captura de CO, en el proceso.

e Bajo coste. El coste unitario total del transportador es la suma de varios factores,
incluyendo el coste del 6xido metalico, el soporte y el proceso de producciéon. Segun
datos facilitados por la London Metal Exchange a 18/05/2017 el precio del niquel es de
9.01 $/Kg, el precio del cobre 5.49 $/Kg y el precio del hierro 0.25 $/Kg. Como puede
verse el niquel es el material mas caro, siendo su precio mucho mayor que el de los otros
metales, mientras que el hierro tiene un coste menor. De acuerdo con Lyngfelt y
Thunman el coste de preparacion a escala industrial de los transportadores de oxigeno
deberfan ser de aproximadamente 1 $/Kg. A pesar de que estas cifras son bajas, hay que
tener en cuenta que su coste en el proceso sera funcién de la vida media de las particulas.

e Baja toxicidad e impacto ambiental, 1o que facilitarfa la gestién de los residuos
generados y disminuirfa la contaminacion ambiental. Esto reducirfa también el riesgo de

posibles problemas de salud que puedan derivarse de su manipulacion.

De los materiales nombrados, los materiales basados en cobre muestran altas velocidades de
reaccion y capacidad de transferencia de oxigeno, y no tienen restricciones termodinamicas
para convertir completamente el combustible a CO, y H,O. Ademas el uso de
transportadores de cobre reduce el impacto ambiental derivado de los residuos generados
durante el proceso CLC, y es mas barato que el niquel. Sin embargo, el bajo punto de fusion

del Cu impide trabajar a temperaturas superiores a 900 °C [44].

Por otra parte, los transportadores de niquel han sido los materiales mas extensamente
tratados en la literatura [45]. Han mostrado reactividades muy altas y un buen
comportamiento trabajando a altas temperaturas (900-1100 °C) en un proceso CLC,
obteniéndose una conversion casi completa de metano. Sin embargo, este material presenta

restricciones termodinamicas que impiden conversion completa de CH, a CO, y H,O,
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presentandose pequenas cantidades de CO e H, a la salida del reactor de reducciéon. Ademas
el niquel es el mas caro de los 6xidos metalicos normalmente utilizados en procesos CLC en
continuo. Los compuestos de niquel requieren ademas medidas especiales de seguridad para
su manejo, debido a su toxicidad. Asimismo, los residuos derivados de su uso pueden causar
problemas medioambientales y requieren tratamientos especiales antes de ser depositados en

escombreras.

Por su bajo coste y buena compatibilidad medioambiental, los transportadores de oxigeno de
hierro son considerados como una opcién atractiva para el proceso CLC. Estos
transportadores han mostrado una alta reactividad con CO e H, (gases contenidos en la
corriente residual de la PS.A) y no poseen limitaciones termodinamicas [45]. Pueden convertir
completamente el CH,, CO e H, en CO, y H,O, si la reduccién se para en la forma de

magnetita. Ademas poseen una baja tendencia a la deposicioén de carbono.

Para un resumen mas exhaustivo, Adanez y col. [45] realizaron una recopilacion de todos los
transportadores de oxigeno utilizados en procesos de combustiéon con gases y evaluados en

planta piloto CL.C operando de forma continua.

Ademas, los tubos de reformado se pueden instalar tanto en el reactor de reducciéon como en
el de oxidacion, tal como se puede observar en la Figura 1.10. Si se instalan en el reactor de
oxidacién, el calor necesario para la reaccion reformado es aportado por el proceso de
oxidacién del transportador. Por el contario, si se instalan en el reactor de reduccion, el calor
necesario para la reacciéon de reformado es aportado por los sélidos calientes transferidos

desde el reactor de oxidacion.

La instalaciéon de los tubos de reformado en el interior de alguno de los lechos fluidizados
hace necesario redisefiar los reactores, siendo necesario aumentar su volumen para una
correcta colocacién de los mismos. Una opcidon consiste en disminuir la altura del lecho
fluidizado aumentando su seccion, de tal manera que los tubos de reformado se colocan en
forma horizontal. Sin embargo, al aumentar la secciéon se disminuye la velocidad del gas lo
que puede conllevar problemas de fluidizacion del solido. Para evitarlo, se ha disminuir la
distancia entre los tubos de reformado. En base a los calculos realizados por Rydén y Lyngfelt
[42], una reducciéon en dicha distancia de 24 a 20 cm permite utilizar una cantidad de

transportador de oxigeno un 35 % inferior.
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Por otra parte, Pans y col. [46, 47] evaluaron en primer lugar la utilizaciéon de transportadores
de oxigeno basados en Fe y bimetilicos basados en Fe y Ni para este tipo de proceso. Los
transportadores de oxigeno basados unicamente en Fe presentaban un buen comportamiento
para este tipo de procesos. Asimismo, llegaron a la conclusion de que, la adicion de Ni,
aunque pueda mejorar la reactividad del sélido con los gases de salida de la PS4, no se
produce una mejora en el comportamiento. Ademas, evaluaron la optimizacion del proceso
determinando la cantidad de hidrégeno teérica que se obtendria (2.4 mol H,/mol CH,) y en
qué reactor se han de colocar los tubos de reformado, concluyendo que la mejor disposicion

es en el interior del reactor de oxidacion [48].

1.3.2.3. Autothermal Chemical Looping Reforming, a-CLR

El proceso Chemical Looping Reforming (CLLR) es un proceso en el cual el objetivo principal es la
produccion de gas de sintesis mediante la oxidacién parcial y la reaccion de reformado del
combustible en condiciones autotérmicas. En la Figura 1.11 se muestra el esquema basico del

proceso CLR.

Este proceso autotérmico es similar al proceso .ATR (Figura 1.8) sin la necesidad de utilizar

una unidad ASU, lo cual abarata enormemente el coste de produccion de hidrégeno.
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Figura 1.11.- Esquema del proceso CLR para la obtenciéon de Hs a partir de CHa.
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De manera similar al proceso CLC, se utiliza un transportador de oxigeno que circula entre
dos reactores de lecho fluidizado interconectados. En el reactor de reducciéon el oxido
metalico reacciona con el combustible produciéndose la oxidacién parcial, y la reaccion de
reformado catalizada por el Ni metalico (R.1.17 y R.1.18) y obteniendo H, y CO en lugar de
los productos de combustion completa como en el caso CLC. Para ello se trabaja con bajas
relaciones oxigeno combustible. LLos transportadores de oxigeno mas utilizados en procesos
a-CLR son los basados en NiO, ya que presentan una elevada capacidad de transporte de
oxigeno, y el Ni metalico obtenido tras la reducciéon posee propiedades cataliticas en la

reaccion de reformado de metano.

CH, +NiO 5> Ni+CO+2H, AH,=206.16 KJ/mol R.1.17

CH, +H,0—> CO+3H, AHy.=227.63 KJ/mol R.1.18

El niquel metalico es transferido al reactor de oxidaciéon en donde reacciona con aire
regenerandose a 6xido de niquel (R.1.19) el cual se transfiere al reactor de reduccién iniciando
un nuevo ciclo. Al reaccionar con el oxigeno del aire, a la salida del reactor de oxidacion se

obtiene una corriente de aire concentrado en N, o incluso de N, puro.

Ni + % 0, - NiO AH,..=-234.30 KJ /mol R.1.19

La reaccion de oxidacion del niquel metalico (R.1.19) es altamente exotérmica, mientras que
las reacciones principales que tienen lugar en el reactor de reduccién son endotérmicas. La
energfa necesaria para que se produzcan estas reacciones es aportada por el sélido caliente
transferido desde el reactor de oxidacion al reactor de reduccién, permitiendo trabajar en

condiciones autotérmicas.

El gas de sintesis obtenido en el sistema #-CLR necesita las mismas etapas de purificacién que
en el sistema ATR convencional, incluyendo el reactor WGS, la unidad de absorcion con

aminas y la PSA.

e Transportadores de oxigeno para procesos a-CLR
Tal y como se ha comentado uno de los aspectos clave que se ha de considerar en un proceso
CL es la seleccion del transportador de oxigeno. Para el caso concreto de un proceso a-CLLK
las caracteristicas principales que ha de poseer el solido son: una alta selectividad a la
produccion de gas de sintesis y evitar la formacioén de carbono durante el proceso. Asimismo,
la metodologia de preparacién va a determinar la dispersion de la fase activa sobre el soporte,

lo que afectara a la estabilidad y reactividad del sélido [49, 50, 51]. Los principales métodos de
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preparacion de transportadores de oxigeno que se pueden encontrar en la literatura son: la

granulacion criogénica (freege granulation), el spray-drying, la impregnacion y la granulacion.

Como ya se ha comentado, el metal principal que se considera en el proceso CLK debido a
sus propiedades cataliticas con respecto a la reacciéon de reformado es el niquel [52]. En la
Tabla 1.3 se muestran los transportadores de oxigeno basados en NiO evaluados en el

proceso CLR, tanto en termobalanza (1TG.A) como en lechos.

Tabla 1.3.- Transportadores de oxigeno basados en NiO utilizados para el proceso CLK

con metano a escala de laboratorio

% en peso de

NiO Soporte Preparacion*® Tipo reactor
Escala de laboratorio
[53] 36 MgAlL,O4 IMP TGA
g
54 20 MoAlL,Oy FG Lecho Fluidizado discontinuo
g
[54] 18 AlLO35 + NiALOy IMP Lecho Fluidizado discontinuo
[54] 21 AlLO35 + NiALOy IMP Lecho Fluidizado discontinuo
55 18 AL O35 + NiALOy IMP Lecho Fijo
J
55 21 AlLO3 + Ni AlLOy4 IMP Lecho Fijo
J
[56, 57, 52] 21 AL O35 + NiALOy IMP TGA

[58] 40 ALO;3 IMP TGA
[58] 40 71O, IMP TGA
[59] 40 SiO, IMP Lecho Fijo
[59] 40 Z1O» IMP Lecho Fijo
[59] 40 TiO, IMP Lecho Fijo
[59] 40 AlL,O3 IMP Lecho Fijo

[53, 60] 35 SiO, IMP TGA

[53, 60] 35 SiO; IMP Lecho Fluidizado discontinuo
[61] 40 7r02-MgO FG Lecho Fluidizado discontinuo
62 20 CaAlLOy T M. Fijo + membrana

J

[63] 2.1 CeO2/Ni IMP Lecho Fijo
[63] 8-11 CeO2/Ni IMP Lecho Fijo
[63] 38.5 CeO,/Ni IMP Lecho Fijo

*FG: Freese-granulation, IMP: Impregnacion,
**KJ.M.: Comercial Johnson Matthey.
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Zafar y col. [53, 60] estudiaron el comportamiento de transportadores basados en 6xidos de
Fe, Mn, Ni y Cu en un lecho fluidizado discontinuo y en una termobalanza. Todos se
prepararon mediante impregnacion himeda y se soportaron sobre SiO, y MgALO,.
Determinaron que a una elevada temperatura de reacciéon los transportadores soportados
sobre MgAl,O, presentan una alta reactividad. Sin embargo, los soportados sobre SiO,
sufrieron una elevada pérdida de reactividad junto con problemas de aglomeracién al
aumentar el numero de ciclos redox. Respecto a la fase activa, los transportadores basados en
Ni mostraron la mayor selectividad a la formacién de gas de sintesis. El resto no mostraron
buenos resultados a la formaciéon de H, y CO vy, ademas no se consiguié la conversion

completa del metano.

Rydén y col. [54] analizaron el comportamiento de tres transportadores de oxigeno basados
en Ni. Uno de ellos soportado sobre MgAl,O; y preparado mediante granulacion criogénica
(freeze-granulation, FG). Para los otros dos se utilizaron a-ALO; yy-Al,O; como soporte,
preparados mediante impregnacion seca. Realizaron experimentos en lecho fluidizado durante
160 h en condiciones de operacion CL.C'y CLR. Observaron que, para un proceso CLR, las
condiciones a las que se conseguia una conversiéon completa del metano fueron con una
temperatura en el RR igual o superior a 930 °C. Ademas los resultados obtenidos fueron
cercanos al equilibrio termodinamico. Concretamente determinaron que las condiciones
optimas de operacién fueron una temperatura de 950 °C y una relacién molar oxigeno
transferido por el transportador por mol de metano, referida a la combustion completa del

combustible, igual a 0.3-0.35, y un 30% de vapor de agua.

Dueso y col. [55] analizaron la reactividad de dos transportadores basados en Ni preparados
mediante impregnacion hameda incipiente y soportados sobre a-AlL,O; yy-ALOs;.
Determinaron que el niquel se encontraba en forma de NiO libre y NiALO, los cuales poseen
diferentes reactividades. Asimismo, el ratio NiO/NiALO, depende de la conversion alcanzada
en el proceso de reduccién previo. Por lo tanto se observd como el transportador se reduce
en dos fases. La primera con una alta reactividad asociada al NiO libre, y una segunda con

una baja reactividad asociada a la fase NiALO,.

Posteriormente Ortiz y col. [52] y de Diego y col. [56, 57] analizaron el efecto de la operacion
a presion entre 5y 10 bares, en una unidad compuesta por un reactor fluidizado semicontinuo
con los transportadores de oxigeno evaluados por Dueso y col. [55]. Determinaron que este

tipo de transportadores no presentan problemas de atricién ni aglomeracién con una elevada
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reactividad y baja tendencia a la formaciéon de carbono. A una temperatura igual a 950 °Cy
una relacién molar H,O/CH, entre 0.3-0.7 se observé deposicion de carbono cuando la
conversion del transportador alcanzé valores entre 60 y 70%. Ademas determinaron que la

operacion a presion no afecta significativamente a la distribucion del producto final.

Silvester y col. [58] y Antazara y col. [59] estudiaron soportes de Al,O5, S10,, TiO,, NiALO,, y
71O, preparados mediante impregnacion himeda, de los cuales los que mostraron los peores
resultados para un proceso CLR fueron NiO/SiO, y NiO/TiO,, seguidos de NiO/ALO, y

NiO/NiALO, debido estos dltimos a la presencia de aluminatos en su estructura.

Rydén y col. [61] analizaron el comportamiento de un transportador de base de Ni, preparado
mediante granulacion criogénica (FG) soportado sobre ZrO,-Mg en un reactor de lecho
fluidizado discontinuo. Observaron que se alcanzo casi conversion completa del combustible
y una distribuciéon de producto deseada para el proceso CLR, aunque los transportadores de
oxigeno eran poco resistentes. Medrano y col. [62] probaron sélidos basados en NiO
soportado sobre CaAl,O, preparados por Jobnson Matthey. Observaron que la formacién de
aluminatos de Ni mostraron diferentes comportamientos si se utilizan a temperaturas bajas
(450-700 °C) o a las temperaturas que se suelen operar en el proceso CLLR (900 °C).
Concretamente determinaron que este tipo de transportador serfa valido unicamente a

temperaturas bajas de operacion.

En los dltimos afios se estan desarrollando y evaluando nuevos transportadores de oxigeno.
Lofberg y col. [63] estudiaron el comportamiento de transportadores de CeO,/Ni preparados
por impregnaciéon himeda en el proceso de CLK seco con metano. En este caso el Ni actia
como catalizador de la reacciéon de reformado, y el transportador que aporta el oxigeno
necesario en el proceso es CeO,. Realizaron experimentos en lecho fijo observando que se
consigue una alta conversion de metano en el proceso. Asimismo, se observo que el Ni no se

oxid6 a NiO en ningun momento.

En cualquier caso, €l Ni es caro y posee una alta toxicidad, por lo que se estan desarrollando
nuevos transportadores de oxigeno capaces de ser utilizados en procesos CLR. Existen dos
alternativas: 6xidos metalicos complejos denominados perovskitas y transportadores basados

en otros 6xidos metalicos que se han denominado como libres de Ni.

Rydén y col. [64] probaron el comportamiento de perovskitas tipo La, St FeO;scomo
transportadores de oxigeno en un reactor de lecho fijo. Estas mostraron una alta selectividad

hacia la formacién de gas de sintesis, aunque no presentan buenas propiedades fisicas para su
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utilizacién en unidades en continuo a gran escala, debido a que el metal utilizado como fase
activa principal pude verse afectado en el proceso de reducciéon-oxidacioén. Es por ello que

actualmente se estan realizando estudios para su estabilizaciéon y posterior uso [65].

Por otra parte, los transportadores basados en Fe pueden en principio ser una alternativa a la
utilizaciéon de materiales libres de Ni. Los mejores resultados para el proceso CLR se han
obtenido con transportadores basados en Fe,O; dopados con CaO [66] o soportados sobre
MgAlO; [67], los cuales han mostrado una alta selectividad a la formacién de gas de sintesis.
Asimismo, existen mas alternativas, tales como la utilizacion de sélidos basados en Cu ya que
presentan una alta estabilidad y una alta capacidad de transporte de oxigeno [68] y una mayor
reactividad que los transportadores basados en Fe [69]. Una ventaja frente a todos los
procesos y solidos comentados es que tanto la reaccion de reduccion del CuO como la
reaccion de oxidaciéon del Cu son exotérmicas, lo que implica que no se requiera calor en el
proceso. Sin embargo, el Ni sigue siendo el metal con el que el transportador de oxigeno
presenta mejores resultados, ya que posee propiedades cataliticas de la reaccién de reformado

favoreciendo la produccion de gas de sintesis.

e Experiencia en el proceso a-CLR en operacion en continuo
El proceso CLR en continuo se plante6 inicialmente por Mattisson y Lyngfelt, de la
Universidad Tecnolégica de Chalmers en el afio 2001 [70]. Propusieron la utilizacién de un
estrechamiento a la salida del reactor de oxidaciéon que actia como “7iser” lo que permitid
aumentar la velocidad de gas y conseguir el arrastre de sélido. Este riser permite el transporte
del sélido caliente procedente del reactor de oxidacion al reactor de reduccion. Por otra parte
diseflaron un reactor de reducciéon de baja velocidad debido a que, para el proceso CLR, se
requieren mayores tiempos de residencia en el reactor para que se produzcan la reaccién de

oxidacién parcial y de reformado.

Tabla 1.4.- Transportadores de oxigeno basados en NiO para procesos CLR en continuo

% en peso Horas de
. Soporte Preparacion™® Tipo reactor y Escala .,
de NiO P p p Y operacion

Operacién en continuo

[54] 20 MgAlLO4 FG CLR 500 Wt 72
[54] 18 ALOj3 + NiALO, IMP CLR 500 Wt 36
[54] 21 ALOj3 + NiALO, IMP CLR 500 Wt 37
[61] 40 Zr0>-MgO FG CLR 500 Wt 24
[71] 60 MgAlLO4 FG CLR 500 Wt 40
[72] 40 NiALO4 + MgAL Oy SD CLR 140 kWt 20
[52, 50] 18 ALOj3 + NiALO, IMP CLR 900 Wt 40
[52, 50] 21 ALOj3 + NiALO, IMP CLR 900 Wt 40
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LLa Tabla 1.4 recopila los trabajos realizados utilizando transportadores de oxigeno basados en
NiO en procesos CLK en continuo. Rydén y col. [54, 71] analizaron el comportamiento de
transportadores de oxigeno basados en Ni soportado sobre MgAl,O, y sobre a-Al,O; y v-
ALO;, preparados mediante granulacion criogénica e impregnacion seca respectivamente, en
una instalaciéon de dos lechos fluidizados interconectados entre si con una potencia de 500
Wt. La cantidad de NiO fue del 20 y 60% para los soportados sobre MgAl,O,, 18% para el
soportado sobre a-ALO; y un 21% en peso para el soportado sobre y-AlLO;. Probaron
diferentes temperaturas en un rango entre 820 y 930 °C, y la alimentacién de metano seco y
junto vapor de agua. En todos los casos, se consigui6 la conversion completa de metano y
una alta selectividad a la formaciéon de CO e H,, alcanzandose valores cercanos al equilibrio
termodinamico. Ademas probaron un transportador de oxigeno soportado sobre sobre ZrO -
MgO y NiO con 40% en peso preparado mediante la granulacion criogénica [61]. Observaron
una conversiéon del combustible del ~100%, una alta selectividad a CO e H, y una baja

afinidad a la deposicion de carbono.

El problema que se detecté es que la preparaciéon por granulacion criogénica no es adecuada
para operacion en continuo a gran escala. Es por ello que posteriormente utilizaron el método
industrial de spray-drying, preparando transportadores de oxigeno de NiO al 40% en peso
utilizando como soporte MgAlLO,. Concretamente estas fueron preparadas por VITO
(Elemish Institute of Research and Technology) en Bélgica. Sin embargo, dicho transportador fue
evaluado y probado en la unidad CLLR mas grande que existe actualmente, en Viena. Proll y
col. [72] evaluaron el efecto de la temperatura del reactor de reducciéon y de la relacién molar
aire/combustible sobre la distribuciéon del producto. Se observé que un aumento de la
temperatura de operacién provoca un aumento en la conversion de metano, consiguiendo en
todos los casos una distribuciéon de producto igual o cercana al equilibrio termodinamico y sin
formacion de carbono. Esta unidad CLR utilizada es la mas grande hasta la fecha, con una

potencia de 140 kWt.

De forma simultanea a estas investigaciones el grupo de investigacion el Instituto de
Carboquimica desarroll6 y analizé diferentes transportadores preparados mediante
impregnaciéon himeda incipiente. Ortiz y col. [52] y de Diego y col. [56] evaluaron este tipo
de transportadores en un reactor semicontinuo a presiéon y en una unidad de operacion en
continuo con una potencia de 900 Wt. Alcanzaron conversiones de metano supetiores al
98%, una composicion de gases a la salida del RR cercana al equilibrio termodinamico y en

ningun caso operando en continuo detectaron formacién de carbono ni problemas de
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aglomeracion o de fluidizacion, siendo despreciable la pérdida de peso por atriciéon. En
ningun momento el transportador perdi6 reactividad ni sufrié cambios en sus propiedades
tisico-quimicas. Asimismo, Ortiz y col. [73] calcularon las condiciones éptimas de operacion
en un proceso CLR autotérmico a partir de CH,. La produccién de hidrégeno obtenida en
dichas condiciones fue la misma que la obtenida en el proceso ATR con la ventaja afiadida de
que no se utiliza la unidad .A4SU para generar oxigeno puro, tomando el valor de 2.75 moles

por mol de metano alimentado [73].
1.4. UTILIZACION DE COMBUSTIBLES LIQUIDOS

Todos los procesos de produccion de hidrégeno mostrados previamente se realizan
utilizando metano como combustible. Sin embargo, los combustibles liquidos pueden
utilizarse también para obtener H, en procesos CLK con captura de CO,. Por un lado
podrian utilizarse combustibles liquidos de origen foésil procedentes de refinerfa. Hay que
tener en cuenta que el petrdleo es el combustible mas utilizado actualmente en procesos
energéticos [3] y lo va a seguir siendo en las siguientes décadas [4]. Por otro lado, el uso de
combustibles liquidos de caracter renovable en procesos CLR presenta la posibilidad de

alcanzar emisiones netas negativas de CO, en el proceso global de produccién de H,.

El grupo de combustién y gasificacion del Instituto de Carboquimica presenta una elevada
experiencia en el desarrollo de los procesos SR-CLC [74, 48] y a-CLK [52, 56, 73] utilizando
metano como combustible y tanto desde el punto de vista experimental como tedrico
mediante la determinacién de las condiciones 6ptimas de operaciéon en cada caso. Dicha
experiencia adquirida ha permitido avanzar en la evaluacién del proceso a-CLR utilizando

combustibles liquidos, siendo ésta la base en donde se enmarca la presente tesis doctoral.
1.4.1. a-CLR utilizando combustibles liquidos de origen fosil

Como ya se ha comentado anteriormente, los combustibles fésiles, aunque de forma
decreciente, van a seguir siendo los mas utilizados durante las siguientes décadas. Por tanto, la
producciéon de hidrégeno a partir de estos combustibles puede llegar a ser la opcion
preponderante a nivel industrial en un futuro cercano. Sin embargo, se estima que el precio
del petréleo aumente desde los 56 $/barril en 2015 hasta los 252 §/barril en 2040 [4].
Ademas, su procesado tiene un efecto negativo en el medioambiente ya que, con el 4 %
de las emisiones globales, lo convierten en el tercer sector emisor de CO, a la atmodsfera

[75]. Estas emisiones se producen en diferentes etapas del procesamiento del crudo: las
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asociadas a las calderas (30-60%), las debidas a la generacion de vapor y calor (20-50%),
las generadas en la etapa de regeneracion del catalizador utilizado en la etapa de craqueo
catalitico (FCC), y las generados durante la combustion en el horno utilizado en la
producciéon de hidrégeno (5-20%) [75]. En la Figura 1.12 se muestra de forma
esquematizada el proceso de transformacién del crudo en los diferentes productos que se
obtienen en una refinerfa, pudiéndose observar la obtencién y aplicaciéon de hidrégeno en
dichos procesos. En una refinerfa se requiere hidrégeno, el cual se obtiene generalmente en
procesos SMR y tratamiento de crudo. Asimismo, el hidrégeno que se genera es utilizado
directamente en el propio proceso por lo que no se puede considerar para otras aplicaciones

que no estén incluidas en el tratamiento de crudo.

Una alternativa a los métodos convencionales de produccion de H, en la refinerfa podria ser
la utilizaciéon de residuos pesados procedentes del proceso de refino en procesos CLR que
incluyan la captura de CO,. Esto presentaria ventajas con respecto a los procesos utilizados
actualmente en esta industria, con la reduccion de costes en el proceso global de produccion
de hidrocarburos, la revalorizacién de los residuos producidos en el proceso, los cuales se
estan utilizando actualmente para la produccion de liquidos y negro de carbono, asi como la
posibilidad de utilizar el CO, capturado para mejorar la obtencion de crudo por el proceso de

Recuperacion Mejorada de Petréleo (RMP) o mayormente conocido como Enhanced Oil

Recovery (EOR) [76, 77, 78].
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Figura 1.12.- Diagrama esquematico de una refineria genérica [79].
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Este proceso EOR se lleva desarrollando desde los afios 70 en EE.UU y Canada.
Actualmente se inyectan alrededor de 32 Mt de CO,/afio sélo en los EE.UU, y un total de 60
Mt de CO, al afo a nivel mundial [80] consiguiéndose incrementar la recuperacion de crudo
del 4 % en los primeros afios de su utilizacién a valores maximos del torno del 20 % [81], lo

que implica una recuperacion del 65 % del petroleo total del yacimiento [82].

Si se evaluan las diferentes ventajas que presenta la utilizaciéon del proceso EOR como
tecnologia CAC se muestra que mejora la relacién coste/beneficio debido al aumento de la
produccion de crudo mediante la inyeccion del CO, capturado [80]. Hay que tener en cuenta
que los pozos de petroleo y gas natural son considerados almacenes seguros de CO, con una

alta capacidad y eficacia [83].

La experiencia que existe en procesos CLLR con combustibles fésiles liquidos es muy escasa.
En la Tabla 1.5 se muestran los estudios experimentales realizados hasta el momento con

diferentes liquidos de origen f6sil en el proceso CLR.

Moldenhauer y col. [84] fueron los primeros en evaluar el proceso CLR queroseno
desulfurado como combustible en una unidad de 300 Wt. La conversién de combustible fue
completa de forma similar a la obtenida con combustibles gaseosos. Sin embargo, el resto de
estudios del proceso CLR con liquidos fésiles se ha realizado en el marco de esta tesis
con un total de 38 horas en operaciéon en continuo en una planta con una potencia de 1
kWt utilizando diésel y aceite mineral. Los resultados y conclusiones obtenidas se

discuten los capitulos siguientes de esta tesis.

Tabla 1.5.- Estudios realizados utilizando combustibles liquidos de origen fésil en

unidades CLR en continuo.

T dor d H d
Combustible ranspc;rta orde Preparacion* Tipo reactor y Escala oras. )e
oxigeno opetacién
Operacién en continuo
[84] Queroseno NiO-Mg/ZtO; IMP CLR 300 Wt 20
[85] Diésel NiO-aAlLO3 IMP CLR 1 kWt 10
[86] Diésel NiO-aAlLO3 IMP CLR 1 kWt 22
Diésel y Aceit

[87] e YR Ni0-aALO; IMP CLR 1 kWt 6

mineral
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Ademas, Kale y Kulkarni [88] realizaron un estudio teérico sobre el reformado con
transportadores de oxigeno en el proceso CLK con isooctano como combustible en el
que se determiné la produccién y maximizacion de gas de sintesis producido a

temperaturas en un rango entre 600-1000°C.

Sin embargo, es importante tener en cuenta que la mayorfa de los productos obtenidos en el
proceso de refino tienen azufre en su composicion [89] lo que implica que la utilizacion de
estos liquidos para obtener hidrégeno plantea diferentes problemas medioambientales y
operacionales. En procesos de combustién para generar energia se obtendrian emisiones de
SO,. En el proceso de reformado, el azufre presente se transforma en H,S, el cual reacciona
con el Ni formando Ni;S, que produce la desactivacion del transportador de oxigeno. Esta
desactivacion depende de las condiciones de operacion, de la capacidad de adsorciéon del

azufre, del area superficial del Ni y de la forma, tamafio y disposiciéon del Ni [90].

Es bien conocido que los materiales basados en niquel se envenenan en presencia de
compuestos de azufre, desactivandose completamente el Ni con concentraciones de 0.2 mg
de azufre/m’ de catalizador [91]. La desactivacién del catalizador conduce a que se produzca

la pirdlisis del hidrocarburo utilizado en lugar del proceso de reformado [92].

Varios estudios han mostrado que la actividad del catalizador de Ni para el proceso de
reformado puede mejorarse afadiendo metales nobles a la fase activa del catalizador, asi
como utilizar CeO, como aditivo en el soporte [93, 94]. Esto es debido a que se ha observado
que el CeO, aporta aniones de oxigeno lo que provoca la oxidacién de compuestos de azufre

produciendo SO, el cual se puede eliminar del proceso de reformado.

En cualquier caso, la presencia de azufre en el combustible plantea un problema en el proceso
CLR ya que, por un lado, impide la actividad catalitica del transportador de oxigeno basado
en Ni, y por otro, se obtiene como impureza en la corriente de gas de sintesis y es necesaria
realizar una limpieza adicional en el proceso. Por tanto, siempre que se utilicen materiales
basados en Ni suele ser necesario y recomendable realizar una desulfuraciéon previa del

combustible.
1.4.2. a-CLR utilizando biocombustibles liquidos

Todos los métodos de produccién de hidrégeno mencionados hasta el momento, tanto los
convencionales (electrolisis del H,O, gasificaciéon de carbén, SMK) como los que incluyen

captura de CO, (SMR+MEA, POX, ATR), o los nuevos basados en tecnologias de chemical
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looping, utilizan generalmente combustibles de origen fésil de forma directa o indirecta. Sin
embargo, también existe la posibilidad de utilizar combustibles de origen renovable como son
la biomasa o los biocombustibles liquidos [95, 96] para obtener hidrégeno. La utilizacion de
este tipo de combustibles presenta la ventaja de que el balance neto del ciclo de CO, sea nulo,
lo que implica que no se aumente la concentraciéon de CO, en la atmosfera. Y si ademas van

acompafiadas de un proceso CAC, se pueden alcanzar emisiones negativas de CO,.

Entre los combustibles liquidos de caracter renovable mas utilizados actualmente destacan el
bioetanol, principalmente, el biodiésel y el glicerol. El bioetanol se presenta como la principal
alternativa al CH, como fuente de hidrégeno debido a la gran cantidad producida y a la
existencia de excedentes disponibles en algunos paises respecto al resto de biocombustibles.
EEUU vy Brasil han sido los mayores productores de bioetanol a nivel mundial en la dltima
década, con una producciéon anual de mas de 28 y 15 millones de toneladas en 2013,
respectivamente [97]. En 2014 la producciéon de etanol en el mundo alcanzé los 90 mil
millones de litros, lo que implic6 una reduccién en las emisiones de gases de efecto
invernadero de 169 millones de toneladas. Segun las predicciones realizadas por la IEA [98]
con la tendencia actual de aumento de la produccién de estos biocombustibles se puede llegar
a una reduccion de 264 millones de toneladas equivalentes de CO, en 2030, lo que

representaria que la reduccion de emisiones de gases de efecto invernadero aumenta un 56%

99, 100].

Si bien la producciéon de biocombustibles representa un elevado coste en comparacion con
otros combustibles liquidos de origen fosil, actualmente el coste del bioetanol producido en
Brasil obtenido a partir de cafia de azticar compite econémicamente con la producciéon de
gasolina [101]. Incluso, las predicciones de la IE.A [102] muestran que el coste de produccion
de etanol de origen celuldsico y etanol convencional va a reducirse hasta valores competitivos
con la gasolina antes del ano 2050, lo que aumenta el interés de su uso en procesos

energéticos.

Por ello una de las alternativas que se ha planteado en los dltimos afios es la posibilidad de
utilizar el bioetanol excedente como fuente de hidrégeno. Actualmente, los procesos mas
utilizados para la produccién de hidrégeno con este biocombustible son el reformado
humedo (SR), la oxidacién parcial del combustible (POX) y el reformado autotérmico (ATK)
[103, 104].
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El SR de bioetanol es el proceso mas aplicado a nivel industrial debido al alto rendimiento de
obtenciéon de hidrogeno en celdas de combustible [103]. En este caso se trabaja a
temperatutas supetiores a 700 °C, con una relacién molar H,O/EtOH en un rango entre 4 y
6. El proceso POX de etanol tiene la ventaja de que se genera calor pero presenta una eficacia
baja de produccion de hidrégeno [104]. Asimismo, el reformado autotérmico (ATR) del
etanol presenta una alta eficiencia en la producciéon de hidrogeno sin la utilizacion de
reactores de elevado tamafio en los cuales no se produce un alto gradiente de presion en su
interior [105], convirtiendo, de acuerdo con Ahmed y col. [103], este proceso en una buena
alternativa para la obtenciéon de hidrégeno. En este caso se requiere una relacién molar agua-
etanol menor que para el caso de SR, tomando valores de hasta 3. Las condiciones
autotérmicas se alcanzan con relaciones molares O/EtOH igual a 0.3-0.45 y H,O/EtOH
entre 2.4-2.1.

Sin embargo, la implantacién de tecnologias de CAC en procesos de produccién de
hidrégeno a partir de biocombustibles liquidos presenta la ventaja de alcanzar balances netos
de CO, negativos, lo cual quiere decir que se esta disminuyendo su concentracién en la
atmosfera [106, 107, 108]. Estas tecnologias, denominadas Bzo-CCS [109], representan la dnica

opcioén de produccion de energia o H, con emisiones negativas de CO, [110].

Una de las mejores alternativas en procesos de produccion de hidrégeno con captura de CO,
es el proceso a-CLK, tal y como se ha comentado en el apartado 1.3.2. Recientemente
Cormos [111] evalu6 de forma tedrica la producciéon de H, a escala industrial (300 MWt)
utilizando diferentes tecnologfas de captura de CO, y bioetanol como combustible. Se
concluy6 que la utilizacién del proceso CLR presenta prometedoras eficiencias energéticas,

con una captura de CO, del 100 %.

En la Tabla 1.6 se muestran los estudios realizados hasta el momento con biocombustibles
liquidos en procesos CLR tanto a escala de laboratorio como en plantas en continuo.
Pimenidou y col. [112, 113] estudiaron el proceso CLR utilizando aceite vegetal en un lecho
fijo trabajando a temperaturas en un rango entre 600 y 700 °C con una relacién molar vapor
de agua-combustible igual a 4, y un transportador de oxigeno basado en NiO. Por otra parte,
Lea-Langton y col. [114] evaluaron el uso de aceite pirolitico de biomasa. Obtuvieron que la
conversién maxima alcanzada se consiguié con una relacién vapor/carbono de 2.3-2.6
mol/mol en funcién del tipo especifico de aceite. Asimismo, consiguieron un rendimiento

entre el 60 y el 80% de produccién de hidrogeno.
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W. Wang y col. y X. Wang y col. probaron diferentes transportadores basados en NiO, CaO
[115, 116] y CuO [117] preparados mediante impregnacién humeda, con bioetanol como
combustible en lecho fijo a 650 °C. En estos trabajos se determiné que la operacion a presion
no era favorable a la formacién de H, y CO. Consiguieron relaciones H,/CO en un rango

entre 3y 5.

Por otra parte, Trevisanut y col. [118] evaluaron el proceso CLR con bioetanol utilizando
transportadores de oxigeno de Ni-ferrita observando que existe un problema con la
formaciéon de carbono, que no consiguieron eliminar completamente en el proceso de
oxidaciéon y regeneracion del sélido. Jiang y col. evaluaron la producciéon de hidrégeno
mediante el proceso CLR utilizando glicerol [119, 120] y bioetanol [121] con transportadores
basados en NiO en un lecho fijo. En estos trabajos el NiO se deposita en la superficie de la
Montmorillonita (MMT) utilizada como soporte y preparados mediante impregnacion
ultrasénica. Determinaron que la presencia de MMT favorece la eliminacién del carbono
formado y promueve la reaccion WGS, siendo la sinterizacion el principal problema

operacional.

Tabla 1.6.- Publicaciones enfocadas en procesos CLR utilizando biocombustibles.

Combustible Transportador de oxigeno Preparacion* Tipo reactor

Escala de laboratorio

Aceite vegetal

(112, 113] NiO-ALO; IMP TGA
usado
Aceite d
[114] f:e1te ¢ NiO-AlL,O3 FG Lecho Fluidizado discontinuo
biomasa
[115] Bioetanol NiO y CaO IMP Lecho Fluidizado discontinuo
[116] Bioetanol CeNi/SBA-15 IMP Fijo + membrana
[117] Bioetanol CuO-yALO; IMP Lecho Fluidizado discontinuo
[118] Bioetanol NiO-Ferrita IMP Lecho Fijo
[119] Glicerol NiO+ALOs3 IMP Lecho Fijo
[120] Glicerol CeNiy Nien AI-MCM-41 IMP 1GA
[121] Bioetanol NiO/MMT (Si) IMP 1GA
T tador d H d
Combustible ransp(?r adorae Preparacion*® Tipo reactor y Escala oras. ,e
oxigeno operacion
Operacién en continuo
[122] Bioetanol NiO-aALO3 IMP CLR 1 kW 49
NiO-0ALO
[123] Bioetanol At IMP CLR 1 kW 100
y ’YAle3
[85] Bioetanol NiO-aAlL,O3 IMP CLR 1 kW 17

* IMP: Impregnacion. FG: Freeze-granulation.
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Sin embargo, todos estos trabajos con bioetanol se han realizado en lechos fijos con
cantidades de transportador inferior a 100 g. El resto de trabajos que existen hasta el
momento en operacién en continuo son los que corresponden con trabajos presentados en
esta tesis y realizados en una unidad de operacion en continuo de 1 kWt, y que se describiran

con mas detalle posteriormente.

Asimismo, se han realizado diferentes estudios teoéricos evaluando el proceso CLR con
glicerol y bioetanol. Lopez-Ortiz y col. [124] estudiaron a altas relaciones molares agua-
bioetanol la combinacién de los proceso de CLR y absorcion de CO, utilizando NiO, CuO y
CaO, el cual actia como absorbedor del CO, producido en el proceso. Determinaron que

relaciones agua combustible entre 3 y 4 son las mas favorables en condiciones adiabaticas a

529 °C.

Tippawan y col. [125] realizaron un analisis termodinamico del proceso de reformado
mejorado con adsorciéon utilizando glicerol como combustible con transportadores de
oxigeno basados en NiO y CaO. Determinaron que se necesita una relacion molar CaO-
glicerol de 3 y de vapor de agua-glicerol de 2 para evitar la formacioén de carbono. Asimismo,
para conseguir la mayor producciéon de hidrégeno era necesario operar a 500 °C con una
relacion baja de NiO y una relacion CaO-glicerol superior a 2.6. Para evitar la formacion de
carbono se debia trabajar a temperaturas superiores a 580 °C, con una relacion molar vapor
de agua-glicerol de 3.2 y una relacién NiO-glicerol de 1.84. Sin embargo, en estas condiciones
se necesitarfa el aporte de energfa externa al proceso, lo que se evitarfa aumentado la relacion

NiO-glicerol hasta un valor de 1.87.

El tnico trabajo existente en el calculo para optimizar el proceso CLLR con bioetanol en
condiciones autotérmicas corresponde con el presentado en esta tesis y que se describird con

mas detalle posteriormente en el capitulo 6 de este trabajo.

37






Objetivos y plan de
trabajo






2. Objetivos y plan de trabajo

2. Objetivos y plan de

trabajo

Debido al aumento de emisiones de CO, a la atmodsfera por parte de las diferentes fuentes
emisoras, tanto estacionarias como moviles, una de las posibilidades que se plantea para
reducirlas es la utilizaciéon de hidrégeno como fuente energética. Como se ha mostrado en la
introduccion, los principales procesos de produccion de hidrégeno que llevan incorporada la
captura de CO, tienen asociadas importantes penalizaciones tanto energéticas como
medioambientales. Por el contrario, el proceso de reformado con transportadores solidos de
oxigeno (en inglés, Chemical Looping Reforming, CLK), permite la producciéon de gas de
sintesis/H, a la vez que se captura el CO, con una serie de ventajas de operacién y de costes

que le hacen ser una alternativa muy interesante para su futura utilizacion a nivel industrial.

De las diferentes fuentes de hidrégeno a utilizar, los combustibles liquidos presentan la
ventaja de su elevada disponibilidad, tanto actual como a medio plazo. Asimismo, la
posibilidad de utilizar biocombustibles en este proceso, junto con un proceso de captura y
almacenamiento de CO, (CAC), supone la ventaja adicional de que se puede llegar a obtener
un balance negativo de CO,, lo que implicaria una reduccién de la concentraciéon de dicho gas

en la atmodsfera.

El objetivo principal de esta tesis consiste en avanzar en el desarrollo del proceso de
produccion de H, con captura de CO, mediante la utilizacién de tecnologias de reformado
con transportadores solidos de oxigeno, CLR, utilizando combustibles liquidos tanto de

naturaleza fosil como renovable.

Bajo este contexto general, el desarrollo de esta tesis se enmarca mayoritariamente dentro de
un contrato de investigacion realizado en el Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC) financiado
por el Centro de Tecnologias do Gas & Energias Renovdveis (CTGAS-ER)/Petrobras (Ref.
OTT20130989) con el titulo: “Producciin de gas de sintesis/ H, con captura de CO, por reformado de

ligquidos combustibles ligeros (etanol, nafta) con transportadores solidos de oxigeno”.
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Para ello se plantean los siguientes objetivos parciales:

- Evaluar el comportamiento de dos transportadores de oxigeno basados en NiO con
diferentes combustibles liquidos tanto de origen f6sil como renovable.

- Evaluar la obtenciéon de gas de sintesis/hidrogeno mediante el proceso CLR
utilizando diferentes combustibles liquidos en una planta de 1 kWt operando en
continuo.

- Determinar las condiciones 6ptimas de operacién que maximicen la producciéon de
gas de sintesis/hidrégeno a partit de combustibles liquidos sin que se requiera el

aporte de energfa externa al proceso, es decir, operando en condiciones autotérmicas.
Para conseguir dichos objetivos se plante6 el siguiente plan de trabajo:

En primer lugar era necesario definir los transportadores solidos de oxigeno a utilizar en el
trabajo. Para ello se seleccionaron dos transportadores de oxigeno basados en NiO
soportados sobre a- y y-Al,O;, patentados por el grupo de Combustion y Gasificacion del
Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC). Se seleccioné el NiO como fase activa debido a su
alta capacidad de transporte de oxigeno, su alta reactividad y selectividad para la produccion
de gas de sintesis, y a las propiedades cataliticas que posee el Ni en la reacciéon de reformado.
Del mismo modo permite trabajar sin problemas a temperaturas elevadas, 900-950 °C, debido

al elevado punto de fusién tanto del Ni elemental como del NiO.

Seguidamente, se planted la evaluacion de diferentes combustibles liquidos diferenciados por
su origen: biocombustibles, los cuales permiten que el balance de CO, emitido sea negativo
gracias a su origen renovable y combustibles fosiles, debido a su elevada disponibilidad al ser

la fuente energética primaria mas utilizada actualmente.

Una vez seleccionados los transportadores sélidos de oxigeno y los combustibles a utilizar se
disefid, construyd y se realizé la puesta en marcha de una planta de 1 kWt de potencia

nominal para la evaluacién del proceso CLR en continuo con combustibles liquidos.

Esta tesis doctoral se compone de los siguientes capitulos; En el capitulo 1 se enmarca el
presente trabajo y se evalda el estado de la tecnologia de obtencién de hidrégeno, con especial

énfasis en las tecnologfas de captura de CO, y en el proceso Chemical I ooping Reforming.
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En el capitulo 2 se indica el objetivo principal y objetivos parciales de esta tesis, asi como los
trabajos publicados y presentados en diferentes congresos que se han realizado a partir de los

resultados obtenidos en este trabajo.

En el capitulo 3 se muestra la metodologia de trabajo llevada a cabo en la tesis, asi como las
diferentes técnicas de caracterizacién utilizadas, tanto para los transportadores de oxigeno
como para los combustibles. Se comenta el analisis elemental y la metodologfa utilizada para
determinar las caracteristicas de destilacion de los combustibles liquidos fosiles estudiados. Se
explica el método de preparacion de los transportadores sélidos de oxigeno, asi como las
técnicas utilizadas en su caracterizacion fisico-quimica. Asimismo, se explica el analisis
termogravimétrico utilizado para determinar la reactividad de los transportadores sélidos con
el biocombustible. Se muestra la metodologia y los analisis de datos llevados a cabo en el
estudio en lecho fluidizado discontinuo para determinar el comportamiento de los
transportadores solidos de oxigeno con los liquidos evaluados, tanto biocombustibles como
de origen fosil. Asimismo, se expone la problematica que supone la inyeccion de algunos
liquidos en la planta piloto y el disefio realizado para solventarlo. Finalmente se describen las
caracteristicas y funcionamiento de la unidad de 1 kWt y las condiciones de operacion

utilizadas en el proceso CLR.

Para evaluar el proceso CLR se ha estructurado el trabajo segun el tipo de combustible: el

capitulo 4 esta referido a biocombustibles y el capitulo 5 a combustibles fosiles.

Como representacion de los biocombustibles se ha seleccionado el bioetanol (EtOH), ya que
es el producido en mayor cantidad. En el capitulo 4 se evalua la viabilidad de utilizar EtOH
en dicho proceso estudiando la reactividad del transportador con el combustible mediante
analisis TGA y en un reactor de lecho fluidizado discontinuo, y la influencia de las diferentes
variables de operacién, especialmente el contenido de agua en la alimentaciéon, en la
operacion en continuo en una unidad #-CLR de 1 kWt durante ~160 horas de operaciéon en

caliente lo que equivalen a ~110 horas de alimentacién de EtOH a la unidad.

En el capitulo 5 se evalia el comportamiento de dos combustibles fésiles, el diésel comercial
y aceite lubricante mineral. Se realiza la evaluacion de la reactividad y posibilidad de utilizacion
del diésel en el proceso CLR tanto en el reactor de lecho fluidizado discontinuo como
durante la operaciéon en continuo, la cual se llevé a cabo durante ~40 horas en caliente, y que
corresponden a ~22 horas de alimentacion de diésel. En este caso se planted evaluar el efecto

sobre el proceso de la alimentaciéon de H,0O y CO, combinando los procesos de reformado
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himedo y seco para modificar las relaciones H,/CO obtenidas a la salida del sistema CLR. El
aceite mineral se evalu6 en planta piloto durante ~12 h de operacion en caliente y ~6 horas
de alimentacién de aceite. Finalmente, para analizar la viabilidad del proceso a-CLR con
combustibles que contienen azufre se realizaron experimentos con diésel al que se afadid
tiofeno. El objetivo fue observar la desactivacién que sufriria el transportador de oxigeno en

el caso de utilizar combustibles con altos contenidos en azufre.

Asimismo se planted determinar las condiciones éptimas de operaciéon en un proceso CLLR
alimentado con combustibles liquidos. En el capitulo 6 se muestra el calculo tedrico y la
obtencion de las condiciones autotérmicas que maximizan la produccién de H, sin aporte
externo de energifa. En primer lugar se realizé6 el estudio del proceso autotérmico
considerando diferentes purezas de EtOH en base a las obtenidas en los diferentes etapas del
proceso de obtencion del bioetanol. Seguidamente se realizé el calculo tedrico y la obtencion
de las condiciones Optimas de operacion en el caso de alimentar diferentes combustibles
tosiles, realizandose el estudio con mas detalle para el caso del diésel comercial. El objetivo
era analizar ]a maxima cantidad de H, que podia producirse en condiciones autotérmicas en
funcién del combustible liquido utilizado. En todos los casos evaluados en este capitulo se
considera también el proceso de global de producciéon de hidrégeno integrado por el sistema
CLR, un reactor water gas shiff (WGS) e intercambiadores de calor que permiten el
acondicionamiento necesario de todas las lineas de entrada y salida del proceso global de
produccion de H,. Al determinar las condiciones 6ptimas de produccion de hidrégeno se ha
observado que se ha de trabajar a temperaturas inferiores a las utilizadas normalmente en
procesos Chemical Looping. Para ello, se realizé la evaluacion experimental de trabajar en
condiciones autotérmicas a baja temperatura (600-800 °C) utilizando tanto EtOH como diésel
como combustibles. Ello supuso la operacién en planta piloto durante ~30 horas en caliente
con ~17 horas de alimentacién de EtOH y ~20 horas en caliente con ~10 horas de

alimentacién de diésel comercial.

Finalmente en el capitulo 7 se indican las conclusiones principales y parciales que se obtiene

de cada uno de los analisis y estudios realizados.

Los resultados obtenidos en el marco de estudio de este trabajo han permitido a las siguientes

publicaciones y participaciones en los siguientes congresos y jornadas cientificas:
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Publicaciones:

1.

Combustion and Reforming of ethanol in a Chemical looping continuouns unit. F. Garcia-Labiano,
LF. de Diego, E. Garcia-Diez, A. Serrano, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. Energy
Procedia 63 (2014) 53-62.

Syngas/H, production from bioethanol in a continuons Chemical-looping reforming prototype. F.
Garcia-Labiano, E. Garcia-Diez, L.F. de Diego, A. Serrano, A. Abad, P. Gayan, ].
Adanez, J.A.C. Ruiz. Fuel Processing Technology 137 (2015) 24-30.

Optimization of hydrogen production with CO, capture by autothermal chemical looping reforming using
different bioethanol purities. E. Garcia-Diez, F. Garcifa-Labiano, L.F. de Diego, A. Abad, P.
Gayan, J. Adanez, J.A.C. Ruiz. Applied Energy 169 (2016) 491-498.

Autothermal chemical looping reforming process of different fossil liguid fuels. E. Garcia-Diez, F.
Garcia-Labiano, L.F. de Diego, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. International Journal of
Hydrogen Energy 42 (2017) 13633-13640.

Steam, Dry, and Steam-Dry Chemical 1.ooping Reforming of Diesel in a 1 £Wth unit. E. Garcia-
Diez, F. Garcfa-Labiano, LL.F. de Diego, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez, J.A.C. Ruiz.
Chemical Engineering Journal 325 (2017) 369-377.

Combustion and reforming of liquid fossil fuels through chemical looping processes-Integration of chemical
looping processes in a refinery. F. Garcia-Labiano, L.F. de Diego, E. Garcfa-Diez, A. Serrano,
A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. Energy Procedia (2017) (En prensa).

Uses of bioethanol in Chemical looping processes. ¥. Garcfa-Labiano, E. Garcfa-Diez, L.F. de
Diego, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. Capitulo en libro: Bioethanol: Production, uses

and future directions. Nova Publishers, Inc.

Aportaciones a congresos y jornadas cientificas:

1.

Chemical Looping Reforming of Ethanol in a 1 £Wth unit. E. Garcfa-Diez, L.F. de Diego, F.
Garcfa-Labiano, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez, J. Ruiz. 3™ International Conference on
Chemical Looping. 9-11 Septiembre 2014. Goteborg (Suecia).

Combustion and reforming of ethanol in a chemical looping continnons unit. F. Garcia-Labiano, L.F.
de Diego, E. Garcia-Diez, A. Serrano, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. 12th International
Conference on Greenhouse Gas Control Technologies (GHGT-12). 5-9 Octubre 2014.
Austin, Texas (EE.UU.).

Reformado de etanol para la produccion de H, con captura de CO, mediante transportadores sélidos de
oxigeno. B. Garcia-Diez, L.F. de Diego, F. Garcfa-Labiano, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez,
J. Ruiz. Congreso Iberoamericano de Hidrégeno y Pilas de combustibles

(IBERCONAPPICE 2014). 15-17 Octubre 2014. Barcelona (Espana).
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Reformado de Etanol para la produccion de H, con captura de CO, mediante transportadores sdlidos de
oxigeno. B. Garcfa-Diez, L.F. de Diego, F. Garcfa-Labiano, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez,
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and Engineering Solutions International Symposium (HYPOTHESIS 2015). 6-9
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L.F. de Diego, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez, J.A.C. Ruiz. 21" World Hydrogen Energy
Conference 2016 (whec2016). 13-16 Junio 2016. Zaragoza (Espafia).

Auto-thermal Chemical 1ooping Reforming of Liquid Fossil Fuels. E. Garcia-Diez, F. Garcia-
Labiano, L.F. de Diego, A. Abad, P. Gayan, J. Adanez. 4™ International Conference on
Chemical Looping. 26-28 Septiembre 2016. Nanjing (China).
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3. Metodologia experimental

En este capitulo se muestran las diferentes metodologias experimentales utilizadas en este
trabajo. En primer lugar se describen los sistemas usados para la caracterizacion de los
combustibles liquidos, principalmente la obtencion de las curvas de destilacion.
Seguidamente, se describe la metodologia utilizada en la preparacion de los transportadores
de oxigeno y su caracterizacion fisico-quimica, que incluyen la adsorcion de gases, la
porosimetria de mercurio, la picnometria de He, la determinacién de la resistencia a la rotura

y la difraccion de rayos X o XRD.

Asimismo, se describe con detalle la termobalanza utilizada para determinar la reactividad de
los transportadores solidos de oxigeno, el reactor de lecho fluidizado discontinuo, en el cual
se determina la distribucién de productos para los diferentes transportadores de oxigeno y
liquidos y finalmente la planta CLLK de 1 kWt constituida por dos reactores de lecho
fluidizado interconectados con circulacion de sélidos en continuo disefiada y construida en el

Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC-liql).
3.1. Combustibles liquidos

En el presente trabajo se han utilizado diferentes tipos de combustibles liquidos clasificados
en dos grupos: biocombustibles y combustibles fosiles. Se selecciond el etanol (EtOH), como
representaciéon de biocombustibles, y el diésel comercial y el aceite mineral en representacion
de los combustibles fésiles. El servicio de analisis del Instituto de Carboquimica realiz6 el

analisis inmediato y elemental y determiné el poder calorifico de los combustibles utilizados.

Por otra parte, se determinaron experimentalmente las curvas de destilacion del EtOH, del
diésel y del aceite mineral. La metodologia de obtencion de la curva de destilacion se basé en
la norma ISO 3405:2011 [120]. (“Determinacion de las caracteristicas de destilacion a presion atmosférica
de productos petroliferos”). El equipo experimental utilizado constaba de un matraz en el que se
encuentra el combustible a destilar, un condensador y una probeta graduada, tal como se

muestra en la Figura 3.1.
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Figura 3.1.- Esquema del sistema de destilacién.

En el matraz se colocaron 100 ml del combustible a destilar. En la parte superior de dicho
matraz se dispuso de un termémetro que permitia medir la temperatura del liquido de forma
continua. El matraz estaba conectado a un condensador que utilizaba agua como refrigerante.
La parte final del condensador se conectaba a una probeta graduada de 100 ml donde se
recogfa el liquido condensado (destilado). El volumen destilado en la probeta graduada
medido cada 5 minutos, junto con la temperatura del matraz permiten determinar la curva de

destilacion de los diferentes combustibles liquidos utilizados en este trabajo.
3.2. Transportadores de oxigeno

Un aspecto clave en el desarrollo de la tecnologia de reformado con transportadores sélidos
de oxigeno (CLR) es disponer de materiales adecuados al proceso. Concretamente para la
produccién de gas de sintesis /H, es necesario que el material posea cierta actividad catalitica
en la reaccién de reformado con vapor del combustible utilizado y una alta selectividad a los

productos deseados.

Asimismo, cualquier transportador de oxigeno adecuado para un proceso Chemical Looping
debe presentar una elevada velocidad de reaccion, alta resistencia mecanica y baja velocidad
de atricién, lo que le permite soportar un alto numero de ciclos redox (de reduccion-

oxidacion).
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Los transportadores de oxigeno mds adecuados para realizar el reformado de CH,
corresponden a materiales basados en NiO [45, 50]. Por ello, para el reformado con liquidos
realizado en este trabajo se utilizaron dos transportadores de oxigeno desarrollados en el
Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC), NiO21-yAL O, y NiO18-atAL,O;, y que ya habfan sido

probados con buenos resultados en el proceso CLLR con metano [56, 57, 127, 128].
3.2.1. Preparacion

Para la preparacion de los transportadores de oxigeno basados en NiO se utilizaron dos
soportes diferentes: y-Al,O; comercial (Puralox NWa-155, Sasol Germany GmbH) y a-Al, O, 1a

cual se obtuvo mediante calcinacion de y-AlL,O; comercial durante 2 horas a 1150 °C [128].
Ambos transportadores de oxigeno han sido patentados por el CSIC [129, 130]. En la Figura

3.2 se muestran las fotografias de los materiales utilizados.

Para la preparacion de los transportadores de oxigeno se utilizé el método de impregnacion
con humedad incipiente, segun el cual se adiciona un volumen de solucién saturada igual al

volumen total de poros de las particulas que se utilizan como soporte [128].

El material NiO21-yAL O, se preparé mediante la adicion de un volumen de solucién saturada
(4.2 M) de Ni(NO,),"6H,O (> 99.5% Panreac) a temperatura ambiente sobre las particulas de
v-ALO;. La solucién se afiadi6 lentamente al sélido mientras se agitd éste en un mezclador
planetario. Posteriormente, el material se calciné a 550 °C en atmosfera de aire durante 30
minutos para descomponer el nitrato metalico impregnado en el soporte y obtener el 6xido

metalico.

v-ALO, NiO21-yAlLO, NiO18-2ALO,
Puraloxx NWa-155 Patente CSIC Patente CSIC
Sasol Germany GmbH W0O2009/101233 W0O2009/022046

Figura 3.2.- Imagen del soporte y de los transportadores utilizados.
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Finalmente, el transportador de oxigeno se calciné en una mufla a 950 °C durante 1 hora para
obtener un material con las caracteristicas apropiadas para ser utilizado en el proceso. Si la
carga de fase activa lograda con una etapa de impregnacioén no es suficiente puede repetirse el
proceso varias veces. En este caso, se realizaron dos impregnaciones sucesivas para obtener la

carga deseada de NiO en el material (21% NiO en peso).

El principal inconveniente de la impregnaciéon con humedad incipiente es la cantidad limitada
de fase activa que se puede introducir en el transportador de oxigeno en cada una de las

etapas, dependiendo de la porosidad del soporte. Por ello, para la preparacion del
transportador NiO18-aAl,O,, que tiene menor porosidad, principalmente por el proceso de
calcinacion de y-AlLO;, se utilizé una variaciéon conocida como impregnaciéon con humedad

incipiente en caliente. En este caso, el soporte, a-AlLO;, se mantuvo caliente, a 80 °C,
mientras que la disolucién de nitrato de niquel se calent6é hasta 60-90 °C. De este modo la
solubilidad del Ni(NO,), aument6 y la cantidad de 6xido de niquel depositado sobre el
soporte poroso en cada etapa de impregnacion fue mayor en comparaciéon con el mismo
proceso realizado a temperatura ambiente. En este caso se realizaron dos impregnaciones
sucesivas para obtener la carga deseada de NiO en el material (18% en peso). Finalmente, el
transportador de oxigeno se calciné en una mufla a 950 °C durante 1 hora al igual que en el

caso anterior.
3.2.2. Caracterizacion fisico-quimica de los transportadores de oxigeno

La caracterizacion fisico-quimica de los transportadores de oxigeno basados en Ni se realizé
tanto con los materiales frescos, para conocer sus propiedades iniciales, como con los
materiales tras su utilizacion, lo que permitié conocer su evolucion durante la operacion en
planta piloto. Para ello se utilizaron las diferentes técnicas de caracterizaciéon que se explican a

continuacion:

- Porosimetria de mercurio: La porosimetria de mercurio es una técnica que permite
conocer la porosidad y la distribucién del tamafio de poros de un determinado sélido. En
este trabajo se ha utilizado para determinar la porosidad de los soportes utilizados en la
preparacion de los transportadores de oxigeno. Esta porosidad fijard el volumen maximo
de solucién de precursor del metal que puede introducirse en los poros del sopotte y, por
tanto, el contenido final de 6xido metalico en el material impregnado. También permite
establecer la estructura porosa inicial del transportador de oxigeno y su evoluciéon durante

la operacién en continuo.



3. Metodologia experimental

El equipo utilizado en este trabajo es un Quantachrome-Poremaster 33 disefiado para medir

volumenes de poro de 0.003 a 360 um de diametro, con un rango de alta presiéon que varfa

entre 140 kPa y 231 MPa.

Picnometria de He: La densidad aparente de los transportadores de oxigeno preparados se

determindé mediante picnometria de Helio. En este método, la densidad aparente se
obtiene a partir de la cantidad de helio desplazado por la muestra en un recipiente de
volumen conocido. El equipo utilizado fue AcuPyc I 1340 de Micromeritics, capaz de medir

volimenes desde 0.01 2 350 cm” de forma completamente automatica.

Adsorcion de gases: El estudio de la adsorcion de gases en un soélido puede aportar

informacién sobre su area superficial y estructura porosa. Estas caracteristicas se han de
tener en cuenta a la hora de conseguir una buena distribuciéon del 6xido metalico en el
interior del soporte en la preparaciéon de los transportadores de oxigeno de base niquel
mediante impregnacion. La superficie especifica de los transportadores de oxigeno se
determiné en un equipo Micromeritics ASAP 2020 con un rango de presiones de 0-950

mmHg y una resolucion de 10-5 mmHg.

Resistencia a la rotura: Un transportador de oxigeno adecuado para el proceso Chemical

looping debe ser capaz de resistir miles de ciclos reduccién-oxidacion circulando de modo
continuo entre los reactores de lecho fluidizado interconectados a elevadas temperaturas y
velocidades. Cuando el transportador de oxigeno presenta una elevada atricion, la vida
media de las particulas disminuye, aumentando el coste de operacién del proceso. Aunque
no se ha establecido claramente la relacion entre la resistencia mecanica y la vida media de
un transportador de oxigeno, Johansson y col. [131, 132] determinaron que las particulas
con una resistencia mecanica inferior a 1 N eran demasiado blandas para su utilizaciéon en
este tipo de procesos con circulacion continua de soélidos. Para medir la resistencia a la
rotura de los transportadores de oxigeno se utilizé un dinamoémetro Shimpo FGN-5X. Las
particulas se colocan en la superficie plana del dinamoémetro y se ejerce presion hasta su
rotura individual. El valor final de resistencia se toma como la media de un minimo de 20

medidas de la fuerza ejercida hasta su rotura, expresada en Newtons.

Difraccion de rayos X (XRD): El método de difraccion de rayos X de polvo cristalino es
capaz de suministrar informacion cualitativa y cuantitativa sobre los compuestos presentes
en una muestra solida. La imagen creada por la difracciéon de rayos X esta formada por

puntos que constituyen el llamado patrén de difraccion. La identificacion de especies a
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partir de su patréon de difraccion se basa en la posicion de las lineas (en términos del
angulo de difraccion 0 o 20) y de sus intensidades. Esta técnica también permite realizar
un analisis cuantitativo siempre que se mantengan constantes el resto de variables que
influyen en el fendmeno, ya que la intensidad de las lineas es funcién de la cantidad del
elemento constituyente. Se pueden tomar las lineas de difraccion mas intensas de los
componentes y comparar con estandares. Sin embargo, para conseguir resultados precisos
es necesario que exista mas de un 5% de la sustancia constituyente considerada en la
muestra sélida. La anchura de los picos esta relacionada con la perfeccion del cristal y su
tamafio. A medida que crece el tamano medio de los cristales, disminuye la extension
angular del pico. Para determinar las fases cristalinas presentes en los transportadores de
oxigeno basados en niquel y preparados en este trabajo se utilizé un difractometro de
polvo cristalino Bruker D8 Adpance Series 2, dotado de una fuente de rayos X con blanco de

cobre y un detector de centelleo.

En la Tabla 3.1 se muestran las principales caracteristicas de los transportadores de oxigeno
determinadas mediante las técnicas de caracterizacion mostradas anteriormente. Ademas, en
las Figura 3.3 y 3.4 se muestran los espectros determinados por XRD para los diferentes
soportes y los dos transportadores de oxigeno respectivamente. Se puede observar como la
presencia diferenciada de las fases NiO y NiOALO, solo se aprecia en el transportador
NiO18-aALO;. En cambio, en el transportador de oxigeno NiO21-yAlL,O; sélo se observa la
presencia de la espinela NiALO,. Esta diferencia en la composicion de los soélidos, tal y como
demostré Dueso y col. [127], condujo a importantes diferencias en sus reactividades con CH,
como combustible, lo que hace esperar también un comportamiento diferente para el caso de
combustibles liquidos. Asimismo, en la Tabla 3.1 se puede observar que los transportadores

soportados sobre la a-Al,O, poseen una mayor densidad y resistencia mecanica a la rotura

que los transportadores soportados sobre y-AlLO;. Del mismo modo estos ultimos tienen una
superficie especifica mucho mayor con un porcentaje de porosidad similar para los dos
transportadores. Esto es debido al soporte utilizado en cada uno de ellos, ya que en el proceso
de calcinacion para obtener la a-AlLO; se aumenta el tamafio de poro lo que disminuye

drasticamente la superficie especifica BE'T" del material.
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Tabla 3.1.- Principales caracteristicas fisico-quimicas de los transportadores de oxigeno

frescos.

NiO21-yALO3

NiOl 8-0(A1203

Tamafio de particula pm 100-300 100-300
Fase activa % 21.0 18.3
Capacidad de transporte de oxigeno, Roc % 4.4 3.9
Porosidad % 50.7 425
Densidad aparente kg/m?3 1700 2500
Supetficie especifica BET m?/g 83.4 7.0
Resistencia mecénica N 2.6 4.1

v-ALO3, a-AlLOs3,
Fases cristalinas, XRD

NiALO, NiAlLO4, NiO
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Figura 3.3.- Espectros XRD de los diferentes soportes, Y-AlO3 y a-ALOs.
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Figura 3.4.- Espectros XKD de los diferentes transportadores de oxigeno, NiO21-
YALOs y NiO18-0ALO:s.

3.3.Analisis termogravimétrico

Una vez realizada la caracterizacién fisico-quimica de los transportadores de oxigeno se
analizé su reactividad con EtOH, tanto en la reaccion de reduccidén con el combustible como
en la de oxidacion. Esta reactividad se determiné por analisis termogravimétrico (en inglés,
Thermogravimetric analysis, TGA), el cual se basa en la medicién de la variaciéon del peso con
respecto al tiempo a una determinada temperatura y en presencia de una concentracion
determinada de EtOH. Este estudio se realizé unicamente con EtOH debido a que es el

unico combustible seleccionado que se puede vaporizar y alimentar a la termobalanza con

facilidad.
3.3.1. Descripcion del equipo

El equipo experimental utilizado para el analisis de la reactividad consta principalmente de un

sistema de alimentacion de gases, una termobalanza CI Electronies y un sistema de recogida de
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datos. La termobalanza consta fundamentalmente de una microbalanza, un reactor de cuarzo,
un horno eléctrico donde esta situado el reactor y un sistema de medicién y control de la
temperatura en el interior del horno. El EtOH liquido se introdujo a través de un depédsito

calefactado con el objetivo de controlar el flujo de vapor al reactor de cuarzo, ver Figura 3.5.

La muestra de sélido se coloca en una cestilla suspendida de un brazo de la termobalanza y se
sitia en la parte inferior del tubo de reaccién. La cestilla utilizada tiene 8 mm de altura, 14
mm de didmetro y estd construida con una malla de platino para prevenir su corrosioén y para

reducir la resistencia a la difusién externa alrededor al sélido.

Microbalanza

5y
_ ﬁ Salida de gases

N, de

purga {><} o

Aire —[}(]—[h— Condensador
N,
CH, EtOH Horno
co L)
CO, —[}(]—[h— Cestilla
H I h Recogida de
2 [ H: H T datos
v A d =
Calle Control de
temperatura

Figura 3.5.- Esquema y fotografia de la instalacion del sistema termogravimétrico.
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El horno puede operar a temperaturas hasta 1000 °C. Posee un termopar que esta conectado
a un moédulo de control de temperatura, que permite medir y controlar la velocidad de
calentamiento del mismo y, por tanto, de la muestra. En su interior se aloja el tubo de cuarzo
o reactor, el cual esta formado por dos tubos concéntricos de 10 y 24 mm de diametro
interno. El gas se inyecta por la parte superior y va descendiendo por la seccion anular entre
los dos tubos hasta llegar a la cestilla con la muestra. En este recorrido el gas se calienta hasta
alcanzar la temperatura del horno. Una vez el gas llega a la cestilla donde se encuentra el
transportador de oxigeno, reacciona y abandona la zona de reaccién por el interior del tubo
de diametro mas pequenio. Para evitar que el mecanismo interno de la microbalanza quedara
expuesto a los gases de reaccion y prevenir la corrosion en las partes electronicas, se introduce
por la cabeza de la termobalanza un flujo constante de nitrégeno (9 Ly/h) para evitar que los

gases provenientes de la zona de reaccion lleguen a la microbalanza.

La termobalanza estd conectada a un ordenador que registra continuamente la temperatura, el

peso de la muestra y su variacion con el tiempo mediante el programa LabWeight 3.0.

El EtOH se alimenté mediante arrastre con una corriente de N,. La cantidad de EtOH
alimentada se controlé mediante la temperatura a la que se encuentra el depdsito que contenia
el EtOH. El volumen evaporado esta directamente relacionado con la presiéon de vapor (Pv) a

una temperatura dada y se calcula mediante la ecuacién de Antoine:

B
P, (mmHg) =expl A———— e.3.1
, (mmHg) = exp T+ C (e.3.1)
donde Pv es la presion de vapor (expresada en mm Hg) a una temperatura T (expresada en

grados Kelvin). A, B y C son los coeficientes de Antoine para el liquido a evaporar. En el caso

de EtOH estos coeficientes toman los valores:

A =189119
B = 3803.98
C = -41.76.

3.3.2. Procedimiento

En los experimentos llevados a cabo en el analisis termogravimétrico se colocd un peso
determinado de transportador de oxigeno en la cestilla. Dicho peso debe ser lo suficiente
grande para que la termobalanza sea capaz de detectar la variaciéon de peso que se produce en

las reacciones de reduccién y oxidacion (siendo la sensibilidad del aparato de 0.05 mg). Por el
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contrario, el peso utilizado debe ser el minimo posible para evitar la resistencia al gas en la
difusién interparticular, permitiendo que el sistema funcione como un reactor diferencial. El
rango del peso aplicado en los experimentos vino dado por el cumplimiento de ambas

condiciones y fue de = 50 mg.

A continuacién, la muestra se calenté en atmosfera de aire hasta la temperatura deseada.
Seguidamente, se realizaron ciclos de reduccién y oxidaciéon de forma consecutiva. Para evitar
la mezcla de gases entre ambos procesos (EtOH en la reducciéon y Aire en la oxidacion) se
aliment6 nitrégeno durante dos minutos después de los procesos de reduccion y oxidacion.
Para comparar los diferentes transportadores de oxigeno se utilizaron los resultados del
primer ciclo. Si se aumenta el nimero de ciclos redox, se puede ver afectada la distribucion
del 6xido de Ni y aluminatos en el transportador y, por tanto, los resultados del analisis

termogravimétrico.

La utilizacién de EtOH en la termobalanza puede conllevar problemas en los andlisis de
resultados debidos a la posible deposiciéon de carbono. Por lo tanto, en primer lugar se
determind la concentracion maxima de EtOH que puede utilizarse sin que la deposicion de
carbono interfiera en la medida. La deposicion de carbono implica un aumento de peso lo que

impide conocer el grado de reducciéon del material.

La concentracién maxima de etanol que no produjo interferencias apreciables fue del 10 %. A
partir de dicha concentracion se realizaron ciclos de reduccién-oxidacion disminuyéndola de
forma constante. La oxidacion se realiz6 con aire a 900 °C. El caudal total de gas utilizado en
todos los experimentos fue de 25 L /h con objeto de evitar resistencia a la difusién externa

del gas.
3.3.3. Tratamiento de datos

Como ya se ha comentado los datos obtenidos son la variaciéon de peso de la muestra y la

temperatura en el interior del reactor de cuarzo, registrados como minimo cada segundo.

En todos los casos, durante la reduccion del transportador se observé una disminucion del
peso de la muestra, debido a la reaccion del oxigeno del sélido con el EtOH. En la oxidacion,
la muestra se regenerd alcanzando su estado inicial y, por consiguiente, aumentando su peso

debido a la recuperacién de la cantidad de oxigeno perdida en el proceso de reduccion.
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Con los datos de variacion de peso del sélido en funcién del tiempo de reaccion durante los
ciclos de reduccion y oxidacion se obtiene la conversion de los transportadores de oxigeno en

los dos procesos diferentes mediante las ecuaciones 3.2 y 3.3:

m__—m
X

Para la reduccion: X =—> (e.3.2)
m, —m.4
1 m,_—m
Para la oxidacién: X, =1-— (e.3.3)
m, =M.,

donde X, y X, representan las conversiones de reduccion y oxidacién respectivamente, m,_es
la masa del solido completamente oxidado, m es la masa de muestra en cada momento y m,q

es la masa del transportador completamente reducido.

3.4.Reactor de lecho fluidizado discontinuo

Debido a que unicamente se pudieron realizar analisis termogravimétricos con EtOH y a
bajas concentraciones, se realizaron tests en un lecho fluidizado discontinuo para evaluar el
comportamiento de los transportadores solidos de oxigeno asi como estudiar la distribucion

de productos obtenida con los diferentes combustibles liquidos utilizados en este trabajo.
3.4.1. Descripcion del equipo

Las Figura 3.6 y 3.7 muestran el esquema de las dos instalaciones utilizadas para realizar los
experimentos en lecho fluidizado discontinuo. Ambas instalaciones estan constituidas
principalmente por un sistema de alimentacién del combustible liquido, un sistema de
alimentacion de gases, un reactor de lecho fluidizado, dos filtros en caliente para recoger los
solidos finos elutriados y un sistema de analisis de gases. El sistema de alimentacién de gases

de esta unidad esta formado por distintos medidores-controladores de flujo masico (MFC).

La primera de ellas, ver Figura 3.6, se utiliz6 para los experimentos con EtOH como
combustible. El sistema de alimentacion de combustibles liquidos consta de una bomba
peristaltica que proporcioné el caudal deseado de la mezcla liquida a introducir y un
evaporador que suministré el calor necesario para evaporar el combustible y poder inyectarlo

en forma gaseosa al reactor.
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Figura 3.6.- Esquema del reactor de lecho fluidizado discontinuo y del sistema de

alimentacion de EtOH
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Figura 3.7.- Esquema del reactor de lecho fluidizado discontinuo y del sistema de

alimentaci6n de liquidos para hidrocarburos viscosos.
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Tras la evaporacion, la linea de alimentacién al reactor estaba calefactada para evitar la
condensaciéon del combustible. En el caso de alimentar vapor al sistema se prepar6 la mezcla
deseada agua-etanol (H,O/EtOH) en un recipiente, debido a la buena solubilidad entre
ambos compuestos, siendo ésta la mezcla que luego se inyect6 al lecho fluidizado. Este lecho

tenfa unas dimensiones de 5.4 cm de y 80 cm de altura.

En base a problemas que se pueden generar por descomposicion térmica en el propio
evaporador al utilizar hidrocarburos mas pesados se disefié un sistema de alimentacién y

lecho fluidizado especificos para estos combustibles, ver Figura 3.7.

En el caso de evaluar el comportamiento de diésel comercial, se alimentaron por separado el
agua y el diésel mediante el sistema de inyecciéon detallado en la Figura 3.8. El liquido se
alimentd junto con N,, en un tubo de 1/8” hasta la base del lecho. Dicho tubo se encuentra
en el interior de un tubo de %4 en el cual se alimenté N, o H,O al reactor. Todo ello esta
rodeado por una camisa de agua liquida de refrigeracién que evita que aumente rapidamente
la temperatura cerca del reactor que se encuentra a elevada temperatura, y asi evitar la pirolisis
del combustible y la formaciéon de carbono en el tubo de inyeccién. Para evitar el
taponamiento del tubo por el propio transportador de oxigeno existente en el lecho
fluidizado, el tubo de entrada y el sistema de inyecciéon se dispuso con un angulo de 45° con

respecto al reactor.

Fuel (1) N

2
L W 4
N,/H,0 (g)

4

Figura 3.8.-Esquema del sistema de inyeccién del combustible liquido al reactor de lecho

fluidizado discontinuo.
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Asimismo, el reactor de lecho fluidizado se modificé, pasando a tener una forma coénica con
un diametro interno inferior de 2.6 cm, superior de 7 cm y 15 cm de altura, ver Figura 3.7.
Este diseno se realizo para evitar la elutriacion del sélido al aumentar la velocidad del gas en el
interior del reactor debido a la expansiéon que se produce por la evaporacion y reaccion del

combustible liquido al entrar en el lecho.

En los dos reactores la placa distribuidora se encuentra a una altura de 30 cm, dejando la zona
inferior para el precalentamiento de los gases que se alimentan al reactor. Para determinar el
estado de fluidizaciéon del material, se determiné la pérdida de carga del lecho fluidizado

mediante un manémetro de agua.

El sistema de analisis de gases mide en continuo la composicion del gas de salida del reactor.
En primer lugar, se analiz6 el contenido en agua en un analizador FTIR Gasmet CX-4000. A
continuacién, se condensé el agua y se midieron las concentraciones de los gases de salida
(CO, CO, y CH,) en un analizador infrarrojo no dispetsivo Maibak S710/UNOR, la
concentracion de H, en un analizador con un detector de conductividad térmica TCD Maihak
S$710/ THERMOR vy la concentraciéon de O, durante la etapa de oxidacién en un analizador

con detector paramagnético Szemens Oxymat SE.

Para el caso de diésel, se utilizé6 un cromatégrafo de gases Clarus 580 con columnas modelo
Armel 4016 PPC'y Haye Sep, conectado en linea con la salida del reactor para determinar
hidrocarburos ligeros (C2-C5) que se pudieron formar por descomposicion térmica del

combustible y que no reaccionaron con el transportador.
3.4.2. Procedimiento

En los test se utilizaron cargas de 300 g de transportador de oxigeno con un tamafio de

patticula entre +100-300 pm. La velocidad superficial del gas alimentado se fij6 en 0.1 m/s
durante todos los ciclos redox. Cada uno de los ciclos realizados se compuso de una etapa de
reduccion del solido y otra de oxidacién. Cada uno de estos procesos debe ser seguido de una

purga con nitrégeno para eliminar cualquier resto de gases del proceso previo.

Durante la etapa de reduccion, se aliment6 la composicion deseada de EtOH (15%vol.) o
diésel (2%vol.) junto con N, para asegurar la correcta fluidizaciéon del sistema. En los
experimentos tealizados con diferentes relaciones molares H,O/fuel, se sustituyé patte del
nitrégeno por H,O vapor para conseguir la misma velocidad de fluidizacién en todos los

experimentos. Por otra parte, en la etapa de oxidacion se utiliz6 aire durante un periodo de
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15 minutos, asegurando la completa oxidacion del transportador de oxigeno. Las purgas con

N, entre ambas etapas tenfan una duracién de 5 minutos.
3.4.3. Tratamiento de datos

Las concentraciones de los diferentes gases a la salida del reactor de lecho fluidizado
discontinuo se analizaron y recogieron de forma continua, tal como se ha mostrado
anteriormente. Estos datos permiten determinar la conversion del transportador de oxigeno y
el flujo molar a la salida del reactor en cada proceso en funcién del tiempo mediante las
ecuaciones 3.4 y 3.5 para el proceso de reduccién y, 3.6 y 3.7 para el proceso de oxidacion
respectivamente, con una conversion completa del combustible. Asimismo, los hidrocarburos
intermedios que se pueden producir como compuestos intermedios en la reaccion, C2-C5, se

consideraron despreciables.

Reduccion:

X = j no?’] 2Py,  +Pgy, + Py — g o0 — 8 e [t (e.3.4)

Q=R E: = Pay. .~ Pe . — P::N— Py~ Py o~ P (e:3)
Oxidacion:

Xqoo = j nfl?l 8 P, . - %PCO’S ~P,, Py, . Ht (€.3.6)

donde el término X es la conversion del transportador de oxigeno, t es el tiempo de reaccion,
Q. v Q, son los flujos molares de gas a la entrada y salida del reactor respectivamente, n, son
los moles de oxigeno que posee el transportador de oxigeno, P, es la presion total y P,y P,

son las presiones parciales del gas i a la entrada y salida del reactor respectivamente.

Ademas, la deposicion de carbono se ha evaluado como el porcentaje de moles de CO y CO,
formados durante el periodo de oxidacién con respecto a los moles de C totales alimentados,
segun la ecuacion 3.8, siendo t,, el tiempo en el que el CO y CO, son detectados en la etapa

de oxidacion. Estos productos aparecen, durante el periodo de oxidacién, por la reaccion del



3. Metodologia experimental

oxigeno del aire con el carbono formado durante el periodo de reduccién procedente de la

descomposicion del combustible.

tan Q. ( )d
- PCO,S + PCOZ,S t

C= ol 100 (.3.8)

red Q s
(PFucl,c }]t
to P

total

3.5.0peracién de planta en continuo (1 kWt)

En base a todos los procesos explicados previamente se puede conocer el comportamiento de
los transportadores de oxigeno, con respecto a la selectividad, velocidad de atricién,
aglomeracion y fluidizacién. Sin embargo, en un proceso en continuo las condiciones son
diferentes debido a la influencia de velocidad de circulaciéon entre reactores y, en
consecuencia, a la existencia de diferentes tiempos de residencia, que afectan a la reactividad

de los transportadores de oxigeno con el combustible.

Por ello, se disefi6 y construy6é una instalacion de 1 kWt en el Instituto de Carboquimica
(ICB-CSIC) para evaluar el comportamiento de los transportadores de oxigeno en un proceso
CLR con circulacién continua de solidos entre dos lechos fluidizados interconectados, a la
que alimentaron los tres combustibles liquidos utilizados en este estudio: EtOH, diésel y

aceite mineral.
3.5.1. Descripcion de Ia planta piloto CLR

La planta piloto de reformado para la utilizacién de combustibles liquidos, denominada ICB-
CSIC-liql, consta de dos reactores de lecho fluidizado, el reactor de reduccion (1) y el reactor
de oxidacién (3), interconectados mediante un reactor de cierre o loop-seal (2), un riser (4)
para el transporte de los sélidos al reactor de reduccion, un ciclon (5) y dos valvulas de
solidos para medir (6) y controlar (7) la circulaciéon de solidos que entran al reactor de
reduccion. Los liquidos combustibles se alimentan al reactor de reduccion mediante bombas
peristalticas (9) a través de la placa distribuidora tras pasar por el evaporador (10). Este
evaporador garantiza la inyeccion del liquido alimentado en forma de vapor y que permite,
junto con N, alimentado, la fluidizaciéon del sélido en el RR. La Figura 3.9 muestra un

esquema de la planta y la Figura 3.10 varias fotografias de la instalacion.

El reactor de reduccion es un lecho fluidizado burbujeante de forma cénica (0.026 m d.i. en la

parte inferior y 0.07 m d.i. en la superior, y una altura de 0.15 m) para permitir que la
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expansion del gas producida durante el procesado del liquido combustible no produzca un

aumento excesivo de la velocidad en el reactor y un arrastre de los solidos fuera del mismo.

Chimenea

3!

Analizador
gases
CO,, O,

Analizador gases
CH,, CO,, CO, H,
HC, (GC)

Chimenea

Aire

Secundario

N, Aire N, N,

Figura 3.9.- Esquema de la planta piloto ICB-CSIC-liql para la utilizacion de

combustibles liquidos.

Figura 3.10.- Fotografias de la planta piloto ICB-CSIC-lig1.
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En este reactor se produce la reaccién del transportador de oxigeno con el combustible para
dar CO, y H,O en el caso de procesos de combustién, o de producciéon de gas de sintesis si se
opera en defecto de oxigeno. Los transportadores de oxigeno reducidos se transportan al
reactor de oxidacion a través de un reactor de cierre en forma de U (Logp-seal), para evitar la
mezcla de los gases del reactor de reduccién y oxidacion. La oxidacion del transportador de
oxigeno se produce en el reactor de oxidacién, que consiste en un lecho fluidizado
burbujeante (0.05 m d.i., 0.15 m altura) y en el riser (0.026 m d.i., 1.8 m altura). Este disefio
permite que el transportador de oxigeno tenga suficiente tiempo de residencia para alcanzar la

oxidacion completa del material durante su estancia en el reactor.

En la parte superior del reactor de oxidaciéon se introduce aire secundario para ayudar al
arrastre de los solidos hacia el reactor de reduccion. La corriente de gas, compuesta por N, y
el O, sin reaccionar, pasa por un ciclén y un sistema de filtros (8) antes de ser enviados a la
atmosfera. Los sélidos recogidos en el ciclén pasan a través de un sistema de valvulas para
retornar finalmente por gravedad al reactor de reducciéon y comenzar asi un nuevo ciclo. En el
caso de que se produjeran finos por atricion, principalmente en el reactor de oxidacion, se

recogen en el sistema de filtros (8).

Una ventaja a destacar en el disefio de la planta piloto es la posibilidad de medir y controlar la
circulacion de solidos en cualquier momento a través de las valvulas de solidos (6) y (7),
respectivamente. Ademas, el prototipo permite la recogida de muestras a la salida de los
reactores en cualquier momento para una caracterizacion posterior. A través de las valvulas
(6) y (11) se consigue obtener muestra de los reactores de oxidaciéon y reduccién,

respectivamente.

La planta piloto tiene varios sistemas de medida y control. Los termopares y sensores de
presion diferencial localizados en diferentes puntos de la instalacién, permiten conocer las
condiciones de operacién durante la experimentacion y la deteccion de problemas en la
misma. Asimismo, existe un sistema para la alimentacién de gases mediante una serie de
medidores de flujo masico que permiten un control idéneo de las cortientes alimentadas a la

planta piloto, y que son los siguientes:

- Reactor de oxidacién. Existen dos medidores-controladores de aire tanto primario como
secundario, y uno de N, para simular una recirculaciéon de N, puro producido a la salida del
reactor de oxidacién, lo que permite controlar la concentraciéon de oxigeno alimentado al

reactor de oxidacién.
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- Reactor de cierre. Este reactor se fluidiza con N, que posteriormente saldra al exterior junto
con las corrientes gaseosas procedentes de los reactores de reduccion y oxidacion y que evita
la mezcla de gases entre ambos reactores. Experiencias previas demuestran que el flujo de N,

alimentado se divide aproximadamente en 40-60 % entre los diferentes reactores.
- Reactor de reduccion. Normalmente se utiliza N, para fluidizar junto con el combustible.

Las composiciones gaseosas de las corrientes de salida de los reactores de reduccion y
oxidacion se determinan en continuo mediante una serie de analizadores de gases colocados
en la linea de salida de los reactores. Normalmente los gases que deberian considerarse son

los siguientes:

- En el reactor de oxidacion, la concentracion de O, da informacioén sobre el oxigeno captado
por el transportador de oxigeno y las concentraciones de CO y CO, sobre la posible

deposicion de carbono en el reactor de reduccion.

- En el reactor de reduccion, las concentraciones de CH,, CO, CO,, H, y C2-C5 (en base

seca) dan informacién sobre los productos de la reaccion.

Para poder analizar los resultados se conectaron varios analizadores en linea y un
cromatografo de gases a la salida de un bafio frio para recogida de condensados. E1 CH,, CO
y CO, se midieron utilizando un analizador infrarrojo no dispersivo Siemens/ Ultramat 23, el H,
se midié con un analizador de conductividad térmica Maihak S710 y el O, mediante un
analizador paramagnético Siemens/Oxymat S5E. El cromatografo de gases, Clarus 580 con
columnas modelo Arne/ 4016 PPC y Haye Sep, se utilizé para detectar los hidrocarburos ligeros

C2-C5 que se pudieran formar durante el proceso por descomposicion del combustible.

Todos los datos, tanto los procedentes de los analizadores como de los medidores de presion
y temperatura se recogen en un ordenador, lo que permite el almacenamiento de todos los

datos necesarios para su tratamiento como para el control de la planta piloto.
3.5.2. Metodologias de operacion

Durante la operacién en la planta en continuo se ha de evaluar el efecto de diferentes
parametros de operacion, tales como la temperatura del RR, que afectara a la velocidad de
reaccion del transportador de oxigeno y a los productos finales obtenidos, la cantidad de agua

inyectada al RR, o la velocidad de circulacion del sélido entre los reactores, que afectara a la
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cantidad de oxigeno que se transfiere entre el RO y el RR y modificara también el tiempo de

residencia en los reactores.

A continuacion se describe con mas detalle la metodologfa utilizada durante la operacion en la
planta piloto. Inicialmente, se calientan ambos reactores aplicando un caudal de 150 L/h y
de 80 Ly/h de N, en el RR y en el logp-seal respectivamente. Asimismo, en el RO, se utilizan

unos caudales de aire primario y secundario de 700 y 400 Ly /h, respectivamente.
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Figura 3.11.- Composicién de gas y temperaturas en el RR y RO. Operacién real

mediante el control de cantidad de oxigeno en el RO.
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Los reactores de reduccion y oxidaciéon se calientan hasta los 900-950 °C. Al inicio del
calentamiento la temperatura en el riser no aumenta debido a que el flujo volumétrico en el
RO no es suficiente para conseguir un flujo arrastrado. Al aumentar la temperatura, el sélido
comienza a circular por el riser, atravesando el ciclon y llegando al RR. Dicha circulacion se ve
reflejada en un aumento repentino de temperatura en el interior del riser observandose una
pendiente en la curva de evolucién de la temperatura en funcion del tiempo similar a la curva
de temperatura en el interior del RO. Una vez estabilizadas la circulaciéon de solidos y las
temperaturas de operaciéon deseadas es decir, cuando se alcanza el estado estacionario, se
comienza el test que dura un minimo de 45 minutos. El dato de concentraciones para
posteriores calculos se toma como el valor medio de las concentraciones obtenidas durante el

estado estacionatio en cada test.

En la Figura 3.11 se muestra a modo de ejemplo la composicion de gas para diferentes
experimentos en estado estacionario a la salida de los reactores de reduccion y oxidacion y las
curvas de calentamiento durante la operaciéon en continuo. Los inventarios totales de sélidos
utilizados en toda la unidad son de =1.3 kg y =1.5 kg para los transportadores de oxigeno
NiO21-yALO; y NiO18-aAlLO;, respectivamente, debido a la diferencia de densidades entre
ambos sélidos. Esto equivale a ®400 g y =600 g de cada uno de los sélidos en el RR. En un
proceso CLR el parametro principal es la relacién molar entre el oxigeno transferido por el
transportador de oxigeno al combustible por mol de combustible alimentado, O,/ fuel. El
control del oxigeno utilizado para la producciéon de gas de sintesis puede realizarse de dos

maneras diferentes:

- Controlando la velocidad de circulacion del transportador de oxigeno entre los

reactores de reduccion y oxidacion, Fg, ver Figura 3.12, y manteniendo constante el flujo

de oxigeno alimentado al RO FO2 =cte. Sin embargo, la operaciéon en condiciones de

reformado supone la circulacién de bajos caudales de soélido que pueden producir

inestabilidades en el sistema de lechos fluidizados interconectados.

- Controlando el flujo de oxigeno alimentado al reactor de oxidacion mediante

dilucién con N, F, =cte., ver Figura 3.13, y manteniendo constante la velocidad de

circulaciéon de solidos en el sistema, Fs=cte. Este método tiene importantes ventajas desde
un punto de vista industrial ya que permite controlar de manera exacta el flujo de oxigeno
transferido desde el reactor de oxidacién al reactor de reduccion. Ademas este método de

operacion permite obtener N, puro a la salida del reactor de oxidacion, ver Figura 3.14.
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En primer lugar, se realizaron varios experimentos mediante el primer método de control de

la velocidad de circulacion de sélido, manteniendo constante la cantidad de oxigeno

alimentado la RO. Para ello se usaron los flujos de entrada de los gases de fluidizacion, aire

primario igual a 700 Ly /h y aire secundario igual a 400 Ly/h en el reactor de oxidacién, 80

Ly/h de N, en el lop-seal y un flujo total de 150 Ly/h en la entrada del RR, variando los

caudales de combustible puro alimentados a la planta, lo que implica una variacién en la

potencia de la planta entre 300 y 700 Wt. La velocidad de circulacion de solidos, Fg, en el

interior de la planta se varié entre 3 y 12 kg/h. Asimismo, se estudié cémo afectaban el resto

de condiciones de operacién, como temperatura y relacién agua-combustible (H,O/fuel)

alimentada, en la composicion del gas de sintesis.
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Posteriormente, se realizaron experimentos aplicando el segundo método de control de
oxigeno transferido. Los flujos de gas fueron iguales que en el método anterior, a excepcioén
de los flujos de aire en el RO los cuales se diluyeron con N, para variar la concentracion de
oxigeno a la entrada del RO aunque manteniendo un flujo total constante de 1100 Ly /h. El
flujo de combustible se mantuvo constante en todos los casos. Al igual que en el caso anterior

se analiz6 la influencia en el proceso de diferentes condiciones de operacion.

En base al oxigeno transferido o reaccionado, en funcién del control utilizado en la operacion
en continuo, se obtiene una composicion u otra a la salida del RO. En la Figura 3.14 se
muestra, como ejemplo, la composicion de gases obtenida a la salida del RO en funcién del

parametro O,/ EtOH segin el método de operacion utilizado.
3.5.3. Tratamiento de datos

La planta piloto permite analizar el efecto de las condiciones de operaciéon en el
comportamiento de un determinado transportador de oxigeno durante su operacién en

continuo.

3.5.3.1. Control de Ia circulacién de sélidos entre reactores, Fg

Cuando se operd controlando la circulacion de sdlidos, se definié la relacion oxigeno

transportado-combustible, ¢, mediante la ecuacién:

F.
p=—"0 (.3.9)
b-F.,

donde Fy, es el flujo molar de NiO que entra al reactor de reduccién, b es el coeficiente

estequiométrico de la reaccion de oxidacion completa del combustible con el transportador y
Fiq €l flujo de combustible alimentado. Para modificar el valor del parametro ¢, se modifica

la circulacion de sélidos entre los dos lechos fluidizados interconectados mediante el sistema

de control de circulaciéon (No. 7 en la figura 3.9).

La eficacia de combustion para cada experimento se definié como la relacion entre el oxigeno
aportado por el transportador de oxigeno presente en los gases de salida del reactor de
reduccién y el oxigeno estequiométrico necesario para la combustion completa del

combustible alimentado.
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(Z'XCO2 TXo T Xup0 )S B =X F
(6'XEtOH )C.Fe

M. = 100 (.3.10)

donde F, y F, son los caudales molares de gas a la entrada y a la salida y x; la fraccién molar

del componente i en cada cortiente. Un valor de ¢=1 representa el caudal molar

estequiométrico de NiO necesario para oxidar completamente el combustible a CO, y H,O.
Cuando el valor de ¢ tome valores inferiores a 1y, en consecuencia la eficacia de combustion

valores cada vez menores, se estara trabajando en un proceso CLR.

3.5.3.2. Control de la cantidad de oxigeno alimentado al RO

Controlando el caudal de oxigeno alimentado al RO se puede operar con circulaciones de
solidos altas, siempre que el transportador de oxigeno posea una alta reactividad. Para el
tratamiento de datos de los experimentos realizados en planta, se realizé un balance masico al

oxigeno. Este balance queda definido en la ecuacion siguiente:

Ocaptumdo,RO = Otmnsfcrido = Ousado,RR <C311)

Los dos primeros términos de la igualdad de la ecuaciéon 3.11 representan el balance de
oxigeno en el RO calculada mediante la ecuacion e.3.12. En base a esta igualdad, si no existe
deposicion de carbono, todo el oxigeno alimentado al RO reacciona con el transportador de
oxigeno para ser transferido al RR.

B _ FSXNiO, RO Ay

0, nAX, = N s (€.3.12)

NiO

siendo Fes la velocidad de circulacion del sélido, My, es €l peso molecular de NiO y AX,

la conversiéon de oxigeno alimentado al RO, e igual a 1 en el caso de operar controlando el

caudal de oxigeno a la entrada del reactor y definida como:

F

0,,IN

-

0,,0UT ~

F

O,,IN

F

AX €000 (€.3.13)

0, —

donde Fo, v v Fo, our son los flujos molares de oxigeno a la entrada y salida del reactor de

oxidacion, Feo, our es el flyjo molar de CO, detectado a la salida del reactor RO como

consecuencia de la reaccién del oxigeno con el carbono formado en el RR.

Ademas, AXs es la variacion de conversion del transportador de oxigeno entre el RO y el RR

definida como:
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AX =X, =X (c.3.14)

donde X, y Xy son las conversiones del transportador de oxigeno a la salida de los reactores

de oxidacién y de reduccion, respectivamente, y planteadas como:

X — X
NiO,RO NiO, red
Xpo = (€.3.15)

XNiO,0x — XNiO, red

X — Xy
NiO,RR NiO, red
X = (e.3.16)
XNiO,0x — XNiO,red
donde X\oor ¥ Xniogr SON las fracciones de NiO en el transportador a la salida de los
reactores RO y RR respectivamente, y Xyio o ¥ Xniored SO0 las fracciones de NiO cuando el

transportador de oxigeno esta completamente oxidado o reducido, respectivamente.

Por otra parte, la segunda igualdad de la ecuacién (e.3.11) indica que todo el oxigeno que es
transferido por el transportador de oxigeno reacciona con el combustible en el RR, siendo
reescrito mediante la ecuacion:

Omio
fuel

X
NiO,ox _
——AX=F, (e.3.17)
donde, F;, es el flujo molar de combustible alimentado al RR vy el factor Oy, /fuel represente
la relacion molar entre el oxigeno transferido por el transportador de oxigeno y el
combustible alimentado, siendo éste uno de los parametros principales a considerar en el

proceso CLR.

Con etanol se utilizaron ambos métodos de control, mientras que para el reformado
autotérmico de diésel y aceite mineral se control6 unicamente el flujo de oxigeno alimentado

al reactor de oxidacion.
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4. Combustibles renovables:

FEtanol

En este capitulo se presentan los resultados del proceso CLR con bioetanol como
combustible. Inicialmente se determiné la reactividad de los transportadores de oxigeno
basados en NiO con bioetanol. A continuacién, se presentan los resultados obtenidos en un
reactor discontinuo de lecho fluidizado con el objetivo de determinar el comportamiento de
los transportadores de oxigeno durante los procesos de reduccion y oxidacion. Finalmente se
presentan los resultados que se han obtenido operando en continuo en la planta ICB-CSIC-
ligl de 1 kWt con el objetivo de determinar si es factible la operacion en el proceso CLR con

EtOH.
4.1. Reactividad de los transportadores de oxigeno

En el apartado 3.2 se ha mostrado el método de preparaciéon de los transportadores de
oxigeno utilizados en esta tesis, asi como sus principales caracteristicas fisico-quimicas. Ahora
bien, es necesario evaluar su comportamiento durante la reaccion con los combustibles
liquidos. Para ello, se realizaron experimentos con EtOH en la termobalanza descrita en el
apartado 3.3. En primer lugar, es necesario determinar aquellas condiciones que evitan la
formacién de carbono, ya que ésta afecta al peso de la muestra. Para ello se utilizaron
diferentes concentraciones de EtOH a la entrada de la termobalanza. La Figura 4.1 muestra la
variacion de peso de transportador observada para diferentes concentraciones de EtOH entre
el 2y el 20 %. Como referencia se utilizé el valor de conversion X=1, que corresponde a la
pérdida de peso (definida en tanto por ciento) que alcanza la muestra cuando se encuentra

totalmente reducida.

Se observo que con una concentracion de EtOH del 20 % en volumen la disminucién de
peso ocurre en los 5 primeros segundos, después de lo cual hay un aumento que lleg6é hasta
un valor superior al inicial indicando una alta formacién de carbono. En cambio si se utiliza
un concentracion de EtOH del 10 % en volumen la variacién de peso ocurrie durante,

aproximadamente, 15 segundos a partir de los cuales se aprecia un pequefio incremento
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debido a la formacién de carbono. Esta tendencia a la formaciéon de carbono disminuye a
concentraciones menores de EtOH. Por lo tanto se concluyé que para la determinacion de la
reactividad de los transportadores de oxigeno era necesario utilizar concentraciones de EtOH
inferiores al 10 % en volumen a la entrada. Una vez conocidas las condiciones posibles de
operacion se determinaron las reactividades de los transportadores de oxigeno utilizando
diferentes concentraciones de EtOH y temperaturas de operacion. Para ello, se realizaron
varios ciclos de reduccién con cinco concentraciones de EtOH (10 %, 8%, 6%, 4% y 2%) y
oxidacién con aire a 800 °C, 850 °C y 900 °C. Entre cada periodo de reduccién y oxidacion se
purgd el reactor con N, durante dos minutos para evitar el contacto entre los gases

alimentados.

La metodologia utilizada en el analisis termogravimétrico (IGA) esta convenientemente
detallada en el apartado 3.3.2. En base a ella se realizaron tres ciclos reduccién-oxidacion para
estabilizar el transportador de oxigeno, observandose una similitud en todos ellos. Por ello, y
para evitar que la estructura y composicion del transportador se viera afectada por el grado de
conversion en los ciclos finales, se utilizé el primer ciclo en los calculos de reactividad. Con
los datos de variacién de peso del sélido en funcién del tiempo de reaccién se obtuvo la
conversion de los transportadores de oxigeno mediante las ecuaciones e.3.2 y e.3.3, definidas
en el apartado 3.3.3. En las Figura 4.2 y 4.3 se muestra la reactividad de los dos
transportadores de oxigeno las diferentes concentraciones de EtOH utilizadas y a diferentes

temperaturas‘
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Figura 4.1.- Efecto de la alimentacién de EtOH sobre la formacién de carbono. T=900

°C, NiO18-aALO:s.
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Se observan claras diferencias entre los dos transportadores sélidos de oxigeno. Para el caso
del transportador NiO18-aAl,O; un aumento de la temperatura de 800 a 900 °C no implica
un aumento significativo de la conversion de reduccion. Sin embargo, en el caso del
transportador NiO21-yAl,O; se produce un aumento en dicha conversion al aumentar la
temperatura de reducciéon. Dueso y col. [127] determinaron que la reactividad del
transportador depende de la presencia de NiO y NiAlL,O, en el sélido. La relacion entre
ambos depende de la conversion alcanzada por el transportador en la etapa de reduccion
anterior. Referida a la variacion de conversion del soélido el 80% del Ni reducido se oxida a

NiO libre, mientras que el Ni restante se oxida a NiAL,O,.
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Figura 4.2.- Conversiones de reduccién a diferentes temperaturas y concentraciones de

EtOH.
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Ademas para el transportador NiO18-aAL O, el tiempo de reducciéon es menor que en el

caso del transportador NiO21-yAl,O, debido a la presencia de la fase NiO, la cual es mas

reactiva que el NiAlLO,, tal como se ha indicado en el apartado 3.1.

En todos los casos salvo con EtOH al 2 % y NiO18-aAl,O; se observo al final de la fase de
reducciéon un pequefio aumento en el peso del sélido en la termobalanza indicando la
formacién de carbono. Debido a ello, la concentracién que evité por completo la deposicion
de carbono en el analisis TG4 y que mostrd la conversion de reducciéon maxima posible del
solido fue inferior al 4% con el transportador de oxigeno NiO18-aAl,O;. El hecho de tener
que trabajar a concentraciones muy bajas de EtOH para evitar la formacién de carbono no
permite una evaluacion correcta de la reactividad de los transportadores. Es por ello que se ha
de realizar un estudio en lecho fluidizado discontinuo y observar la distribucion de productos

para cada uno de los transportadores solidos de oxigeno.

4.2.Reactor de lecho fluidizado discontinuo

Para estudiar el comportamiento de los dos transportadores de oxigeno durante su operacion
en lecho fluidizado, ver la distribuciéon de productos obtenidos durante los procesos de
reduccion y oxidacion con cada uno de ellos y determinar las condiciones de operacion que es
necesario utilizar para evitar la deposiciéon de carbono, se realizaron diferentes experimentos

en el reactor de lecho fluidizado discontinuo.
4.2.1. Experimentos realizados

En este estudio del comportamiento de los transportadores de oxigeno basados en NiO se
realizaron 36 experimentos en el reactor de lecho fluidizado discontinuo. Todas las
condiciones experimentales se probaron en el reactor de lecho fluidizado como minimo
durante 3 ciclos completos de reduccidén-oxidacion. Las variables de operacion que se
estudiaron fueron: el tipo de transportador de oxigeno, la temperatura de reduccién del
sélido, la relacién molar agua-etanol, el tiempo de reduccién y la tendencia a la deposicion de

carbono.
4.2.2. Efecto de las variables de operacion

Como se ha comentado anteriormente en el apartado 3.2, se seleccionaron para este trabajo
dos transportadores solidos de oxigeno basados en NiO: NiO21-yALO; y NiO18-aALO.,.

Las Figura 4.4 y 4.5 muestran a modo de ejemplo la distribucién de productos gaseosos
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obtenida con cada material para un ciclo completo de reduccién-oxidacion trabajando a una

temperatura de 850 °C, con una relacién molar H,O/EtOH=0 y durante un tiempo de

reduccion de 45 segundos.
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Figura 4.4.- Distribucién de productos
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en fase gas en un ciclo de reduccién-oxidacion.

NiO21-yALOs. T=850 °C, H,O/EtOH=0, t,q=45 s.
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Figura 4.5.- Distribucién de productos en fase gas en un ciclo de reduccién-oxidacion.

NiO18-aALO;. T=850 °C, H,O/EtOH=0, tcd=45 s.
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Se pueden observar varias diferencias destacables entre los 2 materiales. Con el transportador
de oxigeno soportado sobre y-Al,O; se obtuvo como productos durante la reduccién una
mezcla de CO, H,, CO, y H,O tras la alimentacién del EtOH al reactor. Después de unos
pocos segundos, la distribuciéon de productos se modificé pasando a ser los gases
predominantes el CO y el H,. Este hecho permite afirmar que con el NiO21-yALO; la
selectividad de las reacciones en el proceso de reduccion esta dirigida preferentemente a la
formacion de CO e H,. Por otro lado, cuando se trabaja con el NiO18-aAl,O;, se obtuvo una
mezcla mayoritaria de CO, y H,O durante todo el proceso de reduccién, lo que indicd que

con este transportador de oxigeno se consigue una mejor combustién del combustible.

Para ambos transportadores de oxigeno, la conversion del EtOH fue completa, ya que el
balance masico de carbono mostré que todo el carbono alimentado con el EtOH se convirtio
en CO y CO,. Por tanto, se puede concluir que la totalidad del EtOH alimentado se
transforma, bien mediante la reacciéon con el transportador de oxigeno, bien mediante las
reacciones de descomposicion térmica, las cuales en ultima instancia dan lugar a la deposicion

de carbono, el cual se quema produciendo CO, y CO durante el periodo de oxidacion.

En las Figura 4.4 y 4.5 también se muestran las conversiones alcanzadas por el sélido durante
el proceso. En estos experimentos los tiempos de reacciéon no podian ser elevados porque se
observaba formacién de carbono en el reactor. Se determiné que, la conversion de reduccion
del NiO alcanzada con el NiO18-aAl,O, es aproximadamente 3 veces mayor que la alcanzada

en el NiO21-yAl,O,, calculada en base a las ecuaciones e.3.4 y €.3.5 mostradas en el apartado

3.4.3. Este hecho se debe a que en el NiO21-yALOs, el niquel esta dnicamente en forma de

espinela, NiAl,O,, como se indic6 previamente en el apartado 3.2.2, la cual es mucho menos

reactiva que el NiO libre [127, 128].

Esta tendencia se repitié para todas las condiciones experimentales estudiadas. Por tanto, se
puede concluir que la selectividad de las reacciones de reduccion es funcion de la cantidad de
espinela que forma el Ni con el soporte utilizado en la preparaciéon del transportador de
oxigeno. Esta diferencia en los valores de conversion de los sélidos durante el periodo de
reduccion significa que serd necesario un caudal de circulacién de sélidos mayor para el
transportador NiO21-yAl,O; que para NiO18-aAl,O, para obtener la misma composicion de

productos en un proceso de Chemical-Iooping en continuo. Por otra parte, no se observaron

cambios importantes excepto la presencia de NiO libre y la disminucién de la superficie

especifica en el NiO21-yALO,.
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En la Tabla 4.1 se muestra la caracterizacién de ambos transportadores de oxigeno antes y

después de ser utilizados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo.

Una vez vista la diferencia de operar con cada uno de los transportadores de oxigeno se
evalué el efecto de la relaciéon molar agua-etanol (H,O/EtOH), la temperatura de operacion y
el tiempo de reduccién. Las Figura 4.6 y 4.7 muestran, para los dos transportadores de
oxigeno utilizados, el efecto del agua y la temperatura en la distribucién de productos. Se
observa en todos los casos para el NiO21-yAL,O; que para una temperatura dada si se
aumenta la cantidad de agua alimentada se produce un aumento en la cantidad de hidrégeno
debido a un mayor reformado del combustible y disminuye la cantidad de CO, en el proceso

de oxidacion, indicativo de que disminuye la cantidad de carbono depositado.

Con ambos transportadores de oxigeno se siguié observando una distribucion de productos
similar a los casos ya mostrados en las Figura 4.4 y 4.5. Asimismo, al aumentar la temperatura
de reacciéon se pudieron observar diferencias en la distribuciéon de productos, aumentando

ligeramente la concentraciéon de CO, y H,O en todos los casos.

Tabla 4.1.- Principales caracteristicas fisico-quimicas de los transportadores de oxigeno

antes y después de la experimentacién en lecho fluidizado discontinuo.

NiO21-yAlLO3 NiO18-2AlO3
fresca usada fresca usada

Tamano de

. um 100-300 100-300 100-300 100-300
particula
Fase activa % 21.0 21.0 18.3 18.3
Roc % 4.4 4.4 3.9 3.9
Porosidad % 50.7 50.0 42.5 41.9
Densidad apatente  kg/mb? 1700 1800 2500 2500
Superficie m?/g 83.4 277 7.0 6.0
especifica
Resistencia N 2.6 2.5 41 4.0
mecanica
Fases cristalinas, 7-AlLOs, v-ALOs3, o-AlLOs3, x-AlLOs,
XRD NiALO, NiALO4, NiO NiALO4 NiO  NiALO4, NiO
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T=850 °C
H;O/EtOH=0
Red | N, | Oxidacién
30 { ‘
25 |
S
< 90 f
8 —o02 H2
£ 15 —C0 —C02
o —CH4 —H20
o 10
Q
£
S 5
0 1 LA . A L
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

H,O0/EtOH=0.5

Tiempo (min)

Red | N, | Oxidacién
30 { I
25
S
- 20 L
§o —02 H2
5 15 —CO0O —CO02
i) —CH4 —H2
8 10 ¢ 0
Q.
€
§ s
0
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tiempo (min)
H,O/EtOH=1
Red | N, | Oxidacién
30 [ I
25
S
Pl —o02 H2
oo
£15 —C0 —C02
o —CHA —H2
o 10 K
Q.
£
8 5
0 .S |
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Tiempo (min)

30

25

20

15

10

Composicion gas (%)

30

25

20

15

10

Composicion gas (%)

30

25

20

15

10

Composicion gas (%)

T=950 °C
Red | N, | Oxidacion
| I
I —o02 H2
o —CO0 —CO02
| —CH4 —H20
0 3 4 5 6 7 8 9 10
Tiempo (min)
Red | N, | Oxidacién
| I
i —02 H2
o —CO —CO02
N —CH4 —H20
0 1 3 4 5 6 7 8 9 10
Tiempo (min)
Red | N, | Oxidacién
| I
’ —o02 H2
3 —CO0 —CO02
i —CH4 —H20
L A
0 1 3 4 5 6 7 8 9 10

Tiempo (min)

Figura 4.6.- Efecto de la relacion molar HoO/EtOH sobre la distribucién de productos

durante un ciclo de reduccién-oxidacion a dos temperaturas. NiO21-yALOs, tea=45 s.
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Figura 4.7.- Efecto de la relacién molar HoO/EtOH sobre la distribucién de productos

durante un ciclo de reduccién-oxidacion a dos temperaturas. NiO18-aALOs3, trea=45 s.

Una caracteristica importante del proceso CLR es determinar aquellas condiciones de
operacion que permiten obtener un gas de sintesis adecuado sin formacién de carbono. Para
tener una idea mas general del proceso de formacién de carbono y el efecto de las variables de
operacion, en la Tabla 4.2 se indica el porcentaje de carbono formado en todos los
experimentos llevados a cabo utilizando EtOH como combustible. En ella se puede observar
que, en todos los casos, para un mismo transportador de oxigeno y una misma temperatura la

cantidad de carbono depositado fue menor a medida que aumenté la relacién molar
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H,O/EtOH alimentada. Asimismo, se observé que la tendencia a la formacién de carbono
con ambos transportadores de oxigeno, disminuy6 al aumentar la temperatura de reaccion.
Esto pudo deberse a que al aumentar la temperatura aumento la velocidad de gasificacién con
CO, y H,O del posible carbono formado durante la descomposicion del EtOH. Ademas, al
aumentar la temperatura se vieron favorecidas las reacciones de oxidacién evitando la

descomposicion térmica del combustible.

Finalmente, se determiné que las distribuciones de productos y las tendencias observadas
fueron similares para todos los tiempos de reduccion. Tal como cabia esperar, aumentaba la

conversion de reduccion de los transportadores de oxigeno al aumentar el tiempo de reaccion.

Sin embargo, el mayor efecto del tiempo de reducciéon en un reactor de lecho fluidizado
discontinuo es sobre la deposicion de carbono. Se observé que, obviamente, la deposicion de
carbono aument6 al aumentar el tiempo de reducciéon en todas las condiciones de operacion.
Hay que tener en cuenta que el proceso global de deposicion de carbono implica una
competicion entre la velocidad de formaciéon de carbono y su velocidad de eliminacién por

gasificacion.

Tabla 4.2.-Carbono depositado en los experimentos realizados en el reactor de lecho

fluidizado discontinuo.

Transportador Temperatura H,O/EtOH Tiempo de reducciéon Carbono
de oxigeno °C) (mol/mol) ®) (%)
NiO21-yAlO; 800 0 45-90 20.0 —23.0
850 0 45-90 16.0 - 22.8
950 0 45-90 12.6 - 17.5
800 0.5 45-90 8.1-104
850 0.5 10-20-30-45-90 3.3-3.7-5.3-8.2-15.9
950 0.5 45-90 2.5-4.1
800 1 45-90 32-36
850 1 45-90 1.9-3.0
950 1 45-90 0.5-0.7
NiO18-a.Al,O3 850 0 45-90 18.2-26.3
950 0 45-90 12.1 - 20.2
850 0.5 10-20-30-45-90 2.5-5.3-5.8-6.9-8.4
950 0.5 45 -90 23-48
850 1 45-90 3.0-32

950 1 45-90 0.0-0.2
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En base a los resultados obtenidos se ha de considerar que la formacién de carbono puede ser

un problema en el proceso CLR. De los transportadores de oxigeno seleccionados en este
trabajo, el que presenta los resultados mas prometedores es el NiO21-yAl,O;. Sin embargo,
hay que tener en cuenta que a altas temperaturas y elevados tiempos de operacion, la y-Al,O,

acaba transformandose en a-Al,O;, lo que significa que se han de seguir estudiando los dos
transportadores solidos de oxigeno en un proceso CLR en continuo utilizando la planta

piloto.

Asimismo, hay que tener en cuenta que la extrapolaciéon de los resultados obtenidos en lecho
fluidizado discontinuo a su operacion en un sistema de lechos fluidizados operando en
continuo no es directa. En este ultimo caso, existe un lecho compuesto por sélidos con
diferentes edades en el mismo y cuyo tiempo de residencia dependera del inventario de
solidos y de la velocidad de circulacion de solidos en el sistema lo que afectara a la

distribucién de productos.
4.3.Operacion en continuo

Finalmente se realiz6 el estudio del proceso CLR en la planta piloto con los dos
transportadores de oxigeno seleccionados para este trabajo utilizando EtOH como

combustible.
4.3.1. Reacciones en el proceso CLR

Independientemente de cual de los dos transportadores de oxigeno basados en Ni se utilice,
las reacciones que ocurren en el proceso CLR en continuo son las mismas, aunque la
velocidad a la que se producen puede ser diferente debido a la distinta reactividad de cada
material. En la Tabla 4.3 se muestran las principales reacciones que se producen en el RR y en

el RO.

Los productos gaseosos principales que se van a encontrar a la salida del RR son H,O, CO,,
CO, H, y CH,. Por otra parte, la corriente de salida del RO va a estar compuesta por N, y O,

(y CO, en el caso de que se forme carbono en el RR).

En el RR se pueden producir, cuando la cantidad de oxigeno transferido sea igual o supetior a
la estequiométrica para combustion completa, las reacciones de oxidacion completa del EtOH
por parte del NiO, y/o de varios intermedios, para dar CO, y H,O como productos finales
(R.4.1-R.4.4).
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Tabla 4.3.- Principales reacciones que tienen lugar en el proceso CLR utilizando EtOH y

un transportador de oxigeno basado en NiO.

Reacciones en el Reactor de Reduccion (RR) AHogo oc (kJ /mol)

Oxidacion completa:

C:Hs50H + 6 NiO — 6 Ni + 2 CO; + 3 HO 36.5 R4.1)
CH4 + 4 NiO — 4 Ni + CO, + 2 H,O 135.6 R.4.2)
H; + NiO — Ni + H,O -14.3 R.4.3)
CO + NiO — Ni + CO» 485 R.4.4)
Oxidacién parcial:

C:Hs0H + NiO - Ni +2CO + 3 H» 176.8 (R.4.5)
Reformado humedo catalizado por Ni®

C:Hs0Hy + H:O — 2 CO + 4 H, 1914 (R.4.6)
C:Hs;0H + 3 HoO — 2 CO, + 6 Hy 123.3 RA4.7)
CH4 + H O —» CO + 3 H; 229.6 (R.4.8)
CH4 + 2 H,O —» CO, + 4 H, 193.7 (R.4.9)
Reformado seco catalizado por Ni®

C:H;0H + CO2 —3CO +3 Hs 226.1 (R.4.10)
CH4+CO, —>2CO+2H; 262.7 R.4.11)
Rotura de cadenas de carbono [133]

C2H5OH(g) — CH4O + Hy -11.9 (R.4.12)
C,H,O — CH4 + CO -24.4 (R.4.13)
CH;,—»C+2H, 88.1 (R.4.14)
Gasificacion de Carbono

C+ H,O— CO +H, 135.8 (R.4.15)
C+ CO,—2CO 172.8 (R.4.16)
Water-gas shift (WGS)

CO + H,O « CO; + H; -34.2 (R.4.17)
Reacciones en el Reactor de Oxidacion (RO):

Ni + 2 O3 (aire) — NiO (+ Nz +O») -234.3 (R.4.18)
Combustién de Carbono

C+ 0O, — CO; -392.7 (R.4.19)
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Por otra parte, el gas de sintesis puede producirse via oxidaciéon parcial del combustible
(R.4.5), via reformado himedo (R.4.6-R.4.9) o reformado seco (R.4.10, R.4.11), ambos
catalizados por el Ni reducido. En cuanto a la deposicion de carbono, de acuerdo con el
estudio llevado a cabo por Fatsikostas y col. [133], se considera que se produce por
descomposicion del EtOH en presencia de alimina y Ni en hidrocarburos mas ligeros hasta
obtener gas de sintesis y carbono (R.4.12-R.4.14). Dicho carbono puede ser gasificado en el
RR en presencia de H,O (R.4.15) o CO, a través de la reaccion de Boudouard (R.4.16).
Finalmente la reacciéon en donde el CO reacciona con el H,O para dar CO, y H,, reaccién
water gas shift (IWGS) (R.4.17), se produce siempre en mayor o menor medida, en funcién de

las condiciones de operacion, en el RR.

Asimismo, la reacciéon principal que se da en el RO es la regeneracioén del Ni reducido en el
RR mediante su oxidacién con el oxigeno del aire (R.4.18) obteniéndose nuevamente el NiO.
St se ha depositado carbono en el transportador de oxigeno, éste se transfiere al RO donde se

produce su combustion (R.4.19) obteniéndose CO, a la salida del RO.
4.3.2. Operacion mediante el control de la circulacion de sélidos

En primer lugar, se realizaron los experimentos en continuo controlando la circulaciéon de
sélidos entre los reactores de lecho fluidizado interconectados. Para ello se utilizé el
transportador de oxigeno NiO18-0ALO;. Se utiliz6 este transportador de oxigeno, ya que
mostr6 una menor deposicion de carbono en los experimentos de lecho fluidizado
discontinuo.

Cuando se opera controlando la circulacién de solidos la evaluacion del proceso se realiza en
base al oxigeno transportado entre reactores y teniendo como referencia los procesos de
combustién. Asimismo, al operar en continuo, uno de los principales factores a considerar y
que afectan a la distribucién de productos obtenidos en el RR es el tiempo de residencia del
transportador de oxigeno, el cual dependera del inventario de sélidos en la planta piloto y de

la velocidad de circulacidon de sélidos en el sistema.

La planta piloto permite analizar el efecto de las condiciones de operacién en el
comportamiento de un determinado transportador de oxigeno durante su operacion en
continuo, tanto en el proceso de combustién como en proceso de reformado en defecto de
oxigeno. Para ello, se define la relacién oxigeno transportado-combustible, ¢, mediante la

ecuacion e.3.9. Tal y como se ha explicado en el apartado 3.5.3 para modificar el valor del
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parimetro ¢, se modifica el caudal de circulacion de sélidos entre los dos lechos fluidizados

interconectados mediante el sistema de control de circulaciéon (No.(7) en la Figura 3.9).

Al modificar la velocidad de circulacion del sélido, Fg, se modifica el tiempo de residencia del
transportador solido de oxigeno en los reactores, y por lo tanto la conversion de reduccion y
de oxidacion Xy v Xgo), definidas en el apartado 3.5.3. Esto significa que se modifica
directamente la cantidad de oxigeno que circula con el transportador y, por tanto, el
patrametro ¢. Al trabajar con velocidades de circulacion elevadas se consiguen valores de ¢
altos, correspondientes con un proceso de oxidacion completa. Al disminuir la velocidad se
consigue disminuir el valor que toma el pardmetro ¢ incluso hasta valores por debajo del
estequiométrico de combustion, aumentando de ese modo el proceso de combustion parcial y

reformado.

En el caso de utilizar EtOH como combustible el valor del coeficiente estequiométrico de
combustién completa, b en la ecuacion e.3.9, toma un valor de 6 (ver reaccién R.4.1). En este
caso, un valor de ¢ =1 corresponde a la cantidad estequiométrica de NiO necesatia patra la

reacciéon de combustion completa del etanol a CO, y H,O.

Para evaluar el comportamiento de los transportadores de oxigeno se considera la eficacia de
combustioén para cada experimento, 1M, la cual se definié en el apartado 3.5.3 como la relacién
entre el oxigeno presente en los gases de salida del RR, y que ha sido aportado por el
transportador de oxigeno, y el oxigeno estequiométrico necesario para la combustién
completa del EtOH alimentado:

(ZXCO2 TXo TXp,0 )OUT "Four = Xgon "Fix

Ne = 100 (e4.1)
6 (X EOH )]N ‘Fiy

donde F,, y F_, son los caudales molares de gas a la entrada y a la salida y x; la fraccién molar

out

del componente i en cada corriente.

En funcién del valor que tome la eficacia de combustién se conoce como esta funcionando el
proceso con un determinado transportador de oxigeno. Si el valor que toma esta cada vez
mas alejado del 100 % significa que las condiciones de operacion son cada vez mas adecuadas
para procesos de reformado, CLR. Por lo tanto para evaluar el comportamiento y las

condiciones de operaciéon para un proceso CLR con el transportador de oxigeno NiO18-

aALO; y EtOH como combustible se realizaron los experimentos que se muestran en la
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Tabla 4.4 junto con los valores de eficacia de combustion, 1, obtenido en cada uno de ellos.
En estos experimentos se analizo el efecto de las principales variables de operacién, como son
la temperatura en el reactor de reduccion (850-950 °C), la relacién molar agua-etanol (0-1) y la
circulacién de sélidos en el sistema y que corresponde a unas vatiaciones de ¢ entre 0.45 y
4.5.

En todos los experimentos se mantuvieron constantes los caudales totales de gas de entrada a
cada reactor. La forma habitual de operaciéon es empezar con los experimentos con mayor
circulaciéon de soélidos, es decir, con mayor exceso de oxigeno transportado al reactor de

reducciéon o mayor, ¢, (experimentos de combustion) e ir disminuyendo dicha circulacién

hasta alcanzar condiciones de reformado y produccién de gas de sintesis (¢<<1). Cada uno de
los puntos experimentales mostrados en la Tabla 4.4 representaron un minimo de 40 minutos

de operacién en estado estacionario, dando un total de 60 horas de alimentaciéon de EtOH.

En la Figura 4.8 se muestra la eficacia de combustiéon obtenida en funcién de la relacion
oxigeno transportado-etanol, ¢, para diferentes relaciones H,O/EtOH y temperaturas. Se
observa que valores elevados de ¢ producen elevadas eficacias de combustién. En todos los

casos se obtuvieron valores de eficacia de combustion supetiores al 90% con ¢ por encima de
2. Por debajo de estos valores, la eficacia de combustién disminuyé apreciablemente y
empezaron a aparecer CO e H, como gases producto en el reactor de reducciéon. Valores de
¢ inferiores a 1 indican que se estd en condiciones de reformado o de oxidacién parcial del
combustible, ya que disminuye apreciablemente la eficacia de combustion y aumenta la

concentracion de CO e H, obtenidos en el proceso.

En lo que respecta al efecto de la temperatura, se observaron eficacias de combustion
similares a temperaturas de 900-950 °C, aunque algo superiores a las de 850 °C. También se
observé que la relacion H,O/EtOH apenas afectaba a la eficacia de combustién cuando se
trabajaba en condiciones de combustiéon con elevados valores de ¢. Con el fin de apreciar
mejor los resultados obtenidos en condiciones de reformado en la Figura 4.9 se muestran a
modo de ejemplo las composiciones de gas obtenidas a la salida del RR en unas determinadas
condiciones (T=900 °C y H,O/EtOH=0.5). Se obsetva como trabajando a valores de ¢
inferiores a 1, aumenta considerablemente la cantidad de gas de sintesis (CO e H,) obtenido
en el proceso, apareciendo una pequefa cantidad de CH, y disminuyendo la concentracién de

CO, y H,0. La conversion del etanol en todos los casos fue completa.
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Tabla 4.4.- Condiciones de operacién utilizadas en la planta piloto con etanol como

combustible y el transportador de oxigeno NiO18-0ALOs,

N° TrRr EtOH HzO/EtOH Fs F 0,,N ufe
Test O (g/h) (mol/mol) (kg/h)  (n/h) (%)
1 900 61.8 0 12.7 231 3.70 94.0
2 900 61.8 0 8.7 231 2.56 914
3 900 61.8 0 3 231 1.20 86.0
4 900 92.4 0 4.5 231 0.89 81.9
5 900 138.6 0 4.5 231 0.59 56.4
6 900 61.8 0.5 13.9 231 3.93 97.5
7 900 61.8 0.5 9.6 231 2.72 97.3
8 900 61.8 0.5 2.9 231 1.20 89.1
9 900 92.4 0.5 2.9 231 0.54 63.2
10 900 123.0 0.5 2.9 231 0.41 46.5
11 900 61.8 1 15.2 231 4.28 97.5
12 900 61.8 1 8.0 231 2.27 96.9
13 900 61.8 1 5.7 231 1.03 88.4
14 900 92.4 1 5.7 231 0.60 65.6
15 900 123.0 1 5.7 231 0.45 54.1
16 850 61.8 0 12.2 231 3.44 96.6
17 850 61.8 0 7.6 231 2.16 95.5
18 850 61.8 0 4.3 231 1.20 70.8
19 850 92.4 0 4.3 231 0.82 45.7
20 850 123.0 0 4.3 231 0.61 39.8
21 850 53.4 0.5 13.6 231 3.29 94.6
22 850 61.8 0.5 8.6 231 2.44 94.4
23 850 61.8 0.5 4.9 231 1.40 81.6
24 850 92.4 0.5 4.3 231 0.82 55.7
25 850 123.0 0.5 4.3 231 0.61 39.5
26 850 61.8 1 11.7 231 3.29 96.6
27 850 61.8 1 7.7 231 2.16 95.6
28 850 61.8 1 6.2 231 1.76 95.1
29 850 61.8 1 4.0 231 1.13 90.0
30 850 61.8 1 2.6 231 0.75 714
31 850 92.4 1 2.6 231 0.50 54.4
32 850 123.0 1 2.6 231 0.37 39.1
33 950 61.8 0 16.1 231 4.54 95.9
34 950 61.8 0 9.1 231 2.56 94.2
35 950 61.8 0 4.3 231 1.22 87.2
36 950 92.4 0 4.3 231 0.81 79.1
37 950 123.0 0 4.3 231 0.61 65.7
38 950 61.8 0.5 15.6 231 4.42 97.3
39 950 61.8 0.5 7.9 231 2.23 96.9
40 950 61.8 0.5 4.3 231 1.21 89.4
41 950 92.4 0.5 4.3 231 0.81 70.9
42 950 123.0 0.5 4.3 231 0.60 48.8
43 950 61.8 1 14.3 231 4.00 97.0
44 950 61.8 1 8.5 231 2.40 95.8
45 950 61.8 1 3.9 231 1.10 86.4
46 950 92.4 1 3.9 231 0.74 68.2
47 950 108.6 1 3.9 231 0.50 54.6
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Figura 4.9.- Efecto del parimetro ¢ sobre la composicion del gas de sintesis obtenido en

el RR.

También cabe mencionar que en la mayorfa de las condiciones de operacion utilizadas no se
observé deposicion de carbono en el proceso a la salida del RO. Unicamente trabajando a la
menor temperatura (850 °C) y sin alimentacién de H,O se detect6 una pequefia concentracion
de CO, a la salida del reactor de oxidacion, por lo que puede concluirse que la deposicion de
carbono no representa un problema durante la operacién con etanol en la planta en continuo.
Este hecho es totalmente contrario a lo observado al operar en el lecho fluidizado discontinuo

en el cual se observé formaciéon de carbono en todos los casos en que se utilizd el

transportador sélido de oxigeno NiO18-alAlLOs.

Sin embargo en la planta no se consiguen alcanzar valores de ¢ menores de 0.5, ya que ello
requiere utilizar velocidades de circulaciéon de solidos, Fg, muy bajas lo que imposibilita un
funcionamiento hidrodinamico estable en los lechos fluidizados. Esto se podtia conseguir
manteniendo constante la circulaciéon de sélidos en un valor elevado y aumentando la
cantidad de EtOH alimentado, pero en este caso se esta modificando también el inventario

especifico de solidos en el sistema (Kg/MW).
4.3.3. Operacion controlando el flujo de O, alimentado al reactor de oxidacion

El segundo método de operacion, se basa en controlar el flujo de oxigeno alimentado al
reactor de oxidacion. En la planta piloto, esto se consigue diluyendo el aire con N, tal como

se muestra en la Figura 4.10, aunque manteniendo constante el caudal de gas total alimentado

el RO.
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Figura 4.10.- Esquema de un proceso CLR mediante el control de la concentracién de

O, a la entrada del RO.

Este segundo método tiene importantes ventajas desde un punto de vista industrial, ya que
permite operar de manera sencilla con velocidades de circulacién de sélidos Optimas,
controlando de manera exacta el flujo de oxigeno transferido desde el RO al RR y por tanto al
combustible, a la vez que se obtiene N, puro a la salida del RO [72, 73]. Sin embargo, hay que
tener en cuenta que este método solo es posible utilizarlo con transportadores con una
reactividad de oxidacion muy elevada, de manera que se pueda convertir completamente el O,

alimentado al RO.

En este caso, siempre que no se deposita carbono en el RR, todo el oxigeno que se alimenta
al RO es utilizado en el RR, i.e. AX,=1. La relacion molar Oy,,/EtOH es la relacion molar
del oxigeno que reacciona con el EtOH por mol de combustible alimentado al RR. Este
oxigeno sera igual al que reacciona con el transportador de oxigeno en el RO, siempre que no
exista deposiciéon de carbono. La relaciéon molar Oy,,/EtOH se calcula mediante la siguiente

ecuacion, e.4.2:

Ono _ 2Fo,m =2 F, our -2°Fp, (c4.2)
EtOH FEtOH

donde, Fp, i\ es el flujo molar de oxigeno alimentado al RO, F(, o es el flujo molar de

oxigeno a la salida del RO y Fgqy; es el flujo de etanol alimentado a la entrada del RR. Fp,

representa el flujo molar de CO, obtenido a la salida del RO producido por la combustién del
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carbono depositado (R.4.19) en aquellos casos donde se produzca éste en el RR mediante las

reacciones de descomposicion (R.4.12 - R.4.14).

En base al valor que tome el parimetro Oy,,/EtOH se producirin diferentes reacciones de
entre las comentadas en el apartado 4.3.1, produciéndose un gas de sintesis con diferente
composicion. La Figura 4.11 muestra los productos obtenidos en equilibrio termodinamico
en funcién de la relacion molar Oy,,/EtOH con dos diferentes relaciones molares
H,O/EtOH (0 y 3) en el RR. Dicho equilibrio termodinamico se ha obtenido utilizando el
software HSC Chemistry 6.1 [134] el cual utiliza el método de minimizacion de la energfa libre
de Gibbs. El equilibrio se alcanza cuando la energfa libre de Gibbs alcanza un valor minimo,

para lo cual su derivada (e.4.3) es igual a 0.
dG =) wdN, =0 (c.4.3)

Esto ocurre en cualquier sistema cerrado, lo que significa que el nimero total de atomos de
cada elemento permanece constante. En el caso de que el valor de Oy,,/EtOH tome valores
iguales o superiores a 6 se estarfa alimentando al RR una cantidad de oxigeno superior a la
necesaria para combustion completa (R.4.1-R.4.4) obteniéndose CO, y H,O a la salida del RR
y detectandose a la salida del RO nitrégeno y oxigeno, correspondiente al no reaccionado con

el solido, ver Figura 4.11.

En el caso de que el valor O,,/EtOH tome valores entre 1 y 6 no se estarfa alimentando la
cantidad de oxigeno necesaria para que se produjeran las reacciones de oxidaciéon completa
(R.4.1-R.4.4) y por lo tanto la contribucion de dichas reacciones disminuiria, dando lugar a la
reacciéon de oxidacion parcial (R.4.5) produciendo gas de sintesis. Al mismo tiempo se
produciran las reacciones de reformado (R.4.6-R.4.11), catalizadas por el Ni metdlico ya
reducido en las reacciones de oxidacion (R.4.1-R.4.5), y que aumentan la cantidad de H,
producido. Por otra parte en el RO se obtiene N, puro a la salida del reactor ya que todo el
O, alimentado se consume por reacciéon con el transportador (R.4.18). Este oxigeno es

transferido por el sélido al RR en donde reacciona con el EtOH.

En el caso de que el valor Oy,,/EtOH tome valotes inferiotes a 1 se estarfa alimentando una
cantidad de oxigeno inferior a la necesaria para que se produjera la reaccién de oxidacion
parcial del EtOH (R.4.5), dando lugar a las reacciones de rotura de cadenas de carbono,
(R.4.12-R.4.14). En base al estudio llevado a cabo por Fatsikostas y col. [133], tal y como se ha

comentado previamente, el etanol sufre varias reacciones de rotura de enlaces de carbono



4. Combustibles renovables: Etanol

para producir hidrocarburos ligeros, como intermedios durante su descomposiciéon en

presencia de alimina y niquel, obteniéndose finalmente gas de sintesis y carbono.

Si no se alimenta H,O al reactor (H,O/EtOH=0) y la relacién molar Oy,,/EtOH es menor
que 1 significa que no hay oxigeno suficiente en el reactor para la gasificacion del carbono
formado con H,0O (R.4.15) o con CO, mediante la reaccién de Boudouard (R.4.16). En
consecuencia se obtiene carbono en el RR, el cual al transferirse al reactor de oxidacién junto
con el transportador de oxigeno reducido se quema (R.4.19), detectandose CO, a la salida del
RO, ver Figura 4.11. La formacién de CO, en el RO se ha de evitar, ya que su presencia
disminuye la eficacia de captura de CO, del proceso. El hecho de que se forme carbono
sélido implica que se produzca la disminucién de CO y un aumento de la concentracién de

hidrégeno gas.
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Figura 4.11.- Composiciéon de gas en equilibrio termodindmico en funcién del oxigeno
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Sin embargo, si la relacion molar H,O/EtOH es igual a 3, no se observa en ningin momento

la deposicion de carbono tal como muestra la Figura 4.11.

En definitiva, para obtener gas de sintesis, se debera operar en un intervalo determinado de
Onio/EtOH, que esta definido entre el minimo que evita la formacién de carbono y 6.
Seguidamente habra que determinar las condiciones de operacién autotérmicas, lo que se

mostrara en el capitulo 6 de esta tesis.

Una vez definidos las zonas tedricas 6ptimas de operacion dadas por los datos en equilibrio

termodinamico, se realizaron los experimentos aplicando el método de control del flujo de

oxigeno alimentado al RO. Se estudi6 el efecto de las relaciones molares Oy,,/EtOH y

H,O/EtOH bajo vatias condiciones de operacion en la distribucion de productos obtenida en
la unidad ICB-CSIC-ligl, de 1 kWt con los dos transportadores de oxigeno. Estas
condiciones de operaciéon son las explicadas en el apartado 3.5.2., con un flujo de etanol

constante en todos los casos de =100 g/h, lo que implic6 una potencia en planta de =675 Wt.

El EtOH se aliment6é mediante una de las bombas peristalticas (N°(9) en Figura 3.9). Ademas
de los experimentos realizados tnicamente con etanol, también se realizaron otros con
diferentes relaciones H,O/EtOH. Dado que el EtOH y el H,O son miscibles, se prepararon
las disoluciones H,O/EtOH y se alimentaron conjuntamente mediante la misma bomba
peristaltica. Para preparar las diferentes disoluciones necesarias se partié en todos los casos de
600 ml de EtOH 96 %v, a los que se anadieron 81.5 g de agua para la mezcla con una relacién
molar H,O/EtOH igual a 0.5 y 193 g de agua para la mezcla con una relacion molar

H,O/EtOH igual a 1.

En los experimentos realizados en la planta piloto se analizé el efecto de las principales
variables de operacién, como son la temperatura en el reactor de reducciéon (850-950 °C), la
relacion molar H,O/EtOH (0-1) y la relacion Oy,,/EtOH (0.5-6), sobre la composicion del
gas de sintesis. Ademas se estudié el efecto del caudal de circulacion de sélidos, I, (3-11
kg/h) sobre la conversion de los transportadores de oxigeno a la salida de los reactores de
oxidacién y de reduccién. En las Tabla 4.5 y 4.6 se muestran los experimentos realizados con

ambos materiales.

Cada uno de ellos corresponde al menos a 40 minutos de operacion en estado estacionario,

dando un total de 80 horas de operaciéon a alta temperatura para cada transportador de
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oxigeno, de las cuales 50 horas corresponden a operacién con alimentacién de EtOH con

ambos transportadores de oxigeno.

Tabla 4.5.- Condiciones de operaciéon utilizadas en la planta piloto con EtOH para el

transportador de oxigeno NiO21-yALO:s.

oTe T EtOH  11,0/Et0H Fs Fo,N Onio/EtOH
0 @M  (mol/mol) (kg/h) (Ln/h) (mol /mol)
1 900 100 0 7 231 5.3
2 900 100 0 7 66 3.0
3 900 100 0 7 44 2.4
4 900 100 0 7 38.5 1.9
5 900 100 0 7 22 1.1
6 900 100 0.5 3 231 5.0
7 900 100 0.5 3 66 3.0
8 900 100 0.5 3 44 2.4
9 900 100 0.5 3 38.5 1.8
10 900 100 0.5 3 22 1.1
11 900 100 1 9 231 4.8
12 900 100 1 9 66 2.9
13 900 100 1 9 44 23
14 900 100 1 9 38.5 1.8
15 900 100 1 9 22 0.9
16 850 100 1 9 231 4.9
17 850 100 1 9 66 2.9
18 850 100 1 9 44 23
19 8§50 100 1 9 38.5 1.8
20 850 100 1 9 22 0.9
21 950 100 1 8 231 4.7
22 950 100 1 8 66 2.9
23 950 100 1 8 44 23
24 950 100 1 8 38.5 1.8
25 950 100 1 8 22 0.9
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Tabla 4.6.- Condiciones de operacién utilizadas en la planta piloto con EtOH para el
transportador de oxigeno NiO18-aALOs.

EtOH H,O/EtO

N° Test Trr H Fs I:OZ,IN Onio/EtOH
) (g/h) (mol/mol) (kg/h) (In/h) (mol/mol)
26 900 100 0 8 231 5.5
27 900 100 0 8 66 3.2
28 900 100 0 8 44 2.4
29 900 100 0 8 38.5 2.1
30 900 100 0 8 22 0.5
31 900 100 0.5 11 231 6.1
32 900 100 0.5 1 66 2.8
33 900 100 0.5 11 44 2.4
34 900 100 0.5 11 38.5 2.0
35 900 100 0.5 1 22 0.5
36 900 100 1 7 66 3.0
37 900 100 1 7 44 2.5
38 900 100 1 7 38.5 2.0
39 900 100 1 7 22 0.5
40 850 100 1 9 231 5.5
41 850 100 1 9 66 3.2
42 850 100 1 9 44 2.6
43 850 100 1 9 38.5 2.1
44 850 100 1 9 22 0.5
45 950 100 1 8 231 5.9
46 950 100 1 8 66 3.4
47 950 100 1 8 44 2.8
48 950 100 1 8 38.5 2.0
49 950 100 1 8 22 0.6

4.3.3.1. Efecto de la relacién molar O, ,/EtOH

El parametro principal en un proceso CLR es la relaciéon molar del oxigeno transferido al
combustible por mol de etanol alimentado en el sistema, Oy,,/EtOH. Todos los
experimentos correspondientes a este estudio se realizaron con un flujo de EtOH de 100 g/h
y variando el flujo de oxigeno a la entrada del RO entre 22 y 231 L /h. Para ello, el aire se
diluy6 con cantidades variables de N,, manteniendo constante el flujo total de gas en el RO y
en consecuencia las propiedades hidrodinamicas del sistema. Dicho flujo de oxigeno
corresponde a concentraciones de O, a la entrada del reactor que varfan desde 2 hasta 21% en

volumen.
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En las Figura 4.12 y 4.13 se muestra el efecto de la relacion molar Oy,,/EtOH sobre la

distribucién de productos de salida del RR a una temperatura de 900 °C y con una relacion

molar H,O/EtOH=0 para los dos transportadores de oxigeno, NiO21-yALO; y NiO18-

aALO;. Ademas en dichas figuras se comparan los resultados experimentales, representados

mediante los circulos, con los datos tedricos correspondientes al equilibrio termodinamico,

representado mediante las diferentes lineas continuas, los cuales se calcularon con el software

HSC Chemistry 6.1 [134] aplicando el método de minimizacién de la energfa libre de Gibbs.
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Figura 4.12.- Distribucién de productos experimentales (puntos) comparados con el

equilibrio termodindmico (linea continua) en funcién de la relacion molar Onio/EtOH.
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En todos los casos evaluados se ha conseguido una conversiéon del EtOH del 100 %. Se
puede observar que para valores superiores a 6 nos encontramos en condiciones de
combustién, siendo la composicion de salida del RR basicamente CO, y H,O. Para el caso
especifico de transportadores de oxigeno basados en Ni, siempre se obtiene una pequefia

cantidad de CO e H, debido al propio equilibrio termodinamico [45].

Si se disminuye la relacion molar Oy,,/EtOH se produce un aumento de concentracion de
H,, CO y CH, en menor cuantia, asi como una disminucién en la concentraciéon de CO, y de
H,O. Este hecho se debe al aumento de contribucién de las reacciones de combustion parcial
(R.4.5) y reformado (R.4.6-R.4.11) frente a las de combustion completa (R.4.1-R.4.4) en el
proceso global. Ademas, se confirma que el metano es un compuesto intermedio de reaccion
del EtOH y de su descomposicién. Si la relacion Oy, /EtOH alcanza valores inferiores a 1 se
trabaja con defecto de oxigeno para la oxidaciéon parcial, lo que implica la formacién de
carbono a través de las reacciones de rotura de cadenas de carbono (R.4.12-R.4.14). Por
ultimo cabe destacar que en todos los casos las concentraciones de hidrégeno obtenido son

muy cercanas al equilibrio termodinamico.

4.3.3.2. Efecto de la temperatura de operacion en el RR

Se analiz6 el efecto de la temperatura en la producciéon de gas de sintesis en un intervalo de
850 a 950 °C manteniendo el resto de variables de operacion constantes (test 11-25 para
NiO21-yALO; y test 36-49 para NiO18-aALO;). Concretamente se alimenté un flujo de
EtOH =100 g/h, con una telacién molar H,O/EtOH igual a 1, velocidad de circulacion de
sélidos =7-9 kg/h y una relacién Oy,/EtOH =1-5 para el transportador de oxigeno NiO21-
YALO; y =0.5-6 para el transportador de oxigeno NiO18-aAl,O;. En las Figura 4.14 y 4.15 se
muestra la composicién de gas para los dos transportadores de oxigeno y diferentes

temp eraturas.

La conversion de etanol fue del 100% en todos los casos, detectaindose una pequefia cantidad
de metano a la salida del reactor de reducciéon. En ningin caso evaluado para los dos
transportadores de oxigeno se observd que la temperatura afectara significativamente a la

composicion del gas de sintesis producido dentro del intervalo estudiado.
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Figura 4.15.- Efecto de la temperatura en el RR en la composicion de gas.

4.3.3.3. Efecto de la relacién molar H,O /EtOH

La adicion de agua en procesos CLKR es necesaria ya que aumenta la produccién de hidrégeno
a partir de las reacciones de reformado (R.4.6-R.4.11) y la reaccion WGS (R.4.117), a la vez
que evita la formacién de carbono mediante la reacciéon de gasificaciéon (R.4.15). En un
trabajo anterior llevado a cabo por de Diego y col. [57] se estudié la relacion entre el
fenémeno de deposicién de carbono y la relacion molar H,O/CH, en un proceso CLK en
continuo usando CH, como combustible. Segin el estudio termodindmico realizado, se

encontr6 que para evitar la formaciéon de carbono, utilizando transportadores de oxigeno
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basados en niquel, la relacion molar O/C definida segun la ecuacion e.4.4, debia ser supetior a
uno.

- (e.4.4)

9 Oyio + OHZO
C C

combustibk

siendo Oy, la cantidad de oxigeno transferido por el transportador en el RR el cual depende
principalmente de la reactividad y del contenido en NiO del sélido. Por tanto, para una

temperatura y un determinado transportador, un aumento en la relacion molar agua-

combustible (H,O/fuel) implica un aumento en la cantidad O, , aumentando la relacién

O/C y disminuyendo la deposicién de carbono.

El agua necesaria para la produccion de gas de sintesis puede ser alimentada directamente al
RR, al reactor WGS situado a aguas abajo del RR o a ambos. Sin embargo hay que tener en
cuenta que el bioetanol contiene una determinada cantidad de agua debido al propio método
de produccién. Dependiendo de la cantidad de agua, éste se puede clasificar en varias
categotias: bivetanol deshidratado, el cual contiene una cantidad de agua inferior al 1 % en peso,
bioetanol hidratado, el cual contiene una cantidad de agua que puede variar entre el 5 % y el 10
% en peso, y bivetanol diluido, el cual contiene una cantidad de agua igual al 52 % en peso, y
equivalente a una relaciéon molar H,O/EtOH igual a 3 que cotresponde justamente con el
coeficiente estequiométrico de la reacciéon de reformado completo (R.4.7). Debido a que en
un proceso CLR el agua es necesaria, la utilizacién de bioetanol hidratado puede presentar
notables ventajas respecto al bioetanol deshidratado, ya que reducitfa costes en su proceso de
produccion [135]. Dicha reduccion y como afecta el uso de diferentes purezas de EtOH en la

produccién del gas de sintesis/H, se analizard con mas detalle en el capitulo 6.

Aqui se analiz6 el efecto de la relacién molar agua-etanol (0, 0.5 y 1) en la produccién de gas
de sintesis manteniendo constantes el resto de variables (test 1-15 para NiO21-yALO; y test
26-39 para NiO18-aAL,O;). Se utilizé un flujo de EtOH =100 g/h, una velocidad de
circulaciéon de solidos entre 3 y 11 kg/h, una relaciéon Oy,,/EtOH =1-5 para NiO21-yAL,O; y
~0.5-6 para NiO18-aAL,O; y una temperatura de en el RR de 900 °C. En la Figura 4.16 se
muestra a2 modo de ejemplo la produccion de gas de sintesis expresada como mol de
compuesto por mol de EtOH alimentado, para el transportador de oxigeno NiO21-yALOs,

en las condiciones que maximizan la produccién de H,, relacion Oy,,/EtOH =1 (test 5, 10 y

15).
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Figura 4.16.- Efecto de la relacién molar H,O/EtOH utilizada en la produccion de gas
de sintesis. (test 5, 10 y 15).

Se observa que un aumento en el flujo molar de agua alimentada conduce a un ligero aumento
en la produccion de H, y CO, y una disminucién en la de CO y CH,. Esta variacion es debida
a las reacciones de reformado (R.4.6-R.4.11) y, especialmente, a la reaccion WGS (R.4.17).
Prueba de que dicha reaccién tiene lugar es el hecho de que la cantidad de gas de sintesis
(CO+H,) apenas se ve modificada, ya que la disminucién de moles de CO es la misma que el
aumento de la de H,. Este comportamiento es similar al observado en estudios previos por de

Diego y col. [56] utilizando CH, como combustible.

Finalmente, se debe remarcar que se ha observado un comportamiento similar para ambos
transportadores de oxigeno y que no se ha observado deposicion de carbono con las
condiciones de operacion evaluadas, salvo en el experimento 30 utilizando el transportador de
oxigeno NiO18-aALO; al trabajar con una relacion Oy,,/EtOH igual a 0.5, ver Figura 4.18.
Por otra parte, en las Figura 4.17 y 4.18 se muestra la composiciéon de gas para los dos
transportadores de oxigeno y diferentes relaciones molares H,O/EtOH en el RR. Se
observa que un aumento en el contenido de agua a la entrada del reactor de reducciéon
produce una disminucién en la concentraciéon de CO y un aumento en la de H, y CO,,

debido principalmente al efecto de la reaccion WGS (R.4.15).

Asimismo, también se observo que un aumento en la cantidad de agua evita la formacién de
carbono a bajas relaciones Oy,,/EtOH (Oy,/EtOH<1). Con una relacion H,O/EtOH igual
a 0 se observa una disminucién de la concentracién de CO y un mayor aumento de la

concentraciéon de H,, debido a la deposiciéon de carbono. Sin embargo, dicha variaciéon en las
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concentraciones no se observa con la relacién molar H,O/EtOH igual a 1. Por lo tanto, se
confirma que con una relacién molar H,O/EtOH igual a 1 se consigue evitar la deposicion de
carbono a relaciones Oy,,/EtOH inferiores a 1. Estos tesultados son algo diferentes a los que
se esperaba en base a los datos observados en lecho fluidizado discontinuo. Esto puede ser
debido a que durante la operacién en continuo es posible alcanzar el equilibrio
termodinamico y, por tanto se evita la formacién de carbono. Asimismo, se puede observar
que las composiciones del gas de sintesis obtenidas experimentalmente estin cercanas a las
definidas por el equilibrio termodinamico, representado en todas las figuras por las diferentes

lineas.
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Figura 4.17.- Efecto de la relacién molar HoO/EtOH en la composicion de gas.
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Figura 4.18.- Efecto de la relacién molar HoO/EtOH en la composicién de gas.
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Por dltimo, se determiné la velocidad de atriciéon de ambos transportadores de oxigeno a
partir del peso de sélidos de tamafio inferior a 40 pm recogido en los filtros (N°(8) en la
Figura 3.9) la cual tomé valores de =0.04 % en peso/h y =0.01 % en peso/h para los
transportadores de oxigeno NiO21-yALO; y NiO18-aAl,O; respectivamente. Estos valores
son similares a obtenidos en estudios previos con los mismos transportadores de oxigeno [45,
56] durante la operacion con CH,, y suponen unas vidas del transportador de 2500 h y 10000

h, respectivamente.

4.3.3.4. Efecto del caudal de circulacién de sélidos, F

Un aspecto importante del proceso CLR estudiado en este trabajo es la posibilidad de

controlar la alimentacién de oxigeno para la producciéon de gas de sintesis limitando la
concentracién de oxigeno alimentado al RO, es decir, controlando AX, (e.3.13). Sin
embargo, para un transportador de oxigeno con un contenido determinado de NiO se puede
conseguir un mismo oxigeno reaccionado, AX,, (y por lo tanto una misma composicién de
gas de sintesis) aplicando diferentes combinaciones de Fg y conversion del sélido (AX)), tal y

como puede deducirse de la ecuacion e.4.5, la cual expresa el balance masico de oxigeno en el

RO y representada en la Figura 4.19.

AX,, = FyAXq (c.4.5)

(610

F o, variable

N, Aire Fuel

Figura 4.19.- Xgr, Xro, AXs en el esquema del proceso CLR con control del flujo de

oxigeno en el RO.
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Para estudiar mejor este comportamiento, se determinaron por termogravimetria las
conversiones del transportador de oxigeno a la salida de ambos reactores, RO (X;) v RR

(Xgp) @ partir de muestras de material tomadas tras la realizacién de los experimentos.

En las Figura 4.20 y Figura 4.21 se muestra el efecto de la relacién molar Oy,,/EtOH en la
conversion del transportador sélido de oxigeno para diferentes velocidades de circulacion de
material a la salida de ambos reactores a una temperatura constante de 900 °C para los dos
materiales evaluados, NiO21-yAl,O; y NiO18-atAL,O;. Se observa que las conversiones del
solido a la salida del RO, X, son independientes de la circulacién de solidos, Fy. En la
mayotia de los casos (Oyo/EtOH<4) el material vuelve al RR sin estar completamente
oxidado (Xy,<1), lo que significa que el transportador de oxigeno contiene NiO, la espinela
NiALO, (los cuales transfieren oxigeno para la produccién de gas de sintesis) y Ni metalico
que puede catalizar las reacciones de reformado (R.4.6-R.4.11). Sin embargo, las conversiones

a la salida del RR, Xz, dependen de Fi.

En la Figura 4.20 se muestran 3 casos correspondientes a la utilizaciéon de 3 circulaciones

diferentes con NiO21-yALO,. El transportador completamente reducido unicamente se
obtuvo patra la circulacién mds baja, Fg=3 kg/h, y a relaciones molates O,,/EtOH
superiores a 3. Sin embargo, estas condiciones nunca se aplicarfan en un proceso real debido
principalmente a que dicha relacién molar es superior a la requerida para una produccion

optima de gas de sintesis.

0.7 r
0.6 r
0.5 r
04 r
03 r

Conversion del sélido

0.2

.,

Figura 4.20.- Conversion del solido a la salida del RO y del RR en funcién de la relacion
molar Onio/EtOH a diferentes velocidades de circulacion, Fs. NiO21-yAl,Os, T=900 °C.
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Figura 4.21.- Conversién del sélido a la salida del RO y del RR en funcién de la relacién
molar Onio/EtOH a diferentes velocidades de circulacién, Fs. NiO18-aAl,Os, T=900
°C.

09 r
0.8 r
0.7 r
0.6 r

03 r

Conversion del sélido

0.2
0.1

0 1 2 3 4 5 6
Onio/EtOH

Figura 4.22.- Conversion del solido a la salida del RO y del RR en funcién de la relacion
molar Onio/EtOH. NiO21-yALO; y NiO18-0Al,Os. T=900 °C, F;=8-9 kg/h.

Con el fin de realizar una comparaciéon entre diferentes materiales, en la Figura 4.22 se
muestran las conversiones alcanzadas a la salida de ambos reactores para los dos
transportadores de oxigeno evaluados en este estudio en condiciones lo mas similares

posibles: temperatura de reduccion de 900 °C y una velocidad de circulacion entre 8 y 9 kg/h.
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Aunque se observé un comportamiento similar para ambos transportadores de oxigeno, las
conversiones, Xy, 7 Xgp, Obtenidas con el NiO18-aAlL O, fueron inferiores a las obtenidas

con el NiO21-yALO,. La mayor presencia de NiO libre en el transportador NiO18-aAlL,Os,
que es mas reactivo que el NiALO,, implica una conversién del sélido inferior a la salida del
reactor de reduccion, Xgg. Tal como se ha comentado previamente, el control de la relacion
molar O,;,/EtOH se realizé limitando la cantidad de oxigeno reaccionada con el
transportador en el RO. Esto significa que, para una relacién dada, se transfiere la misma
cantidad de oxigeno desde el transportador al combustible, obteniéndose una misma AXj,

independientemente del sélido utilizado.

En cualquier caso, ambos materiales han demostrado ser viables para la producciéon de gas de
sintesis en un proceso CLR utilizando EtOH como combustible. En condiciones éptimas los
resultados experimentales han demostrado que puede obtenerse un gas de sintesis compuesto
por H,=61 vol.%, CO =32 vol.%, CO,=5 vol.% y CH,=2 vol.% independientemente del
transportador solido de oxigeno utilizado. Debido a ello, y a que la y-ALO,; a altas

temperaturas y tiempos de operacion se convierte a a-Al,O;, se decidié utilizar el NiO18-

aALO; en futuros experimentos en la planta piloto con otros combustibles. Asimismo se han
de obtener las condiciones que permitan trabajar en condiciones autotérmicas, describiéndose
el proceso llevado a cabo para su obtencion y los resultados de dicho estudio en el capitulo 6

de esta tesis.
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Tal y como se ha comentado previamente en el apartado 1.5 apenas se han realizado estudios
del proceso CLR utilizando combustibles de origen f6sil y, a excepcion de los realizados por
Moldenhauer y col. [84] y los presentados en este trabajo en los que se evalua el proceso en
lechos fluidizados circulantes interconectados y la determinacién de las condiciones 6ptimas
de operacion en procesos autotérmicos, los estudios se han realizado en lechos empaquetados

con pequefias cantidades de transportador sélido de oxigeno [136, 137].

En este capitulo se muestra la metodologia especifica llevada a cabo y los resultados

obtenidos en este trabajo utilizando diésel comercial y aceite lubricante mineral en el proceso

CLR.
5.1. Diésel comercial

El primer combustible f6sil que se considera en el presente trabajo es el diésel comercial. Para
poder evaluar correctamente la viabilidad del proceso CLK con diésel es necesario
caracterizar el combustible de forma lo mas detallada posible con el objetivo de poder
determinar los equilibrios termodinamicos del proceso y poder conocer las reacciones

principales que se pueden producir.

En primer lugar se realizé el analisis elemental del diésel comercial obteniéndose su
composicion atomica. Se comprob6 que sélo esta compuesto por C e H, con una férmula
empirica de CH,, y que no contiene azufre detectable mediante el andlisis elemental en su
composiciéon. Asimismo, se obtuvo experimentalmente su curva de destilaciéon con el fin de
determinar una férmula molecular media que represente al combustible. La metodologia de
obtencién de la curva de destilacion se basé en la norma ISO 3405:2011 [126], mostrada en el
apartado 3.1. En la Figura 5.1 se muestra la curva de destilacion del diésel comercial.
Asimismo en la Tabla 5.1 se muestran las temperaturas de evaporizacion tipicas de los
diferentes hidrocarburos en base a la longitud de su cadena de carbonos de acuerdo con los

datos termodinamicos recopilados por Barin [138].
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Figura 5.1.- Curva de destilacién de diésel comercial.

Se puede observar que existe una tendencia de crecimiento constante en la curva de
destilaciéon en funciéon de la temperatura debido a que esta compuesto por una amplia
variedad de hidrocarburos con diferentes volatilidades. El diésel es una mezcla compleja de
compuestos alifaticos y aromaticos de peso molecular medio y alto; C7-C20. Sin embargo,
para realizar los balances en el proceso y poder determinar la distribuciéon de productos en

equilibrio es necesario disponer de una férmula molecular representativa del diésel.

Asimismo, se puede determinar una composicion aproximada del diésel en base a datos
tabulados de temperatura de evaporacion de diferentes hidrocarburos [134, 138, 139]. En la
Tabla 5.1 se indican los compuestos considerados, la temperatura de ebullicién y el

porcentaje en la mezcla que corresponderia con la curva de destilacion experimental.

Una vez identificados los posibles hidrocarburos se determina el porcentaje en volumen de la
mezcla para que coincidan con la curva obtenida de forma experimental. En base a esos
valores de volumen destilado de cada uno de ellos, se puede obtener el porcentaje de cada
hidrocarburo que se ajustarfa al volumen total destilado. La férmula molecular media que
representa al combustible sera la que coincida con la férmula de los hidrocarburos que
correspondan con el 50% de volumen destilado y cumpla la relacion H/C obtenida en el
analisis elemental previo. En este caso se obtuvo una férmula molecular media y un peso
molecular medio de C,;H,q y 208 g/mol, respectivamente. Esta férmula se puede obtener

de forma similar, tomando los datos mostrados en la Tabla 5.1.
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Tabla 5.1.- Compuestos considerados en la composicién del diésel comercial.

Nombre Férmula  T® % vol. | Nombre Férmula T % vol.
etilciclopentano C7Hi4 103 0.54 n-nonilciclopentano Ci4Hos 262 4.32
tolueno C7Hs 111 0.76 n-octilbenceno Ci4Hz 264 1.62
n-octano CgHis 126 1.19 n-pentadecano CisHsz 271 4.32
etilbenceno CsHio 136 0.76 n-nonilciclohexano CisHzo 281 7.03
o-xileno CsHao 144 0.65 n-nonilbenceno CisHaq4 282 0.76
n-nonano CoHao 151 0.27 n-hexadecano CisHzs4 287 3.57
ciclooctano CsHis 151 0.27 n-decilciclohexano CisHs2 298 3.78
isopropilbenceno CoHi2 152 0.11 n-decilbenceno Ci6Hag 298 3.78
n-propilciclohexano CoHis 156 0.22 n-heptadecano Ci17H36 302 3.24
n-decano CioHz 174 1.95 n-undecilciclohexano Ci7Hs4 313 3.78
n-pentilciclopentano CioHazo 180 1.08 n-undecilbenceno Ci7Hzs 313 3.78
n-undecano Ci1Hoy 196 3.24 n-octadecano CisHsg 316 1.08
n-pentilciclohexano C11Ho 204 2.27 n-dodecilbenceno CisH3o 328 1.08
n-heptilciclopentano CioHoy 224 3.89 n-dodecilciclohexano CisHse 328 1.08
n-octilciclopentano C13Hog 224 3.89 n-nonadecano Ci9Hao 336 3.78
n-hexilbenceno CioHig 226 0.76 n-tridecilbenceno CioHsz 341 3.24
n-tridecano Ci3Hog 235 411 n-tridecilciclohexano Ci9Hsg 342 0.54
n-heptilciclohexano Ci3Hag 245 5.41 n-eicosano CooHuz 344 1.08
n-heptilbenceno Ci3Hoo 246 0.54 n-tetradecilbenceno CooHsg 354 3.24
n-tetradecano Ci4H30 254 4.86 n-pentadecilbenceno Ca1Hs 366 2.16

5.1.1. Reactor de lecho fluidizado discontinuo

En este caso no se realizaron experimentos en TGA debido a que los combustibles fésiles
seleccionados no se pueden vaporizar y alimentar a la termobalanza de forma sencilla.

Asimismo, debido a su complejidad se espera una alta tendencia a la formacién de carbono

por descomposicion.

Por lo tanto, en primer lugar se va a evaluar el comportamiento de los diferentes
transportadores solidos de oxigeno y la influencia de diferentes variables de operacién en la
formacién de carbono y la distribucion de productos gaseosos que se puede obtener por
reacciéon con cada uno de los transportadores de oxigeno. Para ello se realizaron los

experimentos en el lecho fluidizado discontinuo con forma cénica mostrado en el apartado

3.4 utilizando diésel comercial como combustible.
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5.1.1.1. Experimentos realizados

Tabla 5.2.- Experimentos realizados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo.

, Temperatura H,O/diésel i »
Transportador de oxigeno Tiempo de reduccién (s)
°C) (mol/mol)
NiO21-yALOs 850 0 60
900 0 60
NiO18-aAl,O3 850 0 60
900 0 60

En la Tabla 5.2 se indican los experimentos realizados en los cuales las variables de operacion
que se han estudiado han sido: el tipo de transportador de oxigeno, la temperatura de

reduccion del solido y el tiempo de reduccion.

En concreto, y de forma equivalente al caso de etanol, se evaluaron los dos transportadores
de oxigeno considerados previamente (NiO21-yAlL,O; y NiO18-aALO;). La temperatura de
reduccion se vari6 entre 850 y 900 °C, aplicando tiempos de reduccién de 30 y 60 s. Todas las
condiciones experimentales se probaron en el reactor de lecho fluidizado durante 3 ciclos

completos de reduccién-oxidacion.

A través de los resultados obtenidos en estos experimentos, el estudio realizado en el reactor
de lecho fluidizado discontinuo ha permitido determinar el comportamiento de los
transportadores de oxigeno en presencia de diésel en el proceso CLR a la hora de producir
gas de sintesis. A continuacién se muestran con mas detalle los resultados obtenidos en cada

uno de estos experimentos.

Inicialmente, se analizé la distribucion de productos gaseosos a un tiempo de reduccion de 60
segundos con los dos transportadores de oxigeno, con el objetivo de determinar si en este
tiempo de operaciéon se formaba o no carbono. Si fuera asi, se disminuirfa el tiempo de

operacion hasta evitar dicha formacién.

En la Figura 5.2 se muestran la distribuciéon de productos y la conversiéon de reduccion
utilizando el transportador de oxigeno NiO18-0ALO;. Primero se observa un pico principal

de CO, y H,0, seguido de un aumento de la concentracién de H, y CO.
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Figura 5.2.- Efecto del tiempo de reduccién sobre la distribucién de productos gaseosos

en un ciclo de reduccién-oxidacién para el transportador de oxigeno NiO18-0ALOs.

H,0O/diésel=0, T=850 °C, t:ea=60s.

Sin embargo, y al contrario que en el caso de etanol, no se observa presencia de CO, ni CO
en el proceso de oxidacién, lo que significa que no se forma carbono en el proceso de
reduccion. Este hecho puede ser debido a un mecanismo de descomposicion del combustible
diferente, lo que puede implicar una mayor reactividad del carbono formado en el proceso de
gasificaciéon con el agua producida inicialmente en el proceso de reduccién, como con el
propio transportador. Ademas, debido a la no deposiciéon de carbono no serfa necesaria la

alimentacion de agua, al contrario que en el caso evaluado con etanol.

5.1.1.2. Efecto del transportador sélido de oxigeno

Una vez determinado que no se forma carbono en el proceso de reduccién y que es posible
trabajar con tiempos de contacto entre el combustible y el transportador de 60 segundos se

analiz6 la influencia del tipo de transportador en la distribucién de productos.

En las Figura 5.3 y 5.4 se muestra la distribuciéon de productos gaseosos obtenida con cada
material para un ciclo completo de reducciéon-oxidacién a una temperatura de 850 °C, una

relacion molar H,0O/diésel=0 y un tiempo de reduccion de 60 segundos.

Al igual que cuando se utiliz6 etanol como combustible, se pueden observar diferencias en la

distribucion de productos. El transportador de oxigeno preparado sobre y-Al,O; forma como
productos principales H, y CO mayoritariamente durante todo el proceso de reduccion. Este

hecho permite afirmar que las reacciones de reducciéon con el NiO21-yALO; son
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mayoritariamente selectivas hacia la formaciéon de CO e H,, tal y como se ha sefialado

previamente en los capitulos anteriores.

Por otro lado, si se trabaja con NiO18-aALO,, se obtiene una mezcla de CO, y H,O
inmediatamente después de la alimentacién del diésel al reactor. Posteriormente aparecen CO
e H, que son los productos mayoritarios cuando el transportador de oxigeno esta mas
reducido, indicado por una conversion mas elevada, debido que aumenta la influencia de las

reacciones de reformado, catalizadas por el Ni elemental, y la oxidacién parcial del

combustible.
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Figura 5.3.- Distribucién de productos en fase gas en un ciclo de reduccién-oxidacion

utilizando el transportador de oxigeno NiO21-yALOs. T=850 °C, H»O/diésel=0,

trea=00s.
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utilizando el transportador de oxigeno NiO18-aALOs. T=850 °C, H»O/diésel=0,
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Sin embargo, como ya se ha observado trabajando con etanol, no se pueden extrapolar
directamente los resultados obtenidos en lecho fluidizado discontinuo a su operacién en

continuo.

Para ambos transportadores de oxigeno, la conversion del diésel es completa, ya que los
balances masicos de C y H muestran que todo el combustible alimentado se ha convertido
unicamente en CO, H,, H,O y CO,. En ningtn caso se detecté metano ni hidrocarburos mas
pesados que se hayan podido formar como intermedios de reacciéon. Por tanto, se puede
concluir que la totalidad del diésel alimentado se convierte mediante reacciones tanto con el
transportador de oxigeno como con los productos iniciales del proceso de reduccion (CO, en

H,0O) en procesos de gasificacion.

En las Figura 5.3 y 5.4 también se muestran las conversiones alcanzadas por el sélido durante
el proceso. Obviamente, la conversiéon aumenta con el tiempo de reaccion. Se determiné que,
la conversion de reduccion alcanzada con el NiO21-yAlLO; fue algo superior a la mitad de la
alcanzada en el NiO18-aAl,O,. Este hecho sigue confirmando lo ya comentado previamente
en los apartados 3.2.2 y 4.1 en los cuales se indica que en el transportador NiO21-yALOj el
niquel esta unicamente en forma de espinela, NiAL,O,, siendo mucho menos reactiva que el
NiO libre [127, 128]. Esta tendencia se repite para todas las condiciones experimentales

estudiadas.

5.1.1.3. Efecto de la temperatura

Una vez evaluado el efecto del tipo de transportador de oxigeno, se analiz6 la influencia de la
temperatura en el proceso para ambos materiales. Las Figura 5.5 y 5.6 muestran algunos
ejemplos del efecto de la temperatura, para cada uno de los transportadores evaluados, sobre

la distribucion de productos gaseosos utilizando el mismo tiempo de reduccion, 60 segundos.

Como se puede observar, con ambos transportadores de oxigeno se sigue cumpliendo la
tendencia general de que los productos de reacciéon obtenidos trabajando con NiO18-aA,0,
son mayoritariamente CO, y H,O, si bien cuando el transportador de oxigeno esta cada vez
mas reducido aumenta la cantidad de H, y CO producido, mientras que los obtenidos
trabajando con NiO21-yAL,O; son CO e H, en cualquier caso. Asimismo al aumentar la
temperatura de reaccion se pueden observar diferencias en la distribuciéon de producto,
disminuyendo la concentraciéon de CO e H, en todos los casos. Del mismo modo, al aumentar

la temperatura la conversion del sélido aumentoé en todos los casos.
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Finalmente, como puede observarse en las Figura 5.5 y 5.6, no se produce en ningun

momento deposicion de carbono.

Una vez evaluado el comportamiento de los transportadores de oxigeno y observado la buena

reactividad de éstos con diésel comercial en el lecho fluidizado discontinuo se analizd la

viabilidad del proceso CLR en continuo con diferentes combustibles fosiles.
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Figura 5.5.- Efecto de la temperatura sobre la distribucién de productos gaseosos en un
ciclo de reduccién-oxidacién para el transportador de oxigeno NiO21-yALOs.
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Figura 5.6.- Efecto de la temperatura sobre la distribucién de productos gaseosos en un

ciclo de reduccién-oxidacién para el transportador de oxigeno NiO18-aALOs.
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5.1.2. Operacion en continuo

De forma equivalente a la metodologia realizada con etanol, tras operar en el lecho fluidizado

discontinuo se opera en continuo para evaluar el proceso CLR con este combustible.

5.1.2.1. Reacciones en el proceso CLR

En la Tabla 5.3 se muestran las principales reacciones que pueden encontrarse en el proceso
de reformado de diésel comercial para la produccion de gas de sintesis, tanto en el RR como

en el RO, en base a la composicion y férmula molecular obtenida anteriormente.

De forma equivalente a lo que ocurre en el caso de EtOH comentado en el capitulo anterior,
en el RR tiene lugar la oxidacién completa del diésel con el NiO, y de compuestos
intermedios, para dar CO, y H,O como productos finales (R.5.1-R.5.4). El gas de sintesis
puede producirse mediante oxidaciéon parcial (R.5.5) o mediante reformado himedo (R.5.6-
R.5.9) o seco (R.5.10-R5.11) con la salvedad de que la relacién H,/CO producido es diferente

que en el caso de reformado humedo.

Por otra parte, la descomposiciéon del diésel se basa en la rotura de cadenas de carbono
formandose carbono e hidrégeno (R.5.12) con metano como posible compuesto intermedio.
Este carbono puede gasificarse en el reactor en presencia de H,O o CO, (R.5.13-R.5.14).

Asimismo, la reaccion WGS esta siempre presente en la fase gaseosa (R.5.15).

Por otra parte, en el RO se produce la reaccion principal de oxidaciéon de Ni regenerando el
transportador de oxigeno a NiO (R.5.16). Sin embargo, en el caso de que se produzca la
descomposicion del diésel comercial (R.5.12) el carbono formado es transferido al RO junto
con el transportador de oxigeno reducido quemandose para dar CO, (R.5.17). De forma
equivalente al caso del proceso CLLR de EtOH, la relacién O/ fuel es el factor que va influir
directamente en la composicion del gas de sintesis obtenido a la salida del proceso CLR. En la
Figura 5.7 se muestra dicha composicioén en el equilibrio termodinamico sin alimentacién de
agua al RR, obtenido mediante el software HSC Chemistry 6.1 [134], en funcién del

parametro Oy, /diésel.
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Tabla 5.3.- Principales reacciones que tiene lugar utilizando diésel como combustible.

Reacciones en el Reactor de Reduccion (RR)

AHt)oo °C (kJ / mol)

Oxidacion completa:

C15H28(g) + 44 NiO < 44 Ni + 15 CO, + 14 H,O 989.8 (R.5.1)
CH4 + 4 NiO — 4 Ni + CO;, + 2 H,O 135.6 (R.5.2)
H, + NiO — Nji + H,O 143 R.5.3)
CO T NiO 5 Ni £ CO, 485 (R.5.4)
Oxidacion parcial:

C15H28@ +15NiO - 15Ni+ 15CO + 14 H, 1938.8 (R.5.5)
Reformado humedo catalizado por Ni°

C15H28@ +15H,0—=15CO + 29 H, 2158.7 (R.5.6)
Clstg@ +30H,0 — 15CO, + 44 H, 1634.9 (R.5.7)
CH, + 1O 5 CO ¥ 3, 229.6 (R5.8)
CH4 + 2 H,O — CO; + 4 H; 193.7 (R.5.9)
Reformado seco catalizado por Ni°

Clstg@ +15CO,—30CO + 14 H, 2682.5 (R.5.10)
CH, + CO, 52CO ¥ 2 262.7 (R5.11)
Rotura de cadenas de carbono

C15H28<g) < 15C+ 14 H, (+CH,) 119.8 (R.5.12)
Gasificacion de Carbono

C + H;O — CO + H; 135.8 (R.5.13)
C+CO,—2CO 172.8 (R.5.14)
Water-gas shift (WGS)

CO + H,O <> CO, + Ha 34.2 (R.5.15)
Reacciones en el Reactor de Oxidacion (RO):

Ni + ¥ O, (aite) — NiO (+ N, +O,) 2343 (R.5.16)
Combustion de Carbono

C + 0; — CO; 3927 (R.5.17)
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Figura 5.7.- Distribucién de productos en el equilibrio termodiniamico en funcién de la

relacién molar oxigeno transferido-diésel alimentado (Owio/diésel). T=900 °C,

H,O/diésel=0.

Esta relacion se define mediante un balance de oxigeno como:

Omio 2°F, w —2'F our -2°Feo,
NO_ ' (e5.1)
diésel Fiu

donde, recordando F, iy es el flujo molar de oxigeno alimentado al RO, F, ;. es el flujo

molar de oxigeno a la salida del RO y F, es el flujo molar de diésel alimentado a la entrada
del RR. Feo, o representa el flujo molar de CO, obtenido a la salida del RO producido por

la combustién del carbono (R.5.17) en aquellos casos donde se produzca la descomposicion

de éste en el RR, indicados en la Figura 5.7 mediante la zona sombreada.

En base al valor que tome el parametro Oy/diésel se produciran en mayor o menor medida
las diferentes reacciones indicadas previamente en el apartado anterior. En el caso de que el
valor de Oy,/diésel sea igual o superior a 44 se estarfa alimentando al RR una cantidad de

oxigeno igual o superior a la necesaria para combustiéon completa (R.5.1).

En el caso de que el valor Oy,,/diésel tome valores entre 15 y 44 se estaria alimentando la
cantidad de oxigeno necesaria para que se produjeran las reacciones de combustion parcial,
reformado y en menor proporcion las reacciones de combustiéon completa (R.5.1-R.5.11),

junto con la reaccion WGS (R.5.15). En el caso de que el valor Oy,,/diésel tome valores
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inferiores a 15 se estarfa alimentando una cantidad de oxigeno inferior a la necesaria para que
se produjera la reaccion parcial del diésel. En este caso se da la reaccion de rotura de cadenas

de carbono, (R.5.12) obteniéndose deposicion de carbono en el RR y CO, en el RO (R.5.17).

5.1.2.2. Condiciones de operacién

En base a los resultados obtenidos con EtOH operando en continuo, se ha determinado que
al operar controlando la cantidad de oxigeno en la entrada del RO la composicion de gas de

sintesis es independiente del transportador sélido de oxigeno utilizado. Por ello, y debido a
que la y-ALO; a altas temperaturas y elevados tiempos de operacion se convierte a a-Al,Os,

se va a utilizar como transportador de oxigeno en la planta piloto el NiO18-0AlLO;.

Asimismo, en el caso de los experimentos realizados con los combustibles fésiles, diésel y
aceite, la metodologfa que se utiliz6 fue la indicada en el apartado 3.5.2 mediante el control de
la cantidad de oxigeno alimentado al RO. En base a la experiencia obtenida previamente
utilizando EtOH como combustible, se ha determinado que este método permite obtener
relaciones oxigeno-combustible mas bajas que modificando la circulacién de sélido sin

problemas operacionales en la unidad.

El flujo total de entrada de diésel fue en todos los casos de =50 g/h (equivalente a 5 L /h), lo
que implica una potencia en planta de =635 Wt. El diésel se alimenté mediante una bomba
peristaltica a un evaporador el cudl se calenté a 500 °C, lo que garantizé la evaporacion
completa del mismo, en base a su curva de destilacion, y sin formacion de carbono. Esto se
comprobé calentando el evaporador a una temperatura ~800 °C tras finalizar la operacion
con la planta piloto haciendo pasar aire por el mismo y sin detectar CO, a la salida. En la
Tabla 5.4 se muestran todos los experimentos realizados en la planta para evaluar la viabilidad

del proceso CLR utilizando diésel comercial como combustible.

Ademas de los experimentos realizados unicamente con diésel, también se realizaron otros
alimentando H,O y CO, con diferentes relaciones H,0O/diésel y/o CO,/diésel. Gracias a ello
se evaluaron los procesos de reformado humedo ($#an-CLR), reformado seco (Dry-CLR) y la
combinacién de ambos (S#am-Dry CLK). Para ello, se realizaron tres experimentos con
diferentes relaciones molares H,0:CO, a la entrada del RR, manteniendo constante la
relacién molar total (H,O y/o CO,)-diésel en el RR igual a 15. En el caso de la evaluacién del
efecto de la relacion H,O/diésel en el proceso, el agua se alimenté mediante una segunda

bomba peristaltica al mismo evaporador calentado a 500 °C al que se alimenta el diésel.
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Tabla 5.4.- Condiciones de operacién utilizadas en la planta ICB-CSIC-ligl con diésel
para el transportador de oxigeno NiO18-0ALOs.

N T Trr diésel Ag. re form?dgo' Jdiésel Fs l:02,|N Onio/ diésel
co  (g/hy  reformado o /mol) (kg/h)  (In/h)  (mol/mol)
1 900 50 H,O 0 9.6 2310 53
2 900 50 H,O 0 96 660 3.0
3 900 50 H,O 0 9.6 440 2.4
4 900 50 H,O 0 9.6 385 1.9
5 900 50 H,O 0 96 220 1.1
6 900 50 H,O 15 1.6 231.0 5.0
7 900 50 H,O 15 116  66.0 3.0
8 900 50 H,O 15 11.6  44.0 2.4
9 900 50 H,O 15 116 385 1.8
10 900 50 H,O 15 1.6 220 1.1
11 900 50 CO; 15 11.9  231.0 4.8
12 900 50 CO, 15 119  66.0 2.9
13 900 50 CO, 15 119 440 2.3
14 900 50 CO; 15 11.9 385 1.8
15 900 50 CO, 15 119 220 0.9
16 900 50 H,0:CO, 1:2 % 100 44.0 49
17 900 50 H,0:CO, 1:1 * 100 44.0 2.9
18 900 50 H,0:CO, 2:1 % 100 440 2.3

* La relacion (H2O+COy)/diésel igual a 15. Con diferentes relaciones H2O:COs.

De forma similar que en los experimentos realizados con EtOH, la corriente de aire primario
se diluyé con N, para conseguir el caudal de oxigeno deseado, manteniendo constante en

todos los experimentos el flujo total de entrada al RO igual a 1100 L /h.

Cada uno de los experimentos indicados en la Tabla 5.4 corresponde al menos a 45 minutos
de operacién en estado estacionario, dando un total de 40 horas de operacién a alta
temperatura, de las cuales ~22 horas corresponden a operaciéon con alimentacion de diésel a

la unidad.

5.1.2.3. Efecto de la relacién Oy, /diésel

El parametro principal en un proceso CLR es la relaciéon molar del oxigeno reaccionado con
el combustible por mol de éste alimentado al sistema Oy,,/diésel. Todos los experimentos
correspondientes a este estudio se tealizaron con un flujo de diésel comercial de 50 g/h y
variando el flujo de oxigeno a la entrada del RO entre 22 y 231 mol/h, lo que equivale a un

intervalo de concentracion de O, en la entrada de entre 2-21% en volumen.
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En la Figura 5.8 se muestra el efecto de la relacién molar O,,/diésel sobre la distribucion de
productos a la salida del RR, a una temperatura de 900 °C y sin alimentaciéon de H,O ni CO.,.
Asimismo se comparan los resultados experimentales, representados mediante los puntos
coloreados, con los datos tedricos correspondientes al equilibrio termodinamico,
representado mediante las diferentes lineas continuas, los cuales se calcularon con el software

HSC Chemistry 6.1 [134] aplicando el método de minimizacion de la energfa libre de Gibbs.

En todos los casos evaluados no se detecté ningun hidrocarburo a la salida del RR. Ademas
se realizaron los correspondientes balances de materia a la unidad, encontrindose una

conversion completa del diésel.

Se puede observar que para valores superiores a 44 nos encontramos en condiciones de
combustién, siendo la composicion de salida del RR basicamente CO, y H,O. Si se disminuye
la relacién molar Oy,/diésel se produce un aumento de concentracién de H,, CO y CH, y
una disminucién en la concentracion de CO, (y de agua). Este hecho se debe al aumento de
contribucion de las reacciones de oxidacion parcial (R.5.5) y reformado (R.5.6-R.5.11) frente a
las de combustion completa (R.5.1-R.5.4) en el proceso global. La presencia de pequefias
concentraciones de metano se debe a que es un posible intermedio de descomposicién del

diésel.

Asimismo, se obtuvo N, puro a la salida del RO excepto en el test 5, con una relaciéon
Oyio/diésel muy baja. Si la relacion Oy,/diésel alcanza valores infetiores a 15 se trabaja con
defecto de oxigeno con respecto al reformado/oxidacién parcial, (R.5.5), lo que implica la
formacién de carbono a través de la reaccién de rotura de cadenas de carbono (R.5.12). Esto
se observé por la deteccion de CO, a la salida del RO, producto de la combustién del
carbono (R.5.17) transferido desde el RR al RO, y por un aumento de la concentraciéon de H,

a la salida del RR.
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Figura 5.8.- Distribucién de productos experimentales en base seca y equilibrio

termodinamico en funcién de la relacién molar Onio/diésel.

5.1.2.4. Efecto de la relacién H,O/diésel

Posteriormente se alimenté H,O para ver su efecto en la producciéon de gas de sintesis y
cémo influye el reformado himedo en el proceso. Tests realizados en el reactor de lecho
fluidizado discontinuo mostraron que con diésel no se producia deposicion de carbono en las
condiciones utilizadas. Sin embatgo, al operar en continuo con relaciones molares O,/ diésel
bajas se ha observado la formacién de carbono. Por lo tanto el objetivo de alimentar agua en
la unidad ICB-CSIC-ligl es poder trabajar a relaciones molares Oy,/diésel menores, lo que
te6ricamente aumentaria la produccién de hidrégeno. Para ello se alimenté una relacién
molar H,0O/diésel de 15 al RR. En la Figura 5.9 se muestra el efecto de la relacién molar
Oyio/diésel sobre la distribucién de productos de salida del reactor RR y sobre el equilibrio

termodinamico a una temperatura de 900 °C con alimentacién de agua.

Se observa que la alimentacién de H,O a la entrada del RR evita la formacién de carbono a
bajas relaciones Oy,,/diésel (<15) debido a la reaccién de gasificacion con agua (R.5.13) y en
menor medida a la reaccién de gasificacion de Bowdonard (R.5.14). Del mismo modo se
observa que dicho aumento produce una disminuciéon en la concentracién de CO y un
aumento en las de H, y CO,, debido principalmente al efecto de la reacciéon WGS (R.5.15) y a
la reaccién de reformado humedo catalizada por el Ni elemental (R.5.6-R.5.9). Dichas
variaciones en la composicién del gas producido implican una modificacién en la relacion
molar H,/CO del gas de sintesis obtenido. Esta relacion varia desde 1 en el caso de no utilizar
ningun agente gasificante a ~2 en el caso de alimentar al RR una relacién molar H,0O/diésel

de 15.
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Figura 5.9.- Distribucién de productos experimentales en base seca y equilibrio

termodinamico en funcién de la relacién molar Oxio/diésel.

Por otra parte, cabe destacar que, en todos los casos, el H, producido esta muy cerca a los

calculados teéricamente en el equilibrio termodinamico.

5.1.2.5. Efecto de la relacién CO,/diésel

Para estudiar el efecto del reformado seco en el proceso se realizaron tests alimentando CO,
como agente de reformado con una relacion CO,/diésel en la entrada del RR igual a 15. En la
Figura 5.10 se muestra el efecto de la relacion molar O,/diésel sobre la distribucién de

productos de salida del reactor RR a una temperatura de 900 °C.

Si compara la distribuciéon de producto en los casos de reformado himedo y seco
(H,O/diésel=15 y CO,/diésel=15, respectivamente), todo ello respecto al equilibrio
termodinamico para ambos casos, se observa que un aumento en el contenido de CO, a la
entrada del reactor produce una disminucién en la concentraciéon de H, y un aumento de CO
y CO, debido a las reacciones de reformado seco (R.5.10-R.5.11). Concretamente, se puede
observar como se produce un aumento de la produccién de CO y una disminucion de H, en
el equilibrio termodiniamico. Esto hace que la relacion molar H,/CO del gas de sintesis
obtenido en este apartado se haya invertido con respecto a la alimentacién de H,O, desde =2

hasta tomar valores de =0.5.
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Figura 5.10.- Distribucién de productos experimentales y equilibrio termodindmico en

funcién de la relacién molar Onio/diésel.

Del mismo modo que en el caso anterior de alimentacion de agua, alimentando CO, a la
entrada del RR se consigue evitar la formacion de carbono a bajas relaciones Oy,/diésel
(<15). Esto se debe a la reaccion de gasificacion de Bowdonard (R.5.14), debido a la mayor
presencia de CO, en el RR y en menor medida la de gasificacion con agua (R.5.13). Este
hecho y la menor influencia de las reacciones de reformado seco (R.5.10-R.5.11) hacen que

aumente la concentracion de CO y CO, y disminuya en la de H,.

Por dltimo se puede observar que las composiciones de gas de sintesis obtenidas

experimentalmente estan cercanas a las definidas por el equilibrio termodinamico.

5.1.2.6. Efecto de la relacién molar (HZO:COZ)/diésel

Se ha determinado que la alimentacién tanto de H,O como de CO, en procesos CLR implica
una variacion de la relacién molar H,/CO producida a partir de las reacciones de reformado
(R.5.6-R.5.11) y la reaccion WGS (R.5.15) y evitan la formaciéon de carbono mediante las

reacciones de gasificacién (R.5.13-R.5.14) trabajando con una temperatura en el RR de 900

°C.

La ventaja que presenta la posibilidad de modificar la relaciéon H,/CO del gas de sintesis es
que setfa posible obtener cualquier relacion H,/CO deseada para producit especificamente
diferentes hidrocarburos y alcoholes a partir de reacciones de Fischer-Tropsch, en las cuales

se requieren relaciones H,/CO entre 0.2 y 3 [140, 141, 142, 143]. Concretamente un valor
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igual a 3 se utiliza para la sintesis de metanol, un valor de 2.5 para la produccion de etanol y
un valor igual a 2 permite la formacion de alquenos y alcoholes. Asimismo, valores inferiores
a 2 se requieren para la formacién de alcanos; concretamente la relaciéon H,/CO mais comun
en estos casos es igual a 1 a temperaturas menores de 700 °C. Valores por debajo de 1 son
también utilizados para reacciones especificas de sintesis quimica, especialmente en la

formacion de hidrocarburos de cadena larga.

La alimentacién de agua ha mostrado que se pueden obtener relaciones H,/CO en el gas de
sintesis producido superiores a 1. Por otra parte si se inyecta CO, las relaciones molares
H,/CO que se pueden obtener son inferiores a 1, todo ello a pattir de valores de O/ diésel
inferiores a 20. Esto nos hizo plantear la posibilidad de utilizar ambos agentes de reformado
con el objetivo de determinar la viabilidad de obtener relaciones H,/CO especificas en el
proceso CLR y en concteto una relacién molar H,/CO de 1 sin deposicién de carbono, tal
como si ocurre en el caso de no utilizar ningun agente de reformado, ver apartado 5.1.2.3.
Para comprobarlo se utilizaron diferentes relaciones molares H,0:CO, en el RR,
manteniendo constante el numero total de moles de agentes de reformado (H,O0+CO,) por
mol de diésel alimentado y con un valor de 15. Para llevar a cabo los experimentos y que los
resultados puedan ser comparables entre ellos y con los obtenidos anteriormente en los
apartados 5.1.2.4 y 5.1.2.5, se mantuvieron constantes el resto de variables de operacién, y
especialmente la relaciéon Oy,/Diésel, la cual se mantuvo constante a un valor constante de
~19. La temperatura se mantuvo constante en 900 °C con un flujo de diésel de =50 g/h y una

velocidad de circulacién de solidos de 10 kg/h, utilizando el transportador de oxigeno

NiO18-0ALO;.

En la Figura 5.11 muestra la composiciéon del gas de sintesis obtenido para las diferentes
relaciones H,0:CO, yendo, desde la alimentacion tnicamente de CO, hasta la alimentacién
unicamente de agua. Ademds se muestran los moles totales producidos de gas de sintesis
(H,+CO) producidos por mol de diésel. Como referencia también se muestra el gas de
sintesis producido sin la alimentaciéon de H,O ni CO, al proceso. Dichos valores se
determinaron en base a las composiciones de producto obtenidas en cada experimento
llevado cabo con una relacion Oy,,/diésel constante =19 tras 45 minutos de operacién en
estado estacionario en la planta piloto. Se puede observar como un aumento de la cantidad
de agua alimentada implica un aumento de H, producido y una disminucién en la

produccién de CO.
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H,0:CO,
Figura 5.11.- Distribucién de productos y produccion total de gas de sintesis (Ho+CO)

por mol de diésel alimentado para diferentes relaciones HO:CO; alimentadas. NiO18-

aALOs, T=900 °C, (H2O+CO»)/diésel=15. Onio/diésel=19.

Dichas variaciones son directamente proporcionales, ya que la cantidad de gas de sintesis
(H,+CO) se mantiene practicamente constante en la mayoria de los casos. Por otra parte,

en la Figura 5.12.a se muestra la relacion H,/CO producida para cada caso respecto a la

H>O

relacion ——=——
H»O+CO»

alimentada a la entrada del reactor de reduccién, comparada con la

tedrica que se obtendria en base a las reacciones de reformado (R.5.6-R.5.11). Esta relacion se
varié entre 0 y 1 con lo que se consiguié cubrir todo el rango desde el proceso CLK de
reformado humedo hasta el reformado seco. Los puntos representan los resultados
experimentales con una relacion (H,O+CO,)/diésel igual a 15 y Oy,/diésel igual a 19. Las
lineas representan las relaciones molares H,/CO tedricas dadas por el equilibrio

termodinamico para diferentes relaciones (H,O+CO,)/diésel.
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Se observa como todos los valores experimentales son muy cercanos a los que dictan los
calculos tedricos basados en los equilibrios termodindamicos en cada caso. Esto significa que
se puede obtener cualquier relacibn molar entre 0.25 y 2.5, utilizando la relacion
H,0/H,0+CO,) adecuada. Los puntos recuadrados indicados en la Figura 5.12.a
corresponden con los puntos mostrados en la siguiente Figura 5.13, los cuales corresponden
con el proceso Dry-CLR, Steam-CLR 'y Steam-dry CLR y la necesidad de recircular y alimentar
CO, y H,O en cada caso. Asimismo, se puede observar que el intervalo posible de H,/CO
aumenta al aumentar la relacion (H,O+CO,)/diésel. Asimismo, se puede obtener la misma
relaciéon H,/CO con diferentes combinaciones (H,0+CO,)/diésel y H,O/(H,0+CO,). La
eleccién de la mejor combinacién se debe basar en el balance de energia y en los costes
asociados al proceso global de produccién de hidrégeno. Estos van a depender de los flujos

de alimentacién y recirculacion de los gases de reformado a la entrada del RR.

En las Figura 5.12 y 5.13 se muestran los flujos necesarios para cada una de las relaciones,
determinandose que existen condiciones de operacién en las cuales es suficiente
recircular gases de reformado producidos en el propio proceso (zona sombreada de
naranja). Existe una zona interesante a bajas relaciones molares H,O/(H,0+CO,) la cual
es valida para sintesis quimicas especificas, en las cuales se requiere la alimentaciéon de
CO, externo al sistema. Por lo tanto, este proceso permite la revalorizaciéon de CO, en
productos de alto valor afiadido. Este uso de CO, adicional aumenta al aumentar la
relacién molar (H,O+CO,)/diésel en el RR, lo que significa que el uso del proceso Szeam-
dry CLR permite la produccién de un amplio intervalo de valores de H,/CO para futuras

sintesis quimicas.
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Figura 5.12.- Relacién Hz/CO vy necesidad de gas
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H>O/(HO0+COz) para diferentes

(H20+COy)/diésel. T=900 °C, Onio/diésel=19. Puntos: resultados experimentales.

133



Capitulo 5

H, :15.84mol/s 15 mol/s

a) CO: 9.16 mol/s H,0
H,/CO=1.73 ‘
CO +H,
CO, +H,Q | water Gas Absorcién
_____ Steam CLR m Condensador m -l
| . _ Shift quimica CO,
7 -~ 14.82 mol/s
1 { \ | |
1 I
L I H,0 PSA =P H,
I I
24.82 mol/s
1 | | | *
: [ l | PSA off
| | I (CO, CHy)
1
1 I l I
1 \ /7 I
: 15 mol/s
Aire Fuel H,O
(CisHhg)
1 mol/s 0 mol/s 4.18molls
b)
Absorcion
————— Condensador
1 ondensador quimica = COM,
17 | | Hy: 7.34
1 l mol/s
1| 4 1 CO: 17.66
: I H,0 co, mol/s
1l 6.66 mol/s | H,/C0=0.42
I |
|
1l |
I I
|
1N\ |
I |
| [P —— i ——
12.34 mol/s
Aire Fuel CO,
(CisHyg)

1moll/s 2.66 molls

c)

I_ — = = = Steam-dryCLR Condensador == A;)s?n:c.::(;n —) CO/H,

urmi
— — o — R

R \ 1 H,: 8.98

1 l I mol/s

1| | . I CO: 16.02

1 | | H,0 Co, mol/s

1 1 H,/CO=0.56

[ I I I

! |

L | I

[ I I I

1

Dl I I I

1N / |

| 3molis | 5.02molls

' = = = —— |

10.98 mol/s
Aire Fuel CO, H,O

(CisHbg) 0mol/s

1mol/s  1.02molls

Figura 5.13.- Esquemas de produccién de Hz o gas de sintesis para los procesos: a)

Steam-CLR. b) dry-CLR. ¢) Steam-dry CLR.

134



5. Combustibles fosiles

5.2.Aceite Mineral

En base a la experiencia adquirida y los buenos resultados obtenidos utilizando liquidos en el
proceso CLK en continuo, se planteo la utilizacién de hidrocarburos mas pesados. Con ello se
consigue avanzar en el estudio de viabilidad del proceso CLR utilizando otros posibles
residuos pesados de refinerfa. Para ello se consideré la utilizaciéon de un aceite mineral
lubricante de motor. Este aceite es una mezcla compleja de hidrocarburos pesados con
cadenas de carbono que varfan entre C15 y C25. En la Tabla 5.5 se muestra el analisis
elemental del aceite mineral utilizado. Hay que tener en consideracién a la hora de trabajar
con aceites lubricantes la presencia de azufre en su composiciéon, lo que puede afectar
negativamente al transportador de oxigeno envenenandolo y, en consecuencia, disminuir o
eliminar la capacidad de transporte de oxigeno y su capacidad catalitica, aunque esto va a ser

comun para todos los residuos pesados de refinerfa.

En base a estos resultados se determina la férmula empirica media siendo similar a la obtenida
anteriormente para el diésel, CH,. Asimismo, se determiné experimentalmente la curva de
destilaciéon para poder obtener la composicion aproximada del aceite y suponer una férmula
molecular media que represente al combustible. .a metodologfa de obtencién de la curva de

destilacion se baso en la norma ISO 3405:2011 [126], explicada en el apartado 3.1.

En la Figura 5.14 se muestra la curva de destilacion y las temperaturas a las que se evaporan
los diferentes hidrocarburos. De forma equivalente al caso del diésel comercial, el aceite
mineral es una mezcla de parafinas y compuestos ciclicos y aromaticos. En base a las curvas
de destilacién y al analisis elemental se puede obtener un hidrocarburo representativo del
aceite, de forma similar al procedimiento llevado a cabo con diésel. El hidrocarburo que
coincide con el 50% destilado y cumple la férmula empirica obtenida con el analisis elemental
es el seleccionado como representativo del aceite mineral. En la Tabla 5.6 se muestra la

posible composicién de este aceite.

Tabla 5.5.- Anilisis elemental del aceite mineral lubricante.

% peso
84.8
14.1
0.2
0.9

wLiZiTio
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Figura 5.14.- Curva de destilacién del aceite lubricante mineral.

Tabla 5.6.- Compuestos considerados en la composicién del aceite mineral lubricante.

Nombre Férmula  T° % vol. | Nombre Foérmula T % vol.
tolueno C-Hsg 111 0.4 n-decilciclohexano CisHsz 298 2.25
etilbenceno CsHio 136 0.2 n-decilbenceno Ci¢Hoe 298 2.25
o-xileno CgHio 144 0.2 n-heptadecano C17H36 302 1.8
n-decano CioHz 174 0.4 n-undecilciclohexano Ci7Hs4 313 23
n-pentilciclopentano CioHzo 180 0.2 n-undecilbenceno Ci7Hog 313 2.3
n-undecano Ci1Ho4 196 0.8 n-octadecano CisHsg 316 2.2
n-pentilciclohexano Ci1Hz 204 0.6 n-dodecilbenceno CisHso 328 33
n-heptilciclopentano Ci2Hos 224 1 n-dodecilciclohexano CigHss 328 33
n-octilciclopentano Ci3Hazs 224 1 n-nonadecano CioHao 336 4.7
n-hexilbenceno CioHis 226 0.2 n-tridecilbenceno CioH3, 341 3.2
n-tridecano Ci3Hog 235 1.3 n-tridecilciclohexano CioH3s 342 0.9
n-heptilciclohexano Ci3Hog 245 1.5 n-eicosano CooHaz 344 1.6
n-heptilbenceno Ci3Hao 246 0.3 n-tetradecilbenceno CooHs4 354 7.8
n-tetradecano Ci14H30 254 1.6 n-tetradecilciclohexano  CxoHao 355 1.5
n-nonilciclopentano Ci4Has 262 2 n-pentadecilbenceno C21Hse 366 8
n-octilbenceno Ci4sHz 264 0.6 n-docosano Ca2Has 369 2.5
n-pentadecano CisHs 271 2 n-hexadecilbenceno CozHsg 378 8.5
n-nonilciclohexano CisHso 281 29 n-tricosano Ca3Has 380 2.5
n-nonilbenceno CisHog 282 0.6 n-tetracosano Ca4Hso 391 11
n-hexadecano Ci6H34 287 1.6 n-pentacosano CysHsp 402 8
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En base a esta posible composicion, el analisis elemental y la curva de destilaciéon se ha
supuesto un hidrocarburo medio representativo del aceite mineral utilizado: C,;H;3 con un

peso molecular igual a 266 g/mol.
5.2.1. Operacion en continuo

En base a la caracterizacién comentada en el apartado 5.1 se pueden conocer las reacciones
principales que se dan en el RR. Las reacciones que se dan en el RO son las mismas en todos
los casos CLR, independientemente del combustible utilizado: la reacciéon de regeneracién del

transportador de oxigeno y la combustion de carbono, en los casos en que éste se forme en el

RR.

5.2.1.1. Reacciones en el proceso CLLR

Como ya se ha indicado con el EtOH vy el diésel comercial anteriormente en el proceso CLLR
se deben tener en cuenta las diferentes reacciones que se pueden producir tanto en el RR
como en el RO. Un gran numero de estas reacciones son iguales a las mostradas en la Tabla
5.3Tabla 5.3 para el diésel. En la Tabla 5.7 se muestran las reacciones mas importantes que
pueden encontrarse en el proceso de reformado del aceite mineral para la produccion de gas

de sintesis.

Tabla 5.7.- Principales reacciones que tiene lugar utilizando aceite mineral como

combustible.

Reacciones en el Reactor de Reduccion (RR): AHygo -c (kJ /mol)

Oxidacién completa

CioHsg + 57 NiO « 57 Ni + 19 COz + 19 H,O 1468.2 (R.5.18)
Oxidacion parcial

CioHsg + 19 NiO — 19 Ni + 19 CO + 19 H» 2688.7 (R.5.19)
Reformado himedo catalizado por Ni®

CioHss + 19 H:O — 19 CO + 38 H; 2967.3 (R.5.20)
CioHss + 38 H:O — 19 CO2 + 57 Ha 2303.8 (R.5.21)

Reformado seco catalizado por Ni®

CioHsg + 19 CO2 — 38 CO + 19 Ha 3500.9 R.5.22)

Rotura de cadenas de carbono
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Se puede observar que las reacciones que se ven modificadas con respecto al diésel (Tabla 5.3)
son las de oxidacion completa y parcial (R.5.18 y R.5.19), las reacciones de reformado (R.5.20-
R.5.21) y las de rotura de cadenas de carbono (R.5.23).

La presencia de azufre en el liquido implica que haya que considerar la posibilidad de
formacion de sulfuro de hidrégeno (H,S) y la desactivacion del Ni al reaccionar con dicho
compuesto (Ni,S;), de forma similar a lo que ocurre con metano conteniendo H,S [144]. Por
otra parte, las reacciones que tienen lugar en el reactor de oxidacién son en todos los casos
iguales, independientemente del combustible utilizado, si bien también se puede obtener
dioxido de azufre al regenerarse el soélido (SO,). Esto afectarfa a las emisiones de gases

contaminantes por el RO.

De forma similar que en los casos de EtOH vy diésel, la relacion molar Oy,/aceite se ha

definido como:

Ouo 2'FOZ,JN - 2'FOZ,OUT - 2'F(:oz
— = ' (e.5.2)
aceite F

aceite

siendo F, . el flujo molar de aceite mineral alimentado al RR. En la Figura 5.15 se muestra la

aceite

distribucién de productos en fase gas a la salida del RR en equilibrio termodinamico sin la

alimentacion de ningun agente de reformado.
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Figura 5.15.- Distribucién de productos en el equilibrio termodinamico en funcién de la

relacién molar oxigeno transferido-Aceite mineral alimentada (Oxio/aceite).
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La forma de las curvas es similar a las obtenidas con el diésel comercial debido a la similitud
de la relacion C/H en su composicion. Sin embatgo, al verse modificada la estequiometria de
las reacciones por la férmula molecular del aceite, los valores de Oy,/aceite a partir de los
que se observa la formaciéon de H, y CO y la deposiciéon de carbono son diferentes a los
correspondientes al uso de diésel. Estos vienen definidos por la oxidacién completa (R.5.18),

la oxidacion parcial (R.5.19), tomando valores de 56 y 19, respectivamente.

5.2.1.2. Condiciones de operacién

Del mismo modo que en los experimentos llevados a cabo con diésel comercial como

método de control del flujo de oxigeno aportado al combustible para producir gas de sintesis

mostrado en el apartado 3.5.2. Como transportador de oxigeno se utilizé el NiO18-a.Al, O,

con un inventario total en la planta =1.5 kg, y de =600 g en el RR.

Los flujos de gas en la unidad CLR utilizados en los experimentos con aceite mineral fueron
similares a los utilizados en el caso del diésel. El flujo total de gas de entrada al RR fue
constante ¢ igual a 150 Ly/h, con un flujo de aceite mineral, de =50 g/h (equivalente a 5
Ly/h), lo que implica una potencia en planta de =650 Wt. El combustible liquido se aliment6
mediante una bomba peristaltica al evaporador el cual se calent6 a 500 °C, lo que garantizaba
la evaporaciéon completa del aceite mineral tal como indica la curva de destilacion obtenida.
Para comprobar que se habfa alimentado todo el aceite y no se habfa formado carbono por
descomposicion, se calenté el evaporador a una temperatura ~800 °C tras finalizar la

operacion en la planta piloto, y se le aliment6 aire sin detectarse CO, a la salida.

En la Tabla 5.8 se muestran todos los experimentos realizados en la planta para evaluar la
viabilidad del proceso CLK utilizando aceite mineral como combustible. Entre ellos se
incluyen los realizados con la alimentacién de agua, concretamente una relacién H,O/aceite
igual a 19. Esta relacion se seleccion6 de acuerdo con la estequiometria de la reaccion de
reformado del aceite con H,0O (R.5.22). Cada uno de los experimentos indicados corresponde
a un minimo de 45 minutos de operacion en estado estacionario, dando un total de 12 horas
de operacién a alta temperatura, de las cuales 6 horas corresponden a operaciéon con

alimentacién de aceite a la unidad.
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Tabla 5.8.- Condiciones de operacién utilizadas en la planta ICB-CSIC-ligl con aceite
para el transportador de oxigeno NiO18-0ALOs.

. Ag. .

’lli:t I Al refoér% do reformadgo /aceite Fs F02 N Onio/aceite

CC) (g/h) (mol/mol) (kg/h) (Ix/h)  (mol/mol)
1900 50 H,O 0 10 231 53
2 900 50 H,O 0 10 66 3.0
3900 50 H,O 0 10 44 2.4
4 900 50 H,O 0 10 40 1.9
5 900 50 H,O 0 10 22 1.1
6 900 50 H,O 19 10.7 231 5.3
7 900 50 H,O 19 10.7 66 3.0
8 900 50 H,O 19 10.7 40 2.4

Debido a la presencia de compuestos de azufre en la composicion del aceite mineral, también
se realizaron experimentos con una disolucion de diésel y tiofeno al 1 % en peso de azufre. El
objetivo fue simular Gnicamente el efecto del azufre en los rendimientos del proceso a-CLR.
Se alimenté diésel a la unidad ICB-CSIC-liql hasta mantener el estado estacionario en
condiciones de operacién CLR (Oy,/diésel igual a 2.4) para cambiar la alimentacién por la
disoluciéon de diésel con tiofeno y observar el cambio en la distribucion de productos

£a5COSO0s.

De forma similar que los experimentos realizados con EtOH y diésel, se diluyé con N, la
corriente de aire primario para conseguir la cantidad de oxigeno deseada, manteniendo

constante en todos los experimentos el flujo total de entrada al RO igual a 1100 L /h.

5.2.1.3. Efecto de la relacién O, /aceite

El parametro principal en un proceso CLR es la relacién molar del oxigeno transferido al
combustible por mol de combustible alimentado en el sistema. Todos los experimentos
correspondientes a este estudio se realizaron con un flujo de aceite mineral de 50 g/h y
variando el flujo de oxigeno a la entrada del RO entre 22 y 231 mol/h, lo que equivale a un
intervalo de concentraciéon de O, en la entrada de entre 2%-21% en volumen. En la Figura
5.16 se muestra el efecto de la relacién molar O,/ aceite sobre la distribucién de productos a
la salida del RR a una temperatura de 900 °C y con unas relaciones molares H,O/aceite y
CO,/aceite iguales a 0. Asimismo se comparan los resultados experimentales, representados
mediante puntos, con los datos tedricos correspondientes al equilibrio termodindmico,

representado mediante las lineas continuas, los cuales se calcularon con el software HSC
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Chemistry 6.1 [134]. En todos los casos evaluados no se detecté ningun hidrocarburo a la
salida del RR. Esto junto con la realizacién de los correspondientes balances de materia a la

unidad, permitié determinar que la conversion del aceite mineral fue del 100 %.

Se puede observar que para valores superiores a 56 nos encontramos en condiciones de
combustién, siendo la composicion de salida del RR basicamente CO, y H,O. Si se disminuye
la relacién molar Oy,/Aceite se produce un aumento de concentracion de H,, CO y CH, y
una disminucién en la concentraciéon de CO, (y de agua). Este hecho se debe, como se ha
comentado previamente, al aumento de contribuciéon de las reacciones de oxidaciéon parcial
(R.5.19) y reformado (R.5.20-R.5.21, R.5.8-R.5.9) frente a las de combustion completa
(R.5.18, R.5.2-R.5.4) en el proceso global. Si la relacion Oy, /aceite alcanza valores infetiores
a 19 se trabaja con defecto de oxigeno, (R.5.19), lo que implica la deposicién de carbono a
través de la reaccion de rotura de cadenas de carbono (R.5.23). Esto se vi6 por la deteccion de
CO, a la salida del RO, producto de la combustiéon del carbono (R.5.17) transferido desde el

RR al RO, y por un aumento de la concentracion de H, a la salida del RR.
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Figura 5.16.- Distribucién de productos experimentales y equilibrio termodindmico en

funcién de la relacién molar Onio/aceite. NiO18-0.Al O3,
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5.2.1.4. Efecto de la relacién H,O/aceite

Posteriormente, de forma equivalente a la utilizacion de diésel comercial, se alimenté H,O
para ver su efecto en el proceso CLR y en la composicion de gas producido. Para ello se
aliment6 al RR una relacién molar H,0O/aceite=19. En la Figura 5.17 se muestra el efecto de
la relacién molar Oy,/aceite sobre la distribucion de productos de salida del reactor RR y

sobre el equilibrio termodindmico a una temperatura de 900 °C con la alimentacién de agua.

Los resultados obtenidos con el aceite son similares a los encontrados con el diésel. Se
observa que la inyeccién de H,O a la entrada del RR evita la formaciéon de carbono a bajas
relaciones Oy, /aceite (< 19) de forma similar a lo que se observé con diésel comercial como
combustible. También se observa que dicho aumento produce una disminucién en la
concentracién de CO y un aumento en la de H, y CO,, debido principalmente al efecto de la
reaccion WGS (R.5.15) y a la reaccion de reformado humedo catalizada por el Ni elemental
(R.5.20-R.5.21, R.5.8-R.5.9). Por otra parte, cabe destacar que todos los resultados obtenidos

estan cerca a los calculados tedricamente en el equilibrio termodinamico.
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Figura 5.17.- Distribucién de productos experimentales y equilibrio termodindmico en

funcién de la relacién molar Onio/aceite. NiO18-0.AlL O3,
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5.2.1.5. Efecto del azufre en la composicion la relacion H,O/aceite

Tras las 6 horas de operaciéon con el aceite mineral se empezé a ver un descenso en la
concentracién de CO e H,. Como el aceite mineral tiene tanto metales pesados (Mg, Ca, Zn,
Ba, Pb, P y S) como compuestos de azufre, se analiz6 el posible efecto del azufre de forma

independiente.

Esta presencia de azufre en la composicion del aceite va a afectar negativamente al
transportador basado en NiO. Para determinar que le ocurre al sélido cuando se hace
reaccionar con combustibles liquidos sulfurados se preparé una disoluciéon de diésel con

tiofeno con una concentracion del 1% en peso de azufre, equivalente a 1500 ppm de H,S.

En primer lugar se alimento diésel al RR de la unidad de 1 kW, y una concentracion de O, del
3% en volumen al RO. La temperatura de operacion en el RR fue de 900 °C y no se alimento
agua al sistema. En la Figura 5.18 se puede observar la distribucién de productos a la salida
del RR. Una vez alcanzado el estado estacionario tras los primeros 30 minutos de
alimentacion de diésel y una distribucion de productos estable, se aliment6 la disolucion de
diésel y tiofeno equivalente al 1 % en peso de azufre. Durante 80 minutos la distribucién de
productos se mantiene estable, a partir de los cuales se observa un pequena disminucién en la
concentracion de CO y CO, y un aumento de H, en el RR. Asimismo, se detecté6 CO, a la
salida del RO, indicativo de la formacion de carbono. A los 175 minutos de operacion, se
observa una diminucién brusca de CO y un aumento continuado de H, y CH, a la salida del
RR y de CO, y CO en el RO. Sin embargo, a los 185 minutos la concentraciéon de H,
comienza a bajar levemente, y la concentracién de CO y CH, en el RR y de CO, y CO en el
RO tienden a estabilizarse. Esto significa que disminuye la cantidad de H, producido, hasta

alcanzarse un equilibrio entre la produccién de gas de sintesis y la formaciéon de carbono.

Esta disminucién brusca de CO inicial, la desapariciéon de CO,, el aumento de CH, y la
fluctuacién en la producciéon de H, en el RR es debido al envenenamiento del transportador
de oxigeno por parte del azufre. Dicho azufre reacciona con la superficie del transportador
produciéndose Ni,S;. Debido a ello, hay menos oxigeno disponible en el transportador para
reaccionar con el combustible en el RR y el Ni pierde su capacidad catalitica en la reaccion de

reformado.
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Figura 5.18.- Distribucién de productos experimentales y equilibrio termodindmico en

funcién de la relacién molar Onio/aceite. NiO18-0.Al, O3, T=900 °C, H,O/aceite=0.

Asimismo, ese azufre reaccionado no se elimina en ninguno de los reactores. Prueba de ello
es que no se detectd ningin compuesto sulfurado (SO, o H,S) a la salida de los reactores de
oxidacién y reduccién respectivamente. Para comprobar que este azufre estd en el

transportador, se realizaron analisis SEM-EDX y XPS. En la Figura 5.19 se muestra una

imagen SEM y el analisis

muestra la distribucién de los elementos que componen el transportador utilizado, Al, O, Ni y
azufre. Sin embargo, la cantidad de azufre detectado esta por debajo del error del propio

método de analisis. Por ello se muestra en la Tabla 5.9 el porcentaje atémico y en peso de la

—>
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EDX de forma longitudinal de una particula de transportador. Se

composicion de la superficie del transportador analizado por XPS.
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Figura 5.19.- Imagen SEM y andlisis EDX del transportador basado en NiO.

Tabla 5.9.- Distribucién atémica y en peso de la superficie del transportador usado con

la disolucién de tiofeno.

% atémico % peso
@) 41.20 29.43
Al 57.09 66.25
Ni 1.57 4.12
S 0.14 0.20

Se puede observar que existe presencia de azufre en la superficie del transportador lo que
indica que se produce el envenenamiento del sélido en un proceso CLLR con combustible

liquidos sulfurados. Debido a ello no se continda con derivados del petréleo, ya que seria
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necesario desarrollar otros transportadores de oxigeno reactivos en el proceso CLLR y que no

desactiven el sélido por la presencia del azufre.
5.3. Comparacion del comportamiento de combustibles fosiles

Debido a las diferentes estequiometrias de reaccién y composicion de los diferentes
combustibles, resulta dificil la comparacién directa de los resultados obtenidos con cada uno
de ellos. Sin embargo, una forma sencilla de comparacién serfa normalizar la distribucién de
productos gaseosos por mol de carbono alimentado al RR. En la Figura 5.20 se muestra la
composicion del gas de sintesis obtenido para el CH,, EtOH, diésel y aceite en funcién del
oxigeno reaccionado por dtomo de catbono (Oy,,/C) sin alimentacién de H,O. Se puede
observar como con el CH,, ver Figura 5.20.a, se consigue una produccién de hidrégeno por

mol de carbono alimentado mayor que pata los otros combustibles, al tener la relacion H/C
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Figura 5.20.- Distribucién de productos experimentales y equilibrio termodindmico en

funcién de la relacién molar Onjo/aceite. NiO18-0.Al,O3, T=900 °C, H,O/aceite=19.
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Por otra parte, con el EtOH se consigue la segunda mayor concentraciéon de H,, ver Figura
5.20.b. Asimismo, es el que presenta el comportamiento mas diferente debido a la presencia
de oxigeno en su composicién. Sin embargo, en el caso de utilizar combustibles liquidos de
origen fosil de cadena larga, se consigue una concentraciéon de H, y una composiciéon de gas
de sintesis similar con cualquiera de ellos, ver Figura 5.20.c y 5.21.d. Esto es debido que todos

ellos poseen una relaciéon H/C similar.

Sin embargo se ha demostrado que el proceso CLR con transportadores de Ni es factible
utilizando combustibles liquidos de origen fésil sin azufre. Se ha de realizar un proceso de

desulfuracion previa para poder utilizar liquidos con azufre en este tipo de procesos.

Concretamente, utilizando diésel comercial se ha determinado que es posible trabajar en un
proceso CLKR con una eficiencia de captura de CO, del 100%. Se ha demostrado que es
posible obtener una concentracién de hidrégeno cercana a la dada por el equilibrio
termodinamico teérico, produciéndose mas de 20 moles de H, por mol de diésel alimentado.
Asimismo, se ha demostrado que es posible obtener cualquier relacion molar H,/CO en el
gas de sintesis producido para procesos Fischer-Tropsch (0.2-3) utilizando la combinacion de
reformado seco y humedo. Sin embargo, si existe presencia de azufre, se ha probado que el
transportador basado en Ni no es factible para este proceso. Se ha observado que, tras 6
horas de operacién, con una concentracioén de azufre del ~1% en peso, el transportador no

puede seguir siendo usado.

147






Proceso CLR
autotérmico,; a-CLR






6.Proceso CLR autotérmico a-CLR

6. Proceso CLR autotérmico

a-CLR

En cualquier proceso de produccién de gas de sintesis que tiene como finalidad producir H,
se alimenta agua en el reactor IWGS situado detras del reactor de reformado para modificar la
composicion del gas de sintesis y maximizar la producciéon de hidrégeno. En el caso
especifico del proceso CLR, el agua puede alimentarse tanto al reactor de reducciéon como en
el reactor WGS. Como ya se ha observado en los capitulos anteriores la alimentaciéon de agua
tiene una gran influencia en la composicion del gas de sintesis obtenida y en el
funcionamiento del proceso. Sin embargo, ademas de maximizar la produccion de H, también
han de encontrarse las condiciones de operacién que hacen el proceso autotérmico con el fin

de evitar el aporte de energia externa.

Para ello se realizaron los balances de materia y energfa tanto en el sistema CLLR compuesto
por los reactores RR y RO, como al sistema global de producciéon de H,, que incluye el
proceso a-CLR, el reactor WGS y varios intercambiadores de calor. Asimismo, se analizé el
efecto de las principales variables de operacién, como son las relaciones Oy/fuel y
H,0/fuel, la velocidad de circulacion de solidos, Fg, y el contenido del 6xido de niquel en el

transportador de oxigeno.

La optimizaciéon del proceso se realizara tanto para combustibles de origen renovable, como
combustibles de origen fosil. Por tanto el objetivo de este capitulo consiste en determinar las
condiciones autotérmicas que maximicen la producciéon de H, en un proceso global utilizando
bioetanol de diferentes purezas (o contenido de H,O), asi como cuando se utiliza

combustibles de origen fosil (diésel o aceite).
6.1. Procedimiento

En este capitulo se van analizar y realizar los balances de materia y energia a dos sistemas
diferentes para cada uno de los combustibles seleccionados. Las Figura 6.1.a y 6.1.b muestran

los diagramas generales del proceso global de producciéon de H, considerados. En estos
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diagramas los calculos se van realizar en primer lugar para un sistema CILR compuesto por el
reactor de reduccién y el de oxidacién (zona naranja en Figura 6.1). Seguidamente, se realizan
los calculos tedricos considerando todo el sistema englobado dentro del marco negro

discontinuo.

El proceso global de produccién de H, es similar en todos los casos y esta integrado por un
sistema a-CLR, un reactor WGS' y varios intercambiadores de calor. El calor sensible de las
lineas de salida se aprovecha en varios intercambiadores de calor que se utilizan para evaporar
los liquidos y calentar los gases a la entrada de los reactores. Dependiendo de las condiciones
de operacion, se puede recuperar calor extra del proceso global que se puede utilizar en

diferentes procesos previos o posteriores a la obtencién de hidrégeno.

La diferencia entre los esquemas mostrados en la Figura 6.1 es el tipo de combustible,
correspondiendo a la utilizacion de bioetanol con diferentes purezas (Figura 6.1.2) o al uso de

combustibles de origen fosil (Figura 6.1.b).
En el caso base de referencia se consideraron las siguientes suposiciones:

- Elsistema se encuentra en estado estacionario.

- No se consideran pérdidas de calor en el sistema global.

- La temperatura en el RR (Tyy) es de 900 °C.

- La temperatura en el reactor WGS (T, es de 250 °C.

- La temperatura de las corrientes de entrada del RR y RO es de 477 °C.

- Todas las corrientes de salida del sistema se enfriaron a 100 °C.

- El flujo molar de combustible liquido puro a la entrada del RR fue 1 mol/s.

- El transportador de oxigeno contiene un 20% en peso de NiO soportado en alumina.

- La circulacion de solido, F, se fijé en 2.75 kg/s (2.38 kg/s-MW).

- La relacién oxigeno-combustible (Oy/fuel) se consiguié controlando el flujo de
oxigeno alimentado al reactor de oxidacion.

- La relacién molar agua-combustible (H,O/fuel) que se alimenté al reactor WGS fue
igual al valor estequiométrico de la reaccion de reformado completo (3 para EtOH, 30

para diésel y 38 para aceite mineral).

En la Tabla 6.1 se muestran las reacciones consideradas en el proceso de obtenciéon de H,
para los tres combustibles seleccionados y las entalpias de cada una de ellas a 900 °C. En

dicha tabla se puede observar como la mayoria de las reacciones que se producen son
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endotérmicas. El calor necesario para que se den dichas reacciones es aportado

principalmente por el sélido caliente transferido del RO al RR. Para el caso base existe un

valor determinado de Oy/fuel que permite operar en condiciones autotérmicas. Para

determinarlo se deben realizar de forma simultanea balances de materia y energfa al sistema

CLR
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Figura 6.1.- Proceso global de produccién de H; integrado por el sistema #-CLR, un

reactor WGS e intercambiadores. a) Utilizando bioetanol como combustible. b)

Utilizando combustible f6siles liquidos.
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Tabla 6.1.- Principales reacciones y entalpias a 900 °C con un transportador de oxigeno
basado en NiO.

Reacciones en el Reactor de Reduccion (RR): AHgppc (kJ/mol)

Oxidacién completa:

C2H5OH® + 6 NiO — 6 Ni + 2 CO, + 3 H,O 36.5 <R61)
CisHog + 44 NiO © 44 Ni + 15 COz + 14 H2O 989.8 R.6.2)
C19H38(g) + 57 NiO & 57 Ni + 19 CO, + 19 H,O 1468.2 <R63)
CH4 + 4 NiO — 4 Ni + CO; + 2 H,O 135.6 R.6.4)
H, + NiO — Ni + H,O -14.3 (R.6.5)
CO + NiO — Ni + CO» -48.5 (R.6.6)
Oxidacién parcial:

C2H5OH® + NiO - Ni+2 CO + 3 H, 176.8 <R67)
CisHog + 15 NiO — 15 Ni + 15 CO + 14 H, 1938.8 (R.6.8)
CioHsg + 19 NiO — 19 Ni + 19 CO + 19 H, 2688.7 (R.6.9)
Reformado hiimedo catalizado por Ni°

C:HsOH¢ + H2O — 2 CO + 4 H; 191.4 (R.6.10)
CHsOH + 3 H: O — 2 CO2 + 6 H» 123.3 (R.6.11)
CisHog + 15 HoO — 15 CO + 29 H» 2158.7 (R.6.12)
CisHage + 30 H:O — 15 CO; + 44 H 1634.9 (R.6.13)
CioHsg + 19 H2O — 19 CO + 38 H» 2967.3 (R.6.14)
CioHsg + 38 H:O — 19 CO2 + 57 Hy 2303.8 (R.6.15)
CH4 + H O —- CO + 3 H; 229.6 (R.6.16)
CH4 + 2 H,O — COz + 4 H; 193.7 (R.6.17)
Reformado seco catalizado por Ni°

CHsOHg + CO2; —3CO + 3 Hs 226.1 (R.6.18)
CisHasy + 15 CO2 — 30 CO + 14 Hz 2682.5 (R.6.19)
CioHss + 19 CO2 — 38 CO + 19 Hz 3500.9 (R.6.20)
CH; + CO,—2CO+2H;, 262.7 (R.6.21)
Rotura de cadenas de carbono [133]

C2HsOH — C:H4O + Hy -11.9 (R.6.22)
C,H,O — CH, + CO -24.4 (R.6.23)
CH;,—> C+2H; 88.1 (R.6.24)
CisHas < 15 C + 14 Hy (+CHy) 119.8 (R.6.25)
C19H33(g) - 19C+19H, (+CH4) 384.7 (R.6.26)
Gasificacién de Carbono

C + H,O —- CO + H, 135.8 (R.6.27)
C+CO,—2CO 172.8 (R.6.28)
Water-gas shift

CO + H,O « CO; + H; -34.2 (R.6.29)
Reacciones en el Reactor de Oxidacion (RO):

Ni + %2 Oz — NiO -234.3 (R.6.30)
Combustion de Carbono

C+ 02— CO; -392.7 (R.6.31)
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6.1.1. Balances de materia y energia en un sistema a-CLR

El balance de materia realizado al sistema #-CLLR ha sido explicado previamente en el
apartado 4.3. Concretamente se basa en un balance de materia al oxigeno. De esta manera el
oxigeno cedido por el aire alimentado es igual al oxigeno capturado por el transportador de
oxigeno en el RO e igual al oxigeno que reacciona con el combustible en el RR y viene

planteado por las ecuaciones e.6.1 y e.6.2.

F.x
FOZ,IN AXOZ - MAXS (e.6.1)
Myio
F.x. Oy
CITNOOX A NO (e.6.2)
M, fuel

siendo, Fg es la velocidad de circulacién de sélidos; AX,, la conversién del oxigeno en el RO

y AXj la variacién de conversion del transportador de oxigeno entre el reactor de reduccién y

el reactor de oxidacion, y definida mediante las ecuaciones e.6.3-¢.6.5.
AX = X6 — Xir (e.6.3)

_ XNiO,RO T XN, red

X, = (c.6.4)

XNiO,0x — XNiO, red

<. = X NiO,RR
-

XNiO,0x  XNiO, red

~ XNIO, red

(e.6.5)

La composicion del gas de sintesis producido se calcul6é considerando que se encontraba en
equilibrio termodinamico, el cual se obtuvo utilizando el método de minimizaciéon de la
energfa de Gibbs con el software HSC Chemistry 6.1 [134]. Esta suposicién se vié sustentada

por los resultados obtenidos experimentalmente y mostrados en los capitulos anteriores.

Asimismo, el balance de energfa se determind teniendo en cuenta tanto el reactor de

reduccidén como el de oxidacion.

AH,, = AH,, +AH,, (e.6.6)

donde AHgg y AHg(, son la variacion de entalpia asociada a todos los gases y solidos que se
encuentran en el interior de los reactores de reduccién y oxidacion respectivamente, y AH
es la energia que se requiere retirar o aportar al sistema CLR, considerando que no existen

perdidas de calor al exterior. La variacion de entalpfa en cada caso se calcul6 como:
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AH; = Znihi (e.6.7)

donde la entalpia de cada uno de los componentes, h, se obtuvo de acuerdo con la siguiente

ecuacion:

h, =h, +[ Cp,(T)T (6.8)

siendo h,; la entalpia de formacion, T la temperatura de operacion y Cp; el calor especifico de
cada componente. Los valores de h; y Cp; se obtuvieron de datos dados por Barin [138].
Todos los gases (CH,, CO, CO,, H,, H,O, N,, O,, aceite, diésel, EtOH) y sélidos (NiO, Ni,
Al O;) presentes en los reactores se consideraron como reactivos y productos en el balance de

energia.

En base a la ecuacién (e.6.6) el proceso es autotérmico cuando AHg, es igual a 0, y se

denomina AH_ . Si AH x>0 significa que la energia en el reactor de oxidacién no es

suficiente para completar el balance de calor, es decir, se necesita aporte de calor externo para

las reacciones endotérmicas (R.6.1-R.6.4, R.6.7-R.6.21, R.6.23-R.6.27) del proceso. Por otra

parte, AH, ;<0 cuando existe exceso de calor en el sistema.

El proceso autotérmico se obtendra con un valor determinado de O,/ fuel para una relacion
molar H,0O/fuel dada, produciendo una composicién concreta del gas de sintesis a 900 °C en

el RR y a una temperatura especifica en el RO de tal manera que los balances energéticos

cumplan en la €.6.6 la condicién autotérmica (AH, z=AH, ¢, z=0).
6.1.2. Balances de materia y energia en un sistema global de produccion de H,

Una vez planteados los balances de materia y energfa en el sistema #-CLLR (zona naranja en la
Figura 6.1) se integraron en un proceso global de producciéon de hidrégeno incluyendo

ademas el reactor IGS'y los intercambiadores de calor (zona remarcada en la Figura 6.1).

El balance de energfa global se definié como:

AHg =AH, 5 + Y AHyp + AH s (€.6.9)

donde AH,;;; y AHy,s son la variacion de entalpia asociada a cada intercambiador de calor del

proceso y al reactor WGS respectivamente, siendo, como se ha comentado en el punto

anterior, AH,  z=0.
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6.2.Evaluaciéon del proceso a-CLR utilizando bioetanol con diferentes

purezas

En primer lugar se va a evaluar la producciéon global de H, en condiciones autotérmicas
utilizando bioetanol con diferentes purezas. Hay que tener en cuenta que uno de los

parametros mas importantes en un proceso CLR es la cantidad de agua alimentada al proceso

28]

En la Figura 6.2 se muestra de forma esquematizada el proceso de produccién de bioetanol.
En el proceso de fermentacion de biomasa se obtiene un bioetanol, con una concentracion
del 10% en volumen ya que a concentraciones superiores los microorganismos responsables
del proceso de fermentacién mueren. Posteriormente, se realiza la destilacion del liquido hasta
alcanzar diferentes purezas. Concretamente si se produce un bioetanol diluido al 52 % en
volumen en la columna de destilacién, se alcanza una telacion H,O/EtOH igual a 3, que
justamente corresponde con el valor estequiométrico del reformado humedo a la produccion
de H, y CO, (R.6.11). Sin embargo, si se realiza la destilacion completa hasta el azedtropo se
produce un bioetanol hidratado con una concentraciéon del ~96% en volumen [145]. A
continuacion este bioetanol se puede pasar por una etapa de deshidrataciéon produciéndose

bioetanol deshidratado con una concentracién muy cercana al 100 %.

Biogenic O, 1 95.69/ Hydrous Ethanol
s = c -
S E & =
8 F_ L
Sugar Syrup z : § — ]
Starch Molasses 204 %= S
(Grain) - g — E
= E 3
e m =
— [T}
— ) = g
[ —52%} 3
H20 10% g
- Yeast -
Enzymes Anhydrous Ethanol
Grind - 0
Saccharification Fermentation 99.9%
* Wet Distillers Grains & Solubles (WDGS)
Evaporation * Liguid Fertiliser

* Dried Distillers Grains & Solubles (DDGS)
* Fertiliser

Figura 6.2.- Proceso de produccién de bioetanol.
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Obviamente, estos dos ultimos procesos requieren una elevada cantidad de energfa.
Concretamente, la energfa requerida para eliminar el agua del bioetanol de fermentaciéon y
pasar del 10% al 99.5% representa aproximadamente el 37% de la energfa total requerida en el
proceso global de obtenciéon del bioetanol [146, 147, 148, 149]. Este porcentaje se divide
especificamente en un 23% para el proceso de destilacion atmostérica y un 14% en la
deshidratacion debido a que la energfa necesaria en el proceso de eliminaciéon de agua crece de
forma exponencial cuando la pureza del bioetanol se acerca al punto azeétropo. La
posibilidad de utilizar bioetanol con una concentraciéon de agua menor de 95.6% puede
presentar un ahorro energético en su proceso de obtenciéon al modificar o incluso eliminar
alguna etapa de destilacion del liquido. Concretamente, si se quiere producir el bioetanol

diluido el ahorro energético es en torno al 20 % del proceso total de producciéon de bioetanol.

Inicialmente se van a realizar los balances de materia y energfa en el proceso CLR con
bioetanol puto, analizando cémo influyen la relacién molar Oy,,/EtOH vy la temperatura en
el RO en la producciéon de H, y en el balance energético del proceso. Seguidamente, se
analizara como influye el contenido de NiO en el transportador de oxigeno, para finalizar con
la evaluacién del proceso global de produccién de H, en base a la pureza de bioetanol

utilizado.
6.2.1. Balances de materia y energia en un sistema a-CLR con bioetanol puro

Se realizaron los balances de materia y energia para obtener las condiciones autotérmicas en el
proceso CLR (a-CLLR) usando bioetanol puro como combustible y con la alimentacién de
agua unicamente al reactor WGS (H,O/EtOH=0 en el RR). Se consideraron asimismo las
suposiciones del caso base mostradas en el apartado 6.1. En primer lugar, se estudio el efecto
de la relacién molar Oy,/EtOH en el balance de calor (Figura 6.3.a), en la temperatura
requerida en el interior del RO para mantener la Tyy constante en 900 °C (Figura 6.3.b) y en la
produccion de hidrégeno obtenido después del reactor WGS (Figura 6.3.c). Los resultados

obtenidos se muestran en la Figura 6.3.
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molar Onio/EtOH. a) Balance de calor en el sistema CLR. b) Temperatura en el RO. ¢)

Produccién de Hz en el proceso global por mol de bioetanol.

Se observa que un descenso en la relacién Oy,,/EtOH produce un aumento en la variacién
de entalpia del sistema CLK, un aumento en la temperatura del RO, y un aumento en la
produccion de H, después del reactor IWGS. En este caso, las condiciones autotérmicas en el
proceso CLR se alcanzaron con una relaciéon molar Oy,,/EtOH igual a 1.47. Con estas
condiciones, la temperatura en el RO fue de 992 °C, y se obtuvo una produccién de H, de

4.46 moles por mol de bioetanol alimentado. Valores infetiores de Oy;,/EtOH producitian
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una mayor cantidad de H, pero con el inconveniente de que se requeriria aportar calor
externo al sistema, (ver Figura 6.3.a). Por el contratio, valores supetiores de Oy,,/EtOH

disminuye la cantidad de H, a base de obtener exceso de energia en el sistema.
6.2.2. [Efecto de Ia velocidad de circulacion de solidos, F

En base a las ecuaciones e.6.1 y €.6.2 se concluye que se puede transferir la misma cantidad de
oxigeno si el factor: Fyxyo AXg (flujo de sélidos por contenido de NiO y variacion de
conversion) es constante. En el apartado anterior se han determinado los valores en el
sistema CLR autotérmico para una determinada circulacion de sélidos, Fg, lo que significa un
valor especifico de AX, para un contenido de NiO en el transportador de oxigeno del 20 %
en peso. Sin embargo, en el proceso CLR pueden utilizarse diferentes transportadores de
oxigeno y flujos de sélidos. Por lo tanto, en este trabajo se ha analizado como afectan estas

variables a la produccién de H,.

La Figura 6.4 muestra la relaciéon que existe entre la velocidad de circulacién de soélidos Fy, y la
variacion de conversion, AXg, la temperatura del reactor de oxidacion, la relacién molar
Onio/EtOH y la produccién de H,, para transportadores con cuatro contenidos de NiO
diferentes (5-10-20-40 % en peso) para operar en condiciones autotérmicas. En base a la
ecuacion e.6.1, un aumento en Fy implica un descenso en AXg para un transportador dado
(Xnio constante), asi como un descenso en la temperatura en el RO y un ligero aumento en la

produccion de H,.

Por otro lado, la utilizaciéon de transportadores de oxigeno con diferentes contenidos de NiO
produce cambios en el valor de AX; (Figura 6.4.a) para mantener constante la cantidad de
oxigeno transferido (calculado en el balance de materia con la e.6.2), una pequefia variacion
en la temperatura del RO (Figura 6.4.b) y en la produccion de H, (Figura 6.4.c). Las pequefias
variaciones observadas en la Ty, (Figura 6.4.b) son causadas por la diferencia en el calor
especifico derivado de la variacion en la composicion del solido. Ello hace que la velocidad de
circulacion de sélidos, Fg, sea la variable que mas afecta en el balance de energfa, teniendo

menor relevancia el contenido de NiO del transportador.

Como se puede observar en la Figura 6.4 existe un amplio intervalo de valores de Fg que
permiten operar en condiciones autotérmicas. Las restricciones operacionales estan asociadas
a una elevada temperatura de operacion en el RO y a la propia velocidad de circulacion. Estas

estan indicadas en la figura por las zonas sombreadas de verde y azul, respectivamente.
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En este caso, temperaturas superiores a 1050 °C (zona verde) y velocidades superiores a 17
kg/s"MW (zona azul) [150] se consideran como los limites de operacién en este tipo de
instalaciones. Temperaturas mayores pueden llevar a problemas de operacién desde el punto

de vista de resistencia de materiales en los reactores. Asimismo, una circulacién de sélidos
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superior a 17 kg/s:MW conllevarfa problemas hidrodinamicos en la planta piloto y el

funcionamiento incorrecto del sistema.

En el posible intervalo operacional 1.7-17 kg/s*MW, se obtiene una produccién de H, que
varfa en el intervalo entre 4.45-4.49 en condiciones autotérmicas con soélidos basados en NiO.
Un mayor contenido de NiO implica una velocidad de circulacién inferior lo que evitaria
problemas de operacion en el interior de los reactores, al evitar la operaciéon en régimen de
transporte neumatico. Pero un menor contenido implica un menor coste de obtencion del
material. Es por ello que se considera que un 20% en peso es el contenido idéneo para los

transportadores de oxigeno basados en NiO.
6.2.3. Efecto de la pureza del bioetanol

El estudio descrito anteriormente se realiz6 considerando que el agua se alimentaba
integramente al reactor WGS (H,O/EtOH=3). Sin embargo, existe la posibilidad de alimentar
al RR parte del agua o incluso la totalidad de la misma requerida para el reformado completo
del combustible segiin la estequiometria de la reaccion (R.6.11). En el caso de utilizar
bioetanol como combustible de partida, no serfa necesaria la eliminacién de toda el agua del
producto obtenido en el proceso de fermentacién, lo que implicarfa una importante ventaja
tanto desde el punto de vista econémico como energético. En este caso podrian utilizarse
diferentes purezas de EtOH desde bioetanol deshidratado con una pureza muy cercana al
100% en volumen, bioetanol hidratado con una concentracion maxima del 96% en volumen
[149], o bioetanol diluido con el =52% en volumen. Precisamente esta cantidad corresponde
a una relacion H,O/EtOH=3, que es la que implica la alimentacion directa de toda el agua al

reactor de reduccion.

Con el fin de determinar el efecto de la alimentacion del agua, bien en el RR, en el reactor
WGS o distribuida entre ambos, se realizaron los balances de materia y energia a dicho
proceso, manteniendo la relaciéon molar H,O/EtOH total en el proceso global constante e

igual a 3.

En la Figura 6.5 se muestra la producciéon de H, en el proceso global y la temperatura en el
RO en funcién de la relacién H,O/EtOH alimentada al RR y al reactor IWGS, en condiciones

autotérmicas en un sistema a-CLR.
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No se observa ninguna diferencia en la temperatura del RO, concluyendo que la variable que
mas afecta a la Ty, es la velocidad de circulacion de sélidos, Fg, como se ha comentado en el
apartado anterior. Sin embargo, la cantidad de H, producido disminuye ligeramente si se
alimenta mas agua al RR en lugar de al reactor IWGS. La adicién de agua en la entrada del RR
implica que se requiera mayor energfa para calentarla y alcanzar la temperatura fijada en el RR.
Esta energia extra se consigue aumentando la relacién molar Oy,,/EtOH necesatia para el
proceso autotérmico, lo que significa una mayor contribucioén de las reacciones de oxidacion

completa (R.6.1, R.6.4-R.6.6) en el proceso y menor produccion de H,.

En la Figura 6.5 se han identificado las tres purezas de bioetanol previamente mencionadas.
El bioetanol deshidratado cotresponde a una relacion H,O/EtOH = 0, el bioetanol hidratado
a una relaciéon H,O/EtOH =0.2, y el bioetanol diluido a una relacion H,O/EtOH=3 en el
RR. Se observa que la cantidad de H, obtenido varia desde 4.46 (con EtOH deshidratado)
hasta 4.34 mol de H,/mol de etanol (con EtOH diluido).

6.2.4. Efecto de la temperatura en el RR, Ty,

La temperatura en el RR es una variable de operaciéon que afecta claramente a las velocidades
de reacciéon y a las constantes de equilibrio de los gases. Para ello se evaluaron diferentes
temperaturas de operacion en el RR para diferentes purezas de bioetanol, y por tanto

diferentes relaciones molares H,O/EtOH en el intervalo comprendido entre 0 y 3 en la
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entrada del RR, con el objetivo de determinar las condiciones autotérmicas sin deposicion de
carbono en el proceso a-CLLR. En la Figura 6.6 se muestran estas relaciones molares
Oyio/EtOH vy el valor minimo requerido pata evitar la deposicién de carbono en funcién de

la Tyg.

Como ejemplo se muestra en la Figura 6.6.a la relacién molar Oy,,/EtOH requerido en el
sistema a-CLLR para diferentes Tyy con una relacion H,O/EtOH igual a 1, valor
estequiométrico de la reaccion de reformado humedo (R.6.10). La zona situada debajo de la
curva a-CLR corresponde a condiciones en las que se requiere aportar calor al sistema. Por
otra parte, la zona situada sobre la linea 4-CLLR corresponde a condiciones donde se genera
calor extra en el sistema CLLR. Asimismo, la zona sombreada representa las condiciones en las

que se produce la deposicién de carbono en el RR.

La Figura 6.6.b muestra los resultados obtenidos con diferentes relaciones molares
H,O/EtOH. Los valores de trelaciones molares H,O/EtOH iguales a 1 y 3 son los valores
estequiométricos dados por las reacciones de reformado humedo (R.6.10) y reformado
himedo a la produccién de H, y CO, (R.6.11), respectivamente. Se puede observar que al
disminuir la Tyy es posible trabajar con relaciones Oy,,/EtOH mas bajas en condiciones
autotérmicas (lineas continuas). Obviamente, la temperatura minima de operacion en el RR
esta limitada por la deposicion de carbono (lineas discontinuas) y que en la Figura 6.6.b viene

indicada por los puntos para cada relaciéon H,O/EtOH alimentada al RR.
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evitan la deposicién de carbono.
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Con este mismo razonamiento se obtuvieron las Ty, minimas de operacién para las diferentes
purezas de bioetanol; deshidratado (H,O/EtOH=0), hidratado (H,O/EtOH=0.2) y diluido
(H,O/EtOH=3), tomando valores de 772 °C, 744 °C y ninguna minima tedrica,
respectivamente. Sin embargo, se debe considerar que las reacciones que se dan en el proceso
a-CLR pueden estar limitadas por la cinética de reacciéon cuando se trabaja a temperaturas
inferiores a 800 °C y habra que determinarlo experimentalmente como se vera posteriormente

en el apartado 6.5.
6.2.5. Optimizacion en Ia produccion de H, en el proceso global

En base a los resultados obtenidos anteriormente, se ha realizado finalmente un estudio de
optimizacién de la produccion de H, en el proceso global en funcién de la temperatura en el
RR. Para ello se han utilizado las 3 purezas de EtOH anteriormente mencionadas:
deshidratado (=100 % en volumen o H,O/EtOH=0), hidratado (95.2 % en volumen o
H,O0/EtOH=0.2) y diluido (=52 % en volumen o H,O/EtOH=3).

En la Figura 6.7 se muestra la relacion molar Oy,/EtOH, la variacién de entalpia y la
produccion total de H, en el proceso global (a-CLR + WGS + intercambiadores de calor)

para cada tipo de bioetanol en funcién de la temperatura en el RR.

Se observa que un descenso en la temperatura del RR implica que se requieran menores
relaciones molares Oy,,/EtOH para alcanzar el proceso a-CLR (Figura 6.7.2), lo que significa
que la produccion de H, aumenta (Figura 6.7.c) con una disminucién del exceso de energia
que se produce en el proceso global (Figura 6.7.b). Sin embargo, a partir de una relacién
Oyio/EtOH determinada se observo la presencia de un méximo en la produccién de H,. La
aparicion de este maximo se atribuye a la apariciéon de metano residual en la composicion de
gas. Asimismo, se observa que dicho maximo es diferente en funcién de la cantidad de agua

alimentada en el RR.

Si se utiliza el bioetanol deshidratado (=100 % en volumen) en el RR, el maximo en la
produccion de H, se alcanzarfa a 850 °C con una produccién de 4.5 moles de H, por mol de
bioetanol (n° 1 en la Figura 6.7.c). Si se utiliza el bioetanol hidratado se conseguiria una
pequena mejora en la producciéon de H, (n° 2). Sin embargo, la maxima produccién de H, se
producirfa con el bioetanol diluido (=52 % en volumen), alcanzandose 4.62 moles de H, por
mol de bioetanol a 715 °C en el RR (n° 3). Sin embargo en los tres casos se requeriria aportar

energfa externa al proceso global (Figura 6.7.b).
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Para evitar la necesidad de aportar energia externa y operar en un proceso global
completamente autotérmico (AH;=0), la temperatura de operacién se deberfa aumentar con
respecto al maximo (puntos 4-5-6 en la Figura 6.7.c), disminuyendo la produccién de H,. Si se
compara la producciéon de H, para las diferentes calidades de bioetanol evaluadas se observa

que en un proceso global autotérmico la cantidad de H, producido es la misma para los tres
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casos alcanzando un valor de 4.41 moles de H, por mol de bioetanol. Sin embargo en ese
caso, el utilizar bioetanol diluido implicarfa una ventaja energética frente a las otras dos
purezas evaluadas. Se conseguirfa un ahorro energético el proceso de obtencién del bioetanol
sin verse afectada la produccion global de H,. Este ahorro energético serfa ~20% del proceso

total de producciéon de bioetanol diluido en comparacion con el bioetanol deshidratado [149].

6.3.Evaluacion del proceso a-CLR utilizando diferentes combustibles

fosiles liquidos

Una vez evaluado el proceso 4-CLR con diferentes purezas de EtOH y demostrado que es
factible el proceso CLR utilizando combustibles fésiles (apartado 5.3), se plantea la evaluacion
del proceso ¢-CLR con diferentes combustibles fésiles para maximizar la producciéon de H,
en un proceso global que incluya el sistema a-CLK y el reactor WGS, tal y como se ha
mostrado en la Figura 6.1.b. Concretamente se han utilizado los dos combustibles evaluados
en los experimentos CLLR mostrados previamente, el diésel y aceite mineral, como base para

futuros estudios con residuos pesados del petrédleo desulfurados.

De forma equivalente al caso con bioetanol mostrado en el apartado 6.2, se realizaron
balances de materia y energfa con el objetivo de analizar el efecto de las principales
condiciones de operacién, como las relaciones molares Oy,/fuel o H,O/fuel con las
suposiciones consideradas previamente y mostradas en el apartado 6.1. Sin embargo,
inicialmente no se va a considerar una Ty, fija e igual a 900 °C como en el caso del bioetanol,
sino que se va a determinar que temperatura y que relacién Oy,/diésel minimas se necesitan
para trabajar en condiciones autotérmicas sin formacién de carbono. Seguidamente, se
evaluara la produccion de H, en el proceso global para finalizar con una comparacion entre

diferentes combustibles.
6.3.1. Sistema a-CLR utilizando diésel: efecto de Oy;,/diésel y Ty

Se realizaron los balances de materia y energfa, de forma equivalente al caso de bioetanol, para
obtener las condiciones autotérmicas en el sistema CILR. En este caso se evaluaron diferentes

relaciones molares H,O/diésel en la entrada del RR.

En la Figura 6.8 se muestran estas relaciones molares Oy,/diésel necesatias para trabajar en
condiciones autotérmicas y el valor minimo requerido para evitar la deposicién de carbono en
funcién de la Tyz. Como ya se ha explicado para el caso de EtOH en la Figura 6.6.a existe una

relacion molar Oy,/diésel minima en un sistema a-CLR sin formacion de carbono.
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La Figura 6.8 muestra los resultados obtenidos con diferentes relaciones molares H,O/diésel
alimentadas al RR, hasta los valores dados por las reacciones de reformado humedo (R.6.12)

(H,0O/diésel=15) y reformado himedo completo (R.6.13) (H,O/diésel=30).

De forma similar que al caso de EtOH, se puede observar que al disminuir la Ty es posible
trabajar con relaciones Oy,/diésel mds bajas en condiciones autotérmicas (lineas continuas).
Obviamente, va existir una temperatura minima de operaciéon en el RR, la cual va estar
limitada por la formacion de carbono (lineas discontinuas). Esta temperatura vendra dada por
los puntos de corte de las lineas comentadas, para cada relacion H,O/diésel a la entrada del

RR.

En el caso del diésel se debe remarcar que no es posible alcanzar condiciones autotérmicas sin
deposicion de carbono si no se alimenta agua en el RR. Esto significa que existe una relacién
molar H,0O/diésel minima que permita trabajar en condiciones autotérmicas en un intervalo
de Ty valido para un proceso CLR. Este mismo comportamiento se observé utilizando
aceite mineral en vez de diésel, con la salvedad de las diferencias en la estequiometria de las

reacciones involucradas.
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Figura 6.8.- Trr y Onio/diésel para evitar la deposicién de carbono en condiciones
autotérmicas. H>O/diésel=0-30. Lineas continuas: Onio/diésel en un sistema ¢-CLR para

cada Trr. Lineas discontinuas: Onio/diésel que evitan la deposicién de carbono.
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6.3.2. Optimizacion en la produccion de H, en el proceso global

En base a los resultados obtenidos en el apartado anterior, se realizaron los balances de
materia y energfa en el proceso global mostrado en la Figura 6.1.b de produccién de H,,
integrado por el sistema a-CLR, el reactor WGS y los intercambiadores de calor, utilizando
diésel como combustible. En la Figura 6.9 se muestra la variacién de entalpia y la produccién
total de H, en el proceso global en funcién de la temperatura del RR, Tgg, para tres relaciones
H,0O/diésel en el RR: 5, 15 y 30, manteniendo la relacion H,O/diésel total alimentada al

proceso global constante e igual a 30.
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Trr. a) Balance global de entalpfa. b) Producciéon global de H,. Puntos=maxima
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Se puede observar que existe una temperatura Optima de operaciéon que maximiza la
produccién de H,, de forma similar a lo que se ha observado en el caso de bioetanol en el

apartado 6.2.5, para las tres relaciones agua-diésel evaluadas (Figura 6.9.b).

Trabajar a temperaturas inferiores de esta temperatura 6ptima implica una disminucioén en la

produccion de H, debido a la presencia de intermedios no reaccionados (CH,) formados en el

proceso de descomposicion del diésel. Por otro lado la operacion a temperaturas superiores a

la 6ptima implica una disminucién en el H, producido debido a que la relacién molar
2

Oyyo/diésel requerida para trabajar en condiciones autotérmicas es cada vez mayor, y por lo

tanto aumenta la contribucion de las reacciones de oxidaciéon completa (R.6.2, R.6.4-R.6.0).

Sin embargo, para poder alcanzar la maxima producciéon de H, es necesario el aporte externo
de calor al proceso (Figura 6.9.b). En este caso, si se desea trabajar en condiciones
autotérmicas en el proceso global se debe aumentar la Ty,. En estas condiciones, disminuye la
produccion de H, en el proceso global obteniéndose la misma cantidad de H, por mol de
diésel alimentado independientemente de la cantidad de agua alimentada al RR. Se debe
considerar que la relaciéon molar H,O/diésel utilizada en el proceso global se mantuvo
constante e igual a 30 (en el caso del diésel). La diferencia radica en la Ty de operacion

requerida, siendo inferior a mayor relaciones H,0O/diésel alimentada al RR.

Por lo tanto si se quiere maximizar la producciéon de hidrégeno, se deberfa de alimentar toda
el agua correspondiente al reformado humedo completo al RR y trabajar a una temperatura
en el interior del reactor igual a 710 °C. Sin embargo, si se quiere trabajar en un proceso
global de produccién de hidrégeno completamente autotérmico, la cantidad de agua
alimentada el RR no afecta a la produccion de hidrégeno, en todos los casos se obtendria 31.2
moles de hidrégeno por mol de diésel alimentado. En este caso la cantidad de agua

alimentada afecta unicamente a la temperatura requerida en el interior del RR.

6.3.3. Comparacion de H, producido en el sistema global utilizando diferentes

combustibles

El uso de diésel o aceite mineral en el sistema ¢-CLLR ha mostrado resultados similares
durante la operacién en continuo (capiftulo 5), con pequenas diferencias basadas en la
composicion y en la estequiometria de las reacciones que se dan en la produccién de H,/gas

de sintesis. Por esta razén y para una mejor comparacion entre diferentes combustibles, los
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calculos se han normalizado tomando como referencia la produccién por mol de atomo de

carbono alimentado.

En dicha comparaciéon se han utilizado los resultados obtenidos para EtOH, diésel y aceite
mineral. Asimismo, a modo comparativo se han afiadido los resultados normalizados cuando

se utiliza CH, como combustible.

La Figura 6.10 muestra la producciéon de H, por mol de carbono alimentado en funcién de la
temperatura, Trg, utilizando una relaciéon molar H,0O/C,, que cortesponde con el valor
estequiométrico de las reacciones de reformado himedo completa, a la producciéon de H, y
CO,, para cada combustible considerado (R.6.11, R.6.13, R.6.15, R.6.17). Concretamente, las
relaciones molares H,O/C;, toman valores de 2 para el CH,, Diésel y Aceite mineral y 1.5

para el EtOH.

Se puede observar que la mayor producciéon de H, por mol de C, a una Ty dada, se alcanza
para el caso de utilizar CH, debido a que posee la mayor relaciéon H:C posible. La segunda
mayor produccion de H, se consigue con EtOH como combustible, debido a su relacion H:C
y a la presencia de oxigeno en su composicion. Por otra parte la produccién de H, es similar
independientemente de que el combustible fosil utilizado, sea diésel o aceite mineral. Para
explicar esto, en la Tabla 6.2 se indica la necesidad de agua para el reformado combinado con
la reaccion WGS, la produccién maxima tedrica de H, por atomo de carbono en dicha
reaccion de reformado y la produccién de H, por mol de carbono alimentado en condiciones
autotérmicas para diferentes hidrocarburos considerando el sistema mostrado en la Figura
6.1.b. Se puede observar que, para los hidrocarburos insaturados de cadena larga, con C15 o

superiores, el limite de H, producido por atomo de carbono alimentado tiende a 3.

Asimismo, se compara la maxima produccion de H, posible con la produccién en
condiciones autotérmicas en el proceso global. Aunque el metano es el que presenta la
maxima cantidad producida, es la que mas se aleja de la maxima tedrica. Sin embargo, el
EtOH, debido a la presencia del atomo de oxigeno en su composicion, presenta la
producciéon de H, en condiciones autotérmicas mas cercana a la maxima teérica. Ademds,
para los casos de hidrocarburos de cadena larga, la produccién de H, en el proceso global en

condiciones autotérmicas es similar.
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Tabla 6.2.- Produccién de Hz por atomo de carbono para diferentes hidrocarburos.

Diésel

) H,0/C; L. H./C;
Fuel H:C (Reformado + WGS) Hz/Ci teérico autotérmico
(Metano) CH4 4.0:1 2 4.00 2.84
C2Hg 3.0:1 2 3.50 -
(Etanol) C;HO 3.0:1 1.5 3.00 2.31
CsHs 2.6:1 2 3.30 -
CsHio 2.5:1 2 3.25 -
CsHyp 2.4:1 2 3.20 -
CisHsp 2.1:1 2 3.07 -
(Diésel) CisHas 1.9:1 2 2.93 2.20
Ci9Huo 2.1:1 2 3.05 -
(Aceite) CyoHs 2.0:1 2 3.00 2.19
3
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Por lo tanto, se puede concluir que la produccién de H, por mol de carbono en un proceso

global autotérmico es similar independientemente del hidrocarburo liquido de cadena larga

alimentado, siempre que unicamente estén presentes C e H en su composicion.

6.4.Proceso a-CLR a baja temperatura

La simulacién realizada ha demostrado la existencia de un maximo en la producciéon de H,

para todos los combustibles a temperaturas ~700 °C, aunque éste requiera de aporte de
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energfa externa al proceso (Figura 6.7 y 6.9). Sin embargo, existe la posibilidad de que el
proceso pueda estar limitado por las velocidades de reacciéon a esas temperaturas. En
consecuencia, puede que no sean validas las suposiciones de conversion completa del

combustible o de que la composicion de gas se encuentre en equilibrio.

Para comprobar la viabilidad de estas consideraciones y de los resultados obtenidos en el
capitulo anterior se planteé la realizaciéon de experimentos en la unidad ICB-CSIC-liql
(apartado 3.5 y Figura 3.9) a baja temperatura (600-850 °C) durante la operaciéon en continuo.

Se utilizaron dos de los combustibles seleccionados en este trabajo, EtOH y diésel. De ellos
se evaluaron el EtOH hidratado (H,O/EtOH=0.2) y el EtOH diluido (H,O/EtOH=3), ya
que se determiné que este ultimo permite, tedricamente, trabajar a temperaturas mas bajas.
Seguidamente se utilizé diésel comercial y una relacién molar H,0O/diésel=30. Cada uno de
estos puntos evaluados correspondieron a un minimo de 45 minutos de operaciéon en estado

estacionatio.

En la Figura 6.11 se muestra una comparacién de los valores teéricos de Oy,,/EtOH en un
proceso a-CLR, la produccion de H, a la salida del RR, la produccién de H, tedrico en el
sistema global y la cantidad de CH, producido en funcién de la temperatura con el EtOH
hidratado (H,O/EtOH=0.2).

Se puede observar que en todos los casos en los que no hay deposicion de carbono, indicada
por la zona sombreada en las graficas, los valores experimentales estin muy cercanos a los
valores teoricos, tanto en la relacién Oy,,/EtOH como en la produccion de H, a la salida del
RR. Asimismo la presencia de metano residual a través de las reacciones de descomposicion
del EtOH y de compuestos intermedios queda demostrada en la Figura 6.11.a en la cual se

observa como aumenta la cantidad de CH,, producido al disminuir la Thg.

En la zona de deposicion de carbono, se observan importantes diferencias entre los valores
teéricos y los experimentales debido a que parte del oxigeno que deberfa reaccionar con el
transportador de oxigeno y ser transferido al RR reacciona con el carbono depositado
produciéndose CO,. Debido a ello, el Oy,,/EtOH obtenido es inferior al tedtico requerido y
por tanto los valores de H, y CH, obtenidos son diferentes a los calculados en el proceso a-

CLR teodrico.
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Por otra parte, debido a que la presencia de H,O en el interior del RR ha mostrado tener un
alta influencia en el proceso a-CLK, en la Figura 6.12 se muestran los mismos parametros
anteriores pero con una relacion H,O/EtOH=3. Se observa, de forma similar al caso
anterior, los valores de Oy,/EtOH estin cercanos a los valores teéricos en todos los casos a
excepcidn de trabajar con una temperatura de 600 °C con H,O/EtOH = 3, al obtenerse una
relacién Oy,o/EtOH menor que la tedrica (Figura 6.12.a). Se observa la aparicién de un
maximo de produccién de H, (Figura 6.12.c) debido a la presencia cada vez mayor de CH,

residual a temperaturas cada vez mas bajas (Figura 6.12.b).

La diferencia de Oy;o/EtOH a 600 °C se considera debida a una pequefia deposicion de
carbono en el RR que al ser transferida la RO reacciona con parte del oxigeno alimentado al
reactor. La presencia de este carbono es debida a la baja temperatura de operacioén, que no
favorece las reacciones de oxidacién y reformado, produciéndose la descomposicion de
EtOH, del mismo modo que se ha comentado previamente. Sin embargo, en el caso de
utilizar una relacién H,O/EtOH de 3, se observa que la produccién de H, es similar a la
determinada tedricamente a bajas relaciones molares Oy,,/EtOH. Esto es posiblemente
debido a que la gasificacién del carbono depositado se da en el RR, algo que se produce,
légicamente, en mucha menor medida con una relacion H,O/EtOH igual a 0.2, lo que
implica que se observe una mayor diferencia entre los valores tedricos y experimentales en ese

Caso.

De forma equivalente se realizaron los experimentos con diésel como combustible a bajas
temperaturas (600-850 °C) y con una relacion H,O/diésel igual a la dada por el reformado
himedo a la formacién de H, y CO, (R.6.13) e igual a 30. En este caso se observa una
tendencia similar en la produccion de H, y CH, que en el caso de EtOH mostrado en Figura

6.12.

Para una mejor comparacion entre combustibles en la Figura 6.13 se muestran los resultados
experimentales de H, y CH, producidos por mol de carbono alimentado al RR en la planta
piloto CLR para el EtOH y el diésel comertcial, con una relacién molar H,O/fuel igual al
valor estequiométrico de la reacciéon de reformado a la formacion de H, y CO,. Del mismo

modo se muestra la relacion O,/ C,, en cada experimento realizado.

En todos los casos el agua alimentada al RR corresponde con la necesaria para que se dé la
reaccion de reformado humedo de los dos combustibles. Dicha relacién se ha calculado por

atomo de carbono obteniéndose una relacion molar H,O0/C,=1.5 y H,0/Cy..=2,
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respectivamente. Las lineas se corresponden con los valores teéricos obtenidos en los
balances de materia y energfa previos y los puntos con los valores experimentales. En todos
los casos evaluados se confirma la presencia del maximo en la producciéon de H, en el RR
(Figura 6.13.a) a temperaturas muy cercanas a las dadas por la simulaciéon realizada, ~700-750
°C para ambos combustibles, EtOH y diésel. Se puede observar que la concentraciéon de CH,
aumenta cuando la temperatura disminuye, siendo relevante a temperaturas inferiores al valor

optimo (Figura 6.13.a).
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Finalmente, se debe remarcar que en todos los test realizados se ha alcanzado la conversion
completa del combustible. Asimismo, la composicion del gas a la salida del RR se encontré en
equilibrio termodinamico como en todos los resultados experimentales mostrados en los
capitulos anteriores. Unicamente a temperaturas inferiores a 650 °C, se detecté CO, a la salida
del RO indicativo de la deposicién de carbono en el RR. Aunque dicha deposiciéon no se ha
obtenido en los balances de materia y energfa desarrollados, se produce debido a la baja
temperatura de operacion, la cual afecta de forma negativa a la velocidad de reaccion,
teniendo lugar la descomposiciéon del combustible. Es por ello que la diferencia entre las
relaciones molares Oy,/Cy. expetimentales y tedricas a estas bajas temperaturas es debida a

la cantidad de oxigeno que esta reaccionando con el carbono transferido desde el RR al RO.

En la Tabla 6.3 se muestran los experimentos realizados con el transportador de oxigeno
NiO18-aALO,, tanto las condiciones de operaciéon junto con los valores tedricos y los
obtenidos experimentalmente en la planta piloto. Los valores de relacion molar H,O/fuel y

Oyio/ fuel se muestran normalizados por dtomo de carbono.

En la tabla se puede comparar con mas claridad la diferencia entre O,/ fuel cuando se forma
carbono a bajas temperaturas. Se observa que en el caso de la temperatura mas baja, para las
relaciones molares H,O/Cy, oy iguales a 1.5 y 0.1, el valor de Oy,,/EtOH experimental es
muy inferior al valor tedrico. En el caso de la relacién H,O/C,;;=0.1 era esperable ya que a
700 °C el valor de Oy,,/EtOH tedtico del proceso autotérmico fue menor que el valor que
evita la deposicion de carbono. Del mismo modo, para una temperatura igual a 650 °C con
diésel como combustible se ve como el valor experimental de Oy,/diésel es inferior al
teérico, y a una temperatura igual a 600 °C no se puede determinar la formaciéon de carbono
debido a que dicha formacién afecta de tal manera que no se consiguié operar de forma

correcta.

En este capitulo se han determinado que, para el caso de EtOH, la mayor produccién tedrica
de hidrégeno se produce a una temperatura =700 °C y alimentando toda el agua necesaria
para el reformado al reactor de reduccién. Con ello se conseguiria un ahorro energético del 20
% en el proceso de produccion de bioetanol. Para el caso de hidrocarburos de origen fosil, se
ha determinado que es necesaria la alimentacion de, al menos, un agente de reformado para
poder alcanzar condiciones autotérmicas. Asimismo, la produccién de H, por mol de carbono
es independiente del combustible utilizado, obteniéndose el maximo de producciéon a una

temperatura~700 °C y un valor igual 2.2 mol de H,/C..
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Tabla 6.3.- Experimentos realizados en la planta en continuo en condiciones 6ptimas

obtenidas patra un proceso a-CLR.

N Fuel Trr Fs H0/C; Onio/ fuelisrico Onio/ fuelexperiemental
Exp (°C)  (kg/h)  (mol/mol) (mol/mol) (mol/mol)

1 EtOH 600 8 1.5 0.73 0.23

2 EtOH 650 8 1.5 1.04 1.07

3 EtOH 700 8 1.5 1.21 1.29

4 EtOH 750 8 1.5 1.32 1.38

5 EtOH 800 8 1.5 1.42 1.5

6 EtOH 850 11 1.5 1.52 1.57

7 EtOH 700 11 0.1 0.92 0.24

8 EtOH 750 11 0.1 1.2 1.28

9 EtOH 800 11 0.1 1.33 1.37

10 EtOH 850 8 0.1 1.41 1.48

11 diésel 600 8 2 6.70 -

12 diésel 650 8 2 8.81 6.6

13 diésel 700 8 2 10.10 9.99

14 diésel 750 8 2 10.92 11.46

15 diésel 800 8 2 11.64 11.64

16 diésel 850 8 2 12.40 12.64

En cambio, si se quiere operar en un proceso global (a-CLR + WGS + intercambiadores de
calor, HE) autotérmico, la produccién de hidrogeno es independiente del agua alimentada al

reactor de reduccion, para cualquier combustible evaluado.

Ademas, el proceso no se ve afectado al operar a temperaturas superiores a 650 °C, lo que
significa que es perfectamente factible obtener, en cualquier caso, el maximo de hidrégeno
determinado tedricamente, con el transportador de oxigeno utilizado, NiO18-0AL,O;. Para
otro tipo de transportador se deberia de tener en cuenta si éste es suficientemente reactivo

para que se dé el proceso a-CLR a bajas temperaturas sin deposicion de carbono.
6.5.Produccion de gas de sintesis en un sistema a-CLR

En capitulos previos se ha mostrado el proceso a-CLR para la produccion de gas de sintesis y
el proceso global de produccion de H, tras las etapas de WGS, absorcion de CO, con aminas
y PSA. Sin embargo, el gas de sintesis obtenido en el proceso CLR puede tener otras
aplicaciones, como se ha visto en el capitulo 5. Es factible combinar los reformados humedo
y seco para producir gas de sintesis que se pueda utilizar para diferentes procesos quimicos

Fischer-Tropsch en los cuales se requieren valores H,/CO en un intervalo entre 0.2 y 3 [140,
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141, 142, 143]. Es por ello que en este apartado se estudia el proceso a-CLR para producir
diferentes relaciones H,/CO en el gas de sintesis. En los apartados antetiores se ha observado
que utilizando combustibles foésiles de cadena larga, como el diésel y el aceite mineral, no se
pueden alcanzar las condiciones autotérmicas sin deposicion de carbono si no se alimenta
agua al RR. Del mismo modo en el apartado 5.1.2.6 se ha determinado que se pueden
conseguir diferentes relaciones H,/CO en el gas de sintesis combinando los reformados
himedo y seco, manteniendo constante la relacién molar total (H,O+CO,)/fuel.
Concretamente, si se utiliza una relaciéon H,0:CO, a la entrada del RR de 1:1 se consigue una
relacién H,/CO igual a 1, la misma que se consigue sin alimentar agua ni CO, al reactor pero

sin deposicion de carbono.

Por consiguiente, se plantea la necesidad de evaluar un sistema ¢-CLLR combinando ambos
reformados, humedo y seco, con el objetivo de determinar si es posible obtener cualquier
relacion H,/CO en condiciones autotérmicas. A modo de ejemplo se muestra en la Figura
0.14 la relacién molar Oy,/diésel que evita la deposicién de carbono en el interior del RR
(linea discontinua) y la que permite trabajar en condiciones autotérmicas (linea continua) en
funcién de la temperatura, con una relacién molar CO,/diésel igual a 15, valor dado por la
reacciéon de reformado seco (R.6.19). Este caso es similar al considerado en los apartados
6.2.4 y 6.3.1 con EtOH vy diésel respectivamente, al observarse de manera equivalente que
existe un valor minimo de temperatura en la que se consigue trabajar en condiciones

autotérmicas sin formacion de carbono.

En la Figura 6.15 se muestra la relacién molar Oy,,/diésel que permite operar en condiciones
autotérmicas en el sistema «-CLLR sin deposiciéon de carbono para diferentes relaciones
CO,H,O en la entrada del RR. La suma de las relaciones molares H,O/diésel y CO,/diésel
en dicha entrada se mantienen constantes e iguales a 15, valor estequiométrico del reformado
humedo y seco. Cada una de las curvas muestra una temperatura, Ty, minima de trabajo, por
debajo de la cual no se podtia trabajar en condiciones autotérmicas sin deposiciéon de

carbono.

Se observa como es posible el trabajar en un sistema «-CLR con diferentes relaciones H,O-
CO, en la entrada del RR. Esto permite obtener cualquier relacion H,/CO en el gas de
sintesis producido sin necesidad de aporte externo de energia. Concretamente, en la Figura
6.15 se ha mostrado el caso de alimentar H,O o CO, o una mezcla de ambos en una

proporcion 1:1. Esta relacion es la que permite obtener una trelacion H,/CO igual a 1 pero
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con la ventaja de que permite trabajar en condiciones autotérmicas, lo que no se consigue
alimentado unicamente diésel al RR, (Figura 5.8, Figura 5.11y Figura 6.8).
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Figura 6.14.- Trr y Onio/diésel para evitar la deposicion de carbono en condiciones
autotérmicas. CO»/diésel=15. Lineas continuas: Onio/diésel en un sistema @-CLR para

cada Trr. Lineas discontinuas: Oxio/diésel que evitan la deposicion de carbono.
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Figura 6.15.- Trr y Onio/diésel en un sistema a-CLR sin deposicién de carbono para

diferentes relaciones H2O:CO,. (H2O+COy)/diésel=15.

De forma similar al proceso produccién de hidrégeno, las temperaturas minimas son bajas en
comparacion con las que se suelen utilizar en procesos chemical looping (~900 °C). Esto
implica que se deberfa comprobar si las velocidades de reaccién en estas condiciones son

suficientes para operar en continuo en planta piloto. En este caso, y debido a que la velocidad
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de reacciéon con CO, es menor que con agua, las temperaturas minimas de operacion
experimentales seran mayores que las que se han probado con agua y que se han mostrado en

el apartado 6.4.

En resumen, en este capitulo se ha estudiado el proceso CLK autotérmico con diferentes
combustibles liquidos. Se han determinado las condiciones de operacién que maximizan la
produccion de hidrégeno en un sistema de produccion global, el cual esta integrado por un

proceso a-CLR, un reactor WGS e intercambiadores de calor.

Se ha determinado que es posible operar en un intervalo de velocidades de circulaciéon de
solidos entre 1.7-17 kg/s*MW con pequefias variaciones en la cantidad de H, producido a
partir de EtOH como combustible. Ademas la composicion del transportador de oxigeno y la
conversion estan directamente relacionadas para una misma velocidad de circulacion, lo que
permite obtener la misma cantidad de H, con diferentes combinaciones composicion-
conversion. Por ello se considera una composicién del transportador de oxigeno del 20 % en
peso de NiO, lo que no encarece el proceso de obtenciéon del sélido y con un buen
comportamiento del mismo. Ademas se han evaluado tres tipos de bioetanol: deshidratado,
hidratado, y diluido. Este dltimo es el que mejores resultados ha mostrado, ya que permite
maximizar la producciéon de hidrégeno a temperaturas mas bajas que el resto de tipos de
bioetanol con un ahorro energético importante en el proceso de obtencién del combustible.
Concretamente, se pueden obtener 4.62 mol de hidrégeno por mol de bioetanol alimentado al
RR que se encuentra a 712 °C. Sin embargo, para el caso de que se quiera trabajar en el
proceso global de forma autotérmica, la cantidad de hidrégeno producido es independiente el

tipo de bioetanol utilizado.

Por otra parte, se ha evaluado el proceso 4-CLR y el proceso global de producciéon de
hidrégeno con diésel y aceite mineral de forma equivalente al caso de bioetanol. Se ha
determinado que existe una trelacién molar H,O/fuel minima para evitar la formacién de
carbono. Asimismo, existe una temperatura minima en el RR que evita la deposicion de
carbono, la cual disminuye al aumentar la relacién molar H,O/fuel alimentado al RR. Se ha
determinado que es posible obtener la misma cantidad de hidrégeno por mol de combustible
alimentado en condiciones autotérmicas en el proceso global de produccién de hidrégeno

independientemente de como el agua alimentada se distribuye entre el RR y el reactor WGS.

Asimismo, se ha observado que existe una temperatura en el RR 6ptima a la cual se produce

la maxima cantidad de hidrégeno en condiciones autotérmicas. Hay que tener en cuenta que
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para alcanzar dicha temperatura es necesario un aporte externo de energia al proceso global.
La existencia de este maximo se determiné experimentalmente utilizando EtOH y diésel

como combustible.

Por dltimo, se ha determinado que la produccién de hidrégeno por mol de carbono
alimentado en un proceso global autotérmico es practicamente la misma para diésel y aceite
mineral, y menor que la obtenida con EtOH, debido a la presencia de oxigeno en su

composicion.
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7. Resumen y

Conclusiones

En este trabajo se han utilizado dos transportadores de oxigeno basados en NiO soportados
sobre y-ALO; y a-ALO;, y patentados por el Grupo de Combustion y Gasificaciéon del
Instituto de Carboquimica (ICB-CSIC) mediante los métodos de impregnacion himeda
incipiente y de impregnacion humeda incipiente en caliente, respectivamente. Utilizando
dichos transportadores se evalué el proceso Chemical loogping Reforming (CLK) para la obtencién
de H,/gas de sintesis con captura de CO, utilizando diferentes combustibles liquidos; etanol,

diésel comercial y aceite lubricante mineral.
Asimismo, este trabajo se ha desarrollado en diferentes etapas.

Inicialmente se prepararon dos transportadores de oxigeno basados en NiO y se evalud la
reactividad de ambos con etanol mediante analisis termogravimétrico a diferentes
temperaturas, ya que con el resto de combustibles considerados en este trabajo no se
conseguia una alimentacién correcta al sistema. Se utilizaron diferentes concentraciones de
etanol a la entrada de la termobalanza: 2-10 % vol. En base a los resultados obtenidos se

encontro que:

» La fase NiO, presente unicamente en el transportador NiO18-atAL,Os, es mds reactiva

con etanol que la fase NiOALO,, presente en ambos transportadores de oxigeno

(NiO18-atALO, y NiO21-yALO,)

A continuaciéon se determind su comportamiento en un reactor de lecho fluidizado

discontinuo con los diferentes combustibles liquidos, encontrandose que:

» El transportador de oxigeno NiO21-yAL O, presenta una alta selectividad a los productos

H, y CO, mientras que el transportador NiO18-aAl,O; la presenta principalmente a los

productos CO, y H,O independientemente del combustible utilizado.
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» Para un mismo tiempo de reaccion, la conversion de reduccion del sélido es mayor para
el caso del transportador NiO18-aAlO;, debido a que posee una mayor reactividad
gracias a la presencia de la fase NiO en su estructura cristalina.

» En el caso de utilizar etanol sin alimentacién conjunta de agua, la deposicién de carbono
disminuye al aumentar la temperatura y desaparece con alimentacién de agua. Sin
embargo, en el caso de utilizar diésel comercial no se ha observado en ningun caso

formacién de carbono.

Para evaluar la viabilidad del proceso CLR en continuo con dichos transportadores de
oxigeno se utilizé una planta en continuo de 1 kWt disefiada y construida en el Instituto de
Carboquimica, ICB-CSIC-liq1, utilizando diferentes combustibles liquidos como etanol, diésel
comercial y aceite lubricante mineral. El tiempo total de experimentaciéon alimentando
combustible a la unidad ha sido de 142 horas, de las cuales 110 horas corresponden a etanol,
22 horas a diésel comercial, 6 horas a aceite lubricante mineral y 4 horas de la mezcla diésel-

tiofeno. En base a los resultados obtenidos se encontré para todos los combustibles que:

» Las variables mds importantes del proceso CLR son la relacion molar Oy/fuel y la
velocidad de circulacién de sélidos, Fg.

» El método mas adecuado para operar en continuo en un proceso CLR es el que se realiza
controlando el flujo de oxigeno alimentado al sistema. Este método presenta la ventaja
de obtener una corriente de N, puro a la salida del reactor de oxidacion.

» A temperaturas supetiores a 850 °C el efecto de la temperatura sobre la produccion de
gas de sintesis es pequefio.

» La alimentacién de agua al reactor de reduccion implica un aumento de la produccién de
H, y una disminucién de la cantidad de CO y CO, en el gas de sintesis producido, asi
como la posibilidad de trabajar a relaciones oxigeno-combustible mas bajas sin
deposicion de carbono.

» La distribucién de productos obtenida en todos los casos evaluados es cercana al
equilibrio termodinamico teérico.

» Para el caso de bioetanol, se ha demostrado que es posible utilizar bioetanol diluido con
buenos resultados en el proceso CLR, lo que permitirfa un ahorro energético en el
proceso de obtencion del combustible.

» La operacién de un proceso CLLR himedo o seco, con H,O o CO, como agente de
reformado trespectivamente, permite modificar la relacién H,/CO del gas de sintesis

obtenido a la salida del sistema.
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>

La operacion del proceso combinado CLR humedo-seco es factible, pudiéndose obtener
una gran variedad de relaciones H,/CO (desde 0.2 a 3) que pueden utilizarse para

diferentes fines, desde la produccién de H, hasta su uso en procesos Fischer-Tropsch.

Conjuntamente a la evaluacion experimental del proceso CLR en continuo, se determinaron

las condiciones tedricas de operacion que permiten trabajar en un proceso CLR de forma

autotérmica (¢-CLR), es decir, sin necesidad de aporte externo de energifa. Asimismo, se

determinaron las condiciones que maximizan la produccién de hidrégeno en un proceso

global constituido por un sistema CLK autotérmico, un reactor water gas shift e

intercambiadores de calor para precalentar la alimentaciéon. En base a los calculos tedricos de

balance de materia y energfa realizadas al proceso se determiné que:

>
>

El parametro que mas afecta al balance energético es la relaciéon molar Oy, /fuel.

Es posible operar con diferentes purezas de bioetanol. Para una misma temperatura del
reactor de reduccién, un mayor contenido de agua con el combustible alimentado al
sistema CLK autotérmico implica obtener una producciéon de H, inferior en el proceso
global.

La producciéon de H, en el proceso global autotérmico a partir de bioetanol es la misma
independientemente de su contenido en agua, en el rango estudiado. Esto significa una
reduccion de costes energéticos en el proceso de produccion del bioetanol.

No es posible alcanzar condiciones autotérmicas en el proceso CLR utilizando diésel o
aceite mineral sin alimentar H,O y/o CO, al reactor de reduccién sin que se produzca
deposicion de carbono.

Para todos los combustibles evaluados existe un maximo en la produccion de hidrégeno
en funcién de la temperatura para cada relacion H,O-combustible. La cantidad obtenida
en dicho maximo es inferior al disminuir dicha relacién y se alcanza a temperaturas mas
elevadas.

En un proceso global de producciéon de H, autotérmico, es necesario aumentar la
temperatura conforme disminuye la relacion H,O-combustible. Sin embargo para el
mismo combustible se produce la misma cantidad de H,, independientemente de la
relacion H,O-combustible utilizada.

Para hidrocarburos de cadena larga y sin presencia de oxigeno en su composicion la
produccién de H, por mol de carbono del combustible utilizado es similar en todos los

Casos.
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Los calculos tedricos realizados predicen un maximo de producciéon de H, a temperaturas
~700 °C, aunque éstas no corresponden a condiciones autotérmicas en el sistema global. Con
el fin de comprobar si estas condiciones eran factibles a nivel experimental, se realizaron

experimentos a baja temperatura, alcanzando las siguientes conclusiones:

» Se verificé de forma experimental que el proceso CLR es factible a bajas temperaturas,

hasta valores de 650 °C, sin deposiciéon de carbono con el transportador NiO18-aAlO;.
A temperaturas inferiores el transportador de oxigeno no es suficientemente reactivo.

A bajar las temperaturas del maximo, la produccién de H, disminuye por la apariciéon de
CH, residual procedente de la descomposicion del combustible. Por otro lado, a
temperaturas mas elevadas se necesita una relacién molar O,/ fuel mayor para mantener
el estado autotérmico, lo que significa una menor producciéon de H, al aumentar la

influencia de la combustién completa.

En base a los resultados obtenidos en este trabajo se han alcanzado las siguientes

conclusiones generales:

» Se ha demostrado la viabilidad técnica del proceso CLR en continuo con dos

transportadores basados en NiO, con diferentes combustibles liquidos de origen
renovable y fosil sin azufre en su composicion. Se ha determinado que los principales
parametros de operacion son la relacion molar oxigeno transferido por el transportador
frente al combustible alimentado y la velocidad de circulacién. El método mas adecuado
para operar en continuo en un proceso CLR es el que se realiza controlando el flujo de
oxigeno alimentado al sistema, con el cual se consigue obtener N, puro a la salida del
reactor de oxidacion.

En base a los balances de materia y energfa del proceso global (constituido por un
sistema CLR autotérmico, un reactor WGS e intercambiadores de calor) se ha
determinado la cantidad de H, producido en condiciones autotérmicas para diferentes
combustibles liquidos, siendo ~4.4 moles de H, por mol de EtOH, ~31.3 moles de H,
por mol de diésel y ~40 moles de H, por mol de aceite. LLas temperaturas del proceso a-
CLR correspondieron a valores comprendidos entre 850 y 950 °C dependiendo

principalmente de la cantidad de agua alimentada al reactor de reduccion.
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8.1. Acréonimos

a-CLR
ASU
ATR
BET
Bio-CCS
CAC

CL

CLC
CLR
COoP
CTGAS-ER
CSIC
DEA
DMEA
EDX
EEA
EIA
EOR
FCC

FG

GEI
GMD
HT-WGS
ICB

1EA
IMP

Autothermal Chemical Iooping Reforming

Air separation unit

Autothermal Reforming

Brunaner-Emmett-Teller

Bioenergy carbon capture and storage

Captura y almacenamiento de CO»

Chemical Looping

Chemical Looping Combustion

Chemical Looping Reforming

Cumbre de las Naciones Unidas sobre cambio climatico
Centro de Tecnologias do Gas & Energias Renovaveis
Consejo Superior de Investigaciones Cientificas
Dietanolamina

1,2-dimetoxietano

Espectroscopia de energia dispersa (Energy-disperse X-ray spectroscopy)
Agencia Europea del Medioambiente

US Energy Information Administration

Enhanced Oil Recovery — Recuperacién mejorada de Petréleo
Fluidized Catalytic Cracker

Freeze-granulation

Gases de efecto invernadero

Global Monitoring Division

High temperature water gas shift

Instituto de Carboquimica

Agencia Internacional de Energia

Impregnacion
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1IPCC Intergovernmental Panel on Climate Change

J.M. Jobnson Matthey

LT-WGS Low temperature water gas shift

MDEA Metildietanolamina

MEA Monoetanolamina

MFC Controladores de flujo masico

MMT Montmorillonita

MTBE Metil tert-butil éter

POX Partial oxidation

PSA Pressure Swing Adsorption

RMP Recuperacion Mejorada de Petrdleo

RO Reactor de oxidacién

RR Reactor de Reducciéon

RV Reactor de vaporizaciéon

SD Spray-drying

SEM Scanning electron microscope

SMR Steam methane reforming

SR Steam Reforming

SR-CLC Steam Reforming Chemical Looping Combustion

TGA Analisis termogravimétrico - Thermogravimetric analysis

UE Unién Europea

UNEP Programa de las Naciones Unidas

WGS Water gas shift

WMO World Meteorological organization

XPS Espectroscopia Fotoelectronica de rayos X - X-ray photoelectron spectroscopy

XRD Difraccién de rayos X - X-Ray Diffraction
8.2.Nomenclatura

(H20+COy)/diésel Relacién molar total de gases de reformado-diésel alimentado (mol/mol)

A Coeficiente de Antoine, A

B Coeficiente de Antoine, B

b Coeficiente estequiométrico

C Coeficiente de Antoine, C

H/C Relacién  carbono-hidrégeno en la  composicion del combustible

(mol/mol)
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Chua
CO,/aceite
CO,/diésel
Cpi

Faceite

Feoz

Fruel

Faieser

Fe.

Fron

Frio

Foomn
Fozour

Fs

Fs

H./CO
H,0/ (H,0+CO5)
H>O/aceite
H20O/ Caceite
H>O/Ccra
H20/Crual
H20/ Cicsa
H20/Cron
H,O/CH4
H,O/ fuel
H,O/diésel
H.O/EtOH
H>O/HC
h;

ho;

m

Mnxio

Mox

Myed

nj

Numero de carbonos en el combustible

Relacién molar COz-aceite alimentado (mol/mol)

Relacién molar CO»2-Diésel alimentado (mol/mol)

Calor especifico del compuesto i (J/mol-K)

Flujo molar de aceite mineral alimentado (mol/s))

Flujo molar de CO; detectado a la salida del RO (mol/s))

Flujo de combustible alimentado (mol/s)

Flujo molar de diésel alimentado a la entrada del RR (mol/s)
Caudales molares de gas a la entrada (mol/s)

Flujo de etanol alimentado al RR (mol/s)

Flujo molar de NiO que entra al RR (mol/s)

Flujos molares de oxigeno a la entrada del RO (mol/s)

Flujos molares de oxigeno a la salida del RO (mol/s))

Caudales molares de gas a la salida (mol/s)

Velocidad de circulaciéon de sélido entre el RR y RO (kg/h)
Relacién molar H>-CO en gas de sintesis producido (mol/mol)
Relacién molar agua-total gases de reformado (mol/mol)
Relacién molar agua-aceite alimentado (mol/mol)

Relacién molar agua-carbonos presentes en el aceite (mol/mol)
Relacién molar agua-carbonos presentes en el metano (mol/mol)
Relacién molar agua-carbonos presentes en el combustible (mol/mol)
Relacién molar agua-catbonos presentes en el diésel (mol/mol)
Relacién molar agua-carbonos presentes en el etanol (mol/mol)
Relacién molar agua-metano (mol/mol)

Relacién molar agua-combustible (mol/mol)

Relacién molar agua-diésel alimentado (mol/mol)

Relacién molar agua-etanol (mol/mol)

Relacién molar agua-hidrocarburo (mol/mol)

Entalpia del compuesto i (kJ/mol)

Entalpia estindar del compuesto i (k] /mol)

masa del transportador en un momento t (kJ/mol)

Peso molecular de NiO (g/mol)

masa del transportador de oxigeno oxidado (g)

masa del transportador de oxigeno reducido (g)

Moles del compuesto 1 (mol)
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o

0/C

O H,0

Onio
Onio/aceite

Onio/ Cruel

Onio/Combeyp
Onio/Combyeo
Onio/ fuel
Onio/diésel
Onio/EtOH
Pic

Pis

Protal

P

T(K)
tearb

Tred
Tro
TRR
TW’GS
Xi
XNiO,0x
XNiO,red
XNiO,RO
XNiO,RR
Xo

X

moles de oxigeno que posee el transportador (mol)
Relacién molar oxigeno carbono (mol/mol)
Oxigeno aportado por el agua alimentada (mol)
Oxigeno disponible en el transportador (mol)

Relacién molar oxigeno transferido-aceite alimentado (mol/mol)

Relacién molar oxigeno transferido-carbonos presentes en el combustible
(mol/mol)

Relacién molar experimental oxigeno transferido-combustible (mol/mol)
Relacién molar teérica oxigeno transfetido-combustible (mol/mol)
Relacién molar oxigeno transferido-combustible (mol/mol)

Relacién molar oxigeno transferido-diésel alimentado (mol/mol)
Relacién molar oxigeno transferido-etanol alimentado (mol/mol)
Presién parcial del gas i a la entrada del reactor (atm)

Presion parcial del gas i a la salida el reactor (atm)

Presion total (atm)

Presion de vapor (atm)

Flujos molares de gas a la entrada del reactor de lecho fluidizado
discontinuo (mol/s)

Flujos molares de gas a la salida del reactor de lecho fluidizado
discontinuo (mol/s)

Capacidad de transporte de oxigeno

tiempo de reaccion (s)

Temperatura expresada (°C)

Temperatura expresada (K)

tiempo en el que CO y CO; son detectados en la fase de oxidacion (s)
tiempo de reduccién (s)

Temperatura en el RO (°C)

Temperatura en el RR (°C)

Temperatura en el reactor WGS (°C)

fraccién molar del componente i en cada corriente
Fracciones de NiO en el transportador oxidado
Fracciones de NiO en el transportador reducido
Fracciones de NiO en el transportador a la salida del RO
Fracciones de NiO en el transportador a la salida del RR
Conversion de oxidacion

Conversion de reduccion



8. Nomenclatura

Xro
Xrr
Xs

AHoooec
AHA
AHcrr
AHg
AHnug
AH;
AHzro
AHgr
AHwas
AXO,
AXs

MNe

Conversion del transportador a la salida del RO

Conversion del transportador a la salida del RR

Conversién del transportador de oxigeno

Conversion del transportador en termobalanza

Variacién de entalpias de reaccién a 900 °C (k] /mol)
Variacion de entalpia del proceso CLR autotérmico (kJ /mol)

Variacién de entalpia del sistema CLR (k] /mol)

Variaciéon de entalpifa en el proceso global de produccién de hidrégeno
(kJ/mol)

Variacién de entalpia asociada a un intercambiador de calor (k] /mol)
Variacién de entalpia del compuesto j (k] /mol)

Variacion de entalpia en el RO (k] /mol)

Variacién de entalpia en el RR (k] /mol)

Variacién de entalpia asociada al reactor WGS (kJ /mol)

Variacién de conversion del oxigeno alimentado al RO (k] /mol)
Vatriacion de conversion del transportador entre el RO y el RR (k] /mol)
Relacién oxigeno transportado-combustible

Eficacia de combustion (%)
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